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RESUMO

Atualmente se observa o incremento exponencial das exigéncias pela
otimizacdo de desempenho em todos os setores da vida moderna. Esta busca por melhor
desempenho também tem ocorrido em todos os setores da industria, seja ela de
atividade fabril ou de energia. Melhor desempenho no setor industrial se reflete em
melhorias em todos os niveis e isto alcanca de sobremaneira os sistemas de controle de
processos. Com requisitos de desempenho mais rigido, técnicas antigamente estudadas
somente em meio académico tem migrado para a industria abrindo novos horizontes e
estabelecendo novos conceitos de uma forma geral. Com os sistemas de controle de
processos ndo é diferente e em particular em seu mais baixo nivel de implementacao
(chdo de fabrica) tem se observado uma atualizacdo constante. Esta dissertacdo esta
inserida neste Ultimo contexto ou seja no projeto das malhas de controle de um sistema
de controle de processos. Desta forma aspectos de sintonia de controladores
convencionais do tipo PID (Proporcional, Integral, Derivativo) multivariaveis (MIMO)
e controladores MIMO preditivo baseado em modelos do tipo GPC (Generalized
Predictive Control) sdo estudados visando a implementacdo pratica. Varios aspectos do
sistema de controle tais como a identificacio do processo através de técnicas
paramétricas e ndo paramétricas com diferentes representacdes e aspectos do
desacoplamento entre as malhas do processo, por se tratar de sistemas MIMO, sdo
também abordadas, discutidas e implementadas. Para este propdsito duas plataformas
de desenvolvimento foram desenvolvidas no laboratério do Nucleo de Engenharia
Elétrica NEEL do IFPI. A primeira plataforma consiste em sistema MIMO de
ventilacdo e aquecimento, a segunda plataforma um sistema de tanques duplo
acoplados. Como conclusdo do estudo dos experimentos praticos realizados pode-se
estabelecer que o melhor controle para um processo depende da aplicagdo ao qual este é
destinado e para 0 bom funcionamento é necessario o conhecimento tedrico e pratico da
dindmica do processo. Assim um bom controlador depende também do emprego de uma

técnica de identificagdo adequada.

Palavras Chaves: PID, GPC, Controle Multivariavel, Controle Preditivo.



ABSTRACT

Nowadays, we observe the exponential increasing of demand for performance
optimization in all areas of modern life. This search for better performances is also
occurring in all industry sectors, either factory or energy activities. This best
performances reflects an increase is all levels and achieve enormously the process
control systems. With more strict performance requirement, technique formerly studied
only in academic circle has been migrate for industry area, opening new horizons and
establishing new concepts in general. It is not different with the process control systems,
even in particular at the lowest level of implementation (factory’s floor) has been noted
a constantly update. This paper is inserted into this last concept, in other words, into the
project of loop control process at lowest level of the plant. Thus the aspect of tuning of
conventional multivariable like PID (Proportional, Integral, Derivative) controllers
(MIMO) and MIMO predictive controllers based on models like GPC (Generalized
Predictive Control) type are studied aiming to the practical implementation. Several
system control aspects, such as identification of process through parametric and
nonparametric technical with different representations and aspects of decoupling
between the process loop, as it is MIMO system, are also dealt, discussed and
implemented. For that purpose, two plants were developed at IFPI’s NEE (Ndcleo de
Engenharia Elétrica) laboratory. The first platform consists of MIMO system of
ventilation and heating; the second platform is a system of coupled double tanks. As a
conclusion of the study of practical experiments conducted, can be established that the
best control for a process depends on the application for which it is destined and for the
proper functioning is necessary the theoretical and practical knowledge of the dynamic
of the process. Thus an appropriated controller depends also on the use of a good

identification technique.

Keywords: PID, GPC, Multivariable Control, Predictive control.
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Capitulo 1.: Introducao

1.1 - Motivacdo e relevancia do trabalho

O controlador PID (Proporcional, Integral e Derivativo) é sem duavidas a
principal estrutura de controle convencional utilizada de forma intensa nos sistemas
controle de processos industriais. A sintonia 6tima, ou 0 auto-ajuste dos seus
parametros, constitui, ainda hoje, um desafio tanto em nivel académico quanto
industrial (ASTROM & HAGGLUND, 1995, 2006). Entretanto, os controladores
baseados em técnicas convencionais, por serem projetados considerando-se apenas as
relacOes lineares entre as varidveis do modelo do processo a ser controlado, apresentam
limitacGes frente a sistemas que com modelagens complexas, ndo-linearidades, atrasos
de transporte e parametros variantes no tempo (BUSHNELL, 1996; ASTROM &
HAGGLUND, 2006).

Para superar as limitacdes do controle convencional, técnicas mais avancadas
de controle podem ser empregadas. A maioria dos especialistas denomina
“controladores avangados™ os controladores inteligentes, adaptativos, ndo-lineares e/ou
preditivos. As estratégias de controle avancadas permitem o aprimoramento do
desempenho dos sistemas de controle, quando comparadas as técnicas convencionais.
Por outro lado, para a implementacdo do controle avancado, ha a necessidade da
configuracdo de um elevado numero de parametros, o que requer conhecimentos
especializados e de técnicas matematicas complexas (ASTROM & WITTENMARK,
1995; ASTROM & HANG, 1984; CAMACHO & BORDONS, 1995; ASTROM &
HAGGLUND, 2006).

Entre as técnicas de controle avancadas, o controlador preditivo € uma das
mais importantes, podendo ser aplicado na indUstria através da regulacdo de tensao, do
controle de temperatura, de pressdo, de nivel, de controle de trajetoria de robot, dentre
outras. Também, existem resultados experimentais em outras areas do conhecimento
humano, como, por exemplo, nas Ciéncias Bioldgicas (anestesia, controle de pressao

sanguinea). Tais aplicagdes evidenciam a sua importancia pratica.

Segundo pesquisa realizada em inddstrias japonesas na década de 1990
(TAKATSU & ITOH, 1999), controladores preditivos baseados em modelos, competem

com as estratégias de controle PID e com o controle nebuloso no que se refere ao

1



numero de malhas de processos controlados e ao grau de satisfacdo dos usuarios. Do
ponto de vista pratico, os controladores preditivos superam deficiéncias dos
controladores classicos quando utilizados no controle de sistemas complexos
caracterizados por atrasos de transportes, parametros variantes no tempo, mudancga na
ordem do modelo, fase ndo-minima e erros de modelagens , com algumas restricdes em
plantas SISO e MIMO ndo lineares.(LANDAU, 1993; FROISY, 1994; KWONG et al.,
1995; SHMIDT & MODARNESESZEDEH, 1995).

As motivacOes, portanto, se firmam no estudo e na aplicacdo pratica de
técnicas de controle convencional PID e técnicas de controle preditiva para processos
monovariaveis e multivaridveis, desenvolvidos no ambito deste trabalho e montados no
Laboratdrio do Ndcleo de Engenharia Elétrica (NEEL) do Instituto Federal de Educacao
Tecnologica do Estado do Piaui (IFPI). Algumas conclusdes quanto as implementacoes,
suas limitagdes, suas potencialidades e deficiéncias serdo estabelecidas neste trabalho.
Considera-se que este é o inicia as primeiras incursdes na montagem de um laboratério
pratico na area de controle de processos no NEEL, assim como os primeiros estudos das

técnicas de controle convencionais e avancadas.

1.2 - Plantas, processos e Sistemas.

Plantas, processos e sistemas sdo termos que podem ser encontrados como
sinbnimos na literatura de controle de processos. Neste trabalho os trés termos seréo
utilizados com significados distintos. O termo planta sera utilizado para designar o
mecanismo fisico (hidraulico, mecénico ou elétrico, entre outros) que se deseja
controlar. O termo processo sera utilizado para o conjunto constituido da planta e seus
periféricos eletrbnicos de sensores e atuadores e 0 termo sistema de controle seré

utilizado para designar o conjunto processo mais o controlador do processo.

Um processo em um sistema de controle pode ser representado
matematicamente a partir da descricdo fisico-matematica dos fendmenos envolvidos ou
a partir de um modelo e um conjunto de dados de entradas e saidas. Para a
representacdo do processo a partir do conjunto de dados este pode ser imaginado como
uma caixa preta, onde ndo se conhecem detalhes internos e sim as relagdes entre um
sinal de entrada e o sinal de saida. Neste ultimo caso, o que realmente importa € o
comportamento da saida em funcéo do sinal de entrada. O sinal de entrada é comumente

denominado sinal de controle ou variavel de controle e é normalmente representado por

2



u(t). O sinal de saida € denominado variavel controlada, medida ou variavel de saida do

processo e representada por y(t).

u(t)

T e \ t
u(t) ¥() y e S

Processo E—

(@ : -

(b)

Figura 1.1: Representacéo de um processo (a) em termos de diagrama de blocos (b) a partir de
dados de entrada e saida.

A Figura 1.1 apresenta a representacdo a em forma diagrama, e b um grafico

ilustrativo da resposta de um processo.

1.3 - Sistemas de Controle

O sistema de controle, constituido do processo e do controlador do processo,
tem seu comportamento definido a partir do sinal de controle gerado pelo controlador
para se obter um sinal de saida especificado através de referéncias e considerando o

conhecimento do processo.

Os sistemas podem operar em duas configuracdes basicas: malha aberta e
malha fechada, (OGATA 2003, ASTROM & WITTENMARK, 1973 FRANKLIN, G
POWELL & BAEINI, 2005)

1.3.1 - Sistemas em malha aberta:

Num sistema de controle em malha aberta o sinal de controle é baseado em
experiéncias do operador (humano). Como ndo é usado sensor para se medir a
informagdo do valor de saida ndo é possivel corrigir de forma automatica o sinal de
entrada de forma a alcancar um sinal de saida desejado, devido a perturbacGes no
sistema. Por exemplo, ao se desejar manter a temperatura e umidade de um ambiente
fechado em determinados niveis, sem a realimentacdo da saida o operador baseado em
conhecimento prévio do sistema estabelece um valor para as entradas da umidade e da

temperatura e o sistema passa a trabalhar sem considerar erros futuros entre os valores



desejados e valores reais. Neste exemplo, como o processo € multivariavel, a sintonia

do sistema em malha aberta torna-se um desafio para o operador.

Este Sistema tem a vantagem de se simples se o operador conhece
profundamente o processo, desde que ndo haja nenhuma perturbacdo. Porém ha a
desvantagem de que como 0 processo nao tem controle em malha aberta simples, fica

sujeito a perturbagdes sem a capacidade de recuperacdo automatica dos erros e desvios.

1.3.2 - Sistemas em malha fechada: Realimentacéo

Realimentar significa operar um sistema usando informagdes passadas de saida
como requisito para o calculo do sinal de controle, Desta forma o sistema de controle
sera constituido do processo, propriamente dito, e do controlador que, de forma
automatica, usara informac6es da realimentacdo para corrigir as distor¢cdes na saida,
dispensando o operador do sistema. A saida chamada normalmente de y(t) na Figura
1.3, (pagina 7), varia em funcao do sinal de controle u(t) e da referéncia r(t). O erro e(t)
é definido como diferenca entre a referéncia e a saida, conforme equacdo (1.1)
(WOLLOVICH W. A.1994).

e(t) =r(t) —y(®) (1.1)

Supondo que a variavel do processo seja diretamente proporcional a variavel

de controle. De uma forma geral pode-se expressar o principio da realimentagdo como:
Erro positivo a variavel de controle cresce em modulo,
Erro negativo controle decresce em maodulo.

Podem-se deduzir certas propriedades da realimentacdo facilmente, assim se a
realimentacéo trabalha de forma bem calculada com um bom projeto do controlador, o
erro tende a zero com o tempo, (sem off-set), independente da dindmica do processo. E
importante também a escolha dos sensores e atuadores, estes elementos da malha de
controle se forem projetados adequadamente possibilitam acOes de controle por

realimentacéo eficazes.

Através da acdo de realimentacdo, podem-se projetar malhas de controle para

rejeitar perturbacGes, assim como para suportar variagdes parameétricas no processo sem



degenerar o objetivo priméario de controle, seguindo uma referéncia conforme

especificado em tempo de projeto.

A dindmica de um processo pode em principio ser descrita por um modelo
matematico. Quando o processo esta submetido a variacbes em sua entrada a resposta
transiente corresponde a parte mais rica em informacgdes sobre a dinamica e é
intuitivamente o melhor caminho para caracteriza-la. O sinal de entrada é
frequentemente escolhido de tal forma que seja simples de gerar experimentalmente e
que excitem todos os modos do sistema. Exemplos tipicos sdo os degraus, pulsos ou
impulsos, PRBS (Pseudo Random Binary Signal). Uma resposta tipica ao degrau é

mostrada na Figura 1.2.

Para sistemas lineares e invariantes no tempo, pode-se aplicar o principio da
superposicdo e técnicas de normalizacdo podem ser utilizadas para as variaveis. Na
literatura sobre processos, a resposta ao degrau também é denominada de curva de
reacdo. Observa-se que 0s sinais de saida e controle da Figura 1.2 estdo normalizados. O
processo de normalizagéo de sinais em um sistema de controle serd abordado em outra

sessdo neste capitulo.
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Figura 1.2:Exemplo de grafico com valores normalizados
Supondo que h(t) seja a representacdo da resposta do processo a um sinal
degrau unitério, a saida gerada por uma entrada qualquer, dada pela equagdo (1.2) pode
ser escrita em funcgéo da resposta do processo ao degrau:

y(t) = J:u(r)Wdr = J:u(r)g(t —-1)dt (1.2)



Sendo g(t) a derivada da resposta ao degrau h(t). A funcéo g(t) é denominada
resposta do sistema ao impulso e a integral do dltimo termo da equacgdo é conhecido

como integral de convolucéo.

As respostas no dominio da frequéncia de um sistema de controle podem ser
representadas pela transformada de Laplace. A transformada é definida pela seguinte
relacao:

o

F(s) = fo e StF(t)dt. (1.3)

Assumindo que o processo seja linear invariante no tempo e esteja inicialmente
em repouso para t<0, ou seja, y(t) e u(t) sdo iguais a zero, a transformada de Laplace

com relagdo a entrada e saida é dada por:

Y(s) = G(s)U(s), (1.4)
Sendo U(s), Y(s) e G(s) as transformadas de Laplace de u(t), y(t) e g(t),
respectivamente. A funcdo G(s) é chamada funcdo de transferéncia do processo. A
fungéo G(s) e também a transformada de Laplace da resposta impulso g(t).

A equacdo 1.4 tem uma interpretacdo intuitiva. A transformada de Laplace da
saida é simplesmente a transformada de Laplace da entrada multiplicada pela funcéo de
transferéncia do processo. Esta é uma das principais razdes de se utilizar a transformada
de Laplace na analise de sistemas lineares. Anélise de sistemas lineares se reduz a uma
questdo algébrica. E o resultado é que processos e controladores podem ser descritos

através de uma mesma ferramenta.

Como vantagens da realimentacdo pode-se citar: compensa erros, saida
constante, menos sensivel a distirbios (torna o sistema mais robusto); como
desvantagens o sistema torna-se mais complexo, questdes de estabilidade tornam-se

evidente e devem ser tratadas de forma adequada.

Sistemas em malha fechada tém uma sensibilidade a mudancas nas funcées de
transferéncia muito menor do que sistemas em malha aberta. Dessa forma sdo muito

mais robustos frente a distdrbios.



1.4 - Elementos Basicos de um sistema de controle

Um sistema de controle, como ja estabelecido, é constituido de processo e
controlador. Quando o sistema é realimentado, sua dindmica em termos de diagrama de

blocos é representado como na Figura 1.3.

- » Controlador Processo

G(s) G(s)

Figura 1.3: Sistema de controle em malha fechada, r(t) sinal de referéncia, e(t) sinal de erro;
u(t) sinal de controle; I(t) distlrbio na carga x(t) saida do processo, n(t) ruido; y(t) sinal de
saida com ruido.

Os principais elementos deste sistema de controle por realimentacdo sdo o
processo e o controlador. O processo por sua vez pode ser definido como constituido de

elementos atuadores, sensores e a planta propriamente dita.

Na Figura 1.3, denomina-se de G(s) a funcdo de transferéncia do processo e

G¢(s) afuncdo de transferéncia do controlador.

Os processos industriais caracterizam-se por uma grande variedade em suas
formas de aplicacdo e desempenho e uma das principais caracteristicas é pela
quantidade de entrada e saidas. Os processos mais simples tém entrada e saida Unicas, e
sdo normalmente denominados de Sistemas SISO (Single Input Single Output) e a sua
Funcdo de Transferéncia sera conseqlientemente Unica. S80 normalmente processos

mais simples de se representar e controlar.

1.4.1 — Processos Multivariaveis

Outros processos mais complexos, apresentam varias entradas e/ou varias
saidas, e sdo normalmente denominados MIMO (Multiple Input Multiple Output)

dependendo da dependéncia entre as malhas, estes processos terdo varias funcdes de



transferéncias, uma para cada par de entrada/saida (quando esta entrada pode alterar o
valor da respectiva saida) (MACIEJOWSKI J. M., 1998);

Sendo um sistema multivariavel com j entradas [u,, u,, ..., u;] e i saidas

[V, Y, -, ;] &s varidveis de saidas podem ser representadas como um vetor y e as
entradas de controle como um vetor u (OGATA, 2006; FRANKLIN, G. F., J. D.
POWELL, BAEINI, A. E.; 2005); SKOGESTAD & POSTLETHWAITE, 2006):

Y1 U
u (L5)
y = ){2 eu=| ;
Yi _uj_

Considerando um sistema linear, controlavel e observavel a representacdo na

forma de matriz de transferéncia é dado por:

Y1(S) _Gn(s) Glz(s) Glj(s)__Ul(S)_
Y,(s) _ Gy(s) Gpls) - sz(S) U,(s) (1.6)

Yiks) _Gil(s) sz(s) Gij(s)__Uj(S)_

A equagdo 1.6 fornece como resultado uma matriz de transferéncia G(s) de

ordem i xj e, cada elemento individual G;(s) de G(s) representa a funcdo de
transferéncia da respectiva malha de controle y, —u; que, por sua vez, relaciona a

variavel manipulada u; a variavel controlada Y, (OGATA, 2003; FRANKLIN, G. F., J.

D. POWELL, BAEINI, A. E., 2005); SKOGESTAD & POSTLETHWAITE, 2006).

Ou em forma matricial conforme equagdo 1.7.

(1.7)
G(s)=C(sl-A)'B+D



A Figura 1.4 a seguir mostra um exemplo de sistema de controle multivariavel

de ordem dois (TITO — Duas Entradas e Duas Saidas). As referéncias I, e r, séo as
variaveis de entrada do sistema, enquanto que as variaveis controladas y, e y, sdo as
variaveis de saida. As variaveis manipuladas u, e u, sdo os sinais de comando

provenientes dos controladores descentralizados G, e G, respectivamente. E possivel

observar que as malhas interagem entre si e que 0 sistema € mais complexo se

comparado ao caso dos sistemas monovariaveis (SISO — Uma Entrada e Uma Saida).

- Gy
o Gy
+ n Ty Ma
2 Gez o G
— Hj

Figura 1.4: Sistema de controle multivariavel 2x2 descentralizado.

Um sistema multivariavel também pode ser representado em termos de
equacOes de estados. Um sistema pode ser representado pelas equacdes (1.8) e (1.9),

que é definido como equacbes em espago de estados.

x(t) = Ax(t) + Bu(t) (1.8)
y(t) = Cx(t) + Du(t) (1.9)



sendo x(t) os estados do sistema um vetor de dimenséo n; se o sistema tiver p entradas e
g saidas, as matrizes apresentam as seguintes dimensdes: A é um matriz nxn , B é uma

matriz nxp e C uma matriz gxn e D gxp.

A solucdo das equacOes de estados pode ser obtida a partir da transformada de

Laplace ou da solugédo das equacdes diferenciais (OGATA, 2003).

1.4.2 — Estratégias de controle

Dois tipos de controladores para o sistema de controle serdo abordados neste
trabalho: O controlador PID (Proporcional Integral e Derivativo) e o controlador

Preditivo GPC (Controle Preditivo Generalizado).

1.4.2.1 — Controladores PID

O controlador PID constitui a estrutura de controle convencional de maior
sucesso em termos de aplicacdo industrial. As acbes de controle proporcional (P),
integral (1) e derivativa (D) deste controlador sdo bem entendidas pelo engenheiro de
controle e, devido a sua simplicidade e robustez, sdo aplicadas a maior parcela de
processos industriais (ASTROM & HAGGLUND, 2005). Neste inicio de novo milénio
0 controlador PID continua sendo um componente chave na industria de controle.
Atualmente as estruturas dos controladores PID sdo diferentes das estruturas analdgicas
originais. As implementacdes atuais sdo baseadas em projetos digitais o que favorece a
aplicacdo de varios tipos de algoritmos para melhorar seu desempenho, tais como: anti-
windup, auto-ajuste, adaptativo, preditivo e inteligentes. Estes controladores, entretanto,
mantém as mesmas acOes basicas. Nestas Ultimas décadas o interesse por controladores
com estrutura PID avancada vem crescendo (BENNETTI, 2000). Muitas das novas
capacidades dos controladores PID digitais vém sendo introduzidas por pesquisadores
da comunidade académica e os usuarios de controle industrial vém aplicando estas
inovacOes de forma simples e entusiastica. Ademais, o controlador PID é um dos mais
importantes meios de trabalho conjuntos entre o pesquisadores especialistas em controle

e 0s usuarios da industria de controle.

A equacdo basica do controlador PID é dada por:

u(t) = K, [e(t) + le e(r)dt + T, %

1
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Sendo, u(t) é a variavel de controle, e(t) € a diferenca entre a referéncia e o valor

medido da saida (e(t) = r(t)- y(t)). A varidvel de controle é a soma de trés termos, 0
termo proporcional (P = K,e(t)), o termo integral (I =I;—’Zfe(r)dr) e 0 termo
derivativo (D = K,T,e(t)dt) conforme mostra a Figura 1.5. Os parametros do
controlador sdo: o ganho proporcional K,, o ganho integral K; =I;—’j e 0 ganho

derivativo K; = K, X Ty.
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Figura .1.5: Estrutura PID

Os controladores PID podem ser aplicados aos sistemas de controle em versdes

continuas ou discretas.

1.4.2.2 — Controladores Preditivos

Para uma grande parcela das aplicagdes industriais o controle preditivo baseado
em modelos (MBPC — Model Based Predictive Control) constitui a estratégia de
controle adotada. O termo MBPC descreve uma classe de algoritmos computacionais de
controle que, a partir de previsdes baseadas em um modelo do processo, controla o
comportamento futuro através da minimizagdo de uma funcdo objetivo. A tecnologia
MBPC foi originalmente aplicada em sistemas de poténcia e refinarias petroliferas.
Atualmente, podem ser encontrados MBPC’s em uma variedade de ambientes de
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manufatura, incluindo-se quimicos, processamento de alimentos, automotivos,
aeroespacial, metaltrgico e fabricacdo de papel (QIN & BADGWELL, 1997; VAN
DOREN, 1995; QIN & BADGWELL, 1998; TORRICO et. al. 2010; CORREIA, W. B;
2010).

A implementacéo do controle preditivo pode ser visto como constituido de cinco

passos basicos:
1) Desenvolver um modelo para 0 processo;

i) Considerar o comportamento no tempo t. As entradas passadas u(t) e saidas
passadas y(t) sdo observadas, Figura 1.6. O comportamento futuro do processo é
previsto, partindo de um modelo do processo definido e que o sinal de controle
uf(t)=u(t), t<z<t+t, é conhecido ou seja, as previsdes do comportamento futuro da saida

sdo baseada nos dados disponiveis no instante presente;

iii) Célculo do controle ug(t) considerando a previsdo da saida é a mais proxima
possivel da referéncia especificada ou comportamento desejado minimizando um

critério de otimizacao especificado;

iv) Aplicacdo do controle em malha fechada. Os dois primeiros passos séo
realizados em malha aberta e, em seguida, o valor do controle futuro, no intervalo
[t,t+h], é calculado e aplicado a cada instante de amostragem em malha fechada. Desde
que apenas o valor do controle calculado no instante atual é efetivamente aplicado,
descartando-se os calculados para instantes futuros, esta técnica é também denominada
de horizonte deslizante (receding horizon).

v) O tempo t+h passa a ser considerado e o procedimento se repete a partir do

passo (ii)

12
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___________________________
_____
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Figura 1.6: Controle preditivo e seus horizontes de saida Ny e controle Nu.

Os passos do algoritmo podem ser aplicados de diferentes formas e existe um
consideravel nimero de algoritmos diferentes que cumprem 0s passos apresentados.
Diferentes modelos do processo podem ser usados: modelos fisicos, modelos de entrada
e saida e modelos de espaco de estado. O método pode ser aplicado a processos
monovariaveis e multivaridveis. O comportamento desejado pode ser especificado de
varias formas. Um procedimento comum é especificar o comportamento desejado
através do comportamento futuro de um modelo matematico, por exemplo,
especificando a forma de como a saida do processo deve se aproximar do valor de
referéncia. O desvio do comportamento desejado e obtido pode ser formulado a partir de
um problema de otimizacdo com possiveis penalidades na acao de controle. O passo 2
do algoritmo € um problema de otimizacdo em malha aberta com o procedimento de

otimizacdo realizado em um horizonte finito no tempo.

O controle preditivo possui varias formulacgdes, tais como DMC (Controle de
Matriz Dindmica), CVM, (Controle de Variancia Minima) e GPC (Controle Preditivo
Generalizado) , entre outros, e sdo simples de serem aplicados a processos representados
por modelos de equacdes a diferenga. Modelos do processo a partir de equacOes a

diferenca podem ser representados no caso geral pelas equacdes de (1.11) a (1.15).

a(q Dy(t) = b(@ Du(t — d) + c(qg "e(t) (1.10)
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Sendo, a(q™1), b(qg™1) e c(q~!) polindmios no operador no deslocamento

atraso g~ definido como

qa 'y@®) =y(t-1) (1.11)
al@gH=1+aq ' +aq*++a,q™ (1.12)
b(@ ) =bg "t +a g+t ag ™ (1.13)
c@ M =1+ g2+ +Cpeq ™™ (1.14)

Sendo d o atraso de transporte do processo.

15-  Normalizagéo das Variaveis do Sistema de Controle

O processo fisico tem sempre uma relagdo entre a entrada e a saida em
grandezas bem diferenciadas, por exemplo, uma entrada de alguns volts faz com que
uma maquina elétrica responda com grandezas diferentes dependendo do seu uso,
temperatura em sistemas de aquecimento de ambiente, aquecimento de agua, velocidade

de rotacdo de um motor, vaporizacdo ou refrigeracdo de um ambiente etc.

E possivel para se trabalhar adequadamente com diferentes escalas das
variaveis de um processo, normalizar seus valores sem prejudicar as caracteristicas
relevantes do processo. Desta forma o projeto e analise das malhas de controle ficam
mais simples com a atualizacdo de uma escala linear para os incrementos das variaveis

utilizadas.

O método de normalizacdo mais usual é definir para o processo em estudo
valores em forma percentual, dividindo tanto a variavel de entrada como a de saida
pelos seus valores méaximos, e em alguns casos definir o minimo e 0 maximo dentro de

um limite apropriado da escala do processo.

Usa-se no decorrer deste trabalho os valores normalizados entre 0 e 1, para

variaveis de controle e de saida.
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Capitulo 2.: Modelagem e Identificacdo de Sistemas

Neste capitulo foi revisto conceitos de Modelagem e Identificacdo de Sistemas,
as representacdes fisicas e mateméticas de modelos, funcdes de transferéncias e outros
requisitos necessarios para um entendimento inicial da dindmica do controle de

Sistemas.

2.1- Modelos Matematicos de Processos

Um modelo matematico é uma das formas que pode ser usada para representar
um processo, um controlador ou um sistema de controle como um todo. Um modelo
pode ser considerado adequado quando a dinamica do sistema € representada de forma
satisfatoria no dominio do tempo e da freqiiéncia em todas as faixas de interesse.
Entretanto, se o sistema a ser identificado apresentar néo linearidades dentro da faixa de
operagdo um Unico modelo linear pode ndo ser suficiente para a sua representacao.

Nestes casos um conjunto de modelos pode ser necessario.

Um procedimento de identificacdo pode ser dividido em varias etapas, dentre
as quais se destacam a selecdo do modelo, determinacdo da estrutura, estimacdo dos

parametros e validagédo do modelo, conforme diagrama da Figura 2.1.
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Figura 2.1: Diagrama de Defini¢do de Modelo

De uma forma geral os modelos podem ser lineares e ndo-lineares. Geralmente
os modelos ndo lineares devem ser capazes de representar fendmenos tais como
multiplicidade de entrada, multiplicidade de saida, respostas assimétricas, geracdo de
harmonicas e sub-harmdénicas e comportamentos cadticos. Neste trabalho entretanto,

somente modelos lineares para 0s processo serdo utilizados.

Para um sistema ndo linear ndo se consegue obter uma resposta para duas

entradas simultaneas considerando as entradas individualmente e somando o resultado.
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Os sistemas fisicos se estudados rigorosamente, verifica-se que mesmo os chamados

lineares, o0 séo de fato somente para um intervalo de operacao

Na engenharia de controle, quando os sistemas ndo sdo lineares, normalmente
existe um ponto de operacdo no qual se deseja estabelecer um controle. Assim pode-se
considerar nas proximidades deste ponto de equilibrio sinais suficientemente pequenos
em torno do qual se fara o controle, neste caso € possivel aproximar este sistema para

um sistema linear nesta regido de operacao.

Para aproximar um sistema ndo linear de um modelo linear, admite-se que as
varidveis envolvidas desviem somente ligeiramente para as condi¢cdes de operagdo

desejada.

A técnica de linearizacdo ndo valera quando as condi¢des de operacdo variem

muito, neste caso equacgdes ndo lineares devem ser usadas

Um modelo linear apresenta-se como a forma mais popular de representar um
sistema devido a sua simplicidade restringindo-se, no entanto, a um caso particular dos
sistemas reais que, em geral, sdo ndo-lineares. A validade deste tipo de modelo depende
das especificacdes de controle e das caracteristicas da ndo-linearidade. Algumas classes
de ndo-lineridades, por exemplo, podem ndo se manifestar quando o sistema trabalha

numa faixa de operacgéo limitada.

Considerar um sistema linear significa supor que sSeu comportamento
independe do ponto de operacéo, ou seja, que satisfaz o Principio da Superposi¢ao dos
Efeitos. “A resposta produzida pela aplicagdo da combinag@o linear de duas ou mais
excitacOes diferentes € igual a combinacdo linear das respostas individuais a cada uma
das excitagdes.” (PEARSON, 2003).

Uma etapa fundamental na determinacdo da necessidade de uso de um modelo
ndo linear na representacdo da planta é a deteccdo da ndo-linearidade (NL) do processo.
Um sistema néo-linear apresenta uma nao-linearidade que pode ser classificada como
fraca, média ou forte (PEARSON, 2003).

Testes nos varios pontos de operacdo (variando a entrada e observando a saida)
do sistema permitem a observacdo de um comportamento n&o-linear auxiliando,

portanto, na decisdo de optar-se por este tipo de representacéo na selecédo de um modelo.
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Estes testes permitem confrontar os comportamentos lineares x ndo-lineares cobrindo a

maioria dos processos néo-lineares.

2.2 - A Estimacao de Processo Representado por Funcéo de

Transferéncia

A Fungdo de Transferéncia, FT, de um sistema linear invariante no tempo,
condensa em si toda a informagdo necesséaria sobre a dindmica do sistema. E uma
maneira simples de representar o modelo matematico de um sistema, dado suas
propriedades. Todo sistema linear invariante no tempo com condigdes iniciais nulas
pode ser representado por sua FT. Para sistemas fisicos a condi¢&o inicial nula significa

que ndo ha energia armazenada no sistema no instante em que comegcamos a observa-lo.

O comportamento dindmico dos sistemas fisicos em torno de um determinado
ponto de operacdo, em geral, pode ser descrito por uma equacdo diferencial linear, que
relaciona o sinal de entrada com o sinal de saida. Usando a transformada de Laplace,
tem-se entdo uma representacdo entrada-saida do sistema. Denotando a transformada de
Laplace da entrada e da saida respectivamente por u(s) e y(s) a funcdo de

transferéncia G(s) é dada por:

_Ye) _NGE) 2.1)

68) =4 D)

Onde N(s) e D(s) sdo polindbmios em s. A partir desta representacdo e
supondo que os polinémios N(s) e D(s) ndo tenham termos comuns, para que ndo se
anulem, e que o grau de N(s) seja menor que o grau de D(s), que € a garantia das
propriedades de causalidade e realizabilidade do sistema, os chamados pélos de G(s)
sdo as raizes de D(s) e 0s zeros de G(s) sdo denominados as raizes de N(s), e define-se
a ordem do sistema como o grau de D(s) , assim o tipo do sistema € definido pelo

namero de polos de G(s).

O atraso de transporte é definido pelo tempo em que o processo atrasa para
responder ao estimulo, e ele se manifesta na fase inicial quando o sistema sai do

repouso.
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A dindmica de muitos processos industriais pode ser satisfatoriamente
aproximada por uma estrutura de modelo caracterizada por funcbes de primeira ou
segunda ordem com ou sem atraso de transporte. Além da estrutura do modelo, em
todos os métodos de identificacdo é necessario definir a forma de excitacdo do processo
para que as caracteristicas desejadas possam ser ressaltadas. Assim existem uma série
de sinais de excitagdo que podem ser empregados tais como: o impulso, o degrau

unitario, um PRBS, ou um sinal aleatério branco.

Uma funcao de primeira ordem com atraso de transporte é dada por:

G =
(5) s+1

Os métodos de identificacdo a serem abordados neste trabalho podem ser
classificados em métodos paramétricos e ndo paramétricos e dependem da forma como

o resultado da reposta ao sinal de excitacdo seréo interpretados.

2.2.1 - Meétodos ndo paramétricos para ldentificacdo de sistemas

representados por funcdes de transferéncia

Os métodos ndo paramétricos geralmente sdo baseados em interpretacdes
gréaficas dos resultados da excitacdo do sistema. Estes métodos podem ser classificados

em métodos em malhas abertas e métodos em malhas fechadas.

2.2.1.1 — Estimacdo em Malha Aberta: Resposta ao Degrau

Para se obter os parametros que descrevem essa funcdo dada pela equagéo 2.2
(K, T e 8) o Método da Tangente e 0 Método de Sundaresan & Krischnaswamy podem
ser facilmente aplicados, dado a resposta de um processo a um degrau como entrada de

excitacéo.

a ) Método da Tangente

O método da tangente deve ser empregado para sistemas com ou sem atraso de

transporte desde que o atraso nédo seja dominante.
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Figura 2.2: Parametros do método da tangente

A Figura 2.2 mostra esquematicamente como sao obtidos os parametros do
modelo aproximado através do método da tangente. Um ponto chave desse método
consiste em se passar uma tangente no ponto de inflexdo (i.e., ponto onde a derivada da
curva atinge o seu valor maximo, ou seja, 0 ponto de maior inclina¢do).O valor do
ganho (K) é o valor em regime quando o processo atinge seu valor maximo de resposta.
O atraso de transporte () serd dado pelo ponto correspondente a intersecdo da reta
tangente com a linha correspondente ao valor base, que, no caso da figura, € igual a
quatro (y=4). J& a constante de tempo (t) sera dada pela diferenca entre o tempo

correspondente a intersecdo da reta tangente com a linha y(t) e o atraso de transporte

(6).
O valor calculado esta representado no quadro dentro da figura.

b) - Método de Sundaresan and Krischnaswamy (SK)

Ickertificacdo Primeira Ordem

05
045 —
04

iValorlméximb—

=
i

U4BE7 4pLT 8IS

025
02
015
01
nas |-l

Amplitude

[=1347
100 120 140 160 180 200 220 240 280 250 300 320 340 360 350 400 420 440450

Tempo em segundos

Figura 2.3: Parametros do método SK

Este método também é baseado na resposta ao degrau. Quando o sinal que esta
sendo aproximado tiver muito ruido fica extremamente dificil se determinar o ponto de

inflexdo. Uma método simples que evita a utilizagdo do ponto de inflexdo foi proposta
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por Sundaresan e consiste (ver Figura 2.3) na determinacdo dos tempos t3s.39 € tgs:30
que correspondem respectivamente aos tempos em que a resposta atinge 35.3% e 85.3%
da sua variacdo final Ay (Ay = y(o) —y(0)). De posse desses valores pode-se
calcular facilmente o atraso de transporte do processo e sua constante de tempo atraves

das seguintes equacdes:

0 =13x% t35'3% — 0,29 x t85,3% e 1T=067X (t85,3% - t35‘3%). fungéo de
otimizacdo, e o ganho (K), serd definido como no processo da tangente visto

anteriormente.
O valor calculado esta representado no quadro dentro da figura.

c) - Método de Smith

Idertificagéo Primeira Ordem

0s
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0.4
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o 03F
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1} 20 40 B0 g0 100 120 140 160 180 200 220 240 260 280 300 320 340 360 350 400 420 440430
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Figura 2.4: Pardmetros do método Smith

Outra forma para calculo dos valores da curva de primeira ordem é o método
do Smith (ver Figura 2.4) determina-se 0s tempos tygsy € ts320, QuUE correspondem
respectivamente aos tempos em que a resposta atinge 28,3% e 63,2% da sua variacao
final Ay (Ay = y() — y(0)). De posse desses valores pode-se calcular facilmente o
atraso de transporte do processo e sua constante de tempo através das seguintes

equacoes:
0 = te320p — T€T =1,5X (63,205 — t28,3%)- 2.3)
O ganho (K) sera definido como no processo (SK) visto anteriormente.

O valor calculado esta representado no quadro dentro da figura.
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Para muitos processos a aproximacdo de primeira ordem com atraso de
transporte ndo é suficientemente acurada. Nesses casos pode-se aproximar a resposta
utilizando-se sistemas de segunda ordem com atraso de transporte. Métodos similares
aos apresentados aqui podem ser encontrados muitos trabalhos ja publicados.
Naturalmente, quando se deseja obter um modelo mais acurado deve-se fazer uso de

técnicas de identificagcdo mais complexas.

2.2.1.2 — Estimacdo em Malha Fechada: Método do Relé

Os experimentos com relé na malha de realimentacdo, com o propdsito de
identificacdo de processos, foram propostos por Astrom e Hagglund (1984). Este
método pode ser utilizado para determinar o ganho critico e a frequéncia critica, e
conseqiiente tornar automatico os méetodos de projeto de controladores PID proposto por
Ziegler/Nichols (1943). A abordagem baseia-se na modelagem do processo a partir de
uma nao-linearidade do tipo relé posicionado na malha de realimentacdo. A sua
modelagem de ndo linearidade é revertida através da funcdo descritiva com posterior
interpretacdo em termos do diagrama de Nyquist. Informacdes relevantes do processo
sdo obtidas no dominio da fregiiéncia e tem gerado uma grande quantidade de métodos
de identificacdo.

A identificacdo do processo é feita a partir da estimacdo em frequéncia da
funcdo de transferéncia do processo em malha aberta. A Figura 2.5 (a) sem histerese e
(b) com histerese ilustra o elemento ndo-linear relé realimentando um sistema de

controle para o propdsito da identificacdo paramétrica.
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Figura 2.5: Realimentacao do processo atraves do relé (a sem histerese e b com

histerese).

A funcdo descritiva ou funcdo descritiva senoidal de um elemento nédo-linear é

definida como a relagdo complexa entre a componente harmonica fundamental do sinal

de saida e o sinal de entrada, (Figura 2.6).

Cornporente fundamental

o)

wi

2 | | . L
5 0 5 0 15 0 25 5

Figura 2.6: Exemplo de oscilacdo de um processo com o relé na malha de realimentacéo (a)
saida do relé, (b) entrada do relé

L L L L
5 10 15 20

Sendo U a amplitude da componente fundamental do sinal de entrada e Y a

amplitude da componente fundamental do sinal de saida.
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Sendo N(a) Equacdo 2.4, a funcdo descritiva, para os dois casos, relé sem

histerese e com histerese tem-se as seguintes equacdes relatando as relacdes

|\|(a)=4—2'1 . N(a)= 24 gz g _jAde (2.4)
7T

—_ J_ .
na’ na’

Sendo d a amplitude do relé, a o valor médximo do sinal de saida e ¢ a
amplitude da histerese.

A partir da modelagem do relé por funcéo descritiva e da operacdo do sistema

sob o controle do relé, pode-se determinar a fungéo de transferéncia do processo por

G(jw)=—ﬁ L B =-25 § G(ie)=—at st - (2.5)

Estimacéo de Modelos de Primeira Ordem com o Relé

Recentemente, 0 método de identificacdo através do relé vem sendo empregado
para a estimagdo de modelos matematicos de baixa ordem com ou sem atraso de

transporte para aplicacbes em processos industriais (WANG et al., 1997a; HANG et al.,
1995; PALMOR & BLAU, 1994).

Considerando o experimento com o o relé conforme a Figura 2.7a, expressoes
para o0 atraso de transporte (), ganho estatico do processo (K) e constante de tempo

(71) podem ser obtidas, conforme apresentado em Wang (1997).

I
w® 1 35f
dg+dg 30}
25 /
. €0
€p-€ €qte e(t) = 15¢
-
104
d _d — ] TU]. —
e 05} Ad Jme |
a
(@) Jp L e
0 10 20 30 40
) tempo(s)

Figura 2.7:- (a) Relé com histerese ndo-simétrica, (b) Saida do relé (onda quadrada) e saida
do processo.

O ganho do processo ¢ calculado por:
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Tur+Tu2
[ vyt

K= ToutTo,
jo u(t)dt

(2.6)

onde Ty e Ty, 0s semi-ciclos do relé conforme ilustrado na Figura 2.7b. A

constante de tempo pode ser obtida por:

Tu 2

g +e—d,K—-d,K 2.7)
Ln
d.K —d,K —(d, +d,)Ke”

0=

sendo di, d», 0s tempos de atuagéo da histerese e &.¢, e g+& 0s valores de amplitude da

histerese, conforme ilustrado na Figura (2.7a). O atraso de transporte é:

0, = Ln d,K-d,K+g,—-¢ 2.8)
A, -d,K+d,K

Outro método disponivel na literatura de controle de processos, para

estimacdo do modelo conforme equacéo (2.5), baseia-se nas seguintes equacoes:

T

T, = i (K,K) -1 (2.9)

0, = T n— arctanEr2 (2.10)
2n T,

Onde o ganho estatico K pode ser estimado a partir das medidas de entrada e saida em
regime permanente para uma mudanga degrau na entrada da planta. Se o relé sem

histerese ¢ empregado, o ganho final K; € calculado por:

_4d

K
a

(2.11)

Para o caso do relé com histerese, entdo utiliza-se:
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K -39 . (2.12)

nja’ —g?

Os parametros K e T; sdo obtidos do experimento com o relé e, n e 6 podem

ser calculados pelas equacdes (2.9) e (2.10), respectivamente.

2.2.2 — Método Paramétrico: Estimadores dos Minimos Quadrados

Recursivo e Ndo Recursivo

Uma forma de resolver um sistema de equacdes é considerar a aplicacdo de
uma funcéo escalar y = f(x) sobre um conjunto de dados parametrizados através de
um conjunto de pardmetros. Esta forma de representacdo é Util no entendimento da
modelagem de um sistema dindmico. E no caso da fungdo composta de n parametros 6,

esta funcéo pode ser parametrizada por 8 resultando na seguinte representacéo:

y=/x0) (2.13)

Se for possivel obter-se um conjunto de pares {y(0),y(1),y(2),:,y(n — 1)}
e {x(0),x(1),x(2),--,x(n— 1)}, aplicacbes da funcdo, podemos representa-los por
equacdes (2.14) a (2.17).:

y(0) = f(x(0),6) (2.14)
y(1) = f(x(1),6) (2.15)
y(2) = f(x(2),0) (2.16)

y(n - 1) = f(x(n - 1)' 9) (217)

Para o caso de n aplicagdes iguais ao nUmero de parametros de 0, as equagdes
(2.18) a (2.21), seréo:

y(0) = x(0)6; + x(1)6; + x(2)63 + - + x(n — 1)6, (2.18)
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y(1) =x(-1)8; + x(0)8; + x(1)O3 + -+ x(n — 2)0,

(2.19)
y(2) = x(—2)0; + x(—1)0, + x(0)03 + -+ + x(n — 3)6, (2.20)
y(n—1) =x(n— 1)1 +x(n = 2)8; + x(n = 3)65 + - + 2(0)8, (2.21)

Sendo a fungdo f e o vetor 6, constantes em todas as aplicacGes. Pode-se

escrever o0 conjunto acima da seguinte forma:

y(0) x(0)  x(1) x(2) - x(n—=1) 716,
[ y(1) ] x(=1) x(0) x(1) - x(n—-2) ||6, (2.22)
(2) ‘ x(—2) x(—1) x(0) x(n - 3)| 93 ,
ly(n - 1)J lx(n — 1) x(n _ 2) x(n - 3) x(.O) Jl@n

Na forma matricialmente a equacéo (2.22) pode ser expressa por:

Y = X0, (2.23)

Considerando X uma matriz ndo singular, o vetor de parametros 0 pode ser

calculado a partir de:
—y—1
6=x"1y. (2.24)

Para o caso de aplicacGes na qual o nimero de observacdes é maior que 0
namero de termos de parametros, a matriz X ndo é quadrada, ndo podendo, portanto, ser

invertida. Neste caso pode-se multiplicar os dois lados da equacéo por X7, obtendo-se:

Ty — yT
X'Y=X"X0 (2.25)

Sendo matriz X X néo singular, tem-se:
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0 =[XTX]"'xTy (2.26)

A seguir € demonstrado que a equacéo (2.26) é uma solucédo para o critério que

minimiza o erro quadratico médio.

No método de Minimos Quadrados assume-se que as observacGes disponiveis
estdo sujeitas a erros, assim a equacéo (2.23) deve ser da forma:

Y=X0+¢ (2.27)

O somatorio do quadrado do erro ao longo do conjunto de dados observados
pode ser expresso por:

n

Imo = Z<€(i)2 =ele = ||g]|? (2.28)

i=1
Substituindo a equagdes 2.27 em 2.28 o critério de otimizacao /, resulta em:

—vTy —yTypg — oT xT T yT
I =Y' Y=Y X0-0"X'Y+6 X X0. (2.29)

Para se minimizar o critério Jy, deriva-se em relacdo a 0 e iguala-se a zero,
obtendo-se como solucdo os pardmetros que se deseja estimar e que podem ser
calculados por:

— T —-1yT
0o = [XTX]7XTY. (2.30)

A matrix [XTX]71XTé geralmente denominada de pseudo-inversa, a matriz X
que contém as observacfes € denominada de matriz de regressores ou regressora
(AGUIRRE, L. A., 2007; COELHO, A. A. R., COELHO, L. S., 2004).

2.3 - Estimacao de Processo Representado por Variaveis de Estado

O método dos minimos quadrados pode ser aplicado na estimacao das matrizes,
com a vantagem de se trabalhar com as interacdes dos processos sem a necessidade de
se aplicar as fungdes de transferéncias intermedidrias quando 0 processo esta

representado por equacgdes de estados. As matrizes dindmicas e matrizes de entradas,
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podem ser estimadas através de um processo deterministico conforme (BOTTURA,;
BARRETO, 2003.; SANTANA, E. S;; BIN, E.; AMARAL, W. C. 2008).

Partindo de um modelo discreto representado pela equacéo:

x(k) = dx(k — 1) + Tu(k — 1) + e(k),

(2.31)
x(k) = Agx(k — 1) + Byu(k — 1) + e(k), (2.32)
Sendo
x(k) = [x;(k) x5(k) - x,(k)]", os n estados no instante K,
u(k) = [uy (k) uy(k) - u,(k)]7, as r entradas no instante k-1,
e(k) = [ey (k) ey(k) -+ e, (k)]", erros de regressio para cada estado,
Ay € R,
B, € R"¥",
Esta equagdo pode ser reescrita como:
x(k)T = [x(k — DT u(k —1)7] [‘;;‘;] =m(k — 1A, (2.33)

Coletando N observacdes do processo 0s vetores regressores de estado podem
ser formados:

x(D)T m(0)
@ o | mb ]y

x(N)T m(N.— 1)
Xy = MA4, (2.34)

De forma semelhante ao item anterior, a equacdo (2.34) pode ser resolvida

usando o estimador de minimos quadrados e sua versao recursiva é dada por:
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( K. = Pk_lm(k - 1)T ]
T 1+ mk — D)P_ymk — DT’
Ak= Ak—l + Kk [XT(k) - m(k - 1)&]{_1];

Pe_ym(k = D)'m(k — DP{_;
1+ mk —1)P,_ym(k — DT’

lPk =Pp_q —

2.4 - O Controlador PID

O controlador proporcional-integral-derivativo (PID) é certamente 0 mais
utilizado industrialmente. Estima-se que cerca de 90% a 95% das malhas industriais
utilizam este controlador (ASTROM & WITTENMARK, 2006). O PID vem sendo

utilizado industrialmente desde os anos 40.

O algoritmo PID é extremamente simples, representado apenas por uma
equacdo, apresentando bons resultados para a grande maioria dos processos. Esta
flexibilidade é alcancada através de alguns pardmetros de ajuste, que determinam o

comportamento da malha realimentada.

A grande maioria destes controladores encontra-se aplicado em malhas SISO,
isto é, controlam-se individualmente cada varidvel, manipulando apenas uma variével.
Por outro lado, ha controladores PID multivaridvel (MIMO) capazes de compensar o
acoplamento entre as malhas de controle. Este € pouco difundido devido a dificuldade

na implementacdo e ajuste.
u(t) = up(t) + () + up(d) (2.36)
A acdo de controle u(t) de um PID é a soma de trés contribuicdes:

onde up € a parte proporcional, u; a parte integral e uj, a parte derivativa.

Definindo o erro da variavel controlada e(t) como a diferenca entre a

referéncia y,.s € a variavel medida y, isto €:

e(t) = yrer(t) — y(t) (2.37)
A parte proporcional é dada por:

up(t) = Kce(t)
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Onde K. é denominado ganho do controlador. Geralmente o controlador
proporcional apresenta erro ndo nulo no estado estacionario. Para eliminar esta

deficiéncia, introduziu-se a acédo integral u,;(t)
K. (!
u(t) == f e(8)dd (2.39)
T1 Jo

Onde ; ¢ a constante integral do controlador.

Esta acdo pode causar oscilacdo da varidvel controlada em torno da referéncia.
A acdo derivativa up (t) € dada por:

up(®) = K,1p % (2.40)

Onde tp € a constante derivada do controlador. A acgdo derivativa elimina a oscilacéo,
bem como captura a tendéncia da varidvel controlada, melhorando o desempenho do
controlador a médias freqiiéncias. Entretanto, pode prejudica-lo a alta freqiiéncia devido

a presenca de ruido.

2.4.1 — Sintonia de controladores PID

Varios métodos de sintonia ou ajuste de controladores PID sdo conhecidos e
utilizados na prética de sistemas de controle. Cada um destes métodos requer algum tipo
de informacdo sobre a dinamica do processo a ser controlado e a natureza desta
informac&o é que caracteriza cada um deles. A fim de obter um método prético de
ajuste, deve ser possivel obter estas informacfes a partir de ensaios simples sobre o
processo, a0 mesmo tempo em que estas informagdes devem ser suficientes para
possibilitar um ajuste adequado do controlador. Logo, a quantidade adequada de
informagdo a ser obtida do processo deve ser selecionada de forma a obter um

compromisso entre simplicidade e desempenho do controlador.

Os métodos mais bem sucedidos na pratica industrial de ajuste de
controladores PID sdo apresentados a seguir. O sucesso destes métodos deve-se
essencialmente ao fato de que eles obtém um compromisso adequado entre desempenho

e simplicidade. Existem os métodos de Ziegler-Nichols (ZN) item 2.4.1.3, com suas
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variacdes mais modernas, 0 ajuste pela alocacdo dos pdélos dominantes, e 0 ajuste por
método freqliéncia. S&o apresentadas as principais caracteristicas do método ZN,
método do Astrém e Wittenmark item 2.4.1.5, e Cohen Coon item 2.4.1.4, suas

vantagens e desvantagens relativas e os campos de aplicacao de cada um.

2.4.1.1 - Métodos baseados em funcgdes de Primeira ordem com atraso de transporte
Dada a sua grande simplicidade aliada a sua grande aplicabilidade e satisfatoria
qualidade aproximando sistemas reais compostos por dindmicas de primeira ordem em
série (esse tipo de dinamica geralmente aparece em processos industriais), fez com que
uma categoria de métodos fosse especialmente desenvolvidos para ajustar controladores
PIDs. A partir do ganho K, atraso de transporte 8 e constante de tempo 7 de uma funcao
de primeira ordem com atraso de transporte, esses métodos, que a partir de agora serao
denominados de métodos baseados em K, @ e T, vem sendo aplicados principalmente
para sistemas que ndo sejam subamortecidos onde ele ndo é recomendavel. Entretanto,
para uma imensa classe de problemas essa classe de métodos representa um bom

compromisso entre tempo investido no projeto do controlador e desempenho alcangado.

2.4.1.2- Ajuste Manual

Os modelos utilizados para o projeto nem sempre sdo suficientemente
completos e os métodos, por se pretenderem de aplicacdo genérica, muitas vezes
fornecem ajustes que podem ser melhorados. Por esta razdo, por vezes é conveniente,
apos ter obtido um ajuste para o PID por meio de um dos métodos apresentados, efetuar
manualmente um refinamento baseado na experiéncia, dos parametros do controlador
tendo em conta o desempenho observado do sistema. Para tanto é preciso ter em mente
o efeito de cada uma das acGes de controle sobre o desempenho do processo. A partir
desses principios podem ser estabelecidas regras para guiar este ajuste fino. Em alguns
casos em que os requisitos de desempenho sdo minimos, pessoal com grande
experiéncia pode fazer o ajuste exclusivamente manual a partir de regras deste tipo. A
Tabela 2.1 (abaixo) apresenta um sumario que pode servir de guia ao operador
efetuando o ajuste manual, sempre tendo em mente que este ajuste manual tem por
objetivo unicamente refinar o ajuste ja feito do controlador e portanto as variacdes

efetuadas nos pardmetros devem ser pequenas.
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Problema Medida de ajuste

Resposta muito lenta Aumentar ganho proporcional
Resposta excessivamente oscilatéria | Aumentar tempo derivativo
Sobre passagem excessiva Reduzir taxa integral

Resposta inicialmente rapida e em
seguida muito lenta
Tabela 2.1: Sumario de Ajuste Fino PID

Aumentar taxa integral

No caso de um ajuste rapido, quando o modelo do sistema esta com um erro
relativamente elevado, pode-se utilizar o célculo dos pardmetros da seguinte forma
Equacdes (2.41) a (2.43):

Kp = 6/Kplanta

(2.41)
T, = Kplanta /3 (2.42)
Ta=Ti/4 (2.43)

2.4.1.3 - Métodos de Ziegler-Nichols (ZN) de resposta ao degrau
No seu artigo classico, Ziegler e Nichols (ZN) também propuseram regras de
ajuste visando alcangar uma raz&o de decaimento de ¥ na resposta em malha fechada

para sistemas de primeira ordem com atraso de transporte.

Os métodos de ZN foram introduzidos ja em 1942 e atualmente sdo
considerados classicos. Estes métodos continuam a ser largamente aplicados até hoje,
mesmo em sua forma original, mas mais costumeiramente em alguma forma
modificada. O método de ajuste de Ziegler-Nichols visam obter uma mesma resposta

pré-especificada para o sistema em malha fechada.

Este método aplica-se no dominio do tempo e requer o conhecimento de trés
grandezas que caracterizam a resposta ao degrau de um processo, 0 ganho critico K, a

constante de tempo t e 0 atraso de transporte 6.

Método de Ziegler-Nichols para Controladores PID
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k=12, @ (2.44)

Pk, \g
T, =2.0%6 (2.45)
T, =05x0 (2.46)

2.4.1.4 - Método de Cohen-Coon

Cohen-Coon também desenvolveram regras de ajuste de controladores visando
se obter respostas em malha fechada com uma razdo de decaimento de Y
(aproximadamente 20% de overshoot). Esse tipo de resposta apresenta melhor
desempenho para rejeitar distarbios na carga que é o principal objetivo a ser alcancado
para processos continuos que trabalham em um mesmo ponto de operacdo. Para esses

sistemas, o principal papel desempenhado pelo controlador € a rejeicdo de distarbios.

Esta rejeicdo a distarbios é realizada pelo ganho proporcional quando sua agédo

é modelada por um modelo estético.

Assumindo que o controlador tem sua acgéo definida pela equagéo (2.47) onde
x € a variavel controlada antes do ruido de saida do processo, u € a variavel de

controle, d o distirbio e K,, 0 ganho do processo.

x =K,(u+d) (2.47)

As seguintes equacdes podem ser definidas, sendo y a saida do processo com o
ruido n, K o ganho do controlador, r a referéncia:
y=xtn (2.48)
u=K@r—-y) +u, (2.49)

Deduz-se entdo a seguinte relacéo para o sistema controlado:

. (r—n)+ % _a+
=Tk UM Tk, () (2.50)
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Se 0 ganho do controlador K for muito grande em relagdo ao ganho do
processo K, a segunda parte da equagdo 2.50 aproxima-se de zero minimizando o

disturbio d.
Esse método possui um intervalo de aplicacdo similar ao ZN (K, T e 0).

Método de Cohen-Coon para Controladores PID

4 1,6
4,100 (2.51)
LS o
{32 +6x f (2.52)
X 0
13+ 8 ><

(2.53)

2.4.1.5 - Método do Astrém & Wittemark

Este método pode ser visto como o método de Ziegler-Nichols modificado, no
sentido de superar deficiéncias de desempenho. Para tanto, interpreta-se 0 método de
Ziegler-Nichols no dominio da frequéncia como uma alteracdo, através de um
controlador PID, da funcdo de transferéncia de malha aberta do processo. Com um
controlador PID é possivel mover um determinado ponto A do diagrama de Nyquist
G(jw), para uma posicdo especificada em termos de fase e ganho para o sistema em
malha fechada. As acOes proporcional, integral e derivativa do controlador PID, em
termos de diagrama de Nyquist, sdo apresentadas na Figura 2.8.
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Figura 2.8: Acbes do controlador PID.

Supondo-se a funcdo de transferéncia do controlador PID em termos de fase e

ganho tem-se:

G, (jo) =re' (2.54)
Sendo
k
= k[ (T, ———)? =2 (2.55)
o,T; cos(w, )
@, = arctan(w, T, —L) (2.56)
. T

cl

Esta representacdo do controlador PID serd utilizada para estabelecer as

condicdes de malha no desenvolvimento deste projeto.

Especificacio de Fase e Ganho para o Sistema Compensado

A partir da interpretacio do método de Ziegler Nichols no dominio da
freqUéncia, torna-se simples generalizar um método de célculo dos parametros do
controlador onde outros pontos do diagrama de Nyquist sdo deslocados para posi¢oes
especificadas em termos de fase e ganho para o sistema compensado (PID + Processo).
A Figura 2.9 ilustra a situagdo em que um ponto P de ganho r, e fase ¢, € movido para
um ponto S de ganho r e fase ¢ através da agdo de um controlador PID. Estendendo-se

a reducdo do ganho e o atraso na fase aos outros pontos do diagrama de Nyquist obtém-
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Se uma nova curva para o sistema compensado que resulta em uma melhor estabilidade

relativa e, portanto, melhores caracteristicas dindmicas para o sistema compensado.

ImGs)

| D
-1P( S/ ReG(S)

Figura 2.9: O ponto P é movido para o ponto S pela a¢do do controlador PID.

Aplicando um relé com histerese na malha de realimentacdo, cuja funcéo
descritiva é dada por N(a), o ponto S da Figura 2.9 pode ser calculado. O valor da
funcdo de transferéncia do processo, numa frequéncia de oscilacdo escolhida para
projeto, pode ser determinado.

Supondo-se a fungéo de transferéncia do processo na freqiéncia (w) dada por:

G,(jo)=r,e" (2.57)
tem-se:
¢ 2.58
@, = arctan(——) (2.58)
a’-g?
r = m (2.59)
4d

onde e d sdo os parametros do relé e a € a amplitude de oscilagcdo da saida do sistema.
A partir das especificacdes de fase e ganho para o sistema compensado obtém-se os
parametros de sintonia (K¢, T;, Tq) para o controlador PID.

Supondo-se que a funcdo de transferéncia para o sistema compensado seja dada

por:
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G,(jw)=re (2.60)

onde rs e ¢ sao 0 modulo e a fase especificados, como pardmetro de projeto. A funcéo

de transferéncia de malha aberta do sistema compensado é dada por:

G, (jo)=G,(jo)G,(jw) (2.61)

Das equac0es (2.55), (2.58) e (2.61) obtém-se:

K - I, cos(p, —,) (2.62)

p
rp

tan(p, —¢,) = (0T, — a)iT) (2.63)

O ganho K, do controlador e calculado através da equacdo (2.62). A equagéo
(2.63) tem dois parametros (T; e Tq) a serem determinados e um grau de liberdade. Uma
condigédo adicional deve ser introduzida para determinar os parametros T; e Tq. Um
método comum € especificar uma relacdo constante entre esses dois parametros,

garantindo que o controlador tenha estrutura PID, tal que:

To=aTi (2.64)

com 0 < a < 1. Uma escolha usual para o é 0.25 (ASTROM & WITTENMARK, 1990).

Portanto, das equacao (2.62) e (2.63) resulta que:

(2.65)

RTINS

d

T =17, (2.66)
o

O controlador obtido a partir das equacdes (2.62), (2.65) e (2.66) desloca um
ponto determinado pela funcdo de transferéncia de malha aberta do processo, cuja

freqUéncia é determinada pelo ponto de operacdo obtido da intersecdo dos lugares
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geométrico de G(jw) com o inverso negativo da funcao descritiva do relé, no plano G(s)

para o ponto especificado por ¢ e rs.

2.4.2 - Controlador Preditivo Generalizado (GPC)

Controladores baseados em modelo MBC (Model-Based Controllers) tém se
mostrado de particular interesse para aplicacbes industriais. Esses controladores
caracterizam-se por utilizar previsdes do comportamento futuro do sistema controlado
para realizar o célculo do controle 6timo com base em um determinado critério de
desempenho deterministico ou estocastico. As previsdes sdo obtidas através de um
modelo do sistema. A diferenca entre as classes distintas de controladores preditivos
estd basicamente no tipo de modelo adotado. Neste trabalho estuda-se um dos
controladores preditivos mais difundidos na literatura: o Controlador Preditivo

Generalizado (GPC — Generalized Predictive Control)

2.4.2.1 - GPC (SISO)

O GPC baseado no modelo CARIMA (Controlador Auto Regressivo
Integrador com Meédia de Movimento) tem o seguinte equacionamento segundo
CAMACHO & BORDONS (1995):

O modelo do processo € dado por:

AAGNy(E) = B DA — 1) + 1/ e() (2.67)
sendo
A=(1-2z7) (2.68)
Az D =14+az ' +az2 +azz 3+ + +a,, z " (2.69)
B(z™') =bg+ b1zt + bz 2 + b3z + -+ +b,, 27" 2.70)
com

u(t) =u(t —1) + Au(t) (2.71)
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A seqUéncia de sinais futuros u(t),u(t+ 1),u(t+2),..,u(t+N, —1) deve
minimizar o erro quadratico entre a sequéncia desejada dada por um sinal de referéncia

e a saida real do processo.
A sequiéncia do sinal de referéncia é dada por:

Yrer (1F1), Yrep (142), yrep (1+3), ooy Yoy (t+N,),
A sequiéncia da saida prevista:

Yore ((+1), Ypre (t42), e (t+3), oy Ypre (1HN,)
sendo N, € o horizonte de previsao.

Usa-se o primeiro sinal u(t), para controle no instante t, e a sequéncia é

recalculada no instante seguinte.

O erro quadratico a ser minimizado é dado pela seguinte equacéo:

J= Zj,viNl(ypre(t + DIt =y, (¢t +))?% + Zjl-vﬁl/l(Au(t +j—1))? (2.72)
sendo:

N; =1 o horizonte inicial de previsdo, N, o horizonte final de previsdo, com
N, = Nj, N, o horizonte de controle, com N, < N,,. A = 0 é a ponderacdo do sinal de

controle. |t significa que as previsbes de saida sdo calculadas com base em informacdes

até o instante t.

A minimizacdo é feita supondo que depois do horizonte de controle N,, 0

incremento de sinal de controle Au(t + N,,) até Au(t + N,, — 1) devem ser nulos.

A previsao, utilizando o modelo CARIMA, tem as seguintes caracteristicas:
YVpre (t+1) = _aly(t) - azY(t - 1) -t anay(t —ng t 1)+ (2 73)

bodu(t)+b;Au(t — 1) + -+ + by, Au(t — ny)
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Ypre (t42) = =@1Ypre (t + 1) — @y () =+ — @, ¥(t — 1y +2)+ (2.74)

bodu(t + 1)+b,Au(t) + -+ b,, Au(t —n;, + 1)
Vpre (1+Ny) = =1 Ypree (t + N, — 1) = W Vpre (t + N, — 2) — =, y(t —n, + N+ 2.75)
boAu(t + N, )+bydu(t + Ny — 1) + -+ by, Au(t —n, + N,)
sendo y(t), y(t-1), y(t-2), as respostas do sistema colhidas nos instantes passados.

As equacdes de previsdo acima podem ser decompostas em duas parcelas, a
primeira que corresponde & saida passada, e a segunda que corresponde a resposta do

sistema devido ao controle futuro. Y,

ore = Ypas + Yeon , @SSIM:

Vpas E+ 1) = —a;y(t) —ay(t —1) — - —a, y(t—n, +1) + (2.76)
by Au(t — 1) + byAu(t — 2) + -+ + by, Au(t — n,)

Vpas (E +2) = —azy(t) —azy(t —1) = —a, y(t —n,) + @.77)
b Au(t — 1) + b3Au(t — 2) + -+ + by, Au(t —n, — 1)

Ypas (£ +N,) = by, du(t = 1) + by, 11 4u(t = 2) + -+ b, Au(t —n, — N,) (2.78)

YVeon (t+1)= byAu(t)

YVeon &+ 2) = —a1V,on (6 + 1) + byAu(t + 1) + by Au(t)

(2.79)
Veon &+ 3) = —a1Veon (€ + 2) — Q3Ve0n (t + 1) + boAu(t + 2) + by Au(t + 1) + by Au(t) (2.80)
Yeon (t + Ny) = =1 Yeon (£ + Ny — 1) — @2Yeon (¢ + Ny — 2) — o+ (2.81)

boAu(t + N, — 1) + by Au(t + N, ) + -+ + by, Au(t + ny — N,)

Definindo hy = by € hj = b, — Zf’z“l“@'"a)aihj_i, a equacéo de controle pode

ser escrita como: Y, (t +j) = ’l;é h;Au(t +j — i+ 1), ou de forma matricial como:

Yoon = HAU (2.82)
Send01 Ycon = [.VCon (t + 1) Yeon (t + 2) Yeon (t + Ny)]T1
A=[Au(t) Au(t+1) .. Au(t+N,—-D]"e
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0
hy ho 0 0
h, hy  h 0
H=ny, 1 hy,2 hy-s .. ho (2.83)
hy, hy-1 hy,—2 . M
hy,—1 hy,—2 hy,—3 hn,-n, -1

sendo: Ypas = [ypas (t + 1) Ypas (t + 2) Ypas (t + Ny)]T , €

Ycon = [ycon (t + 1) ycon (t + 2) yCOTl (t + NY)]T

O valor da previsdo de forma matricial pode ser escrita:

Ypre = HAU + Ypas (2-84)

O critério J a ser otimizado deve ser restrito a partir de N, até o limite N,,.
Reescrevendo na forma matricial, tem-se:

T
— T
J= [ym - yref] [ym — yref] + 20U AAU

T
J= [HAU T f] [HAU T f] + AAUT AU (2.85)
Derivando em relag@o a AU e igualando a zero:

d
ﬁ = 2HTHAU + 2H" (Ypq5 — Yyer ) + 224U = 0

AU = (HTH + AN HT (Yyq5 — Yrer) (2.86)

Este valor ¢ um escalar e corresponde ao incremento de controle Au(t), que
sera aplicado ao valor da entrada u(t — 1), obtendo-se u(t).

2.4.2.2 — Algoritmo Preditivo Baseado em EquagOes de Estado

Um modelo espaco-estado representado na sua forma discreta tem as seguintes
equacoes:

{Xk+1 = Ag (X)X, + Bauy

(2.87)
Yi+1 = CqXpy1 — Duy
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Nas quais as matrizes A,;, By e C; representam as matrizes discretas das
equacdes de estado e D a matriz de perturbagdes, para um determinado periodo de

amostragem, e o vetor &, 0 vetor de perturbacao.

Para se reduzir o erro de regime permanente das saidas do processo, utiliza-se o

modelo de espaco de estado aumentado abaixo representado:

{xk+1 = A(X)x;, + BAuy (2.88)
Yi+1 = CXgy1 — DAy,

Sendo segundo ROSSITER, J. A. (2003):

- [Ag(x B
i [Aa() d]1 (2.89)
Opxn Ipxp
~ [ By
B = [1 ] (2.90)
pXp
C =[Cqs Ogxp], e considerando D nulo
Sendo:
n = namero de estados,
p = ndmero de entradas e
g = namero de saidas.
O conjunto de previsdes é representado pela seguinte equacao:
§=Hx+H Au (2.91)

Sendo:

¥ = conjunto de previsdes com N,, valores futuros,

X = estimativa do estado,

Au = vetor de entrada incremental com N,, valores de horizonte,

As matrizes H e H' séo dadas por:
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[ CB 0 0 .. 0]
. | CAB CB 0 .. 0 |
H =| CA2B  CAB CB 0 |
leivg cavv-g . - CEJ

Para obter a lei de controle deve-se minimizar a funcéo de custo
J=@F—-wW)W,(§ —w) + AuW, Au (2.92)
sendo,
w = vetor de referéncia futuras para as saidas a serem controladas,
W, = Matriz de ponderagdo das saidas controladas € diagonal e positiva,
W, = Matriz de ponderacdo das entradas é diagonal e positiva,
Au= Vetor incremento de entrada.

Considerando o modelo linear e que o incremento de controle é nulo ap6s o
horizonte de controle o valor minimo da funcdo de custo J com respeito a Au, pode ser

obtido algebricamente calculando sua derivada e igualando a zero:

g _ (2.93)
oAU '

O que implica em:

Au=(H'TW,H" +W,)  H' TW,(w— H'x) (2.94)
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2.5 - Desacoplamento

Quando se deseja um controle de sistemas com varias entradas e varias saidas e
que sejam inter-dependente, ou seja, uma malha interfere diretamente na outra, por
exemplo; a) uma malha de ventilacdo interfere numa malha de aquecimento,
dependendo se o fluxo de ar esta dirigido, para 0 componente aquecido; b) um sistema
com dois tanques interligados, o nivel de cada tanque depende do fluxo de liquido nas
suas entradas, da vazdo das saidas de cada tanque e da abertura entre os dois tanques; ¢)
o0s sistemas de temperatura e umidade dentro de um sistema fechado, como uma cupula
de incubadora, cada nivel de uma variavel afetard a outra; trabalhe de forma

independente, é necessario aplicar projeto com desacoplamento.

Para um projeto de desacoplamento funcionar de forma adequada, é necessario

um conhecimento prévio bem detalhado da planta.

Uma das formas de minimizar as interacGes ou acoplamento entre as malhas de
controle multivariaveis pode ser realizada atraves de desacoplamentos estticos ou
dindmicos (ASTROM et al. 2001b). No controle descentralizado de um sistema MIMO,
sdo de fato necessarios n controladores PID e n! desacopladores. Para um processo nxn,
a estrutura, considerando o caso TITO, € ilustrada na Figura 2.10 Pode-se observar que
blocos adicionais de funcGes de transferéncia sdo colocados entre as saidas dos
controladores PID e as entradas do processo.

7 - L ¥, ] i
I ) i f)
W el > £y — ++
F 9
— ;21 — 821
—» I —» g,
r2 gcQ Ly Vy bt g?? Vs
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Figura 2.10: Desacoplamento para um processo TITO

Para projetar os desacopladores, representados na Figura 2.10 pelos blocos I,
e Iy, a proposta € utilizar a mesma estrutura de identificacdo sequencial com o relé
obtendo, também as funcGes de transferéncias g; (ij, termos cruzados). Considerando-

se, portanto, o caso TITO como ilustrado na Figura 2.10, o processo € modelado por
Y1 =911V1 + g12V2: Y2 = g21V1 + 92272 (2.95)
Devido aos desacopladores os sinais na saida dos controladores PID s&o
v =uy + Uy vy = uy + Ly (2.96)
Substituindo-se a segunda equacgao na primeira tem-se:

B4 911 + 912121 g1z + 911112] Uy
— X 2.97
[yZ] 921+ 92211 922 + 921112 [uz] (2.97)

Para que a saida y; seja afetada apenas por u; deve-se garantir que

922 (2.98)

2.6 — Dispositivo Anti Windup

Em sistemas de controle real, a saturacdo contribui para que o controlador
fique sempre dentro da faixa em que a planta pode suportar. Sem um tratamento
cuidadoso, isto pode contribuir para uma degradacdo do desempenho do sistema. Na
realidade como é mostrado na Figura 2.11 quando a saturacdo atua, o sinal de controle
u,, hdo muda acompanhando o sinal do erro e, e a realimentacdo pode ser considerada
aberta. O sistema atua desta forma como malha aberta, com 1y = w4, OU Uy = Upyin

significando uma entrada constante.
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Controle Saturacdo Processo
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Figura 2.11: Controlador PID sem anti windup.

O controlador PID, tem um desempenho muito bom quando o sistema
exige resposta rapida, podendo atingir o seu estado estacionario no tempo de um degrau.
Isto é muito importante em muitos casos de servo mecanismo. Entretanto, o integrador

pode provocar quando ha uma saturagdo o chamado efeito “windup .

O efeito integrador “windup”” ocorre quando a saida da saturacao para de

mudar devido ao seu estado, enquanto o erro ndo zero e(t) continua a ser aplicado pelo
. K; . , . . . .
integrador (?l). Assim a saida do integrador continua acumulando o erro até que o sinal

e mude para o seu valor zero. Este efeito causa uma resposta transiente pobre, com um

grande “overshoot”, o que nao ¢ desejavel.

’

Para se resolver este problema, um mecanismo integrador “anti windup’
pode ser aplicado. Ele fard com que a acdo do integrador pare quando a saturagdo
ocorrer, ou seja quando Uy = Uy, OU Uy = Uy, €Ntdo K; = 0. E muito mais facil
aplicar este dispositivo se o controlador € implementado digitalmente por computador.

A Figura 2.12 apresenta o esquema de um “anti windup " possivel.

Controle PID
. ol P Saturacéo Processo
. Ganho Proporticnal Fi——
+ i> u; u, v
- 1 , P E S >
Chave Irﬁzaps:i‘ Integrador L mire
+

Figura 2.12: Controlador PID com anti windup.
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O esquema “anti windup” € aplicado como um loop interno no
integrador, através de uma chave, que o desliga quando o saturador atua, isto é quando
ul —uO e diferente de zero, o ganho aplicado a (Ki/s) é igual a zero.

2.7 - Avaliac@o de Desempenho

Pode-se avaliar o desempenho dos controladores, tanto na fase inicial quanto a
rejeicdo a perturbacdes, utilizando-se os parametros M,, como medida de sobre-sinal, e
T, para o tempo de estabilizagdo e bem como M, para a capacidade de promover
amortecimento do sinal de saida do sistema. Estes pardmetros séo definidos na Figura
2.13. Deve-se notar que um pequeno valor de M, indica bom amortecimento (HANG et.
al, 1995) sendo, portanto, diferente do fator de amortecimento, grandeza geralmente
utilizada em controle classico (OGATA, 2003), na qual um pequeno valor indica pobre

amortecimento.

L Y
m | [ i} I
S| M | 5
3 7 e ' 0.05 ; “
J h \1 l -'rg}\_ —— 1 . -'fh ‘\_;HTL i
€| o =i r( J
| 2."II | € ?II ) 17-':*3
| 8
T H : :
I J M; eyt e L — Ty -
e i e
[ [
{
tempo temp-o
(a) (b)

Figura 2.13: Critério de desempenho para: (a) Comportamento servo; (b) Rejeicéo a
perturbacdes.
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Capitulo 3.: Experimentacdo Pratica dos Controladores
PID e Preditivo

Com o objetivo de estudar a implementacdo pratica de técnicas de controle e
identificacdo de sistemas, foram projetados duas plantas com capacidade de
funcionamento nos modos monovaridveis e multivaridveis. Em seguida técnicas de
identificacdo paramétricas e ndo parametricas foram aplicadas com objetivo de modelar
processos através de representacdes em funcdes de transferéncias e varidveis de estados.
Com o modelo obtido para os processos, técnicas de controle convencional PID e
controladores avancados do tipo preditivo com foco voltado para o controlador
preditivo generalizado foram aplicados. Aspectos da implementacao do desacoplamento

entre as malhas dos processos multivariaveis foram considerados.

Para um bom desempenho de controladores e desacoplamentos entre malhas
interdependentes, é necessario que se tenha um conhecimento preciso do processo,

assim neste capitulo descreve-se a modelagem dos processos estudados.

3.1-  Aplicacdo do Processo Multivariavel de Ventilacéo e
Aguecimento

O processo multivariavel (MIMO) de ventilagio e aquecimento cujo
desenvolvimento faz parte dos trabalhos realizados nesta dissertacdo, esta montado no
laboratério do Nucleo de Engenharia Elétrica (NEEL) do Instituto Federal de Educacéo

Tecnologica do Piaui (IFPI).

O processo € composto de duas malhas. Uma delas é de Ventilacdo, que tem
um pequeno ventilador alimentado com uma tensdo de 12 V, esta tensdo € controlada
por PWM através de um circuito composto de um transistor, que recebe a tensdo
modulada pela largura de pulso (PWM — Pulse Width Modulation ) na sua base, sendo
que no seu coletor esta instalado o Ventilador. Faz parte também desta malha um
circuito detector de velocidade, composto por um diodo foto emissor € um transistor
foto receptor, estes dois estdo instalados entre as pas do ventilador, assim a medida que
o ventilador roda, o detector “conta” a quantidade de pas que passa entre os dois, e
disponibiliza este dado para um transistor. O PWM é gerado a partir micro-controlador
da Microchip, PIC 16F877A. que emitira o pulso na saida “RC0” (Figura 3.1) integrado

a um sistema de hardware da empresa Mosaico.
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Figura 3.1: Esquema Malha de Ventilagéo

A segunda malha é composta de um circuito com um transistor € uma
resisténcia elétrica para aquecimento cuja corrente € modulada através do sinal de
PWM. O circuito sensor é composto por um diodo posicionado préximo a resisténcia
elétrica. O sinal gerado pelo diodo é amplificado através de um conjunto de
amplificadores operacionais que condicionam o sinal para os niveis coletados pelos
conversores A/D do microcontrolador PIC. Este circuito estd esquematizado na Figura
3.2.
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Figura 3.2: Esquema Malha de Aquecimento

A foto da placa esté apresentada na Figura 3.3

Figura 3.3: Foto da Placa Ventilador / Aquecimento.

O controle das malhas é feito pelo MatLab/Simulink, através da porta serial do

microcomputador.
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Os blocos “Real Time”, “Zera Saidas PWM?” e “Aciona Ventilagdo”, sdo para
definicdes do tempo de amostragem, desligar a Ventilagdo / Aquecimento e o
acionamento da Ventilagdo, respectivamente. Degrau, Ganho e Saida correspondem nas
respectivas malhas, entrada aplicada, normalizacdo e saida medida. PWM e CAD
(Conversor Analdgico Digital), sdo blocos que acionam as entradas e fazem a medida na

saida, respectivamente.

A interface de controle do sistema foi desenvolvida utilizando ferramentas
programacdo .m do Matlab e Simulink. Para isto montou-se um diagrama de blocos no

Simulink ilustrado na Figura 3.4,

=] ProcessosVenti lacaoAquecimento
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Ready 100%: odeds5

Figura 3.4: Diagrama no Simulink dos Processos

Nesta interface, os quatro blocos, dois de acionadores dos PWM das malhas e
os dois de detectores da ventilagdo e do aquecimento sédo interligados entre a saida serial
do computador e serial do micro-controlador PIC. Estabelecendo um link de

comunicagdo Matlab - Hardware — Processo.
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Para efeito de coleta de dados, a normalizacdo apresentada no capitulo 2 foi

empregada para entradas e saidas.

3.1.1 — Modelagem da Planta.

O levantamento inicial foi aplicando em malha aberta, 0 mesmo valor de

entrada no Aguecimento e verificando o comportamento da saida para diferentes valores

de entrada na Ventilacdo, para uma temperatura ambiente elevada de 30°, (Figura 3.5).
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0.4 ] |
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Figura 3.5: Entrada Aquecimento Unico para varias entradas Ventilacdo em ambiente com 30°

O mesmo levantamento foi realizado, com a temperatura ambiente bem mais

baixa, de 23°. A Figura 3.6 apresenta o resultado destas medicGes.
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Figura 3.6: Entrada Aquecimento Unico para varias entradas Ventilacdo em ambiente com 23°

Observa-se que dependendo da temperatura ambiente e da malha de ventilacéo,

a funcéo de transferéncia da malha de Aquecimento muda de forma dindmica, variando

tanto o0 ganho quanto a constante de tempo, sendo que quando a temperatura ambiente

diminui de 30° para 23°, a influéncia da ventilagcdo também diminui, significativamente.

Utilizando o método Smith (Péagina 21), para identificacdo das funcGes de

transferéncia de primeira ordem, considerou-se a temperatura ambiente constante de
30°.

53



As curvas da Figura 3.5 representam as funcdes de transferéncia, para cada
fluxo diferente de ventilagdo, que podem ser descritas matematicamente por funcGes de
primeira ordem. Assim na Figura 3.7 observa-se o esquema da malha para estas

condicdes.

Pode-se concluir deste esquema que o processo de Temperatura e Aquecimento

possui uma matriz de transferéncias triangulares e é dada por

[V] 0.85s5+1 75541 € (3.1)

0 1.2690 1905

1565 ,-012s 02850 1715
105541

Sendo T a variavel medida da temperatura, ¥V a medida da velocidade do
ventilador, ur 0 sinal de modulacdo da tensdo sobre a resisténcia de aquecimento e uy 0

sinal de modulacdo da tensdo de acionamento do ventilador.

Embora se tenha observado um acoplamento da influéncia da temperatura na
velocidade de ventilacdo através da fonte de poténcia, este desacoplamento foi

considerado desprezivel dado a sua influéncia no sistema.

Para se projetar um desacoplamento das malhas, foi necessario considerar a

dindmica completa do processo, que foi representado nestas equacgdes.

A Figura 3.7 representa o0 esquema estimado em forma de funcdo de
transferéncia. Assim usando a técnica de desacoplamento mostrada anteriormente no

capitulo 2 tém-se uma funcao de transferéncia do desacoplamento conforme ilustrado.
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Figura 3.7: Diagrama com Fungédo de Desacoplamento

3.1.2 — Aplicagdes Préticas no Sistema Ventilacdo Aquecimento

Com a interface da planta com o MatLab/Simulnk, foi possivel fazer o

levantamento da planta, através da resposta ao degrau, de cada malha, permitindo assim

estimar os modelos de primeira ordem de cada uma. Nas figuras 3.8 e 3.9 apresentam-se

as respostas ao Degrau em malha aberta.
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Figura 3.8: Resposta ao degrau da Ventilacdo em malha aberta real e estimada
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Figura 3.9: Resposta ao degrau do Aquecimento em malha aberta real e estimada

Uma das caracteristicas importantes identificada a partir da resposta ao degrau,
diz respeito a diferenca da constante de tempo entre as duas malhas que compdem o

processo, 0,8456 para a ventilacdo e 71,9730 para 0 aquecimento..

3.1.2.1 — Aplicacéo do controlador PID
Os parametros dos controladores foram calculados através do método Astron e
Wittemark apresentado no capitulo 2, item 2.4.1.5. A Figura 3.10, apresenta o esquema

no Simulink das malhas controladas.
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Figura 3.10: Esquema Simulink da planta Ventilacdo/Aquecimento com controlador PID.

Na Figura 3.11, verifica-se a atuacdo do controlador PID, que nesta malha de
aquecimento sofre uma forte interferéncia da malha de ventilagdo. Os parametros do
controlador sdo K, = 2,0031, K; = 0,0537 e K; = 0,9647. A Figura 3.14 mostra a
atuacdo do controlador PID, na malha da ventilagdo, e as suas variages dependendo
dos niveis das referéncias utilizadas. Os parametros para este controlador PID da malha
de ventilagdo sdo K, = 0,5707, K; = 0,8609 e K; = 0,0093. Estes valores foram
calculados considerando uma margem de ganho de 0.5 para uma margem de fase com
angulo de 60°, item 2.4.1.5. Sendo este o padrdo utilizado em todas as aplicacdes do

controlador PID nestas duas malhas.
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Figura 3.11: Gréfico do processo de Aquecimento com controlador PID.

As Figuras 3.12 e 3.13 apresentam o desempenho para o Aquecimento situacao

inicial e perturbagdes respectivamente quando usado o controlador PID. A Tabela 3.1

mostra os indices de desempenho para ambos 0s casos.

Controle PID Aquecimenta
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Figura 3.13 — Desempenho PID Malha Aquecimento Perturbagdes
GPC eq ey e3 Mp M( Te
Servo 0,0088 Nao Nao 0,0088 N&o 140,0
detectado detectado detectado
Perturbactes 0,0422 Nao Nao 0,0422 Nao 75,0
detectado detectado detectado
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Tabela 3.1 — Desempenho Aguecimento com controlador PID

Controle PID Ventilacao
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Figura 3.14: Gréfico do processo Ventilagdo com controlador PID.

Aplicando agora a técnica de desacoplamento, apresentada no capitulo 2, e
ilustrado na Figura 3.15, obtém-se os resultados apresentados nas Figuras 3.16

(Aquecimento) e 3.17 (Ventilagéo).
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Figura 3.15: Esquema Simulink da planta Ventilacdo/Aquecimento Desacoplado com

controlador PID

A Figura 3.16 apresenta os dados da temperatura controlada e desacoplada,

bem como a variavel de controle.
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Figura 3.16: Gréfico da planta Aquecimento Desacoplado com controlador PID.
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Figura 3.17: Grafico da planta Ventilacdo com controlador PID e Aquecimento Desacoplado.

O desempenho com a técnica de desacoplamento, principalmente na situacdo
de perturbacdo apresenta a caracteristica de quase completa independéncia. Sendo seus

valores ndo mensuraveis.

3.1.2.2 — Aplicacéo do controlador GPC

O controlador GPC, foi elaborado com o algoritmo apresentado no capitulo 2
(2.4.2.1), desenvolveu-se uma rotina no MatLab/Simulink, usando a técnica de
modelagem baseado no modelo CARIMA de segunda ordem, abaixo na Figura 3.18 o
modelo esta representado na sua forma esquematica. Os blocos GPCventilagdo e
GPCaquecimento, sdo blocos EmbededFunction do Simulink, onde esta armazenado a
rotina do controlador GPC e que, neste caso, substitui o controle PID, estudado no item

anterior.

A técnica do controlador usa trés entradas: a variavel de controle, a referéncia e
o sinal de saida da planta, entradas E1, E2 e E3 respectivamente. A saida é o acréscimo

que serd aplicado a variavel de controle.
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Figura 3.18: Esquema Simulink da planta Ventilagdo/Aquecimento com controlador GPC.

O controlador GPC da figura acima, esta representado na Figura 3.19 abaixo, 0
bloco é composto de trés entradas e uma saida, a entrada 1 é o valor da variavel de
controle, a 2 a referéncia e a 3 a variavel controlada, observa-se que o bloco Simulink
trabalha também com os valores passados da entrada e da saida. Estes valores sdo
operados através de uma funcdo chamada Embeded do Simulink que contém em forma

de programa o algoritmo do GPC.
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Figura 3.19: Esquema do bloco GPC

A Figura 3.20, apresenta o grafico da planta agquecimento, respectivamente a

saida controlada e a variavel de controle.
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Figura 3.20: Gréfico da planta Aquecimento com controlador GPC.

As figuras 3.21 e 3.22 apresentam o desempenho para o0 Agquecimento situacao

inicial e perturbacgdes quando usado o controlador GPC.
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Figura 3.21- Desempenho GPC Malha Aquecimento Servo
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Figura 3.22 — Desempenho GPC Malha Aquecimento Perturbacdes

GPC eq ey €3 Mp M{ Te
Servo 0,0833 0,0265 0,0128 0,0833 0,3579 3745
Perturbacdes 0,0422 0,0088 0,0008 0,0422 0,1882 219,0

Tabela 3.2 — Desempenho Aguecimento com controlador GPC

A Figura 3.23, apresenta o grafico da planta ventilagdo com a saida controlada

pelo controlador GPC e a varidvel de controle.

Nos respectivos tempos da variacdo do fluxo da ventilagdo, nota-se a mudanca

na variavel de controle da temperatura, bem como as perturbacfes na sua temperatura

controlada.
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Figura 3.23: Gréfico da planta Ventilagdo com controlador GPC.

O mesmo desacoplamento aplicado na secdo anterior no controlador PID, foi
também aplicado no controlador GPC, de acordo com o esquema apresentado na Figura
3.24. Nota-se que neste esquema, a funcdo de desacoplamento € retirada na entrada da
variavel de controle, para que nao interfira no calculo do controlador e na saida é entdo

inserida, para que seja levada em consideracdo nesta mesma variavel de controle.
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Figura 3.24: Esquema Simulink da planta Ventilacdo/Aquecimento Desacoplado com
controlador GPC.
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A Figura 3.25 apresenta o resultado da temperatura controlada com o
desacoplamento atuando, nota-se que apesar da variacdo do fluxo de ventilacéo,
conforme apresentado na Figura 3.26, nos tempos respectivos, a varidvel de controle da

temperatura corrige esta interferéncia.
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Figura 3.25: Gréfico da planta Aquecimento Desacoplado e controlado com GPC.

O desempenho com a técnica de desacoplamento do controlador GPC, de
forma semelhante ao controlador PID apresenta principalmente na situacdo de
perturbacdo a caracteristica de quase completa independéncia. Sendo seus valores ndo

mensuraveis.
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Figura 3.26: Gréfico da planta Ventilagdo com controlador GPC e Aquecimento Desacoplado.

3.2-  Aplicacdo ao Processo Multivariavel de Tanques duplos
Acoplados

A planta foi montada no IFPI especialmente com o intuito de realizar o
presente trabalho, este projeto originalmente estudado na UFC, foi refeito no Instituto
de forma similar. A planta € composta por dois tanques em forma de cilindros, o

primeiro, totalmente cilindrico, e o segundo com uma parte final superior em forma de
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cone, para estudos com sistemas nao lineares. Os tanques estdo interligados como vasos

comunicantes, o que proporciona a malha uma caracteristica de interligacao.

Existe também outro tanque colocado na parte inferior dos dois primeiros, que

por sua posic¢do tera toda a agua das malhas, quando o sistema estiver em repouso.

Este terceiro tanque recebe a agua dos dois primeiros, através de duas valvulas
localizadas nas partes inferiores dos dois cilindros, e contém também duas bombas de

12 V, que séo capazes de bombear a 4gua para os cilindros na parte superior.

A parte de controle das malhas é feita por dois sistemas um em cada cilindro
que através de transistores de poténcia controla por PWM. a vazdo das duas bombas.
Para controle de nivel é utilizado dois medidores de pressdo, conectados a dois
pequenos tubos colocados desde a parte inferior de cada tanque. Um dispositivo
elétrico, transforma a pressdo do conteddo da agua em uma tensdo linearmente

proporcional ao nivel da agua.

Estas quatro partes, os dois PWMs de cada tanque e os dois sensores de nivel
de cada tanque, estdo conectados a um micro-controlador do Microchip PIC 16F877A.

Um programa na linguagem C foi desenvolvido para o micro-controlador. Este
programa além dos controles de PWM, também estd preparado para receber

analogicamente os valores de nivel dos tanques.

A interface serial do micro-controlador esta interligada a um microcomputador,

gue com o software Matlab/Simulink desempenha o papel de controle das malhas.

A Figura 3.27 apresenta a foto geral da planta e o esquema dos tanques duplos.
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Esquema dos Tangues Duplos

LA

Tanque 2 Tanque 1

2 Bombas 1

Tanque 2 o
é T
. T

Figura 3.27b Fotografia dos Tanques.

Figura 3.27: Esquema e Fotografia do Sistema de Tanques duplo Acoplados.
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Para efeito de coleta de dados, foi feito uma normalizacdo dos valores tanto de

entrada como de saida.
3.2.1 - Modelagem da Planta Tanques com Vasos Comunicantes
O levantamento inicial foi aplicado em malha aberta, um valor de entrada em

um dos tanques e no outro um valor de zero com a valvula de comunicacdo fechada.

Em seguida, abrindo a valvula de comunicagdo com um valor de 75% do
maximo possivel (este nivel de abertura proporciona uma situagdo considerada boa para
as vazbes serem controladas). Verificou-se o comportamento dos dois tanques,

aplicando sempre o nivel de &gua mais alto para um em relacdo ao outro.

Os resultados estdo apresentados nas Figuras 3.28 e 3.29 abaixo.
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Figura 3.28: Valores em Malha Aberta para Comunicagao fechada e Aberta Tanque 1

Curvas Caracteristicas Tangue 2
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Figura 3.29: Valores em Malha Aberta para Comunicagéo fechada e Aberta Tanque 2

As caracteristicas dos dois tanques, nas regifes inferiores tém um
comportamento muito semelhante, desde que estejam trabalhando nas mesmas

condigdes.
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O comportamento de um tanque quando esta com o nivel mais alto que o outro
é diferente de quando ele estd com um nivel mais baixo. O comportamento de um
tanque quando estd com um nivel mais baixo se assemelha ao comportamento de
quando a valvula de comunicacdo esta fechada. Isto pode ser explicado devido ao fluxo
da agua estar sempre no sentido do tanque mais alto para o mais baixo e nunca no

sentido inverso, quando a valvula de comunicagdo se encontra aberta.

O estudo em malha aberta foi realizado inicialmente, com o tanque 2 (néo
linear), com entrada sempre em zero, variando-se a entrada do tanque 1 (linear), com

valores de 0,3 a 0,6 com intervalos de 0,1, Figura 3.30.

Saidas em Malha Aberta Para Diversas Entradas Tanque 1
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Figura 3.30: Entrada do Tanque 2 fechada para vérias entradas do Tanque 1.

Invertendo-se a ordem dos tanques, ou seja, inicialmente com a entrada do
tanque 1, em zero e variando-se a entrada do tanque 2 obtiveram-se as curvas da Figura
3.31.
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Figura 3.31: Entrada do Tanque 1 fechada para vérias entradas do Tanque 2.

Abrindo-se a valvula dos vasos comunicantes em um valor de 70% do maximo
possivel, realizou-se os testes variando-se as entradas de um, mantendo o outro inerte,

para os dois casos Figuras 3.32 e 3.33.
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Saida em Malha Aberta para Varias Entradas Recipiente 1
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Figura 3.32: Resposta em Malha Aberta com Bomba Tanque 1 Ativada e 2 Inerte com a valvula
aberta.
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Figura 3.33: Resposta em Malha Aberta Bomba Tanque 2 Ativada e 1 Inerte com a valvula
aberta.

Os atrasos de transporte verificado nas duas curvas inferiores das figuras 3.32 e
3 33 sdo caracteristicas das malhas, pois estes dois pares de curvas sdo especificamente
as respostas do Tanque cuja bomba naquele momento estava desativada, e estas
respostas sé@o devido ao processo de acompanhamento destes tanques gragas ao vaso

comunicante entre eles, da vazdo do tanque vizinho.

Os resultados para as funcGes de transferéncias obtidas, usando o método

Smith, capitulo 2, (2.3.1.3) estdo apresentados no esquema Simulink na Figura 3.34.
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Figura 3.34: Esquema das fun¢des de transferéncias dos Tanques.

A Figura 3.35 abaixo mostra interface com o Matlab/Simulink, que
proporciona a possibilidade de se fazer o levantamento dos processos apresentados dos
tanques 1 e 2.
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Figura 3.35: Esquema dos processo dos Tanques
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3.2.2 — Aplicacdes Praticas no Sistema de Tanques Duplos Acoplados

3.2.2.1 — Aplicacéo do controlador PID

Usando o meétodo Astron-Hagglund (1984) calculou-se os parametros dos
controladores PIDs, (Kcl=0.6134, Til = 10.2345, Td1 = 2.7567 e Kc2= 0.5194, Ti2 =
12.6732, Td2 = 2.5965). A Figura 3.36 apresenta 0 esquema dos processos controlado

por controlador PID.
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Figura 3.36: Esquema com Controladores PID

A Figura 3.37 apresenta o grafico do tanque 1 com o controlador PID atuando.

Controlador PID Tanque 1
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Figura 3.37: Grafico das respostas do Tanque 1 com controlador PID

A Figura 3.38 apresenta o grafico do tanque 2 com o controlador PID atuando.
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Controlador PID Tanque 2

Pa ~Variayel Conffolada
F_\_I_'.‘_ crencia.

b
Varigvel de Controle

o, NSNS
i i T i 1 h N

h ey i | | 1 ! . | |
0 100 200 300 400 500 600 700 800 900 1000 1100 1200 1300 1400 1500 1600 1700 1800
Tempo em segundos

Figura 3.38: Grafico das respostas do Tangue 2 com controlador PID

Para aplicacdo do mecanismo de anti windup, desenvolveu-se uma estrutura no

Simulink, com alteracao do controlador PID tradicional, conforme Figura 3.39.
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Figura 3.39: Esquema do detalhe PID com anti-wind up

No esquema apresentado na Figura 3.39, o controlador PID foi alterado para a
sua parte integradora ser chaveada quando a diferenca entre a entrada e a saida da
saturacdo ndo for zero, desta forma, quando houver saturacdo a chave é comutada para

que a constante zero passe a ser o fator de erro para o integrador.

Aplicou-se um novo teste inicialmente sem anti-wind up, e o resultado esta

apresentado nas figuras 3.40.
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Figura 3.40: Resposta do Tanque 1 sem anti wind up
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As figuras 3.41 e 3.42 apresentam o desempenho para o Tanque2 situacao

inicial e perturbagdes quando usado o controlador PID sem anti-wind up.

Controle PID sem windup

Figura 3.41 — Desempenho PID Tanguel sem Anti-wind up Servo
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Figura 3.42 — Desempenho PID Tanquel sem Anti-wind up Perturbacdes

GPC eq ey 63 Mp M{ Te
Servo 0,0232 Nao Nao 0,0232 Nao 70,0
detectado detectado detectado
Perturbacoes 0,0505 Nao 0,0121 0,0505 0,2396 114,0
detectado

Tabela 3.3 — Desempenho Tanquel com controlador PID sem anti Wind up

Para o caso de aplicacdo com o sistema anti Wind up o resultado estd apresentado na
Figura 3.43.
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Controle PID com Anti Windup
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Figura 3.43:Resposta do Tanquel com anti Wind Up
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As Figuras 3.44 e 3.45 apresentam os detalhes do desempenho com o

controlador PID e sistema anti Wind up, aplicados ao Tanquel.

Controle PID com Anti Windup
T T T T

1 T T T T T T
0.9 \4|v\ rrrrrrrrrrrrrrrrrr
08 '\/\ rrrrrrrrrrrrrrrrrr
2 07 e
s I ]
I B SRR
E s s Variavel de Controle b
= L 4
R L/W% R
5 L e e —— e N~ A e ]
= 03
ot /{’,_J‘ """"" ]
| . A -~ Varidvel Controlad
ols 1 I I I L I I L |
0

Figura 3.44 — Desempenho PID Tanquel com Anti-wind up Servo
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Figura 3.45 — Desempenho PID Tanquel com Anti-wind up Perturbagdes

G PC eq (=] e3 Mp M( Te
Servo Nao Nao Nao Nao Nao 84,0
detectado detectado detectado detectado detectado
Perturbactes Nao Nao Nao Nao Nao 68,0
detectado detectado detectado detectado detectado

Tabela 3.4 — Desempenho Tanquel com controlador PID com anti windup
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Observa-se que utilizando a técnica do controlador PID com o sistema anti-
wind up, o comportamento do controle melhora significativamente.

3.2.2.2 — Aplicacéo do controlador GPC

O controle realizado com o algoritmo do GPC apresentado no capitulo 2 esta
representado na Figura 3.46.

W PiCSerialTanquel2GPC | = | B e
File Edit Wiew Simulation Format Tools Help
O =S > |5.[:.[:. Mormal | 3 2

M Zerar Tanques

GPCTanquei .
. Medidas Tangue 01
Sinal Tangque 01 50 hdegquacdoEntrada Saida Tangue 01

E Sinal 1 EZ 51 I = E 'DI’E 5 -

- 5
E2 Saturacsoc Tangue 01 AdequacdoSaidafl
PWH_Tanque 01 N
GPCTanguez . -
. - Medidas Tangue 02
Sinal Tangue 02 E1 EquagicEntrada? Ssids Tanque 02 L
% Sinal 1 E2 S1 Ll £ s' |>>I>F_ 5 -

Saturacac Tangue 02

(v v ¥
o

Y ScSaidad
PWI_Tanque 02 © oo oe oo alnes

Ready 100% odeds

Figura 3.46: Esquema com Controladores GPC

A resposta do Tanque 1 para o controlador GPC esta apresentado na Figura
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Figura 3.47: Gréfico das respostas do Tanque 1 com controlador GPC
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A resposta do Tanque 2 para o controlador GPC esta apresentado na Figura
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Figura 3.48: Gréfico das respostas do Tanque 2 com controlador GPC

Equacbes de Estados — (AGUIRRE, 2007) —Aplicando-se o0 processo de

identificacdo por equagdes de estados obteve-se a Figura 3.49 abaixo

Respostas Equacdes de Estados Tanques 1 e Tanques 2
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Figura 3.49: Valores para o Algoritmo de Equaces de Estados

Obtem-se as curvas Figura 3.50

Valores Normalizados

Figura 3.50: Curvas das Funcg®es de Transferencias obtidas com Equaces de Estados

As funcdes de transferéncias das curvas sao:

2.93 2.32

G4, =— Gy =——
11 ™ 193.6345+1 12 ™ 195705541

(3.2)
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1.14 1.19

G,y = —— Gy = ———
21 7 175.0955+1 22 7 185253541

(3.3)

Aplicando-se o Algoritmo de Controle Preditivo por Equacdes de Estados,
obteve-se os resultados apresentados nas Figuras 3.51 e 3.52 para os tanques 1 e 2
respectivamente.
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Figura 3.51: Resposta do Controlador Preditivo com Equacges de Estados Tanque 1
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Figura 3.52: Resposta do Controlador Preditivo com Equages de Estados Tanque 2

Os resultados com o controle preditivo utilizando a técnica de equacgbes de

estados, constitui uma alternativa com boas perspectiva de uso futuro.
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Capitulo 4.: Conclusao e Perspectivas

4.1 - Conclusao

As exigéncias pela otimizacdo de desempenho em todos os setores da vida
moderna tem crescido de forma exponencial. A busca por melhores desempenhos
também tem ocorrido em todos os setores da inddstria, seja na atividade fabril ou de
energia. Melhores desempenhos no setor industrial se refletem em melhorias em todos
0s niveis, 0 que alcanca os sistemas de controle de processos. Com requisitos de
desempenho mais rigido, técnicas antigamente estudadas somente em meio académico
migraram para a inddstria, abrindo novos horizontes e estabelecendo novos conceitos.
Com os sistemas de controle de processos nao é diferente e, em particular, em seu mais
baixo nivel de implementacdo (chdo de fabrica), tem-se observado uma atualizacdo

constante.

Desta forma, o capitulo 1 aborda uma introducéo voltada para os métodos de
modelagem de sistemas de controle, com suas representacdes em termos de funcdo de
transferéncia e equacOes de estado. N&o se buscou, neste capitulo, um aprofundamento
geral em termos de representacdo de sistemas de controle, e sim apresentar somente o

necessario como teoria para o desenvolvimento dos capitulos restantes.

No capitulo 2 foram abordadas técnicas de identificacdo e controle a serem
aplicadas em sistemas de controle multivariaveis, estes desenvolvidos no capitulo
seguinte. Iniciou-se com teoria de modelagem e identificacdo, apresentando-se as
técnicas ndo paramétricas de resposta ao degrau e método do relé e técnicas
paramétricas baseadas nos métodos dos minimos quadrados. Estas Gltimas foram
aplicadas as representacdes de processos por funcdo de transferéncia e equacBes de
estados. Em seguida, os métodos de sintonia PID de ajuste manual, Ziegler-Nichols,
Cehen-Coon e método do Astrém e Wittemark foram discutidos e apresentados como
opcao de sintonia convencional de controladores. Das técnicas de controle avancadas, o
controlador preditivo baseado em modelo GPC foi utilizado para a sintonia dos
processos. A conclusdo daquele capitulo mostra que os métodos de identificacdo
paramétricos baseados em modelos sdo eficazes e constituem uma solucdo aprimorada
de identificacdo. O meétodo do relé mostra-se uma excelente alternativa para a

modelagem em frequéncia de processos, tendo em vista 0 auto-ajuste de controladores
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PID. O método de resposta ao degrau pode ser utilizado em uma modelagem rapida, que
ndo exige precisdo. Quanto aos controladores adotados, os estudos e experimentos
préticos realizados demonstraram que o melhor controle para um processo depende da
aplicacdo ao qual se destina e, para o bom funcionamento, é necessario 0 conhecimento
tedrico e pratico da dindmica do processo. Assim, um bom controlador depende,

também, do emprego de uma técnica de identificacdo adequada.

Os resultados experimentais do trabalho sdo encontrados no capitulo 3. Dois
processos multivariaveis praticos foram construidos em laboratério, com acoplamento
entre as malhas: um processo de ventilacdo e temperatura e um processo de tanque
duplo acoplado. O primeiro exibiu um comportamento de acoplamento triangular, ou
seja, sua matriz fungéo de transferéncia possui forma triangular, enquanto o processo de
tanques interligados exibiu um comportamento de funcdo de transferéncia quadrada,

com fortes acoplamentos entre as malhas.

Esta dissertacdo esta inserida neste Gltimo contexto, ou seja no projeto das
malhas de controle de um sistema de controle de processos.

4.2 - Perspectivas

Visando associar as perspectivas de trabalhos futuros as perspectivas em cada
uma das concepcOes de projeto envolvidas no desenvolvimento desta dissertagdo, é
possivel idealizar o futuro das abordagens de controle PID convencionais e o futuro dos
algoritmos de controle preditivos. A partir desta associacdo de idéias, torna-se dificil
estabelecer um limite para as possibilidades de pesquisas futuras. Entretanto, alguns
resultados imediatos podem ser vislumbrados como um complemento aos algoritmos de
controle desenvolvidos neste trabalho e aplicados aos processos praticos construidos no
laboratorio do NEEL do IFPI:

i) projetar controladores PID auto-ajustaveis multivariaveis como um
controlador completo, com identificacdo ndo seqiiencial do ponto critico através do

método do relé;
ii) projetar controladores PID adaptativos visando o estudo destas técnicas;

iii) Aprimorar os algoritmos de controle preditivo GPC multivariavel quanto a

sintonia dos seus parametros;
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iv) Aprimorar os algoritmos de controle preditivo GPC multivariavel com a

utilizacdo e aprofundamento das técnicas de desacoplamento;

iv) Investigar a influéncia do atraso de transportes multiplos quanto as técnicas

preditiva com desacoplamento;

v) Criar o curso de automacao de sistemas industriais no IFPI associando
esforcos de pesquisadores, que estdo desenvolvendo trabalhos na éarea de controle, de

conversores estaticos de poténcia e eficiéncia energética.
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