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RESUMO

Seraphim, André. Modelagem e controle de nivel em um sistema de dois tanques acoplados. Itatiba,
2008. no f. Trabalho de Conclusio de Curso, Universidade Sao Francisco, Itatiba, 2008.

Os sistemas de controle automatico representam um importante papel na industria € na
ciéncia, se tornando uma parte integrante dos modernos processos industriais e de produgao.

Os sistemas de controle de nivel de liquidos sdo frequentemente utilizados em malhas de
controle. Os processos industriais, geralmente, utilizam o fluxo de liquidos através de tubos de
conexdo e reservatorios. O fluxo nesses processos é na maioria dos casos turbulento (baixa
viscosidade) e ndo laminar (alta viscosidade). Geralmente esses sistemas sdo modelados
matematicamente por equagdes diferenciais ndo lineares, mas se estas forem analisadas em torno de
uma regido de operagdo limitada elas podem ser aproximadas por modelos lineares.

Este trabalho tem como objetivo, derivar o modelo matemético de um sistema de nivel e
vazdo em dois tanques acoplados e projetar um controlador PI (Proporcional-Integral) em ambiente
de simulagdo. Assim, através de um modelo matemaético, e utilizando um software de simulacao
(MATLAB), pode-se simular o comportamento da dinamica dos tanques, e desenvolver um
controlador PI capaz de regular o nivel do segundo tanque em funcdo da vazdo de entrada do
primeiro tanque. Duas abordagens diferentes de sintonia do controlador PI serdo analisadas nesse
estudo: uma mais agressiva, chamada de Ziegler-Nicholls e outra mais moderada, chamada de

sintonia Lambda.

Palavras-chave: Controlador PI; Controle de nivel; Sintonia Ziegler-Nichols; Sintonia Lambda.



ABSTRACT

The automatic control systems represent an important role in industry and science,
becoming an integral part of modern industrial processes and production.

With the advances in theory and in practice, has been producing improvements in the
performance of dynamic systems, thus optimizing the productivity by reducing repetitive manual
operations, engineers and scientists must have an advanced knowledge in that area.

The systems of control level of net meshes are often used in control. Industrial processes
usually use the flow of liquid through pipes and reservoirs connection. The flow in these processes
is in most cases turbulent (low viscosity) and non-laminar (high viscosity). Usually these systems
are mathematically modeled by nonlinear differential equations, but if they are looked around a
limited area of operation they can be approximated by linear models.

This paper aims to, derive the mathematical model of a system-level and flow in two tanks
and designing a controller coupled PI (proportional-integral) in the simulation environment.

Each tank should be studied separately for the achievement of their respective roles flow.
The flow rate of output is only the second tank of liquid contained therein, however, as the two
tanks are attached, the flow of the first tank depends on the difference in level between the tanks.

Thus, through a mathematical model, including disruptions in the system, you can simulate the
behavior of the dynamics of the tanks, and develop a PI controller able to adjust the second tank
depending on the flow of entry of the first tank. Two different approaches to tune the PI controller
will be analyzed in this study: a more aggressive, called Ziegler-Nicholls and other more moderate,
called the Lambda line.

Through mathematical model of the tank can be carried to the linearization of it around the
point of the system (the system level) and using a software of simulation (MATLAB) you can study
the dynamic behavior of the tank and the design parameters the optimal PI controller.

Keywords: PI controller; level controller; Ziegler-Nichols tuning; Lambda tuning.



1. INTRODUCAO

Os sistemas de controle automadtico representam um importante papel para a industria, a
engenharia e a ciéncia, se tornando uma parte integrante dos modernos processos industriais e de
producdo.

Com os avangos, na teoria e na pratica, vem-se produzindo melhorias no desempenho dos
sistemas dinamicos, assim otimizando a produtividade, diminuindo operacdes manuais repetitivas,
por esses motivos os engenheiros e cientistas devem ter um conhecimento avancado nessa érea.

O controle de nivel de liquidos e vazdo em tanques é um problema importante da indudstria
de processos. Geralmente exige-se que o liquido seja bombeado, armazenado em tanques, e depois
bombeado novamente para outro tanque. Algumas vezes, exige-se que o liquido passe por
tratamento quimico ou de mistura em tanques, onde o controle de nivel do fluido no tanque e a
vazdo entre os tanques devem sempre estar sob controle automdtico. Frequentemente, os tanques
apresentam-se tao acoplados uns aos outros, que os niveis interagem entre si, exigindo também um
controle regulatério. O controle de nivel e vazao em tanques é um tema central dos sistemas de
engenharia quimica com importante aspecto econdmico relacionado [Control Systems Principles,
acessado em novembro 2008]. Alguns tipos de industrias importantes aonde o controle de nivel e

vazao sdo essenciais sao:

¢ [ndustria Petroquimica
¢ [ndustria de Papel e Celulose

e Tratamento de dgua e efluentes

Basicamente, sao dois os propdsitos para o controle de nivel (Shinskey, 1988). O primeiro é
manter o nivel o mais préximo possivel do set-point, o qual poderia ser um ponto de operagdo ideal.
Um exemplo € o nivel de um tanque vaporizador: se o nivel estiver muito alto, o vapor pode
carregar consigo particulas indesejadas do fluido, e se o nivel estiver muito baixo, os tubos de
vaporizacdo podem ficar superaquecidos. O segundo propédsito principal € manter um balanco
constante de energia ou de massa, de forma que o fluxo de entrada e de saida se equilibrem em
regime permanente. Nesse caso, frequentemente o nivel propriamente dito do liquido no
reservatorio nao apresenta uma grande importancia operacional ou econdmica.

Se tivermos que manter o nivel trabalhando no set-point, entdo o controlador deve conter a

acdo integrativa, para que possa compensar perturbacdes (controle PI). Mas se o nivel ndo tiver de



trabalhar no set-point, entdo a acdo integral é desnecessdria, pois os integradores sdo geralmente
lentos e pode desestabilizar a malha, especialmente em processos integrativos, sendo suficiente um
controle P apenas. (Shinskey, 1988)

Essas aplicacdes que nao requerem que o sistema trabalhe em um set-point definido sdo
distinguiveis pela constante de tempo desejada para o equilibrio de balangco de energia ou de
material. Em alguns casos, um setpoint bem definido € importante. Um exemplo tipico é o
acumulador de refuxo em uma coluna de destilacdo. Nesse caso, o nivel no acumulador nio é
importante, mas o atraso na resposta do refluxo em resposta a vazao de destilado deve ser mantido o
menor possivel.

No outro extremo temos os processos em série cujas unidades de operacdo estdo separadas
por tanques “pulmao”. Este tipo de tanque € destinado a desacoplar as unidades, absorvendo as
variagcdes de vazdo, permitindo flutuagdes do nivel para cima ou para baixo, dessa forma
suavizando as variacdes para as unidades seguintes. Um tanque pulmio pode até continuar a
alimentar uma linha por algum tempo, quando a sua alimentacdo de entrada ¢ momentaneamente
interrompida. A constante de tempo relacionando as vazdes de entrada e saida nesse caso deve ser a
maior possivel.

Uma observagao interessante € a pratica comum e erronea de se manter o nivel de um tanque
pulmdo regulado em exatamente 50%, quando na verdade o nivel pode variar para absorver as
variacOes de vazdo de entrada para saida. Considere por exemplo, um tanque pulmao alimentando
um processo em cascata. Se a producdo estd alta, o nivel no tanque pulmio deveria estar bem alto
também, pois ha uma grande probabilidade de a vazdo de entrada diminuir, ji que estd perto da
méxima. Dessa forma, o volume inteiro do tanque estaria disponivel para continuar alimentando os
sistemas subseqiientes. Do outro lado, se a producao estd minima ou perto de zero, o tanque deveria
estar quase vazio, de forma que o volume inteiro estaria disponivel para absorver um aumento
repentino da vazdo da entrada. Assim, se o nivel fosse sempre “amarrado” em 50% em regime
permanente, a capacidade efetiva do tanque pulmao estaria reduzida em 50%. (Shinskey, 1988)

Finalmente, com relacdo a banda proporcional do controlador, podemos dizer que para o
caso do acumulador de refluxo, a banda BP deve ser a menor possivel, lembrando que quanto
menor a banda proporcional, maior o ganho do controlador. J4 para um tanque “pulmao”, ela deve
ser de 100%, e nunca maior do que isso, caso contrdrio o tanque poderia derramar ou esvaziar
totalmente. Para o controle de nivel bem “amarrado” de um vaporizador, a BP deve também ser a

menor possivel.



A Tabela 1 a seguir apresenta alguns exemplos de processos de nivel e as suas funcdes e

como deve ser considerada a sintonia do PID para cada caso.

Tabela 1, Impacto da sintonia PID em processos de controle de nivel

Processo

Objetivos

Impacto da Sintonia PID

Tanque Pulmao (Surge Tank)

e Absorver (filtrar) as
variagdes nas vazoes de
entrada ou de saida, de forma
a manter uma vazao de
alimentacdo constante.

¢ Sintonize moderadamente,
pois o propdsito do tanque
pulmao € absorver variagdes.
¢ Sintonize com relagio ao
nivel de regime mais alto
(maior ganho do processo).
¢ O set-point é escolhido pela
comparagao entre 0 maior € o
menor nivel de regime.
e Controle P € suficiente,

nao precisa PL.

Tanque Misturador (Mixing
Tank)

e favorecer a mistura de
diferentes compostos
(concentragdo quimica).

¢ Controle de razao para
determinar a proporcao das
vazdes dos produtos de
entrada.

® Todos os loops de vazdo
devem ser sintonizados com
a mesma dindmica. Por
exemplo: Sintonia Lambda
baseada no loop mais lento.
¢ O set-point deve ser
escolhido com base no tempo
de residéncia.

Tanque de fornecimento de
vazdo constante (Constant
Head Supply Tank)

® Manter vazao constante
(pelo préprio peso da coluna
de 4gua) para os processos
que sdo alimentados.

e Sintonia agressiva. Mantém
nivel firme independente de
perturbacoes.

e Garanta que o sinal de
nivel € preciso e
convenientemente filtrado.

¢ Controlar com a vazao de
entrada se possivel.

Vaso Reator

® Tempo de residéncia
constante.

¢ Se a vazdo € relativamente
constante, sintonize firme
(agressivo). Isso assegura
tempo de residéncia
constante.

e Se a vazdo varia, considere
ajuste lento do set-point por
arranjo em cascata.

Fonte: Adaptado de

http://www.isa.org/~pupid/ GEORGEBUCKBEE_ONESIZEDOESNOTFITALL.pdf




1.1. OBJETIVOS

1.1.1. Objetivo Geral

Este trabalho de conclusio de curso tem como objetivo, derivar o modelo matemético de um
sistema de nivel e vazdo em dois tanques acoplados e projetar um controlador PI (Proporcional-

Integral) em ambiente de simulagdo.

1.1.2. Objetivos Especificos

Através dos métodos de sintonia Ziegler-Nichols e Lambda, faremos os cdlculos para um
controlador PI, onde o mesmo ira controlar o nivel de saida do segundo tanque em um sistema de

nivel com dois reservatdrios acoplados.

Efetuaremos a simulacdo do sistema através do Simulink/Matlab, obtendo os graficos de
resposta ao degrau e ao set-point da planta, para que possamos compreender e analisar os
comportamentos do sistema a uma sintonia mais agressiva e outra mais moderada, a fim de diminuir

o0 erro estaciondrio no acompanhamento de entrada ao degrau.

1.2. METODOLOGIA

Derivar um modelo matemdtico para o comportamento dos tanques acoplados, realizar a
linearizacdo do modelo em torno do ponto de regime, e utilizar software de simulacdo para simular

o comportamento dinamico do tanque e o projeto do controlador PI.

1.3. ESTRUTURA DO TRABALHO

Este trabalho de conclusdo de curso apresenta um estudo sobre andlise e o projeto de

sistemas de controle. E exige como pré-requisito conhecimentos de equagdes diferenciais.

Apresenta também a implementacdo de modelagem para sistemas de controle de alto
desempenho, utilizando dois métodos diferentes para a sintonia. Para a simulagcdo foram utilizadas
ferramentas computacionais (Simulink/Matlab), onde foram gerados graficos do comportamento de

sistemas de tanques acoplados.

Este trabalho estd organizado em quatro se¢des, onde na primeira, foi feita uma introducao

aos sistemas de controle automatico, cuidados que se devem ter para a sintonia do mesmo e alguns



exemplos de onde estes sistemas podem ser utilizados. Foram apresentados os objetivos e a

metodologia que foi utilizada para modelagem dos sistemas.

Na segunda secdo, foi feita uma explicagdo rdpida sobre sistemas de controle de malha
aberta e malha fechada, citando algumas vantagens e exemplos. Além disso, foram abordados os
controladores mais utilizados nas industrias para o controle de sistemas automdticos, foram feitas as
descricdes de funcionamento de cada um, as técnicas utilizadas para a sintonizacdo dos mesmos,
sendo que cada controlador tem as suas caracteristicas préprias. Foi apresentada também a
modelagem matemética de sistemas de fluidicos (sistema de nivel de liquidos com dois

reservatorios em interacao).

Na terceira secao, foram apresentados os resultados do projeto de dois tanques acoplados, as
modelagens utilizadas para a simulag¢do do sistema com o uso do Simulink, os métodos de sintonia
do controlador PI (Zigler-Nichols e Lambda), fazendo uma breve comparacao entre eles, os graficos

de resposta do sistema ao degrau, ao set-point e a perturbacdes no sistema.

Na quarta se¢do, serd apresentada a conclusdo sobre os resultados obtidos nas simulagcoes

dos controladores Ziegler-Nichols e Lambda.



2. FUNDAMENTACAO TEORICA

Nesta secdo iremos abordar alguns conceitos necessdrios para a modelagem de um
controlador para o controle de um sistema de tanques acoplados, através de dois métodos de

sintonia o Ziegler-Nichols e Lambda.

2.1. SISTEMAS DE CONTROLE

Um sistema pode ser visto como uma caixa preta onde sdo observadas as entradas e saidas,
ou seja, ndo € necessario explorar detalhadamente o comportamento dos componentes em si. Um
sistema pode ser chamado de sistema controlado, quando a saida é controlada para obter um valor

particular ou corrigir uma entrada.

Geralmente o termo sistema € usado quando queremos descrever uma série de componentes

que integram um determinado circuito e agem em conjunto para atingir um determinado objetivo.
Antes de discutimos os sistemas de controle, vamos definir algumas termologias.

Varidvel controlada — é a condi¢do que € medida e controlada, geralmente é a saida do

sistema.

Varidvel manipulada — é a condi¢cdo modificada pelo controlador, assim alterando o valor

da varidvel controlada.
Plantas — qualquer objeto que pode ser controlado.
Distirbios — ¢ um sinal que tende causar alteragdes no valor da varidvel de saida.

Em um sistema de controle, o valor da varidvel de saida é controlado para ter um valor

especifico ou variar conforme a entrada.

Nos sistemas sdo definidas equacdes para representa-los, mas esses por sua vez nao siao

exatos. Pode-se melhorar a precisao aumentando a complexidade das equacoes.



2.1.1. Sistemas de controle em malha aberta

Os sistemas de controle em malha aberta sdo aqueles onde o sinal de saida ndo exerce
nenhuma influéncia no sinal de entrada, ou seja, o mesmo ndo € realimentado para que cause

alteracdes na entrada.

Neste tipo de sistema, as entradas sdo escolhidas com a experiéncia do engenheiro que o

projeta, de maneira que o sistema gere o valor de saida desejado.

Entrada Planta Saida

Figura 1. Controlador em malha aberta

Sistemas de controle em malha aberta sdo inerentemente estdveis. Uma entrada finita
provoca uma saida finita que ndo varia com o tempo. Aumentar a funcdo de transferéncia de um
conjunto no sistema nao surte efeito na estabilidade. Por exemplo, uma maquina de refrigerantes em
malha aberta, se colocarmos uma moeda apropriada acarreta a saida de uma lata de refrigerante, e
ndo a saida de todas as latas. Mesmo que ocorram mudancas na razao de troca, o custo de cada lata

nio tera efeito na estabilidade do sistema.

Como exemplo de um sistema em malha aberta, podemos utilizar a velocidade de rotacdo
do eixo de um motor, pode ser determinada somente por um ajuste inicial da tensdo aplicada na
entrada do motor, Qualquer mudanca na fonte de tens@o ou nas caracteristicas do motor, ocasionada
por uma mudanga na temperatura ou por uma variagao na carga no eixo, provocard uma alteragio

na velocidade do eixo que ndo serd compensada.

Os sistemas em malha aberta t€ém a vantagem de ser relativamente simples e de baixo custo.

Porém sdo frequentemente imprecisos, ja que ndo existe corre¢do para erros.



2.1.2. Sistemas de controle em malha fechada

Os sistemas de controle com malha fechada sdo geralmente chamados de sistemas de malha

de controle com realimentagao.

Onde o sinal de erro, que na verdade € a diferenca entre os sinais de entrada e o de
realimentacdo, sendo que este geralmente provém da saida do sistema, realimenta o controlador,

que minimiza o erro e acerta as saidas, mantendo as mesmas estdveis.

Entrada Saida

Controlador Planta
O ~ =

T

Figura 2. Controlador em malha fechada.

A

No dia-a-dia nos deparamos com indmeros sistemas de controle. O ato de tentar pegar um
copo de leite na mesa requer um sistema de malha fechada. A mao que pegard o copo devera
remover os obstidculos do caminho e ser posicionada corretamente, de tal forma que os dedos

segurem o copo da melhor maneira possivel, visando levanta-la.

Na maioria dos sistemas de controle existem varidveis simples que devem ser controladas,
por exemplo, o nivel da dgua de um reservatdrio, a velocidade de rotacio de um motor ou até
mesmo a posicdo de uma mao. Mas existem sistemas de controle onde mais de uma varidvel deve
ser controladas. O ato de levantar uma caneta pode ser um exemplo, quando ndo sé a posicdo da
mao € controlada, mas também a pressdo exercida pelos dedos, esse exemplo pode ser considerado

como um brago robdtico com uma garra projetada para levantar objetos nas industrias.

Sistemas em malha fechada s@o capazes de combinar os valores reais com os desejados, mas
0os atrasos no sistema podem comprometer uma acdo corretiva, € ocasionar oscilacdes e
instabilidade a saida. Este tipo de sistema € mais complexo do que os de malha aberta, mais caros e

com maiores possibilidades de danos, por serem compostos por mais elementos.

Nem sempre, os sistemas em malha fechada sdo aconselhdveis. Nos sistemas em que as
entradas sdo conhecidas e ndo estdo sujeitas as perturbagdes, a operacdo em malha aberta deve ser

preferida. Entretanto, quando o sistema estiver sujeito a perturbacdes e variagdes imprevisiveis



devem-se preferir a operacdo em malha fechada. Porém, estes sistemas devem ser analisados e
projetados com bastante cuidado, visto que outros problemas podem ser gerados como, por

exemplo, instabilidade e oscilagdes.

2.1.3. CONTROLADORES

O controlador de processo tem a funcdo de manter a varidvel do sistema em um certo set-
point. Estes controladores contém um “algoritmo de controle” ou equacdo de controle, que calcula
as funcdes matemadticas sobre o sinal de erro e aplica o resultado como sinal de controle para o

processo.

2.1.3.1. Controlador P

O controlador P € um ganho puro de valor Kp, sendo a fun¢do de transferéncia representada

por :

G(s)=Kp Equagdo 1

Normalmente calculamos a saida do controlador como uma porcentagem da saida total
possivel do controlador. Assim, uma variagdo de 100% na saida do controlador corresponde a uma

mudanca no erro de um extremo da banda proporcional a outro.
Assim:

B 100
Banda Pr oporcional

Equacao 2

Como a saida é proporcional a entrada, se a entrada do controlador € um erro em degrau,
entdo a saida € também um degrau, de mesma forma da entrada. Isto ocorre, pois o controlador esta

trabalhando dentro da banda proporcional.

Este controlador € utilizado em situagdes que se pode obter resultado satisfatorio para a
resposta transitéria e em regime estaciondrio somente ajustando o ganho do sistema, sem

necessidade de uma compensacao dinamica.



2.1.3.2. Controladores PI

O controlador PI € representado pela seguinte fungdo de transferéncia:

Ti
Ti  Kps+Ti Kp(” Kp)

G(s)=Kp+— Equacao 3
s

N N

Esse controlador aumenta o tipo do sistema em uma unidade e € utilizado para melhorar a
resposta em regime estaciondrio. Tendo um pélo na origem e um zero em s = —Ti/Kp. Como o pdlo

estd mais proximo da origem ele adiciona um angulo negativo no lugar das raizes.

2.1.3.3. Controladores PD

O controlador PD € representado pela seguinte fun¢do de transferéncia:

G(s)=Kp+Tds= Kd(s + Kp de Equagdo 4

Assim, este controlador tem um tnico zero em s = —Kp/Td, adicionando um angulo positivo

do lugar das raizes.

O controlador PD é um tipo de controlador de avanco de fase e melhora a resposta

transitoria do sistema.

2.1.3.4. Controladores PID

Os algoritmos mais utilizados sao chamados de controlador de trés termos PID -
Proporcional (P) mais Integral (I) mais Derivativo (D). Estes termos descrevem as fungdes
matemadticas que sao aplicadas ao sinal de erro, onde o erro igual SP menos PV, sendo SP € o valor
do set-point e PV a saida do processo (process value). Se ajustado corretamente, o sinal da PV vai

chegar bem préximo do desejado SP, e com um comportamento "suave".

Os controladores PID, em geral sdo aplicdveis na maioria dos sistemas de controle, sendo

utilizados em grande parte dos controladores industriais.

Quando o processo sofre alguma variacdo e a saida ndo estd trabalhando no set-point

desejado, o controlador PID recalcula e ajusta o valor de saida.

10



O controlador PID € representado pela seguinte equagao:

m(t) = Kpe(t) + Ti[ e(t)dt +Td de(?)
dt

0

Equagdo 5

Sendo e(t) como a entrada do controlador e m(t) a saida do controlador.

Ao aplicarmos a transformada de Laplace nesta equagdo obtemos as seguintes funcdes de

transferéncia:
M(s)= (Kp + % + TdsjE(s) Equacio 6
ou
Ge(s) = AZ;I(;)) =Kp+ % +Tds = Tds*+ Is(ps 1 Equagao 7

Ao representamos a equagao do controlador em um sistema de blocos obteremos o seguinte

diagrama:

.[ Ti
e(t) + m(t)

A 4

v
Z

A 4
|

Figura 3. Controlador PID

O controlador PID ¢ utilizado em sistemas onde € necessario melhorar tanto a resposta

transitéria quanto a resposta em regime estaciondrio, pois, tem dois zeros e um pélo.

Uma maneira de se projetar um controlador PID € projetar primeiro a parte PI e obter uma
resposta satisfatéria em regime estaciondrio, e a parte PD € projetada para melhorar a resposta

transitoria.

11



2.1.4. Regras de Ziegler-Nichols para a sintonia PID

Ziegler e Nichols estabeleceram algumas regras em 1942 para a determinagdo de valores
para o ganho Kp, o tempo integral Ti e o tempo derivativo Td baseados na resposta ao degrau ou no

valor Kp que resulta em uma estabilidade marginal, quando uma a¢ao proporcional € utilizada.

As regras de Ziegler e Nichols sdo tteis quando os modelos matemdticos da planta sdo
conhecidos. Elas sugerem um conjunto de valores que vao proporcionar uma estabilidade ao
sistema. Mas o sistema pode apresentar um sobre-sinal devido a resposta do degrau, nesse caso
devemos fazer uma série de sintonias finas até que o sistema se estabilize ou atinja o resultado
desejado. Essa sintonia e determinacdo dos valores podem ser feitas por engenheiros fazendo

experimentos com a planta.

No primeiro método, que € também conhecido como método da curva de reacdo do
processo, obtemos a resposta da planta a uma entrada em degrau, tendo o aspecto de um S. Essa
curva pode ser gerada experimentalmente ou a partir de simulagdo dinamica da planta. A curva do

sinal medido no tempo € chamada curva de rea¢do do processo.

Para obtermos os valores dos parametros para o calculo € necessdrio desenhar uma linha
tangencial no ponto de inflexao da curva e determinar a interseccdo da linha tangente com o eixo

dos tempos e a linha P.

Entrada

Saida

Figura 4. Graficos de resposta de um sistema ao degrau
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Ap0s esse procedimento deve-se calcular os seguintes parametros:

K = AT Equacao 8
Ap
(ganho do processo= variacdo na saida / variagdo na entrada)
Tabela 2, Sintonia PID, Ziegler-Nichols
Tipo do Controlador Kp Ti Td
P T oo
K6
PI
1ot o
K 0 0,33
PID
1, 0 o
K 0 0,5 2

Fonte: Adaptado de Phillips,Charles L (1996)

As regras de sintonia Ziegler-Nichols, vém sendo muito usadas para sintonizar controladores

PID em sistema de controle de processos em que as dindmicas nao sao conhecidas.

2.1.5. Método Lambda para a sintonia PID

A sintonia baseada na resposta de set-point mais moderada vem se tornado mais popular,
baseada no trabalho desenvolvido por Eric Dahlin em 1968, garante estabilidade e robustez sem

overshoot (maximo valor de pico do sinal) ao sistema.

13



Tendo como base a funcdo de transferéncia do controlador:

1 Gsp(s)
Gp(s) 1-Gsp(s)

G(s) = Equagdo 9
A sintonia tem como objetivo, uma resposta ao set-point aproximadamente de primeiro grau,

com a possibilidade de ajustar a constante de malha fechada A (lambda).

Gs)Gp(s) _ a5 _ 1
1+ G(s)Gp(s) 1 As+1
As

Gsp(s) = Equagdo 10

1+

Sendo A a constante de tempo de malha fechada desejada e o ganho 1 garantindo a PV igual

ao SP.

Para efeito de calculo vamos substituir a Gsp(s) e fazer as transformagdes algébricas.

1
1 Gsp(s) _ 1 (ﬂs+lj

G(s) = = Equacao 11
Gp(s) 1-Gsp(s) Gp(s) 1_( 1 j
As+1
G(s)= L1 Equacao 12
Gp(s) As

O controlador é o produto do inverso do processo e 1/4, e todas as dindmicas sdo

canceladas, restando um integrador com ganho 1/ 4.

Para sintonizarmos o controlador PID sem consideramos o tempo morto do processo de

primeiro grau, devemos utilizar as seguintes transformacdes algébricas:
K ~
Gp(s)=—— Equagio 13

s+1

Substituindo Gp(s) na equagdo anterior vamos obter as seguintes transformadas:

14



G(s) = S AT +( ! j-lzL[l+i} Equacdo 14
Gp(s) As K As KA \K-A)s K-A 5

Equacao 15

Ti=1 Equacao 16

Como o tempo integral ¢ determinado pela constante de tempo do processo a velocidade da

malha serd determinada somente pelo ganho.

Para a sintonia Lambda com tempo morto, utilizaremos os mesmos procedimentos usados na
sintonia por Ziegler-Nichols para obtermos os parametros de calcule, a resposta da planta a uma

entrada em degrau, tendo o aspecto de um S como mostra a figura abaixo:

Y,
-
Linha tangente ao ponto de inflexao
P /’__,_.
/| . t
— 2] R

Figura 5. Grafico para obtecdo dos parametros para o calculo do PID.

Sendo € o tempo morto do processo, ou seja, o tempo que a planta demora a responder a
aplicacdo do degrau unitdrio a entrada do sistema e 7 € o tempo de resposta ou tempo que o sistema

demora a estabilizar.
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Os parametros do controlador PID devem ser calculados através das seguintes equagdes:

K = AT Equacao 17
Ap
1 Ti
Kp=—- Equacido 18
P~k A+6 e
Ti=1 Equagdo 19
Equacio 20

z

Td=4-1

Para que o valor de A, seja escolhido corretamente, é necessdrio fazer uma analise do
processo e verificar o grau de amortecimento que serd utilizado no sistema. Se reduzirmos esse
valor teremos alguns efeitos na resposta da planta, como sintonia mais agressiva, resposta mais

rédpida ao set-point, maior ressonancia, menor robustez, ou seja, os sistema fica mais sensivel a
mudancas na dindmica do processo. Para a escolha do valor devemos satisfazer a seguinte condi¢ao:

A>3t e 12360
Na figura 6, apresentamos uma resposta ao set-point comparando as sintonias Ziegler-

Nichols e Lambda.
_~ Ziegler-Nichols

sP i
N b 7#‘*--» —
I' /-'--r-'\,\__', o —
|/ - ﬁRH A= 3t —

Figura 6. Grafico comparativo — Sintonia Ziegler-Nichols e Lambda
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2.1.6. Sistema de nivel de liquidos

Ao analisarmos sistemas que envolvem fluxo de liquidos € necessdrio dividi-los em regimes

de fluxo laminar e fluxo turbulento, de acordo com o niimero de Reynolds.

Onde os sistemas de fluxo laminar podem ser representados por equacdes diferenciais
lineares, pois ocorrem em linhas de escoamento, sem turbuléncia, com nimero de Reynolds menor
ou igual a 2000. Se o nimero de Reynolds estiver entre 3000 e 4000 o sistema é considerado

turbulento

Em processos industriais que envolvem fluxo de liquidos ao longo de tubos, conexdes e
reservatorios sdo representados por equagdes diferenciais ndo-lineares, pois o sistema € turbulento.

Mas se limitarmos a regido de operacgdo, essas equagdes podem ser linearizadas.

Se considerarmos dois tanques acoplados € em um sistema ndo linear, ou seja, com nimero

de Reynalds entre 3000 e 4000, turbulento, teremos as seguintes equacgdes diferenciais do sistema.

e .

e, N
h4 R, ik R,
N B
Q 1,0ut d 2.out

Figura 7. Sistema de nivel de dois reservatdrios com interagao.

Sendo a capacidade de cada tanque dada pelas equacgdes abaixo:

A,dh
ld : = Qin - Ql out Equagﬁo 21
t »

17



A,dh,
dt

=Qow — Q0w Equacao 22

A vazdo de saida do segundo tanque € determinada através da altura do liquido contido no

tanque.

Qs 0u = K, \/Z Equacao 23

De qualquer maneira, devido ao acoplamento e suas conexdes, a vazdo de saida do primeiro

tanque € obtida através da diferenca de nivel entre o primeiro e segundo tanque.

Ql,out = Kl Y hl - h2 EquagaO 24

Entdo, para a variacdo de nivel nos tanques teremos:

% = (Qm —ky Ay =y )/Al Equagdo 25

dh
7; - (kl Jh —h, —k, '\/Z)/Az Equacdo 26

Para que possamos fazer a lineariza¢do do sistema devemos considerar que o sistema nao

terd muitas variagdes na condi¢cdo de operacgao.

Considere o fluxo ao longo de uma tubulacdo, que conecta dois reservatorios ou tanques. A
resisténcia R ao fluxo € definida como a varia¢do na diferenca de nivel, necessdria para ocasionar a

variacdo na taxa de escoamento, ou seja:

R= Variacao na diferenca de nivel, m.

Variacao na vazao em volume, m3/s

A resisténcia € obtida através da equagdo:

18



g

= Equacao 27
40 quag
Sendo que:
dQ = th Equagao 28
2Jh
Entao teremos:
dh 2h 2JhJh 2k _
- = = = Equacdo 29
dQ K 0 0
Assim,
R = % Equacao 30

A capacitancia A de um tanque € definida como a variacio na quantidade de liquido

armazenado necessdria para causar alteracdo no potencial ou altura. A capacitancia de um tanque ou

reservatorio € igual a sua sec¢do transversal.

por:

Variacao na quantidade de liquido armazenado, m3

Variacao na altura, m.

Se Qqn for a entrada e h; a saida, a funcdo de transferéncia para o primeiro tanque é dada

H(s) _ R
0,n(s) RAs+1

Equacgdo 31

Mas se consideramos a saida como Q) o € a entrada for a mesma teremos:
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Qrou(s) 1
0,,(5) RAs+1

Equacao 32

Se considerarmos apenas variagcdes minimas a partir dos valores de regime, obteremos as

seguintes equagdes:

h —h
Ql out — ! : Equagéo 33
E Rl
h, _
Qs =7 Equacio 34
R2

E para a funcdo de transferéncia do sistema, considerando Q oy como a saida e Qyj, como

entrada, teremos:

QZ,our (S) _ 1
0,.,(s)  RAR,As*+(RA +R,A, +R,A )s+1

Equagdo 35

O termo R;A;s no denominador representa a interatividade dos dois tanques ou

reservatorios.

Se considerarmos a sec¢ao do reservatdrio constante, a capacitancia no reservatorio, por sua

vez, serd constante para qualquer altura do nivel.
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3. PROJETO

Nessa secdo apresentam-se os resultados da modelagem matematica dos dois tanques
acoplados, o diagrama de blocos implementados em Matlab/Simulink para simulag@o do processo, o
projeto do controlador PI por dois métodos diferentes (Ziegler-Nichols e Lambda), e os resultados

de simulacdo com o controle em malha fechada.

3.1. PLANTA DE UM SISTEMA DE TANQUES ACOPLADOS

Para obtermos a planta dos respectivos tanques foi necessaria uma pesquisa aprofundada nos
sistemas de nivel de liquidos, onde foi possivel conhecer e entender o comportamento de cada

reservatorio.

Segue abaixo o sistema de tanques acoplados, construido no Simulink, para a simulacdo da
dindmica dos reservatdrios. Através de uma aplicacdo de um variagdo em degrau na planta (vazao
de entrada do tanque 1), obtém-se a curva reativa do processo (variagdo da altura no tanque 2),

através da qual sdo extraidos os parametros para o ajuste do controlador PI.

Clock tempo

—p

level 2

& e aZ Integrator Nivel 2

3
i
(o

Wazsaidaz

:Qout? " Waz 2 ]

ﬂ

Dizplay

Wazzaida 1 Waz 1 kart Fen ¥

Qout! (g

X
A
=

e+ |

level 1

-l
&

=
1
L
K
|i|

I+

Step 128read Integrator MNivel 1
4.554e-2

Vaz de regime

ﬂ

Dizplay1

Figura 8. Sistema de tanques acoplados em Simulink/Matlab.



Esse diagrama de blocos nada mais € do que a implementacdo das duas equacgdes

diferenciais (25) e (26) que descrevem o sistema, ou seja:

dh,

E_(Qin _kl’ hl_hZ)/Al

dh
N =

3.2. CALCULOS PARA A OBTENCAO DAS VAZOES DE REGIME

Em nossas simulagdes serdo considerados dois casos diferentes onde:

® No primeiro caso consideramos o nivel de regime do segundo reservatério como 0,4

metros;

® No segundo caso consideramos o nivel de regime do segundo reservatério como 1,2

metros.

O objetivo de se tratar duas vazodes de regime diferentes € testar a robustez dos controladores
que sao projetados considerando-se um determinado modelo linearizado (ou seja um nivel de
regime definido). Assim, a idéia € testar o controlador projetado usando o modelo linearizado de um

dos dois casos acima para a situacdo do caso oposto para verificar a robustez.

No primeiro caso (nivel de regime igual a 0,4 m), para a obtencdo das vazdes de regime a

serem usadas na simulagdo foram consideradas as seguintes condi¢des iniciais para o sistema:

¢ Altura méxima para os reservatorios € igual a 4 metros

Nivel do segundo reservatorio, h,=0,4 metros;

Nivel do primeiro reservatorio, h;=0,8 metros;

Constantes, k;=k,=kv=0,0072
e Areas dos reservatorios, a;=a,=0,02 m?

Sendo que para o calculo da vazio foi utilizada a equacdo (24):
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Q=kv-[h, —h,
0 =0,0072-/0.8—0,4 = 4,554-10" m3/ s

Para o segundo caso (nivel de regime igual a 1,2 m), foram consideradas outras condi¢des
iniciais para o sistema, as constantes kv, drea do reservatério e altura maxima dos tanques foram

mantidas as mesmas.
¢ Nivel do segundo reservatério, h,=1,2 metros;

¢ Nivel do primeiro reservatério, h;=2,4 metros.

Q=0,0072-4/2,4-1,2=7,887-10" m3/ s

3.3. SIMULACAO DO SISTEMA EM MALHA ABERTA

Em seguida foi realizada a simulagdo da curva reativa do sistema para o 1°. e 2°. caso, a fim
de se obter os parametros da planta, ou seja, o ganho do processo (K), o atraso ou tempo morto (0) e
a constante de tempo (7). Esses parametros sdo usados na determinacdo dos ganhos proporcional
(Kp) e integral (Ti) do controlador PI, tanto pelo método de Ziegler-Nichols como pelo método

Lambda.

Nas figuras 9a e 9b, encontramos os graficos da curva reativa para os niveis do primeiro e

segundo reservatorio, para as condi¢des citadas acima.

Para o primeiro caso, onde o nivel tinha como condicao inicial do primeiro reservatério, 0,8

metros e para o segundo 0,4 metros, obtemos os seguintes valores de regime para a resposta ao

degrau de 1-107°, aplicado ao sistema apds 15 segundos.
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Nivel 1° Reservatério Nivel 2° Reservatério
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Figura 9. Resposta ao degrau: (a) Nivel do Primeiro Reservatério; (b) Nivel do Segundo
Reservatoério

Para o segundo caso onde a vazdo de entrada mudadou de 4,554-10°m’/s para

7.887-107°m* /s e o nivel do segundo reservatério mudou de 1,2 metros para 1,52 metros,

obtivemos a resposta mostrada na Figura 10(b).
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Figura 10. Resposta ao degrau: (a) Nivel do Primeiro Reservatério; (b) Nivel do Segundo
Reservatério.

3.4. SINTONIA PI

Para a sintonia do controlador PI, foram estudados dois métodos, uma sintonia mais

agressiva (Ziegler-Nichols) e outra mais moderada (Lambda).
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3.4.1. Método de Ziegler-Nichols

No método Ziegler-Nichols onde a sintonia é mais agressiva utilizamos a tabela 2, para obter
as equagdes correspondentes aos ganhos proporcional e integral, e os graficos demonstrados acima

para obtermos os parametros de tempo morto € , tempo de respostaz e o ganho K.

Utilizando a equagdo para o cédlculo do ganho de processo K, como sendo a razdo entre a

variacdo na saida (h;) e a variacdo aplicada na entrada da planta (vazao do tanque 1), temos:

_ar

K_ 9
Ap

Onde K € o ganho do processo, AT € variacdo na saida e Ap variagdo na entrada nesse caso

um degrau unitdrio de valor 1-107m’ /s .
Obtemos para o primeiro caso um ganho do processo de 195 seg/mzz

K= (0,595-0,4)m

———=195s/m’
1-107m™ /s

Aplicando as equagdes da tabela 2, para o controlador PI, obtemos um ganho proporcional

Kp de 53,08-107 m?/s e um tempo integral Ti de 6,06 segundos;

Kp = L 0,9- zmzls Ti= 9 segundos
K 7 0,33

Sendo o tempo morto & igual a 2 segundos e o tempo de regime 7 igual a 23 segundos.

Kp = 1 0,9- 23 =53,08-10" m?/s Ti= 2 = 6,06 segundos
195 2 0,33

Para o segundo caso utilizando-se o mesmo procedimento para o célculo dos parametros,

obtemos os seguintes valores.

K= 1,524 -1,2

10 =324s5/m?

O tempo morto para esse caso foi de 2 segundos e o tempo de regime foi de 28 segundos.
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Kp = L 09 § =38,88-10 " m¥s Ti = L = 6,06 segundos
324 2 0,33

O ganho proporcional Kp para esse processo foi de 38,8810~ m?/s e o tempo integral Ti de

6,06 segundos.

3.4.2. Método Lambda

Para a sintonia Lambda, utilizaremos os mesmos valores de tempo morto & , tempo de

respostaz e as variagcdes AT e Ap, que foram encontrados para o método de Ziegler-Nichols,

porém as equacdes para o cdlculo dos parametros do controlador PI sdo diferentes, demonstrando

que o sistema terd uma resposta moderada ao set-point e a perturbacao.
As equacdes utilizadas para o calculo dos parametros foram:

_AT
Ap

Ti

K i Ti=1 A=37
K A+6

Kp =

Utilizando mesmo ganho de processo para ambos os casos, de 195 s/m? para o primeiro e de
324 s/m? para o segundo caso e considerando os tempos € e 7 encontrados pelo método de

Ziegler-Nichols, foram calculados os seguintes parametros:
Para o primeiro caso:

1 23

=—- =1,661-10"m?/s A =3-23 =69 segundos Ti =23 segundos
195 69+2

Kp

Para o segundo caso:

1 28

=— =1,004-10"m?s A =3-28 =84 segundos Ti = 28 segundos
324 8442

Kp

3.5. SIMULACAO DO CONTROLADOR PI

ApO6s a obtengdo dos valores Kp e Ti, através da sintonia Lambda e pelo método de Ziegler-
Nichols, foi adicionado ao sistema simulador um controlador PI, cujo objetivo € regular a saida do

sistema (nivel do segundo tanque) para variagdes tanto no setpoint como na perturbacao de saida.
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Na figura 11, segue o diagrama do controlador PI para a simulacdo no Simulink/Matlab.

Bl —
-

Integratarz

Figura 11. Controlador PI Simulink.

Na figura 12, segue o sistema de tanques acoplados com o controlador PI implementado,

controlando o nivel do segundo reservatorio.
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Figura 12. Sistema de tanques acoplados com controlador PI.

Onde o controlador PI, recebe o nivel de saida do segundo reservatério, compara com o
valor de set-point, recalcula o novo valor implementando o ganho proporcional e o tempo
integrativo ao sistema e envia o sinal de comando para a vazao de entrada do tanque 1, por exemplo

acionando uma bomba que controlaria essa vazao.

Quando ajustamos os valores de Ziegler-Nichols e Lambda no controlador PI, obtemos
respostas bem diferentes para a condi¢do de regime do sistema, como podemos observar nos

graficos abaixo:

27



Na figura 13, podemos comparar o

usando Kp e Ti obtidos do 1°. caso.

nivel do segundo tanque para o set-point de 0,4 metros,
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Figura 13. Resposta ao set-point: (a) Nivel Controlador Ziegler-Nichols; (b) Nivel Controlador

Lambda

Na figura 14, podemos observar os niveis do segundo tanque para o set-point de 1,2 metros,

usando Kp e Ti obtidos no 2°. caso.
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Figura 14. Resposta ao set-point: (a) Nivel Controlador Ziegler-Nichols; (b) Nivel Controlador

Lambda
Para o controlador PI com os parametros referentes ao método Ziegler-Nichols, obtemos

uma resposta mais agressiva ao sistema em malha fechada, atingindo a condi¢cdo de regime mais

rapidamente, porém com oscilagdes no nivel do tanque até que atingisse o valor do set-point, como
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esperado. No controlador sintonizado pelo método Lambda, obtemos uma resposta moderada para o

sistema, que para atingir a condi¢do de regime utilizou um tempo bem mais longo, mas sem

oscilagdes no sistema.
Para que seja testada a robustez dos controladores iremos simular, o sistema com set-point

de 0,4 metros com os parametros encontrados no segundo caso mencionado anteriormente e

também simular o set-point de 1,2 metros com os parametros do controlador do primeiro caso.

Na figura 15, iremos analisar os graficos para analise de robustez de cada controlador.

Nivel 2° Reservatério
T T

Nivel 2° reservatério
T

)

|
v
|

o
2

Nivel(metros)
o -
® - N
T
i i
Nivel(metros)
o o
o @
T
i

)
>
T
—_

0.1f

I
40 45 50

|
[
0 i i I
5 10 15 20 25 30 35
Tempo(segundos)

=
=

el
N
AL

i I i I
15 20 25 30 35
Tempo(segundos)

)
o
=

(b)

(a)
Figura 15. Analise Robustez: (a) Nivel Controlador Ziegler-Nichols set-point 1,2 metros; (b) Nivel

Controlador Ziegler-Nichols set-point 0,4 metros.
3.6. SIMULACAO DO CONTROLADOR PI COM PERTURBACAO

Foi acrescentado na simulagdo do sistema uma perturbacdo na saida do nivel do segundo
tanque para testar a reagdo do controlador contra variacdes, ja que sabemos que as sintonias mais

agressivas sao indicadas para rejei¢ao de perturbagdes e as sintonias mais moderadas mais indicadas

para o seguimento de set-point.
Para a perturbac¢ado foi utilizado um degrau acrescentado na saida do sistema, com valor de

10 % do valor de regime ou set-point, para todas as plantas simuladas.
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Na figura 16, encontramos o digrama de simulacdo com a perturbacdo implementada na

saida da planta.
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Figura 16. Sistema de tanques acoplados com controlador PI e perturbacdo na saida.

Na figura 16, apresentamos os graficos das simulacdes para os set-points de 1,2 metros e 0,4
metros e verificamos o comportamento dos controladores Ziegler-Nichols encontrados na sec¢do

3.4.1. para os respectivos casos.
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Figura 17. Resposta a perturbagdo: (a) Nivel Controlador Ziegler-Nichols set-point 1,2 metros; (b)
Nivel Controlador Ziegler-Nichols set-point 0,4 metros.

Podemos notar que ambos os controladores sintonizados com os parametros Ziegler-Nichols
atuaram no sistema com uma sintonia agressiva, mas o controlador calculado para um set-point de

0.4 metros conseguiu um desempenho melhor, pois reajustou o set-point sem muitas oscilagdes e

perturbacdes ao sistema.

Na figura 18, podemos analisar os graficos do controlador Lambda para uma perturbacao na

saida do sistema de 10% do valor de regime.
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Figura 18. Resposta a perturbacao: (a) Nivel Controlador Lambda set-point 1,2 metros; (b) Nivel
Controlador Lambda set-point 0,4 metros.
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Notamos que o para ambos os controladores lambda a variagdo no sistema foi minima, € o
tempo para atingir a condi¢@o de regime novamente foi de 220 segundos, como caracteristica de um

sistema controlado por um controlador moderado.
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4. CONCLUSAO

Este trabalho apresentou o modelo matemadtico de um sistema de nivel e vazdo em dois
tanques acoplados com o projeto e simulacdo de um controlador PID (Proporcional-Integral), que

controlava o nivel do segundo tanque através da vazao de entrada do primeiro.

Duas abordagens diferentes de sintonia do controlador PI foram analisadas nesse estudo:
uma mais agressiva, chamada de Ziegler-Nichols e outra mais moderada, chamada de sintonia
Lambda. Com relacio ao modelo matemdtico do sistema foram consideradas também duas
condi¢des de regime (nivel) de operacdo, resultando em dois modelos de plantas diferentes. Os

resultados de simulacdo foram testados para variagdes no setpoint e na perturbagao de saida.

Nas simulagdes nao foram considerados os problemas de valvulas e atuadores, como por
exemplo blacklash (histerese), Stiction e ruidos excessivos que se forem maior que 2 a 3% deve-se
projetar um filtro. O sintoma do blacklash é que a valvula ndo retorna a posi¢cdo original quando a
direcdo € invertida, a histerese deve ser menor que 1% para valvulas com posicionador e menor que
3% para valvulas sem posicionador. Normalmente observamos o efeito do stiction no PV desde que
os sinais tenham suas escalas ampliadas. No modo automaético o PV apresenta um sinal ciclico do

tipo onda quadrada e a saida de controle do tipo dente de serra.

Nao foi considerado também a limitacdo de saturagdao dos atuadores, por exemplo, maxima
vazdo da bomba, ou maxima abertura da valvula de controle, o que faz com que a resposta do

sistema seja as vezes muito rapida e eficiente, o que num sistema real pode ndo ocorrer.

Ap0s feitas as andlises nos graficos dos controladores PI, para os casos de Ziegler-Nichols e
Lambda, foi comprovado que para o controlador PI com os parametros referentes ao método
Ziegler-Nichols, obtemos uma resposta mais agressiva ao sistema em malha fechada, atingindo a
condic¢do de regime mais rapidamente, porém com oscilagdes no nivel do tanque até que atingisse o
valor do set-point, como esperado. No controlador sintonizado pelo método Lambda, obtemos uma
resposta moderada para o sistema, que para atingir a condicdo de regime utilizou um tempo bem
mais longo, mas sem oscilagdes no sistema. Para a resposta a perturbacdo no sistema, o controlador
PI Ziegler-Nichols apresenta uma resposta bem mais rdpida do que o PI Lambda que tem um tempo

muito longo até que atinja o nivel de regime.



Com relacdo a robustez, verificamos que apesar de o ganho da planta variar quase 66% de
uma condi¢do para outra (nivel de regime de 0,4 metros e nivel de regime de 1,2 metros), o
controlador projetado para uma condi¢do de regime consegue controlar bem para a outra condigao,
tanto no caso ZN como no Lambda, mostrando uma grande robustez, o que indica que a sintonia

por Ziegler-Nichols nesse caso € a mais indicada porque fornece respostas bem mais répidas,

embora com alguma oscilacdo e sobre sinal.
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GLOSSARIO

Simulink Ferramenta computacional do Matlab, utilizada para simula¢gdes de modelos
matematicos.

Ziegler-Nichols Meétodo de sintonia agressiva para controladores PID.

Lambda Método de sintonia moderada para controladores PID.

Controldores PID Controladores responsdveis por manter a saida no valor de set-point
desejado.

Set-Point Valor de saida desejado para que uma planta opere.









