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Resumo da Dissertagao apresentada a Escola de Minas/UFOP e ao ITV como parte dos

requisitos necesséarios para a obtengao do grau de Mestre em Ciéncias (M.Sc.)

METODO DE SINTONIA OTIMO PID EM SISTEMA CASCATA - APLICACAO EM
CONTROLE DE DENSIDADE DE UM PROCESSO SIMULADO DE REMOAGEM

Diego Santana Torga

Abril /2018

Orientadores: Thiago Antonio Melo Euzébio

Frederico Gadelha Guimaraes

Neste trabalho é formulado um método para sintonizar simultaneamente os dois con-
troladores PID de um sistema em configuragao cascata, por meio de um problema de
otimizacao. A funcao de custo proposta busca minimizar a integral do erro absoluto
(IAE) na saida do sistema, quando aplicado um disturbio. A estabilidade e a robustez
do sistema de controle em malha fechada sao asseguradas por restricoes aplicadas sobre
o maximo da funcao sensibilidade. O problema de otimizacao formulado é nao linear e o
algoritmo usado para solucdo é o active set, disponivel no software Matlab®. Trés exem-
plos simulados sao usados para demonstrar a eficacia da sintonia proposta. O método é
ainda aplicado em uma malha cascata de controle de densidade de um processo simulado
de remoagem. A malha de controle interna atua no controle de fluxo de dgua na caixa
de descarga do moinho por meio de uma valvula, enquanto a malha externa, no controle
de densidade na saida da caixa. Na simulacao sao inseridos alguns distirbios que podem
ocorrer na pratica, como a varia¢ao no tamanho da particula e a porcentagem de soélidos
na alimentacao do circuito e no fluxo de dgua que alimenta a caixa para diluicao da polpa.
Além disso, é analisada a variacao na referéncia do processo para verificar como a sintonia

proposta se comporta.

Palavras-chave: Sistema em Cascata, Controle PID, Problema de Otimizacao
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Abstract of Dissertation presented to Escola de Minas/UFOP and ITV as a partial
fulfillment of the requirements for the degree of Master of Science (M.Sc.)

PID OPTIMAL TUNING METHOD IN CASCADE SYSTEM - APPLICATION IN
DENSITY CONTROL OF A REGRINDING SIMULATED PROCESS

Diego Santana Torga

April/2018

Advisors: Thiago Antonio Melo Euzébio

Frederico Gadelha Guimaraes

In this work a method is formulated to simultaneously tune the two PID controllers
from a system in cascade configuration, through an optimization problem. The cost
function aims to minimize the integral absolute error (IAE) of the system output when
a disturbance is applied. The stability and robustness of the closed-loop control system
are ensured by constraints applied on the maximum sensitivity function. The formulated
optimization problem is non-linear and the algorithm used for solution is the active set,
available in Matlab® software. Three simulated examples are used to demonstrate the
effectiveness of the proposed tuning. The method is further applied in a cascade density
control of a regrinding simulated process. The inner control loop acts on the sump box
water rate control in the mill discharge by means of a valve whereas the outer loop, on the
sump box output density control. In the simulation are inserted some disturbances that
can occur in practice, such as variation in particle size and solids percent in the circuit
feed and in the water flow that feeds the sump box for pulp dilution. Also, the variation

in the process setpoint is analyzed to verify how the proposed tuning behaves.

Keywords: Cascade System, PID Control, Optimization Problem
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Capitulo 1

Introducao

1.1 Contexto

O termo ”controle de processo”, em geral, é usado para referenciar sistemas de con-
trole que tém como objetivo manter certas varidveis de processo da planta entre seus
limites operacionais desejaveis (CAMPOS e TEIXEIRA2006)). O controle de processo ¢é
cada vez mais importante nas plantas industriais, dado a concorréncia global, condigoes
economicas, regulamentacoes ambiental e de segurangas mais rigorosas e desenvolvimento
de produtos de mais qualidade.

A tecnologia de controle mais utilizada nos sistemas de controle na industria de pro-
cesso ainda é o controlador proporcional, integral e derivativo (PID) (YU,2006). Esta
popularidade é justificada pela sua eficacia de conduzir a varidavel de processo para o valor
de referéncia, de forma a atender especificagoes de desempenho e robustez. Além disso,
é simples para implementacao pratica, robusto e de facil entendimento se comparado a
grande parte dos controladores avancados. Em geral, os controladores PID sao aplicados
em sistemas de controle com realimentacao simples do tipo single input and single output
(SISO).

O bom desempenho do controle PID depende da sintonia de seus parametros pro-
porcional, integral e derivativo. Um dos primeiros trabalhos e precursor para sintonizar
controladores PID em sistema SISO é apresentado por (ZIEGLER e NICHOLS;1942).
Outros métodos propostos estao reunidos em (O’'DWYER,2006). No entanto, segundo
BAUER et al| (2016), a sintonia ruim ainda é um dos principais motivos para o baixo
desempenho dos sistemas de controle.

Os sistemas de controle com realimentacao simples, apesar dos diversos métodos de
sintonia disponiveis, podem nao proporcionar um desempenho satisfatorio quando as es-
pecificagoes de desempenho sob efeito de disturbios sao altas. Em geral, para processos
com dinamica lenta e que estao sujeitos a disturbios fortes, haja visto, que a agao cor-

retiva s6 comega quando ha desvios entre a referéncia e a variavel de processo (KAYA e



NALBANTOGLU2016)).

Para melhorar o desempenho dos sistemas de controle com realimentacao simples,
algumas implementagoes alternativas usando controladores PID sao realizadas, como a
estratégia de controle em cascata. A abordagem classica do controle em cascata é a
utilizagao de duas malhas de controle com realimentacao simples, na qual uma malha esté
interna a outra. O controlador da malha interna é chamado de secundario ou escravo,
enquanto que o controlador da malha externa é chamado de primério ou mestre. Além
disto, é necessario que a malha interna tenha uma dinamica rapida para atenuar os efeitos
do disturbio e minimizar que este afete a saida primaria, na qual esta a variavel de processo
de interesse (ARRIETA et al.;2008).

O projeto de sintonia do controle em cascata é mais complexo, ja que sao dois con-
troladores PID para sintonizar. A abordagem usual consiste em sintonizar primeiro o
controlador secundario, enquanto o controlador primério estd em modo manual. Em se-
guida, sintonizar o controlador primario, considerando a agao do controlador secundario
da malha interna. Este procedimento de sintonia realizado em duas etapas pode ser demo-
rado, pois dois testes na planta (degrau ou relé) sao geralmente necessérios, tais como nos
trabalhos de (HANG et al.;1994) e (VIVEK e CHIDAMBARAM|2013)). Todavia, métodos
com apenas um Unico experimento na planta para sintonizar os dois controladores PID
tém sido formulados, como em (SONG et al.;2002)), (TAN et al[2000) e (VERONESI e
VISIOLI2011a)).

Com o avanco tecnoldgico, principalmente na area da eletronica e da informatica,
métodos mais recentes de sintonia baseados em problemas de otimizacao tém sido desen-
volvidos (ARRIETA et al.2008), (JENG e LEE2012), (JENGI2014) e (KAYA e NAL-
BANTOGLU,2016|). Os métodos 6timos buscam os melhores parametros do controlador
PID que minimizam ou maximizam a funcao de custo do problema e atendam as restrigoes
impostas. De acordo com GARPINGER et al| (2014), o conflito entre desempenho e ro-
bustez é a questao chave no projeto de controle.

Dessa forma, neste trabalho é formulado um método de sintonia étimo para calcular
os parametros dos dois controladores PID do sistema de controle em cascata simultanea-
mente. A funcdo de custo proposta busca minimizar a integral do erro absoluto (IAE) na
saida do sistema, quando aplicado um distirbio. A robustez e a estabilidade sdo assegura-
das por restri¢oes aplicadas sobre o maximo da func¢ao sensibilidade. Exemplos simulados
comparados a outros trabalhos demonstram a eficdcia da sintonia proposta.

O método ¢ ainda aplicado em uma malha de controle de densidade de um processo
simulado de remoagem. A malha de controle interna atua no controle de fluxo de agua
na caixa de descarga do moinho por meio de uma valvula, enquanto que a malha externa
atua no controle de densidade, na saida desta caixa. Na simulacao sao inseridos alguns
disturbios que podem ocorrer na pratica, como a variacao no tamanho da particula e a

porcentagem de sélidos na alimentagao do circuito e no fluxo de d4gua que alimenta a caixa



para diluicao da polpa. Além disso, é analisada a variacao na referéncia do processo para

verificar como a sintonia proposta se comporta.

1.2 Motivacao

Segundo [YU]| (2006]), somente 32% dos sistemas de controle existentes na industria que
usam controladores PID estao operando com bom desempenho. Dentre os varios pro-
blemas, os motivos dominantes sao a sintonia ruim dos controladores e os defeitos de
atuadores e sensores (BAUER et al.,2016)).

Em aplicagoes reais, os sistemas de controle estao sujeitos a diversos tipos de distirbios.
O efeito destes disturbios é a maior preocupacao no controle regulatério. Estes podem
levar a variavel controlada para valores indesejados, caso uma agao rapida nao seja tomada
pelo sistema de controle.

O controle em cascata é uma estratégia que melhora a rejeicao do efeito do disturbio na
saida do processo. Para isso, é necessario que os dois controladores estejam sintonizados
adequadamente. No entanto, o problema de sintonia aumenta neste tipo de estratégia, ja
que sao dois controladores PID para sintonizar.

Dessa forma, a motivacao deste trabalho é que os controladores PID do sistema em
cascata sejam sintonizados adequadamente para melhorar o desempenho do controle re-

gulatério e assegurem um sistema robusto em malha fechada.

1.3 Objetivo Geral

Propor método para sintonizar os dois controladores PID do sistema em cascata simultane-
amente, por meio de um problema de otimizagao, para minimizar os efeitos dos distirbios

na saida do processo.

1.3.1 Objetivos Especificos
Os objetivos especificos deste trabalho sao:

e Revisar bibliografia de métodos de sintonia para controle em cascata.

Formular funcao de custo que minimize o efeito do distirbio na variavel de processo.

Formular restricoes que assegurem robustez e estabilidade do sistema cascata em

malha fechada.

Realizar comparacao a outros trabalhos que desenvolvem métodos de sintonia para

o controle em cascata.

Aplicar o método proposto em um processo simulado de remoagem.



1.4 Limitacoes do Trabalho

O método proposto é aplicado somente para a estrutura de controle em cascata simples.
Além disso, os processos devem ser estaveis em malha aberta, independente da ordem do
processo. Essa caracteristica é necessaria para que o problema de otimizacao formulado
satisfaga as restrigbes e garanta um sistema estavel em malha fechada. E ainda assu-
mido que os modelos de processo ja estao identificados. Neste trabalho nao ¢é tratada a

identificacao dos modelos de processo do sistema de controle em cascata.

1.5 Questoes a Serem Respondidas
As seguintes perguntas sao formuladas para serem respondidas nesta pesquisa.

1. Q01 - E possivel formular um problema de otimizagao para calcular os parametros

dos dois controladores PID do sistema em cascata de forma simultanea?

2. Q02 - No problema de otimizagao ¢é possivel formular restricoes que garantam ro-

bustez as duas malhas do sistema em cascata?

3. Q03 - O método proposto € eficaz na rejeicao ao disturbio?

1.6 Organizacao do Texto

No capitulo 2 sao apresentados alguns dos principais indices e critérios para especificar
desempenho e robustez de um sistema de controle e que sao usados para formular o
método proposto. No capitulo 3 é apresentado o sistema de controle em cascata. Além
disso, é apresentada uma revisao bibliografica de métodos de sintonia para este tipo de
sistema. Por fim, é apresentado o método proposto que tem como objetivo sintonizar os
dois controladores PID simultaneamente por meio de um problema de otimizacao. Trés
exemplos simulados e comparados a outros métodos de sintonia estao no capitulo 4. No
capitulo 5 é apresentada a aplicacao do método proposto em um processo simulado de
remoagem. Por fim, no capitulo 6 sao apresentadas as conclusoes do trabalho por meio
das respostas das perguntas da Subsecao [1.5] e, ainda, as propostas de trabalhos futuros

desta pesquisa.



Capitulo 2

Indices e Critérios de Desempenho e
Robustez

2.1 Introducao

Neste capitulo sao apresentados alguns métodos, no dominio do tempo, utilizados para
avaliar o desempenho dos sistemas de controle e que podem ser usados como indices de
desempenho para calcular os parametros do controlador. Além disso, no dominio da
frequéncia, sao apresentados o critério de Nyquist e, ainda, a funcao sensibilidade, que
¢ util para expressar a robustez do sistema e que pode ser usada como restricao para

assegurar que o sistema de controle em malha fechada seja estavel.

2.2 Especificacao de Desempenho

Antes de solucionar um problema de controle é necesséario definir qual é o objetivo primario
que se deve alcancar. Em geral, de acordo com |ASTROM e HAGGLUND (1995)), os
dois principais tipos comuns de problemas sao o rastreamento da referéncia e a rejeigao
ao disturbio. O primeiro problema é o que define o controle servo, o qual é desejado
que o sistema siga as trajetérias definidas pela referéncia. No controle de processo, a
referéncia frequentemente é mantida constante a maior parte do tempo, sendo que as
mudancas normalmente sao feitas somente quando a producao é alterada. Dessa forma, o
segundo problema é a questao chave no controle de processo. A seguir sao apresentados

os principais indices de desempenho para os dois problemas citados.

2.2.1 Distiurbios de Carga

Os disturbios de carga sao disturbios que afetam o sistema enquanto o mesmo se encon-

tra no seu estado estacionario e levam as variaveis de processos a valores indesejaveis ou



inesperados. Logo, atenuar estes disturbios é a preocupacao primaria no controle de pro-
cesso. De acordo com ASTROM e HAGGLUND) (1995)), os disttirbios sdo frequentemente
de baixa frequéncia. Além disso, os sinais de degrau sao constantemente usados como
padrao de disturbios. Os distirbios podem entrar nos sistemas de controle de diversas
maneiras. No entanto, se nada mais é conhecido, é assumido que o distirbio surge na

entrada do processo, conforme pode ser visualizado na Figura [2.1] representado como d.

v

Figura 2.1: Malha de controle com realimentacao simples. G representa o controlador e
G, representa o processo.

Para quantificar a rejeicao ao disturbio que um sistema oferece, diversos sao os indices

que usam o erro do sistema de controle

e(t) = r(t) —y(t),

em que r(t) é a referéncia e y(t) é a varidvel de processo medida. O primeiro indice é a

integral do erro - integral error (IE):

u&:/mqwﬁ. (2.1)

No entanto, para processos oscilatorios ou oscilatorios pouco amortecidos essa integral
pode-se anular, devido a variagoes entre valores negativos e positivos do erro, o que poderia
resultar na possibilidade de grandes erros positivos e negativos dar um IE pequeno. Apesar
disso, qualquer IE nao nulo indica que houve um bias na janela analisada. Essa ¢ a maior
utilidade desta medida, quando dividida pelo intervalo de tempo da integral. Entretanto,
para resolver o problema dos erros se anularem, o indice integral do erro absoluto - integral

absolute error (IAE) foi formulado:

MEzémea. (2.2)

A desvantagem desse indice é que para seu valor ser significativo é necessario uma si-
mulacao por longos periodos, uma vez que o indice é baseado em uma integral infinita.
Em comum com o indice IE, esse indice serd o mesmo se o erro nao mudar o sinal ou sera

proximo para sistemas bem amortecidos.



O indice integral do erro quadratico - integral square error (ISE)

]SE:i/MJ@Mu (2.3)

é um indice que tem como desvantagem quantificar em maior escala os erros maiores
(iniciais) que possam ocorrer em sistemas oscilatérios, sendo recomendado para malhas
com caractéristicas menos oscilatérias. Para tratar esse problema, os indices integral do
erro absoluto multiplicado pelo tempo - integral of time multiplied absolute error (ITAE)
e integral do erro quadratico multiplicado pelo tempo - integral of time multiplied square
error (ITSE) utilizam critérios que ponderam esses erros, conforme sao apresentados a

seguir.

H%E:/Zk@Mt (2.4)

ITSE = / h te?(t)dt (2.5)

Uma desvantagem comum a todos esses indices é que levam em consideragao apenas o
erro do sistema de controle. Esses nao possuem qualquer peso nas agoes de controle, que é
uma variavel importante para ser analisada, ja que atuadores e equipamentos industriais
possuem limitagoes fisicas em suas agoes. A maior utilidade desses indices é como critério
de comparagao com o proprio sistema. Para comparar com outros sistemas, é necessario
alguma referéncia, perdendo assim o valor como comparador absoluto.

Apesar de haver diversos indices baseados no erro do sistema de controle, para|]ASTROM
e HAGGLUND) (1995)), a principal razao para usar o IE é que seu valor estd diretamente
relacionado ao parametro K; do controlador PID, conforme é demonstrado na subsecao

seguinte.

Ganho Integral e IE para Distiirbios de Carga

Considere a lei de controle do controlador PID na forma paralela da Equacao [2.6

de(t)
dt ’

t

u(t) = Kpe(t) + Ki/ e(t)dt + Ky (2.6)
0

e que esta garanta um sistema estavel em malha fechada. Além disso, assume-se que o

erro inicial seja zero, que um distirbio de carga na forma de degrau unitario seja aplicado

na entrada do processo, conforme ilustrado na Figura [2.1| como d, e que o controlador

possua acao integral, logo, o erro irda para zero em estado estacionario. Dessa forma,

obtem-se

u(oo) —u(0) = K; /OOO e(t)dt. (2.7)



Visto que o disturbio de carga é aplicado na entrada do processo, a mudanca no sinal
de controle ¢ igual & mudanga do disturbio. Assim, u(co) — u(0) = 1. Dessa maneira, o

indice IE ¢ igual a
IE = t)dt = — 2.8
/0 e(t) K (2.8)

o qual o ganho integral K; é inversamente proporcional a IE.

2.2.2 Resposta na Referéncia do Processo

Para quantificar o desempenho do sistema de controle para variagoes na referéncia do
processo, as principais especificacoes no dominio do tempo sao: o tempo de subida, o
tempo de acomodacao, o sobressinal e o erro em estado estacionario, que sao definidas a

seguir. Estas especificagoes estao representadas na Figura [2.2]

¥
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Figura 2.2: Especificagoes de desempenho baseado na resposta na referéncia do processo
para um degrau unitario. Modificado de ASTROM ¢ HAGGLUND) (1995).

O tempo de subida, t,, é definido como sendo o tempo necessario para que a resposta

ao degrau varie de 10% para 90% do seu valor no estado estacionario.

O tempo de acomodacao, ts, é o tempo que o sistema leva para que a resposta ao
degrau permaneca dentro de p% do seu valor de estado estacionario. Os valores de

p comuns sao 1%, 2% e 5%.

O sobressinal (overshoot), O, é a diferenca do primeiro pico e o valor estacionario
da resposta ao degrau, normalmente dado em porcentagem. Em geral, é desejavel

uma resposta bem amortecida, sem haver sobressinal.

e O erro em estado estacionario (ess = ysp — Yo) € 0 erro de controle no estado esta-

cionario. Este sempre sera zero se o controlador tiver acao integral.



De acordo com ASTROM e HAGGLUND) (1995)), os indices IE, IAE e ISE podem
ser usados para caracterizar a resposta na referéncia do processo, desde que o erro nas
Equagoes e sejam interpretados como um erro devido a uma mudanga ao
degrau unitario na referéncia. Neste caso, sempre havera um erro inicial grande. A partir
disso, utilizar os indices ITAE e ITSE sao mais aconselhaveis para avaliar o desempenho,
uma vez que colocam pouco peso no erro inicial. Estas integrais sao finitas, caso o erro

em estado estaciondrio seja zero.

2.3 Especificacao de Robustez

Para muitos processos na industria, ¢ comum a operagao em diversas condicoes de funci-
onamento. Assim, a robustez é uma caracteristica importante do sistema de controle em
malha fechada pois, um sistema de controle robusto proporciona uma maior margem as
incertezas do modelo do processo, menor sensibilidade do sistema ao ruido de medicao e
menor variagao exigida na acao de controle (EUZEBIO et all2014)). Em geral, as especi-
ficacoes de robustez podem ser relacionadas a funcao de transferéncia de ganho de malha,
também conhecida como funcao de transferéncia em malha aberta, e sao convenientemente
expressas no dominio da frequéncia.

A seguir sao apresentadas as principais caracteristicas que podem ser utilizadas como
medida de robustez usando a fun¢ao de transferéncia de ganho de malha, sendo algumas

dessas ilustradas nas subsecoes seguintes.

e Margem de ganho - Gy;.

e Margem de fase - ¢yy;.

e [requéncia de cruzamento de ganho - wy,.

e Sensibilidade méaxima - M.

e Frequéncia onde a funcao sensibilidade é maxima - w,,s.
e Frequéncia de cruzamento de sensibilidade - ws..

e Sensibilidade complementar maxima - M;.

e Frequéncia onde a funcao sensibilidade complementar é maxima - wy,;.

Essas caracteristicas, normalmente, sao analisadas em termos do diagrama de Nyquist,

o qual é explicitado na proxima subsecgao.



2.3.1 Critério de Estabilidade de Nyquist

O critério de Nyquist relaciona a estabilidade de um sistema de controle em malha fechada
com a resposta em frequéncia e a posicao dos pdlos, ambas em malha aberta (NISE[2011)).
A partir disso, o critério de Nyquist pode nos dizer quantos pélos do sistema em malha
fechada estao no semiplano direito.

Para demonstrar o critério de Nyquist, considera-se o sistema de controle da Figura

2.1 no dominio de laplace (s) e d = 0, onde

Ge(s) —z, (2.9)

D¢,
Ng e Dg representam os numeradores e denominadores das funcoes de transferéncias do
controlador e do processo.

Logo, a fungao de tansferéncia de ganho de malha (ou a fungao de transferéncia em

malha aberta) é

Ng, Ng,
GZ(S) = GC(S)Gp(S) = m (210)
Além dessa, obtem-se a fungao de transferéncia em malha fechada
Ng, N,
T(s) = Ge(s)Gpls) c.Ng, | @.11)
1+ Ge(s)Gp(s)  Dg.Dg, + Ne.Ng,
e a equagao caracteristica do sistema
Ng. N, D¢, D¢, + Ng, N,
14 Go(s)Gyls) = 14 —oe G ZCeZOn T 707G (2.12)

De. De, D¢ Dq,

Dessa forma, conclui-se que: (i) os zeros da equagdo caracteristica 540 08 Mesmos
que o0s pdlos do sistema em malha fechada T'(s) e (ii) os pélos de 1 + G.(s)Gp(s) sao
0s mesmos que os pdlos de G.(s)G,(s) do sistema em malha aberta. Portanto, para que
um sistema seja estavel, todos os zeros da equagao caracteristica devem estar situados no
semiplano s da esquerda ou, no dominio da frequéncia, a esquerda do eixo jw.
Como resultado, Nyquist utiliza um contorno que envolve intereiramente o semiplano
s da direita e determina se ha zeros no interior do contorno, utilizando o teorema de
Cauchy
Z =N+P, (2.13)

isto é, traga um contorno no plano 14+ G.(s)G,(s) e determina o nimero de circunscrigoes
N da origem. Z é o numero de pdlos em malha fechada (ou nimero de zeros de 1 +
G.(s)G,(s)) no semiplano s da direita e P é o nimero de pélos de G.(s)G,(s) em malha
aberta no mesmo semiplano.

Uma vez que todos os pélos e zeros de G.(s)G,(s) sao conhecidos e que o contorno
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resultante ¢ o mesmo que um mapeamento através de 1 4+ G.(s)G,(s) deslocado de uma
unidade para a esquerda, o nimero de circunscricoes N, no sentido horario, é convenien-
temente definido em torno de —1 em vez da origem.

Portanto, na Equagao [2.13] se o nimero de pélos de G.(s)G,(s) no semiplano s da
direita for zero (P = 0), para o sistema ser estavel é necessario que N = 0, ou seja, o
contorno no plano G.(s)G,(s) nao circunscreva o ponto —1. Além disso, se P for diferente
de zero e se deseja que o sistema seja estavel, é necessario que Z = 0, assim N = —P, ou
seja, P circunscrigoes no sentido anti-horario. Este mapeamento é chamado de diagrama
de Nyquist ou curva de Nyquist para G.(s)G,(s). Para formar a resposta em frequéncia,
basta substituir s = jw.

Na Figura é apresentado um exemplo do critério de Nyquist. Em (a) para um
sistema estavel. Neste caso, P = 0e N = 0, logo Z = 0. Ja em (b) para um sistema
instével. Neste caso, P =0e N =2, logo Z = 2. Para este sistema ser estdvel (Z = 0), a
funcao de transferéncia de ganho de malha deveria ter dois pélos no semiplanto s direito
e o contorno no plano G.(jw)G,(jw) circunscrever o ponto -1 duas vezes no sentido anti-

horario e nao no sentido horario.

ja

Im
Plano § Plano G, Gp
. AN
=MW K] G = G (5)G,(5) == ‘1 Re
fH G.G i
Plano & Plano Gl
—x—x—x—}d -+ G (5)Gp(5) — @) Re
O =zeros de 1 + G,(5)G,(5) X =pélos de 1+ G, (5)G,(s)
=polos do sistema em malha fechada =pélos de G, (5]'5;, (s)
Localizacio nio conhecida Localizagio conhecida

Figura 2.3: Exemplos do critério de Nyquist: (a) sistema estavel e (b) sistema instével.
Modificado de NISE (2011]).

11



Estabilidade Relativa e Critério de Nyquist

A estabilidade relativa no critério de Nyquist é definida em termos do ponto critico (-1,0).
Neste caso, para um sistema estavel em malha aberta, quanto mais proximo a resposta em
frequéncia de Gy(jw) estiver do ponto critico, menor é a robustez do sistema. O sistema é
marginalmente estavel quando a resposta em frequéncia passa pelo ponto critico e instavel

quando esta circunscreve o ponto -1.

Margem de Ganho e Margem de Fase

A margem de ganho e a margem de fase sao duas medidas quantitativas usadas para
definir quao estavel é um sistema. Um sistema com maiores margens de ganho e fase
pode suportar maiores mudancas nos parametros do sistema antes de se tornar instavel.
Neste caso, o sistema se torna mais robusto. No entanto, o sistema tera uma resposta
mais lenta, tanto na resposta na referéncia do processo quanto a rejeicao ao disturbio.
Define-se margem de ganho e margem de fase:

Margem de ganho (Gj/) - é o ascréscimo no ganho do sistema, quando a fase for igual
a -180°, e que resultara em um sistema marginalmente estavel, com a interseccao do ponto
critico (-1,0) pelo diagrama de Nyquist (DORF e BISHOP,2001)).

Margem de fase (¢pr) - é o quanto de defasagem da fungao de transferéncia de ganho de
malha com magnitude unitaria que resultard em um sistema marginalmente estavel, com
a intersecgao do ponto critico (-1,0) pelo diagrama de Nyquist (DORF e BISHOP,2001]).

As duas defini¢oes estao representadas graficamente no diagrama de Nyquist da Fi-
gura [2.4] A fungao de transferéncia de ganho de malha, neste caso, é correspondente ao
diagrama de blocos da Figura . G é expresso em decibéis (dB) e é calculado como
Gy = 20loga.

2.3.2 A Funcgao Sensibilidade

De acordo com |ASTROM e HAGGLUND (1995), uma vez que os parametros do processo
podem mudar, é importante que os parametros do controlador sejam escolhidos, de tal
maneira, que o sistema de controle em malha fechada nao seja tao sensivel as variagoes
na dinamica do processo. Esta sensibilidade pode ser representada usando a funcao de
transferéncia de ganho de malha (Equacao do diagrama de blocos da Figura eé

descrita como
1 1

S = : — = —,
1+ Ge(jw)Gy(jw) 1+ Gi(jw)

onde S é chamada de funcao sensibilidade.

(2.14)

Para frequéncias w onde a funcao sensibilidade é pequena, o sistema em malha fechada
se torna muito insensivel as variacoes do processo. Essa caracteristica é na verdade um dos
principais motivos de se utilizar a realimentacao (ASTROM e HAGGLUND,2006). Outra
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Figura 2.4: Margem de ganho (Gj;) e margem de fase (¢5/) no diagrama de Nyquist.

Modificado de NISE (2011)).

caracteristica importante da funcao sensibilidade é em relacao a atenuacao de distirbios.
Para disttrbios (Figura[2.1] representado como d) com frequéncias w tais que |S(jw)| < 1,
os mesmos sao atenuados pela realimentacao, enquanto que distirbios com frequéncias w
tais que |S(jw)| > 1 s@o amplificados.

A funcao sensibilidade usada como medida de robustez pode ser expressa em relacao

ao seu valor maximo

1
My = max |S(jw)| = max : :
I = G Gy e)

- ‘;’ L (@215)
1+ Gi(jw)

Conhecida como sensibilidade maxima (M), seu valor pode ser interpretado como o

inverso da distancia minima entre a funcao de transferéncia de ganho de malha G;(jw) e o

ponto critico (-1,0) no diagrama de Nyquist, como mostrado na Figura A sensibilidade

é, portanto, inferior a um para todos os pontos fora de uma circunferéncia com raio

1 e centro em -1. Os disturbios dessas frequéncias sao atenuados pela realimentacao
(ASTROM e HAGGLUNDI2006).
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Figura 2.5: Interpretagao geométrica da sensibilidade maxima M, para a funcao de trans-
feréncia de ganho de malha no diagrama de Nyquist. A frequéncia de cruzamento de
sensibilidade w,. e a frequéncia w,,s, onde a sensibilidade tem seu maior valor. Todos

os pontos dentro do circulo com centro no -1 tém sensibilidades maiores que 1. Fonte:
ASTROM e HAGGLUND) (2006).

Parametro M,

Uma vez que a interpretacgao geométrica de M, pode ser formulada como uma circun-
feréncia que engloba o ponto critico (-1,0) no diagrama de Nyquist, a condigao de que a
maior sensibilidade seja menor que M, é equivalente a condicao de que a curva de Nyquist
da func@o de transferéncia de ganho de malha G;(jw) esteja fora da circunferéncia com
centro em -1 e raio 1/M,. Na Figura ¢é apresentado um exemplo de como seriam os
efeitos do parametro M, para os valores de 1,2, 1.4 e 2,0 na formulacao da circunferéncia,
na curva de Nyquist, na saida da varidvel de processo e no sinal de controle aplicado a
variavel manipulada.

Na literatura é comum a sugestao de valores entre 1,2 < M, < 2,0 (ASTRC)M
et al.j1998). Assim, para valores de M, menores, o sistema em malha fechada se torna
mais robusto, o que assegura maior margem de fase (¢5s). Neste caso, a circunferéncia
com centro -1 e raio 1/M, serd maior, consequentemente, ¢,; da curva de Nyquist da
funcao de transferéncia de ganho de malha também sera maior. Na Figura [2.6| é possivel

verificar esta relacao entre M, e ¢, onde na Secao [2.3.1] estd conceituado e representado

Pum-
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Figura 2.6: Tlustracao dos efeitos do parametro M. A esquerda as curvas de Nyquist
para a funcao de transferéncia de ganho de malha junto com os circulos de M igual 1,2,
1,4 e 2,0. A direita as respostas de saida da varidvel de processo (imagem superior) e 0s

sinais de controle (imagem inferior), correspondentes aos valores de M;, para a resposta
ao degrau unitério na referéncia em t = 0 e disttrbio em t = 25 . Modificado de|ASTROM

e HAGGLUND) (2006).
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Capitulo 3

Sistema de Controle em Cascata

3.1 Introducao

Neste capitulo é explicado o sistema de controle em cascata. Além disso, é apresentado
uma revisao bibliogréafica de métodos de sintonia PID para este tipo de sistema. A revisao
realizada possui métodos de sintonia tradicionais, simultaneos e baseado em problemas
de otimizacao. Por fim, o método étimo proposto para sintonizar simultaneamente os

controladores PID do sistema em cascata é apresentado.

3.2 O Controle em Cascata

O sistema de controle em cascata é caracterizado por usar uma medida adicional de uma
variavel de processo para auxiliar o sistema de controle. Na Figura [3.1| é apresentada
a estrutura tipica do sistema em cascata, em que Gp2 é o processo da malha interna e
Gp1 € o processo da malha externa. O controlador secundério, Gz, é o responsavel pela
acao de controle aplicada a variavel manipulada, u,. Sua entrada é a diferenca entre a
saida do controlador primario, u;, neste caso referéncia da malha interna, e o sinal da
variavel adicional, y5. Ja a entrada do controlador primario, G, é a diferenca entre a
referéncia, r (valor desejado na varidvel de processo), e o sinal da variavel de processo de
interesse, y;. O disturbio pode ocorrer em dois pontos como mostrado em ds e d;. Assim,
¢ visto que qualquer distirbio em dy pode ser rapidamente detectado e corrigido por G.o

minimizando o efeito do disturbio na varidvel de processo de interesse.

dy dy
r u u + +
1 2 Y2 Vi
Gey -—_:?_i Gez D2 p1 >

h 4
)
v
]

+ +

Figura 3.1: Sistema tipico de controle em cascata.
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O sistema de controle em cascata é amplamente utilizado na industria de processo.
Este sistema melhora o desempenho com relagao ao sistema de controle com realimentacao
simples, quando os processos possuem constantes de tempo ou atrasos elevados. E ainda
util quando os disturbios estao associados a variavel manipulada ou o elemento final de
controle exibe um comportamento nao linear (SEBORG et al.,2010).

Para o sistema de controle em cascata funcionar corretamente, a malha interna deve
responder mais rapida que a malha externa. Segundo SEBORG et al.| (2010)), quando isso
ocorre, o controle em cascata obtém caracteristicas de estabilidade melhores, o que deve
permitir maiores ganhos proporcional no controlador primério. Em geral, de acordo com
MARLIN| (2000)), a malha interna deve ser pelo menos trés vezes mais rapida que a malha
externa. Ainda segundo MARLIN| (2000), alguns critérios devem ser satisfeitos para uma

implementacao adequada do sistema de controle em cascata, conforme sao apresentados

na Tabela B.1]

Tabela 3.1: Implementacao adequada para um controle em cascata.

Quando o controle em cascata é desejado:

1. Sistema com realimentacao simples nao fornecer desempenho satisfatorio.
2. Variavel secundaria estiver disponivel para medicao.

Critérios que devem ser satisfeitos por uma variavel secundaria:

1. A variavel secundéria deve indicar a ocorréncia de um distirbio importante.
2. A variavel secundaria deve ser influenciada pela varidvel manipulada.

Com relagao aos parametros dos controladores PID, primario e secundario, MARLIN
(2000) destaca:

e A parcela integrativa é frequentemente usada no controlador secundério, pois, (1)
elimina totalmente o erro proveniente do distiirbio e evita que esse afete a variavel de
processo de interesse e (2) o cascata, as vezes, pode ser operado de forma parcial, sem
a operagao do controlador primario, por exemplo, na situacao do sensor da malha
externa nao estar funcionando ou estar em processo de calibragao. No entanto,
o ganho integral pode promover uma resposta oscilatoria no sistema, porém, esta
pode nao ser significativa quando a malha interna for muito mais rapida que a malha
externa. No trabalho de KRISHNASWAMY e RANGAIAH]| (1992)) é demonstrada
a eficdcia da parcela integrativa no controlador PID secundario. Além disso, o
controlador secundario pode ter a parcela derivativa, se necessario, mas a dinamica
rapida da malha interna frequentemente nao possui atraso suficiente para justificar

Seu uso.

e No controlador primario, os parametros do PID sao selecionados iguais ao projeto
do sistema de controle com realimentacao simples. Em geral, sao usados os tipos PI
ou PID.
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3.3 Revisao Bibliografica

Diversos sao os trabalhos desenvolvidos para sintonizar controladores PID aplicados em
sistema de controle em cascata. A seguir sao apresentados os trabalhos que foram estu-
dados durante a pesquisa e, alguns deles, usados para comparar com o método proposto.

Os resultados de comparacao estao na Segao [4

3.3.1 Meétodos de Sintonia Tradicionais

Os métodos de sintonia tradicionais sao aqueles que sao necessérios dois testes (degrau
ou relé) na planta para sintonizar os dois controladores PID do sistema em cascata.

No trabalho de (HANG et al.;1994) sdo propostos dois testes do relé para identificar
os ganhos criticos (K,) e os periodos criticos de oscilagoes (T),), para cada malha, sem
necessidade de colocar o controlador primario no modo manual. O primeiro teste é reali-
zado na malha interna, com o controlador priméario em automatico ou manual. O segundo
teste ¢ realizado na malha externa, com a acao do relé, ao invés do controlador primario.
Para isso, o controlador secundario ja deve ter sido sintonizado e colocado em operacao.
Os dois controladores sao sintonizados usando a regra de sintonia de Ziegler-Nichols com
os parametros K, e T, encontrados. A vantagem deste método é a simplicidade para
verificar o quanto a malha interna é mais rapida que a malha externa, caracteristica im-
portante para comprovar a eficacia do controle em cascata. Basta fazer a relagao entre as
ultimas frequéncias realizadas nos dois testes do relé. Em contra partida, é um método
que depende de dois ensaios na planta, o que pode ser mais complicado de se realizar.

Os trabalhos de (SRINIVASAN e CHIDAMBARAM|2004) e (SRINIVASAN e CHI-
DAMBARAM2003|) também aplicam o método do relé para sintonizar os controladores
PID, porém, em sistema de controle com realimentacao simples. O primeiro, melhora o
método do relé convencional propondo um método para calcular o valor de K, usando
um valor apropriado do niimero de harmonicas que estao disponiveis na saida do sistema.
Assim, um valor exato de K, é obtido. Ja o segundo, propoe uma melhora do desempe-
nho aplicando o método do réle de forma assimétrica. Com base nestes dois trabalhos,
(VIVEK e CHIDAMBARAM|2013)) os utilizam para sintonizar os dois controladores PID
do sistema em cascata, similar ao trabalho de (HANG et al.;1994). Para o controle em
cascata, a aplicacao destes métodos também foram positivas, uma vez que os resultados
para a resposta ao degrau na referéncia e um disturbio na malha interna foram melhores,

em relacao ao método do relé convencional.

3.3.2 Meétodos de Sintonia Simultaneos

No trabalho de (VERONESI e VISIOLI|2011a)) a proposta é identificar simultaneamente

os dois modelos de processo do sistema em cascata. Estes modelos sao obtidos avaliando
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a resposta ao degrau em malha fechada. Com os modelos da malha interna e externa
identificados é aplicado o método do controle por modelo interno (IMC), para sintonizar
os controladores primario e secundario. A contribuicao deste trabalho é a identificagao dos
dois modelos com um simples teste do degrau em malha fechada. Além disso, o trade-off
entre desempenho e robustez pode ser definido durante a sintonia, ajustando o parametro
de desempenho da sintonia IMC. O método ainda propoe um indice de desempenho, que
leva em consideracao o indice IE, a amplitude do degrau e o atraso do sistema, para
avaliar a resposta ao degrau na referéncia do processo.

O trabalho de (SONG et al.2002) tem a proposta de identificar simultaneamente os
modelos de processo do sistema em cascata por meio de um 1nico teste do relé, aplicado a
malha externa. Para este teste, a malha interna deve estar aberta e um "bypass” deve ser
realizado no controlador secundario. Com os modelos identificados, ambos de primeira
ordem com atraso, o controlador secundario é sintonizado. Na sintonia do controlador
primario, um método baseado no coeficiente de Padé e na aproximacao do parametro de
Markov é proposto para o desempenho geral do sistema.

Em (TAN et al[2000) a proposta é realizar todo processo de sintonia em um tnico
experimento do relé, aplicado na referéncia da malha externa. A sintonia dos dois contro-
ladores PID usa uma abordagem direta. O interessante deste trabalho é a formulagao de
duas analises de robustez que sao usadas para verificar e garantir uma sintonia robusta do
sistema em cascata. Além disso, todo procedimento de sintonia pode ser automatizado e
realizado de forma on-line. Um dos pontos que pode ser negativo é que o método requer

informagoes prévias do processo.

3.3.3 Métodos de Sintonia Baseados em Otimizacao

O trabalho de (KAYA e NALBANTOGLU2016|) tem como proposta sintonizar os con-
troladores PID do sistema em cascata simultaneamente, por meio de um problema de
otimizacao, usando o algoritmo genético. Os parametros dos controladores sao encontra-
dos com base no sobressinal e no tempo de acomodacao definidos pelo usuario na sintonia
e que estao relacionados a fungao de custo do problema. Neste método nao existem res-
tricoes que precisam ser satisfeitas no problema de otimizagao. Dessa forma, a solugao
para o problema de otimizacao se torna mais facil. Além disso, o método nao possui
limitacoes quanto aos tipos de modelos de processo do sistema de controle em cascata.
Podem ser usados modelos estaveis e instaveis.

Ja o trabalho de (JENG|2014) tem como objetivo sintonizar simultaneamente os dois
controladores PID do sistema em cascata usando diretamente os dados de resposta da
planta, quando aplicado um degrau na referéncia, sem necessitar obter os modelos de
processo. Os dados da planta usados sao y1, y2, U1 € us, conforme mostrado na Figura|3.1].

O método aplica um modelo de referéncia apropriado para a malha interna e externa. Este
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modelo descreve a funcao de transferéncia desejada em malha fechada para cada malha.
O objetivo é obter os parametros do controlador primério e secundario, de tal forma que,
as malhas interna e externa resultantes se comportem de forma tao similar quanto possivel
aos modelos de referéncia. Os dados de processo sao usados uma vez que o objetivo na
malha interna é minimizar a diferenca entre us medido e sy calculado. Ja para a malha
externa é minimizar a diferenca entre u; medido (referéncia para a malha interna) e
calculado. Consideracoes de robustez usando a sensibilidade maxima sao aplicadas nos
modelos de referéncia e sao usadas para definir o trade-off entre desempenho e robustez
para as duas malhas. J& as fungoes de custo sao aplicadas para minimizar a diferenca
dos valores medidos dos valores calculados, sendo as funcoes de custo somente em funcao
dos atrasos dos modelos de referéncia. Nao ha restricoes no problema de otimizagao deste
trabalho.

No trabalho de (JENG e LEE2012)) os controladores PID do sistema em cascata
sao sintonizados simultaneamente, por meio da resposta ao degrau em malha fechada.
A técnica de sintonia aplicada neste caso utiliza a abordagem do controle por modelo
interno (IMC), para sintonizar os dois controladores. Um dos pontos interessante deste
trabalho é o uso da série B-spline usada para identificar informagoes dos processos. Além
disso, um método de aproximacao de modelos de alta ordem para modelos de primeira
e segunda ordem com atraso, usando a resposta em frequéncia, é apresentado. Com
estes modelos de baixa ordem é aplicada a abordagem IMC. Tanto na identificacao dos
modelos quanto na aproximacao € utilizada a técnica dos minimos quadrados para resolver
os problemas de otimizacao. O método ainda aplica filtros nos controladores IMC primario
e secundario propostos. Um dos parametros usado nos filtros esta relacionado com o valor
da sensibilidade maxima, usado como o trade-off entre desempenho e robustez para as
duas malhas. Por fim, o método proposto usa a série de Maclaurin para aproximar os
parametros dos controladores IMC para os parametros K, T; e Ty dos controladores PID
padrao.

O trabalho de (ARRIETA et al.,2008) tem como proposta sintonizar o controlador
secundério baseado nas condigoes do modo de operacao (servo ou regulatério) esperado
para o controlador. Segundo este trabalho pode ser desejado um desempenho balanceado
entre os dois modos de operacao, especialmente quando disturbios afetam a malha ex-
terna. Ja no controlador primario, um método de aproximacao é aplicado para obter um
modelo de primeira ordem mais atraso (FOPDT), adequado para sintonizar o controla-
dor. Dois sao os problemas de otimizacao deste trabalho. No primeiro, a funcao de custo
esta relacionada com a degradacao de desempenho dos modos de operagao e é usada na
sintonia do controlador secundario. No segundo, a funcao de custo esta relacionada com
o método de aproximacao para o modelo de primeira ordem mais atraso usado na sinto-
nia do controlador priméario. A vantagem deste método é obter uma sintonia balanceada

entre os dois modos de operacao. Nao hé restrigcoes nos problemas de otimizacgao deste
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trabalho.

3.4 Meétodo de Sintonia PID Otimo Cascata

Para aplicagao do método proposto é necessario obter os modelos de processo Gy e
G2, conforme apresentado na Figura . Existem diversos métodos de identificacao que
podem ser usados nessa etapa, conforme alguns citados na Segao outros podem ser
encontrados em (ASTROM e HAGGLUNDI|2006).

Com os modelos conhecidos, a proposta é sintonizar simultaneamente os controlado-
res primario e secundario por meio de um problema de otimizagao. A funcao de custo
visa melhorar o desempenho do sistema para uma resposta ao disturbio de carga. Além
disso, sao inseridas restrigoes de robustez sobre o méximo da fungao sensibilidade com a
finalidade de garantir um sistema robusto para ambas as malhas.

A formulacao do PID utilizada nos controladores primério e secundario, na forma

paralela, é
KdnS

th—l—l’

Kin
Gcn == pn -+ ? -+ (31)

onde K, é o ganho proporcional, K, ¢ o ganho integral, Kg, ¢ o ganho derivativo e t¢
é o filtro derivativo, neste trabalho definido igual a 0,1. n é assumido como ”1”para a
malha externa e ”2”para a malha interna.

O novo método de sintonia 6timo ¢é resumidamente descrito nas subsegoes subsequen-

tes.

3.4.1 Funcao de Custo

Segundo ASTROM e HAGGLUND (1995), o TAE é um indice de desempenho conven-
cionalmente usado para quantificar o quanto um processo rejeita um distirbio. Além
disso, é explicitado pelos mesmos autores que o ganho integral K; do controlador PID é
inversamente proporcional ao indice de desempenho IE, como apresentado na Subsecao
2.2.1] Em comum, os indices sao iguais caso o erro ndao mude de sinal ou préximos para
sistemas bem amortecidos, que, neste trabalho, sao assegurados por restricoes sobre o
maximo da funcao sensibilidade. Dessa forma, a funcao de custo proposta ¢ formulada
pela minimizagao da soma dos dois ganhos integrais dos controladores PID do sistema em

cascata e é descrita como 1 1

J=
K| K|

(3.2)

O objetivo dessa funcao de custo é obter os melhores parametros dos controladores
PID do sistema em cascata que minimize o efeito do disturbio na saida do sistema, seja

esse ocorrido na malha interna ou externa.
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3.4.2 Conjunto de Restricoes

Como o sistema em cascata (Figura|3.1)) é composto por duas malhas de controle, é usada
a sensibilidade maxima como medida de robustez na malha interna e externa. Esta é
formulada como restri¢oes no problema de otimizacao.

As fungoes de transferéncias de ganho de malha interna e externa sao, respectivamente:

GZZ(jw) = GcQ(jw)GpQ(jw)7 (33)
. . . GcQ(jw)GpQ(jw) )
Gnjw) = Ga(Jw)Gp (Jw ‘ - . 3.4
ll(] ) 1(] ) pl(.] ) <1 + GCQ(]W)GPQ(]W) ( )
Logo, as restricoes sao formuladas como

1521 — < (35)

=maxr | ————— 2 .

2lloo w |14+ Glg(jw) - 2

111l = maz |——| < M (3.6)

Hloo = 00 T+ Gu(jw) | = 70 '

Os valores dos parametros Mg, e M, definidos durante a sintonia, sao os que vao deter-
minar o quanto a sintonia sera robusta.

Além dessas restricoes de robustez, a seguinte restricao é aplicada a malha externa

1

sl

C = —min (real (Gp(jw))) — 1 — <0 V w, (3.7)
que tem como objetivo, em conjunto com a restricao (3.6, assegurar que a curva de Nyquist
da funcao de transferéncia em nao circunscreva o ponto critico (-1,0). Graficamente,
é como tracar uma reta vertical na extremidade esquerda da circunferéncia com centro em
—1 e raio 1/Mj; e o valor minimo do eixo real do ganho de malha Gj;(jw), no diagrama
de Nyquist, nao poder ultrapassar essa reta. Na Figura |3.2| é ilustrada essa restricao em
duas situagoes para M igual a 2. Em (a) para um sistema instavel em malha fechada.
Neste caso, satisfaz a restri¢ao mas nao a restrigao . Ja em (b) para um sistema
estavel, na qual as duas restricoes sao satisfeitas. Esta restricao proposta em conjunto

com restri¢ao |3.6| garante um sistema estavel em malha fechada.

22



Eixo Imaginario

Diagrama de Nyquist

/
{

1

L
!

L
-15 -1
Eixo Real

(a)

Diagrama de Nyquist

Eixo Imaginario

6 4 A2 A

08 08
Eixo Real

(b)

Figura 3.2: Restricao de estabilidade para o sistema em cascata em malha fechada. Em
(a) um sistema instavel e (b) um sistema estavel. Circunferéncias com M, = 2,0.

3.4.3 Formulacao do Problema de Otimizacao
Baseado na funcao de custo definida em ([3.2)) e nas restrigoes descritas em ([3.5)), e

(3.7, o seguinte problema de otimizagao é formulado.

minimizar J
P
sujeito:
51 oo < M1, (3.8)
||52||oo S Ms?;

¢ <0.

p representa o conjunto dos parametros dos dois controladore PID e é descrito da seguinte
forma.

P = [KplaKiluKdlaKp27Ki27Kd2] (39)

3.4.4 Procedimento de Sintonia

O procedimento para o método proposto é apresentado conforme a seguir:
1. Identificar os modelos de processo G e Go;

2. Definir os valores de robustez, My, e My, desejados para cada malha. Sugestao
conforme literatura: 1,2 < M, < 2,0 (ASTROM et al.[1998);

3. Solucionar o problema de otimizacao.

No item 3, diversos sao os algoritmos disponiveis para solu¢ao do problema de oti-

mizacao nao linear formulado. O algoritmo usado neste trabalho é o active set, disponivel
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na toolboz optimtool do software Matlab®.

Este algoritmo necessita de um ponto inicial no problema de otimizacao, que sao os
parametros dos dois controladores PID do sistema em cascata, G, e G2, como mostrado
na Figura[3.1] Como referéncia podem ser usados os dados de sintonia da prépria planta,
se disponiveis, ou iniciar o problema com os parametros como zero. No entanto, iniciar
como zero pode nao ser a melhor opcao, devido a convergéncia do algoritmo para solucao
do problema de otimizacao. Desta forma, neste trabalho é proposta uma referéncia inicial,
caso as duas propostas iniciais nao sejam usadas. O ponto inicial proposto utiliza a
sintonia SIMC formulada por (SKOGESTAD,2003) para modelos de primeira ordem mais
atraso (FOPDT), conforme apresentado na Tabela [3.2]

Tabela 3.2: Sintonia SIMC para modelos FOPDT
Modelo K, K; Ky

_ Ke % T K
Gp(s) T~ rs+l K(\+0) min{TAIZMH)}

K é o ganho do processo;

T é a constante de tempo do processo;

0 é o atraso de transporte;

A é o valor da constante de tempo de malha fechada desejada;
K, é o ganho proporcional do controlador;

K; é o ganho integral do controlador;

K, é o ganho derivativo do controlador.

Para o valor de A é usado (A = 0), valor recomendado por SKOGESTAD]| (2003) para
sintonia de sistema de controle com realimentacao simples. A seguir é descrito como
o vetor p, apresentado em ¢é preenchido para ser o ponto inicial do problema de

otimizagao.

1. Sintonizar G., com o modelo G2 (FOPDT) para um valor de Ay, de acordo com a

Tabela [3.2}

2. Obter o modelo equivalente G4, conforme apresentado na Equacao [3.10] Este mo-

delo descreve a relagao entre y; /u; no digrama de blocos da Figura ;

 Gea(s)Gpa(s)
Geq(s) 14+ GC2(S)Gp2(S>

Gpi(s) (3.10)

3. Identificar o modelo equivalente aproximado de G, para primeira ordem mais atraso
(Geq) pelo experimento da curva de reacao do processo. Com G, sintonizar G

para um valor de A\, de acordo com a Tabela |3.2
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Capitulo 4

Exemplos Simulados

4.1 Introducao

Neste capitulo sao apresentados trés exemplos simulados. Para demonstrar a eficacia do
método proposto, entre os exemplos estao trabalhos com método simultaneo e 6timo.
Para analisar os métodos, nos exemplos sao apresentados os calculos do indice TAE
para o disturbio na malha interna e para a resposta ao degrau unitario na referéncia.
Além disso, sao usados os valores de sobressinal e tempo de acomodacgao para a resposta
ao degrau. Sao ainda apresentados os digramas de Nyquist das funcoes de transferéncias
de ganho de malha (interna e externa) para verificar a proposta do método formulado e,

também, as respostas do controle em cascata simulado no ambiente Simulink.

4.2 Exemplo I

Neste exemplo, o processo de um reator considerado em (MARLIN2000) é utilizado. O
objetivo é controlar a concentracao de saida medida por AC1, por meio do controle em
cascata, mostrado na Figura [4.1]

Os modelos de processo da malha externa e interna sao apresentados a seguir:

=0, 19¢~20¢

0,57e7%
Gn(s) = 55,17 -

Gials) = 5o (4.1)

Conforme descrito na Subsecao [3.4.4 G ¢ sintonizado com G para \g igual a 8. J4,

o modelo equivalente (N}eq obtido para sintonizar G, é

= —0,19¢7%6

= — 4.2
1 63s +1 ( )

para A; igual a 36. Os parametros iniciais de G e G estao na Tabela [4.1], descritos

como Ponto inicial.

25



Figura 4.1: Controle em cascata reator. Fonte: (MARLIN/2000).

As respostas para os dois modelos G., (Equacao D e éeq para uma entrada ao

degrau unitario sao apresentadas na Figura {4.2

Variavel de Processo
0 T T T T T T T

0.02

0.04 -

-0.06 -

-0.08 -

Amplitude
=
T

D12

.
0 50 100 150 200 250 300 350 400
Tempo

Figura 4.2: Comparacao da resposta ao degrau unitdrio para os modelos G¢, e éeq para
o exemplo 1.

No método formulado, os valores de robustez definidos sao My, igual a 1,3 e My, igual

a 3,1. Para comparagdo com a sintonia Proposta, os trabalhos de (SONG et al.[2003) e
(MARLINJ2000) sao utilizados. Os resultados das sintonias estao na Tabela
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Tabela 4.1: Parametros dos controladores PID - Exemplo 01

Controlador Priméario Controlador Secundario
Ky K; Kq tr1 Ky K; Kgo
Ponto inicial —4,60 —0,07 - - 2,20 0,11 -
Proposta —-2,15 —0,06 - - 3,29 0,29 -
Marlin -3,70 —0,05 - - 2,40 0,10 -
Song et al. —4,98 —0,11 -33,70 —4,22 3,11 0,17 -

Na Figura [4.3| estao respresentados os diagramas de Nyquist para a malha interna
(esquerda) e externa (direita). Além disso, sdo ilustradas as circunferéncias com relagao
aos valores de robustez de M, e M, definidos na sintonia. Sao ainda apresentados os
valores das sensibilidades maximas das fung¢oes de transferéncias de ganho de malha, Gj;
e Gpa.

Com relagdo ao Ponto inicial (a) e a sintonia Proposta (b), é possivel verificar que o
método proposto assegura o desempenho e a robustez desejada. Quanto as sintonias de
(MARLIN}2000) (c) e (SONG et al.;2003) (d), a sintonia Proposta obtém uma resposta
para a malha interna mais agressiva, uma vez que essa agressividade esta relacionada com
a distancia minima do ponto critico e, ainda, com a menor margem de fase (25,5° para
a sintonia Proposta contra 65,4° para Marlin e 46,2° para Song). Essas caracteristicas
sao importantes para obter uma maior rejeicao ao disturbio, que neste caso é garantido
na respectiva sintonia. Ja para a malha externa, o desempenho é mais robusto pois, por
atender a restricao de robustez definida na sintonia, sua sensibilidade maxima do ganho
de malha ||S;||,, é a menor, com 1, 32.

As respostas para as trés sintonias quando submetidas a um degrau unitario na re-
feréncia e um distirbio com magnitude 2 em d, no instante de tempo 700s sao apresentadas
na Figura[f.4, Como j4 explicitado, a sintonia Proposta obtém uma resposta ao distirbio
mais rdpida, como é comprovada pelo cdlculo do indice TAE, apresentado na Tabela [£.2]
Nesta tabela sao ainda apresentados os valores em porcentagem de quanto as sintonias
de (MARLINJ2000) e (SONG et al2003) aumentam ou diminuem o indice IAE para a
sintonia Proposta. Logo, é possivel comprovar a eficacia do método proposto com relagao
a rejeicao ao disturbio.

Para a variacao na referéncia, a sintonia Proposta responde ainda com um sobressinal
de 0,60%, se comparado a (SONG et al.;2003) com 5,67% que, além disso, obtém um
sinal de controle mais agressivo, com uma variagao na amplitude préoxima de —40. No
entanto, a sintonia Proposta demora 76, 3s a mais para entrar no seu estado estacionario.
Ja com relagao a (MARLIN,2000)), o tempo de acomodacao (t) para a sintonia Proposta

¢ de 107, 2s menor.
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Figura 4.3: Diagramas de Nyquist para o exemplo 01. A esquerda para a malha interna
e a direita para a malha externa. Os valores de robustez definidos sao My, igual a 3,1 e
Mg, igual a 1, 3. 28
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Figura 4.4: Resposta em malha fechada para um degrau unitario na referéncia em ¢ = Os
e um disturbio com magnitude de 2 em dy em ¢t = 700s.

Tabela 4.2: Indice IAE - Exemplo 1

Sintonia Referéncia Disturbio

Proposta 9352, 00 N/A 339,47 N/A
Marlin 10511,00 +12,39% 785,72  +131,45%
Song et al. 6032, 10 —35,50% 477,03  +40,52%

N/A - Nao se aplica.

4.3 Exemplo II

Para o exemplo II é considerado o trabalho de (VERONESI e VISIOLI}2011b). Em uma

de suas aplicagoes, os modelos de processo estudados do controle em cascata sao:

1 1

(10s + 1)(45 + 1) (s + 1)2 Grals) = o 1 (4.3)

Gpl(s) =

Conforme descrito na Subsecao [3.4.4] Gy é sintonizado com Gy para g, neste caso,

igual a 0,5, uma vez que A, igual a 0y (G2 sem atraso) nao seria possivel satisfazer a
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sintonia SIMC utilizada. Ja, o modelo equivalente éeq obtido para sintonizar G.; é

. 16_48

Go= —C 14
T 19s+1 (4.4)

para A; igual a 4. Os parametros iniciais de G e G estao na Tabela [4.3]
Na Figura sdo apresentadas as respostas dos modelos G, (Equagao } e éeq

quando submetidos a um degrau unitario.

Variavel de Processo

0.8

Amplitude
[=]
=21

o
s

0.2

100 150

Tempo

Figura 4.5: Comparagao da resposta ao degrau unitdrio para os modelos G, € éeq para
o exemplo 2.

Na configuragao do método proposto, os valores de robustez definidos sao My, igual a

1,3 e My, igual a 2,0. Os resultados das sintonias sao apresentados na Tabela [4.3]

Tabela 4.3: Parametros dos controladores PID - Exemplo 02

Controlador Primério Controlador Secundério

K,y Kip Kag tr1 Ky K; Koo tpo
Ponto inicial 2,37 0,12 - - 4,00 2,00 - -
Proposta 0,69 0,07 - - 9,25 197,36 - -

Veronesi et al. 1,16 0,10 0,43 0,038 4,05 2,08 0,20 0,040

Como pode ser observado na Figura , a sintonia Proposta (b) assegura o desempe-
nho e a robustez desejada. Como consequéncia, minimiza o efeito do disturbio na malha
interna, ji que sua sensibilidade maxima ||Ss||,, do ganho de malha é maior que (VE-

RONESI e VISIOLI2011b)) e o Ponto inicial. Além disso, assegura maior robustez do
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controle

externa,

em cascata em malha fechada, garantido pela restricao de robustez na malha

que limita a sensibilidade méxima ||S;]|,, do ganho de malha em 1, 3.
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Figura 4.6: Diagramas de Nyquist para o exemplo 02. A esquerda para a malha interna
e a direita para a malha externa. Os valores de robustez definidos sao My, igual a 2,0 e

Mg, igual a 1, 3.

Na Figura sao apresentadas as respostas para as duas sintonias quando submeti-

das a um degrau unitario na referéncia e um distirbio em ds com magnitude de —10 no
instante de tempo 80s. Quando inserido o distirbio, é observado que a sintonia de (VE-

ol




'RONEST e VISIOLI2011b)) responde de forma oscilatéria, diferente da sintonia Proposta,

que responde de maneira bem amortecida e minimiza o desvio da variavel de processo a

referéncia. Isso pode ser relacionado com os valores de IAE calculados na Tabela[f.4] uma
vez que o IAE para a sintonia de (VERONESI e VISIOLI2011b) é superior a sintonia

Proposta de 6289, 83%. Para isso, a sintonia Proposta precisa de uma a¢ao mais agressiva

na variavel manipulada, como visto no sinal de controle.

Para a resposta ao degrau unitario na referéncia, apesar da sintonia de (VERONESI
e VISIOLI2011b)) reduzir o TAE, a sintonia Proposta minimiza o sobressinal em 73, 46%

e ainda atinge seu regime permanente depois de 30, 8s, contra 36, 4s, para p = 2%.
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Figura 4.7: Resposta em malha fechada para um degrau unitario na referéncia em ¢t = Os
e um disturbio com magnitude de —10 em dy em ¢ = 80s.

Tabela 4.4: Indice IAE - Exemplo 2

Sintonia Referéncia Disturbio

Proposta 1508,60 N/A 6,79 N/A
Veronesi et al. 1182,40 —21,62% 433,87 +6289,83%

N/A - Nao se aplica.
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4.4 Exemplo 111

Para esse exemplo sao considerados os seguintes processos

le~$ 16—0,15

Gpi(s) = — e Gpg(s):—o TR

(s+1)? (4:5)

que sao estudados nos trabalhos de (KAYA e NALBANTOGLU,2016) e (TAN et al.,2000).
No trabalho de (KAYA e NALBANTOGLU;2016|) é usado o tipo PID para o contro-
lador primadrio e o tipo PI para o controlador secundério. J& em (TAN et al.2000) e o
proposto neste trabalho sao do tipo PI para os dois controladores.
Para o ponto inicial, descrito na Subsecao Gy ¢ sintonizado com Gy para Ao

igual a 0,1. Ja, o modelo equivalente éeq obtido para sintonizar G, é

1671,53

Gog = =)\ 4.6
‘2 735+ 1 (4.6)
para A; igual 1,5. Os pardmetros iniciais de G e Ge estao apresentados na Tabela [4.5]

As respostas para os dois modelos G, € CNJBq para uma entrada ao degrau unitario

estao apresentadas na Figura 4.8|

Variavel de Processo
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Figura 4.8: Comparacao da resposta ao degrau unitdrio para os modelos G¢, e éeq para
o exemplo 3.

O método formulado é configurado com M, igual a 1,5 e My, igual a 2,0. Os resul-
tados das sintonias de (KAYA e NALBANTOGLU;2016), (TAN et al.,2000) e a sintonia

Proposta estao apresentadas na Tabela [4.5 além do ponto inicial j& calculado.
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Tabela 4.5: Parametros dos controladores PID - Exemplo 03

Controlador Priméario Controlador Secundario
Ky K K Ky K Ko
Ponto inicial 0,91 0,33 - 0,50 5,00 -
Proposta 0,40 0,26 - 0,63 7,13 -
Kaya et al. 1,00 0,32 0,61 1,22 1,22 -
Tan et al. 0,39 0,27 - 0,53 3,12 -

Com relacao ao método proposto, o desempenho e a robustez sao assegurados, como
pode ser observado na Figura para a sintonia Proposta (b). Para a malha interna,
apesar da sintonia de (KAYA e NALBANTOGLU/2016) (c) obter um maior valor de
52| ., €, consequentemente, uma menor distancia para o ponto critico (-1,0), sua margem
de fase é a maior, com 95, 2°, contra 81, 7° para a sintonia de (TAN et al.,2000) (d) e 47, 4°
para a sintonia Proposta, de forma a minimizar a sua eficicia na rejeicao ao disturbio,
como pode ser verificado na Figura [4.10]

Nesta figura, sao apresentadas as respostas para as trés sintonias quando submetidas
a um degrau unitario na referéncia no instante de tempo 5s e um distirbio em dy com
magnitude de —1 no instante de tempo 40s. Como pode ser observado, a sintonia Proposta
é entao a que obtém a maior rejeicao ao disturbio e, consequentemente, o menor valor do
indice TAE, como calculado e apresentado na Tabela [4.6]

A sintonia Proposta ainda obtém o menor tempo de acomodacao na resposta ao de-
grau unitario na referéncia, 12, 37s, contra 15, 23s para (KAYA e NALBANTOGLU,2016)
e 16,64s para (TAN et al.,2000). No entanto, a sintonia de (KAYA e NALBANTO-
GLU[2016) reduz o IAE e obtém uma resposta mais amortecida, porém, as variagoes e
amplitudes do sinal de controle no transitério da resposta sao maiores. As amplitudes
maxima e minima sao de +75 e —9,22. Na Figura [4.10] o eixo amplitude para o sinal
de controle é restringido entre 0 a 3, para facilitar a visualizacao da resposta do sinal de

controle para a sintonia Proposta e (TAN et al.[2000).

Tabela 4.6: Indice IAE - Exemplo 3

Sintonia Referéncia Disturbio

Proposta 390,58 N/A 21,74 N/A

Kaya et al. 315,98 —19,09% 79,33 +264,90%
Tan et al. 416,99  +6,76% 51,54 +137,07%

N/A - Nao se aplica.
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Figura 4.9: Diagramas de Nyquist para o exemplo 03. A esquerda para a malha interna
e a direita para a malha externa. Os valores de robustez definidos sao M, igual a 2,0 e
M, igual a 1,5. 39
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Capitulo 5

Estudo de Caso Aplicado em um

Processo Simulado de Remoagem

5.1 Introducao

Neste capitulo é apresentado a aplicacao do método proposto ao controle de densidade de
polpa de minério de ferro em um processo simulado de remoagem. Em primeiro lugar, é
explicitado o processo de remoagem estudado. Além disso, explica-se como a estratégia de
controle em cascata ¢ aplicada e qual a importancia de controlar a densidade na entrada
dos ciclones. Também, é apresentada a planta de remoagem modelada no software IDEAS,
bem como os modelos de processo da malha interna e externa, o ajuste do problema de
otimizacao e o experimento realizado. Por fim, sao apresentados os resultados da aplicagao

do método proposto.

5.2 O Processo de Remoagem

O processo de remoagem (ou moagem secundéria) é uma operagao de reducao de tamanho
utilizada na industria mineral para liberar o mineral valioso da ganga descartavel. A
reducao de tamanho ¢ realizada pela combinacao de impacto, compressao, abrasao e
atrito, a um tamanho adequado a liberacao do mineral. Este processo é realizado por
meio da utilizagao de moinhos, em geral, moinhos de bolas. O produto do moinho requer
classificagao de tamanho, realizado por meio de ciclones. Os finos ou o produto (overflow)
dos ciclones alimentam as operacoes unitarias seguintes, de concentracao, como a flotacao
ou separagao magnética, e um fluxo de material mais grosseiro (underflow) é retornado
novamente para a operacao de remoagem. Na Figura|5.1] é apresentado o fluxograma do
processo de remoagem estudado. Os ciclones usados na entrada do processo sao usados
para fazer uma classificacao inicial e evitar que as particulas finas, ja nos tamanhos

especificados, passem novamente pelo processo de moagem.
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Produto

Alimentagdo
de minério
Ciclones
Carga Circulante
Ciclones
i
Agua de alimentacio
para o moinho
Moinho de Bolas
Agua para Diluicio %
l v
Caixa
Bomba

Figura 5.1: Processo de remoagem.

Neste trabalho, as varidveis controladas sao: a densidade da polpa na saida da caixa

(malha externa) e o fluxo de d4gua que entra na caixa e é usado para a dilui¢do da polpa

(malha interna). A tnica varidvel manipulada é a valvula que controla a taxa de fluxo de

agua para diluicao. Na Figura [5.2| é ilustrado como o sistema de controle em cascata é

implementado no processo de remoagem estudado. O fluxo de dgua na entrada do moinho

e a velocidade da bomba sao mantidos constantes no experimento realizado.

Produto
Alimentagdo |
de minério
Ciclones
Carga Circulante
Ciclones
., -
Agua de alimentacio Q000 II I}
he it Q0000 ]
para o moinho -
Moinho de Bolas \_ =_/
| Gc;‘--_-j
Agua para Diluicio
@
x.; — Controlador primario S A
G- — Controlador secundario B
¥y - Densidade
¥2 —Vazdo
Bomba

Figura 5.2: Sistema de controle em cascata implementado no processo de remoagem.
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A densidade quando é diferente do valor operacional desejado, tem influéncia direta
no processo de classificacao dos ciclones e, consequentemente, no processo de flotacao
seguinte. A recuperacao na flotacao é reduzida se o tamanho da particula ou a densi-
dade no produto dos ciclones forem altos. Além disso, pode causar reducao da producao
(WEI e CRAIG,2009)). O processo de classificacao dos ciclones ainda tem efeito na carga
circulante, que segundo SBARBARO e DEL VILLAR (2010) é uma variavel importante,
pois, a alta recirculagdo em um tamanho de produto fixo significa um menor consumo de
energia. Portanto, a importancia de controlar a densidade na entrada dos ciclones, apds

a remoagem.

5.3 Simulacao Remoagem

Para aplicagdo do método proposto no circuito de remoagem (Figura é utilizado o
software de simulagao de processo chamado IDEAS. Com o IDEAS é possivel realizar
simulagoes dinamicas de processo, por exemplo, em processo de mineracao ou papel e
celulose, por meio de modelos fenomenolégicos adequados. Na Figura |5.3], é apresentado

o circuito de remoagem modelado no IDFAS.

‘PROCESSO DE REMOAGEM

-5 [roovo]

CARGA CIRCULANTE

=
gk
:
ALIMENTACAO : [ —e(o]
DE MINERIO N J
80 c [ _AHERTI_IRA
i M oPC
e L o A0k,
& 3 - % g
te . G2 | [AGUA DE ALIMENTAGAO e -
oy ) PARA O MOINHO it 0 0 0 B [AGua PARA DILUIGAD
by | B
ol ;
W - 9045 s
W L B
o s
nsu"‘f TEEE [ e

o Toe

Figura 5.3: Modelo do processo de remoagem [DEAS.

Para realizar o controle em cascata explicitado na Secao [5.2] é usado o ambiente
Simulink do software Matlab®. Para isso, sdo realizadas as leituras das varidveis de
vazao e densidade e escrita do sinal de controle na vélvula, no IDEAS. A comunicagao
entre o IDEAS e o Simulink é realizada via Open Platform Communications (OPC). Para
a bomba na saida da caixa é usado o proprio bloco PID do simulador, que no experimento

realizado é mantido com uma acao fixa na velocidade da bomba.
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Os modelos de processo da malha externa e interna, como sao apresentados na Fi-
gura [3.1] sao obtidos por meio do experimento da curva de reagao do processo e sao

apresentados a seguir:

—0, 66604
29,25 + 1

19,8805

GPQ(S) = 1s 1 (51)

Gpi(s) =
O modelo da malha interna, G2, representa como a vazao de agua na entrada da caixa se
comporta com um degrau na abertura da vélvula, (y,/us). J4 o modelo da malha externa,
Gp1, como a densidade na saida da caixa se comporta com a variacao da vazao de dgua
na alimentagao da caixa, (y1/y2). As variaveis y;, ¥ € us sdo a densidade, o fluxo de dgua
na caixa e o sinal de controle na valvula, respectivamente.
O ponto inicial é calculado conforme descrito na Subsecao Logo, G, é sintoni-
zado com Gy para Ag igual a 1. J4, o modelo equivalente éeq obtido para sintonizar G

é
é o —0,666_1’725
‘T 32,65+1

para A; igual a 10. Este ponto inicial é usado para comparacao com a sintonia Proposta

(5.2)

e é apresentado na Tabela . Nao é usado (A = ) neste exemplo, pois o ponto inicial
neste caso ficou oscilatorio quando aplicado no processo simulado de remoagem.

Na Figura sdo apresentadas as respostas dos modelos G, (Equagao } e éeq

quando submetidos a um degrau unitario.

Variavel de Processo
0 T T T T T T T T

Amplitude

0 20 40 60 80 100 120 140 160 180 200
Tempo

Figura 5.4: Comparacao da resposta ao degrau unitdrio para os modelos G, € G~eq para
remoagen.
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Os valores de robustez definidos no método formulado sao M, igual a 1,3 e M, igual

a 1,5. Os resultados das sintonias estao na Tabela

Tabela 5.1: Parametros dos controladores PID - Remoagem

Controlador Priméario Controlador Secundario
Kp K; Ky K;
Ponto inicial —4,210 —0,130 0,070 0,070
Proposta —7.885 —0, 345 0,076 0,097

Na Tabela [5.2] é apresentado o cenério para o qual o circuito de remoagem apresentado

na Figura |5.3[ é exposto.

Tabela 5.2: Lista de disturbios externos e variacao na referéncia do processo

Tempo (s)  Mudanga na referéncia do processo ou disturbio

665 Degrau na referéncia de densidade: de 1888 para 1891 kg/m?

856 Disttirbio na pressdo de alimentacio de dgua na caixa: de 2,5 x 10° para
2,25 x 10°P,

1004 Distirbio na alimentacao do circuito: de polpa com 48% de sélidos com PSD
D5 igual a 42, 74 para polpa com 50% de sélidos com PSD Dy igual a 47, 84
pm

1202 Retornado para polpa com 48% de sélidos com PSD Dsg igual a 42,74 pum

PSD - Distribuigao do tamanho da particula.
Dsp - Diametro da particula em 50% do passante no PSD acumulativo.

5.4 Resultados

Na Figura[5.5|¢é possivel verificar que o método proposto melhora o desempenho e garante
a robustez, tanto para a malha interna quanto para a malha externa, ja que as curvas de
Nyquist estdo mais préximas do ponto critico (-1,0) e as restri¢goes nao sao violadas.

As respostas de controle para a densidade (malha externa) e para o fluxo de dgua na
caixa (malha interna) sdo apresentadas na Figura . De fato, a sintonia Proposta atua
sobre o disturbio de forma mais eficaz nas duas situagoes, como é comprovado pelo calculo
do TAE apresentado na Tabela[5.3] O aumento do IAE para o distiirbio 1 é mais que 90%
e para o disturbio 2 é mais que 150%, para o Ponto inicial. O disturbio 1 é referente a
queda de pressao na alimentagao de agua na caixa e o disturbio 2 é referente a mudanca
na especificacao da polpa de minério na entrada do processo.

Para a mudanca na referéncia do processo, a sintonia Proposta também responde mais
rapida, com um tempo de acomodacao de 693, 5s, contra 764s para o Ponto inicial. Além
disso, reduz o IAE em 63, 86%.
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Figura 5.5: Diagramas de Nyquist para remoagem. A esquerda para a malha interna e &
direita para a malha externa. Os valores de robustez definidos sao Mg, igual a 1,5 e My

igual a 1, 3.

(b) Proposta

Tabela 5.3: Indice IAE - Remoagem

Sintonia Referéncia Disturbio 1 Disttrbio 2
Proposta 89, 28 N/A 16,78 N/A 725,53 N/A
Ponto inicial 247,04  +176,70% 33,00 +96,66% 1839,03 +153,47%

N/A - Nao se aplica.
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Figura 5.6: Controle de densidade e vazao para a estratégia em cascata implementada
no processo de remoagem. Sintonia Proposta (linha sélida - preta) e Ponto inicial (linha
tracejada/pontilhada — vermelha)
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Capitulo 6

Conclusao e Trabalhos Futuros

6.1 Conclusao

A conclusao deste trabalho é conduzida por meio das respostas das perguntas da Subsecao
[1.5] conforme a seguir.

Qo1 - E possivel formular um problema de otimizagao para calcular os parametros

dos dois controladores PID do sistema em cascata de forma simultanea?

e Sim. Os parametros dos dois controladores PID neste trabalho sao obtidos simulta-
neamente pelo problema de otimizagao formulado em [3.8) O desempenho desejado
do sistema de controle em cascata é considerado como a capacidade de rejeicao do
efeito do disturbio na saida do sistema. Isso é feito maximizando a soma dos ga-
nhos integrais dos controladores primario e secundério. Ja a estabilidade em malha
fechada do sistema em cascata é garantida pela restricao formulada em em con-
junto com a restricao Estas restricoes garantem que a funcao de transferéncia
de ganho de malha da malha externa em nao circunscreva o ponto critico (-1,0).
Quanto a robustez é usado o maximo da funcao sensibilidade as duas malhas para

definir a velocidade de resposta quando na presenca de um distirbio.

QO02 - No problema de otimizacao é possivel formular restrigoes que garantam robustez

as duas malhas do sistema em cascata?

e Sim. Neste trabalho é usado o méximo da funcao sensibilidade (Equacao para
garantir robustez as duas malhas. As restri¢oes formuladas em e limitam
a agressividade da resposta da malha interna e externa, respectivamente, por meio
dos parametros M e Mg, definidos na sintonia. Quanto menor os valores de M,
mais distantes as curvas de Nyquist da malha interna e externa vao estar do ponto

critico (-1,0) e, consequentemente, maior robustez das duas malhas.
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Q03 - O método proposto é eficaz na rejeicao ao distirbio?

e Com base nos resultados dos célculos do indice IAE nos exemplos simulados (Secao
) e na aplicagdo da remoagem (Segao , o método proposto é sim eficaz na rejeigao
ao disturbio. Em todas as aplicagoes, o método obteve uma reducao do IAE quando
na presenca de um distirbio na malha interna, em relagao as sintonias comparadas.
A fungao de custo formulada (Equacao garante a minimizagao do efeito do
disturbio na saida do sistema, uma vez que a maximizacao do ganho integral K; no
controlador PID reduz o indice IE e este é igual ao IAE quando o erro nao muda de
sinal ou préximo, quando o sistema possui uma resposta bem amortecida. Este tipo
de resposta é assegurado neste trabalho por meio das restri¢coes sobre o maximo da

funcao sensibilidade.

6.2 Trabalhos Futuros

A seguir sao apresentados dois trabalhos futuros que sao sugeridos para se agregar a

pesquisa realizada e ampliar a aplicacao do método proposto.

e No primeiro, formular restricao de estabilidade que seja possivel usar modelos de
processo com dinamica integradora na malha externa, uma vez que este tipo de

processo esta presente em diversas malhas de controle na industria.

e No segundo, levar em consideracao indices de desempenho na funcao de custo que
avaliam o tempo de acomodagao, o tempo de subida e/ou o sobressinal desejado,
para uma resposta ao degrau. Desta maneira, é possivel obter uma sintonia balan-

ceada entre problemas servo e regulatorio.
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