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" Seremos sempre assim, sempre que precisar
Seremos sempre quem teve coragem
Deerrar pelo caminho e de encontrar saida
No céu do labirinto que é pensar a vida

E que sempre vai passar por ai"

Ne Lishoa
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Resumo

NRPN, NRPNsrat € NRPNpyy S80 novos indices, propostos nesta dissertacéo,
gue quantifican o grau de ndo-linearidade total, estédtica e dindmica,
respectivamente, de sistemas dindmicos néo-lineares. Estes novos indices permitem
responder se é necessaria a utilizacdo de controladores ndo-lineares ou se simples
controladores lineares apresentardo desempenho satisfatério. Além disso, se um
controlador ndo-linear se fizer necessario, quais caracteristicas este deve apresentar.

Nesta dissertacdo é redlizado um estudo acerca das metodologias para
determinacdo do grau de ndo- linearidade de plantas industriais. Entre as encontradas,
a gque apresenta as melhores potencialidades é estudada em detalhes, tendo seus
atributos e deficiéncias explorados. As deficiéncias foram sanadas e um novo
conjunto de indices é proposto (NRPN, nRPNsrat € nRPNpyy), 0 qual, além de
apresentar resultados conclusivos em termos quantitativos, também traz novas
informagdes valiosas para a escolha do controlador adequado, como a parcela
estética e dinamica da néo-linearidade.

A metodologia proposta é aplicada e testada em um conjunto bastante amplo
e complementar de possiveis sistemas dindmicos nado-lineares (tais como: pH,
reatores quimicos e coluna de destilacgo de alta pureza) onde o0 comportamento ndo-
linear jafoi explorado na literatura.

O desenvolvimento e o estudo do comportamento dindmico de uma planta
laboratorial de cinco tangques acoplados sdo apresentados Este sistema possui
dindmica e ganhos varidveis, descontinuidades, inversio no sinal do ganho
multivaridvel e diferentes graus de acoplamento, ilustrando de forma simples varios
possiveis comportamentos dinamicos encontrados em plantas industriais. Devido a
esta grande versatilidade a planta foi construida e testada, confirmando os
comportamentos previstos nos estudos teoricos.



Abstract

The nRPN, nRPNsrat, and NRPNpyn are three novel indexes proposed in this
dissertation to measure system'’s total, static and dynamic nonlinearity. These novel
indexes can determine if a nontlinear controller will be necessary, or a linear
controller will present a satisfactory performance for a given plant. Besides, when a
nor-linear controller is necessary, these indexes can help to determine the best
controller characteristics.

In this dissertation a study about the methodologies to quantify the non
linearity of industrial plants wil be made. Among them, the best one will be detailed.
Based upon the best methodology, a novel methodology will be proposed. This new
methodology shows a set of indexes, which quantify the total, static and dynamic
non-linearity, allowing comparing the nonlinearity of different plants and helping to
choose the non-linear controller, when it is necessary.

This new methodology was applied and tested in a set of nonlinear dynamic
systems (e.g. pH, chemical reactors, digtillation columns), whose norntlinear
behaviour has already been exploited in the literature before.

The development and the study of the dynamic behaviour of a quintuple-tank
laboratory plant will be presented. This new system shows variable gain and
dynamic, discontinuities, pairing change and variable interaction between the control
loops, illustrating some industrial scenarios. Due to this versatility, this plant has
been constructed and tested, confirming the behaviours, foreseeing in the theoretical
studies.
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Capitulo 1

Introducao

Controladores nao-lineares estdo comec¢ando a se difundir industrialmente nos dias de hoje.
Controladores preditivos nao-lineares, Gain-Scheduling, entre outros, estdo comecando a
ganhar espaco, substituindo muitos controladores lineares. Entretanto o custo associado a
aquisicdo e aplicagdo destes controladores ¢ ainda elevado, em comparagdo aos controladores
lineares, j& disponiveis em todos SDCDs e CLPs (Marlin, 1995).

O cenario industrial mostra que se necessita de um indice quantitativo capaz de determinar o
tipo de controlador (linear ou ndo-linear) suficiente para cada processo, operando em uma
regido predefinida. Neste contexto insere-se este trabalho: a determinacdo do grau de ndo-
linearidade, bem como a sele¢do do controlador adequado para cada planta. A determinagao
do grau de nao-linecaridade de um dado processo operando numa regido de operagdo
estabelecida servird de base para escolha do controlador adequado para um determinado
processo.

Um segundo objetivo desta dissertacdo ¢ a proposi¢do de um sistema que apresente alguns
fendmenos observados industrialmente e cuja nao-linearidade seja pronunciada. Este sistema
didatico deve ser simplificado em relagdo a uma planta industrial, sendo utilizado
posteriormente nas disciplinas de controle da graduagdo e pés-graduagdo deste departamento.
Para tanto, o sistema deve apresentar o maior nimero possivel de equipamentos analogos a
industria. Por outro lado este sistema deve ser barato e ndo oferecer risco em sua instalagao e
operacao.

1.1 Definicao Matematica de Nao-Linearidade

Segundo Slotine e Li (1991), um sistema linear pode ser dado por

x=Ax (1.1)

onde x representa o vetor dos estados e 4 a matriz Jacobiana dos estados. Na presenca de um
distarbio externo u(?) o sistema apresenta a forma
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X = Ax+ Bu (1.2)

A principal caracteristica de um sistema linear ¢ o principio de superposi¢ao, isto €, o retorno
de uma fun¢do linear aplicada a um conjunto de elementos ¢ igual & soma do retorno da
funcdo aplicada a cada elemento isolado (Levine, 1996).

flax+by)=a.f(x)+b.f(y) (1.3)

Sistemas lineares apresentam apenas um ponto de equilibrio e sdo estaveis se todos os
autovalores de 4 foram negativos. A resposta transiente, bem como o ganho de sistemas
lineares sdo invariantes em relagdo ao ponto de operacao.

Em sistemas ndo-lineares a variagdo dos estados, bem como das saidas, ndo apresentam
dependéncia linear em relacdo aos estados (x) e entradas (u), fazendo que muitas vezes o
sistema apresente diferentes ganhos e dindmicas, para pontos de operacao distintos.

Define-se como grau de ndo-linearidade, a ndo-linearidade observada entre as entradas e
saidas de um dado processo.

1.2—- Nao-linearidade na industria

Geralmente, atribui-se a ndo-linearidade a culpa do mau desempenho dos controladores na
industria. Muitas vezes a causa € realmente a ndo-linearidade do sistema, sendo necessario um
controlador nao-linear. Entretanto, outras vezes, a causa do mau funcionamento do
controlador deve-se a outros motivos, como sua ma sintonia (Kempf, 2003).

Na prética, evidencia-se a nao-linearidade de um processo quando a dindmica e o ganho
estatico, para cada ponto de operagdo, sdo visivelmente distintos. Procedem-se distirbios nas
variaveis manipuladas e a planta responde de forma diferente para cada perturbagio.

Nas industrias evidencia-se que um controlador linear estd operando em malhas ndo-lineares
quando este ¢ constantemente reajustado ou mantido em malha aberta pelos operadores.

1.2.1 Exemplos de sistemas nao-lineares

Esta se¢do elucida alguns exemplos académicos e industriais que apresentam pronunciado
grau de ndo-linearidade. Estes sistemas serdo posteriormente descritos e estudados
minuciosamente, sendo apresentados aqui apenas alguns pontos de operacdo peculiares.

A coluna de separagao do benzeno de tolueno e xileno (BTX), presente nas centrais de
matérias-primas da industria petroquimica, apresenta as respostas nas composicdes de
benzeno e tolueno mostradas na Figura 1.1 para disturbios tipo degrau unitario na vazio de
retirada lateral e calor do refervedor, operando em pontos de operacdo distintos (mod; e
mod,). O ponto de operagao, relativo a mod;, foi identificado num ponto de operacdo onde a
coluna extraia ambos os produtos com alta pureza (50 ppm). No segundo ponto de operacao,
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referente a mod,, a especificagdo dos produtos ¢ mais branda (200 ppm). Verifica-se que o
primeiro ponto de operacao apresenta maiores ganhos e dinamicas mais lentas que o segundo.

-1 -1
Fpg. [ton.h™] Qg [Gkeal.h™]
0.03 0.2
0.15
0.02
. |
o 0.1
x
0.01
0.05
0 0
0 2000 4000 6000 0 2000 4000 6000
0 : 0 ‘
' 0.2 - MOd‘l
005 4 - — - — - — - I _ Mod,
-0.4
B 0.1
e -0.6
-0.15 08
-0.2 -1
0 2000 4000 6000 0 2000 4000 6000
tempo [s]

Figura 1.1:  Resposta a distirbio do tipo degrau na coluna de benzeno da unidade BTX

O reator de controle de pH (Klatt e Engell, 1996) ¢ outro exemplo onde a resposta do pH do
sistema ¢ distinta para cada ponto de operagdo (OPs) conforme mostrado na Figura 1.2. No
primeiro ponto de operacao (OP1), o pH do sistema era préximo a 7, enquanto que para o
segundo o pH era proximo a 5.

—- OP1
— OP2

pH
&

-10} '\.\. . i

-12 : : : :
0 01 02 03 04 05 06 07

tempo [s]

Figura 1.2: Resposta a distirbios do tipo degrau na vazao da corrente acida para o reator de
neutralizagao
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O reator de Van de Vusse (1964) é outro exemplo de ndo-linearidade pronunciada. A Figura
1.3 mostra a resposta para distirbios tipo degrau positivos e negativos na vazdo de
alimentacdo do reator, em trés diferentes pontos de operacdo. A magnitude do degrau ¢
mostrada na legenda do grafico (Trierweiler, 1997).
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Figura 1.3: Resposta a disturbios do tipo degrau na vazio da corrente de base para o reator
de Van de Vusse em diferentes pontos de operacdo, sendo definidos baseados na
temperatura, vazao e concentracdo de entrada

O sistema de quatro tanques (Johanson, 2000) apresenta troca do sinal do determinante da
matriz de ganhos, para diferentes pontos de operagdo, conforme a resposta ao degrau
mostrada na Figura 1.4. A inversdo do sinal do determinante da matriz de ganhos caracteriza a
troca do sinal do ganho multivariavel da planta. Note que no ponto de operagao 2 (OP2), os
ganhos que possuem maior magnitude estdo dispostos na diagonal principal, enquanto que
para o ponto 1 (OP1), a situagdo se inverte. Esta situagdo ¢ responsavel pela mudanca do sinal
do determinante da matriz de ganhos do sistema.
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Figura 1.4: Resposta a distirbios do tipo degrau na vazao da corrente de alimentagdo para
sistema de quatro tanques

Mostrados alguns exemplos de sistemas nao-lineares, algumas perguntas surgem e serdo base
desta dissertacao:

» Todos os casos apresentam o mesmo tipo de nao-linearidade?

» Qual sistema apresenta o maior grau de ndo-linearidade?

» Um controlador linear funcionard em quais casos?

» Um controlador robusto funcionaria?

» Como se poderia quantificar os beneficios trazidos em termos de desempenho pela
aplicacao de um controlador nao-linear?

» Caso este tipo de controlador seja necessario, quais caracteristicas este deve ter?

1.3 — Caracteristicas requeridas pelo indice responsavel
pela quantificacao do grau de nao-linearidade

Objetiva-se neste estudo a obtencdo de um indice quantitativo para determinagdo do grau de
ndo-linearidade como ferramenta para escolha do controlador adequado para cada planta.
Deseja-se nao apenas determinar se um controlador ndo-linear sera necessario, mas também
as caracteristicas deste controlador. Assim, deve-se quantificar ndo s6 o grau de ndo-
linearidade global, mas também as proporcdes estatica e dindmica. Plantas que apresentam
apenas variagdo estatica acentuada podem ser controladas utilizando um controlador do tipo
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Gain-Scheduling, nao se necessitando de um controlador capaz de trabalhar com sistemas que
possuem uma acentuada variagdo no comportamento estatico e dinamico da planta.

O indice obtido deve ser absoluto, permitindo ndo s6 que os graus de nio-linearidade de um
mesmo processo em diferentes regides de operagdo sejam comparados, mas também a
comparacao do grau de ndo-linearidade de diferentes processos.

A aplicabilidade industrial de tal indice insere uma nova restricdo ao estudo: a metodologia
nao pode ser dependente do modelo fenomenolédgico do sistema, pois a grande maioria das
plantas ndo o dispde, e sua obtencao ¢ bastante onerosa. Para determinagdo do calculo do grau
de nao-linearidade, deve-se apenas utilizar um conjunto de modelos lineares que podem
facilmente ser identificados a partir de testes em planta ou a partir de historico de dados (van
Overschee e de Moor, 1996).

1.4- Algoritmos para o calculo do grau de nao-linearidade

Apesar da teoria geral de controle ndo-linear ser muito difundida, o ramo de quantifica¢do do
grau de ndo-linearidade de processos ainda ¢ escasso. Além disso, tanto no meio académico
quanto industrial ndo h4a nenhuma metodologia difundida para estimar o grau de ndo-
linearidade de plantas.

Na literatura obtiveram-se trés diferentes métodos para medir o grau de nao-linearidade de
processos. A seguir, dois dos métodos serdo expostos e ao final serdo elucidadas as virtudes e
as falhas de cada um. No proximo capitulo, o terceiro método sera apresentado em detalhes,
pois este sera base da metodologia proposta no capitulo 3.

1.4.1 - Método de Helbig

Proposto por Helbig, Marquardt e Allgéwer (2000) o método baseia-se na melhor
aproximacao linear para o modelo ndo-linear do processo.

Para um processo com a seguinte representagdo em espaco de estado, pode-se determinar o
grau de ndo-linearidade.

Xy (t) = f(xN (t)’ Uy in (t))

1.4
YNout = h(xN (t)9uN,in (t)) (4

onde uy i, Xy, YN.our S20 as entradas do processo, estados e saidas respectivamente. Os valores
iniciais para os estados do modelo ndo-linear sdo representados como xy .

O operador N relaciona as entradas e xy com as saidas.

yN:N[uNaxN,o] (L.5)
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A nao-linearidade do modelo nao-linear N ¢ mensurada mediante comparagdo com a melhor
aproximagao linear, denominada G, sendo representado como modelo invariante no tempo
(LTD).

A defini¢@o genérica para o grau de ndo-linearidade ¢y ¢ dada por

o s 6l 0}~ Nty
LR s

(1.6)

Esta definicdo afirma que o grau de ndo-linearidade de um dado processo pode ser
quantificado a partir da maior diferenca da resposta no dominio da freqiiéncia entre o
processo ndo-linear ¢ um modelo linear, ponderada pela resposta do modelo nao-linear. A
diferenca ¢ calculada para a melhor aproximacao linear G de N, tomando o pior conjunto de
condig¢des iniciais xy para o sistema nao-linear, e entradas u.

O grau de ndo-linearidade serd um indice entre 0 e 1, sendo mais pronunciado a medida que
se aproxima da unidade.

Esta metodologia apresenta as vantagens de quantificar a ndo-linearidade de sistemas,
retornando um indice de facil andlise. Entretanto, requer um modelo ndo-linear ou
fenomenoldgico da planta. Além disso, o controlador utilizado, bem como seu desempenho
ndo sdo contemplados por esta metodologia.

1.4.2 - Método de Guay

Proposto por Guay, McLellan e Bacon (1997) o método baseia-se na andlise do desvio de
segunda ordem das varidveis manipuladas em relacdo as controladas. Esta metodologia ¢ uma
extensdo da matriz de ganhos relativos (RGA), que avalia a interacdo de primeira ordem dos
sistemas. A expressdo para o calculo da ndo-linearidade é dada por:

i ou,, 0 i
7abc = 2 (17)
oy; Ou,0u,

Cada componente individual yiabc descreve a nao-linearidade das entradas u; e u. em y;, na
malha de controle cujo emparelhamento ¢ y; - u,. Considerando o sistema quadrado com n
entradas e saidas, obtém-se como resultado um conjunto de nx » matrizes. Cada matriz
descreve a ndo-linearidade de cada malha de controle, apresentando a influéncia de todas as
variaveis manipuladas, sobre uma dada saida. Assim, cada matriz também € composta por
também por 7 x n elementos.

Este método apresenta a vantagem de poder ser utilizado sem o conhecimento do modelo nao-
linear da planta, entretanto ndo considera a velocidade do controlador empregado. A anélise
também ¢ complexa, pois nao se obtém um indice unico, mas uma matriz de indices, que sera
tdo maior quanto maior for a dimensao do sistema.
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1.4.3 - Comparacgao entre os métodos

No presente capitulo, expds-se os métodos para quantificar o grau de ndo-linearidade proposto
por dois diferentes conjuntos de pesquisadores. Todos os métodos estudados sdo promissores,
apresentando potencialidades e desvantagens.

O método proposto por Helbig, Marquardt e Allgéwer (2000) apresenta a vantagem de ser um
indice unico. Entretanto seu procedimento de calculo ¢ dispendioso, segundo o proprio autor.
Além disso, a velocidade do controlador ndo ¢ relevada para o calculo da nao-linearidade.
Estas ndo sdo certamente as principais limitagdes do método: para o calculo do grau de nao-
linearidade, este indice necessita do modelo ndo-linear da planta, o que praticamente
inviabiliza a aplicacdo industrial, pois modelos completos de planta sdo escassos.

O método proposto por Guay ndo apresenta um indice unico, mas um conjunto de matrizes de
indices, dificultando a andlise, principalmente para sistemas de ordem elevada. Além disso, a
velocidade do controlador ndo ¢ considerada para o calculo da ndo-linearidade. A principal
virtude deste método ¢ a ndo necessidade de um modelo fenomenologico para o céalculo da
ndo-linearidade.

Conforme exposto, ambos os métodos apresentam deficiéncias, tornando sua aplicagdo
industrial restrita. H4 ainda um terceiro método, que se baseia no nimero de performance
robusta (RPN) proposto por Trierweiler (1997), cuja descricdo serd exposta no capitulo
subsequente. Esta metodologia apresenta as vantagens de ndo necessitar de modelos nao-
lineares para o calculo do grau de ndo-linearidade, bastando um conjunto de modelos lineares
identificados representativos para a regido de operacao do sistema. A performance alcangavel
pelo controlador também ¢ relevada para o célculo.

1.5- Estrutura da dissertacao

O principal objetivo desta dissertacdo ¢ introdugdo da metodologia nRPN para o calculo do
grau de ndo-linearidade de processos, permitindo a escolha do controlador correto para cada
processo.

No capitulo 2, a revisdo bibliografica sobre a metodologia RPN, para o célculo da
controlabilidade e do grau de nao-linearidade, bem como as defini¢des relativas a ela, serdo
apresentadas.

No terceiro capitulo, as deficiéncias apresentadas pela metodologia RPN serdo evidenciadas e
novas defini¢des serdo apresentadas visando soluciona-las. Neste capitulo sera introduzido um
novo conjunto de indices (nNRPN, nRPNgrar € nRPNpyn), que, além de solucionar os
problemas da antiga metodologia, fornece valiosas informagdes, como um indice numérico
absoluto, a diferenciagdo entre o grau de ndo-linearidade estatica e dinadmica, entre outras.

O quarto capitulo contemplara o estudo de casos tedricos, entre eles o reator de Van de Vusse,
o reator de neutralizagdio e um reator CSTR que apresenta multiplicidade de estados
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estacionarios. A nao-linearidade para cada sistema serd calculada em diferentes pontos de
operagao e o controlador indicado para cada caso sera aplicado.

No quinto capitulo, estudou-se o grau de nao-linearidade da coluna de benzeno da unidade de
fracionamento de aromaticos (BTX). Esta torre pode operar em diferentes especificagoes,
apresentado graus de ndo-linearidades dispares. O grau de nao-linearidade sera calculado para
diferentes regides de operacdo e o controlador adequado para cada uma delas serd
determinado.

No sexto capitulo serd apresentada a planta de cinco tanques, unidade concebida nesta
dissertacdo que visava inicialmente ser um exemplo didatico para o estudo da ndo-linearidade,
e mostrou-se um rico exemplo para o ensino de controle de processos, apresentado uma série
de fendmenos encontrados industrialmente. Cada uma destas peculiaridades sera mostrada, a
controlabilidade e a ndo-linearidade para o sistema tedrico serdo quantificadas, tanto para os
tanques abertos quanto fechados.

No sétimo capitulo, a planta real sera apresentada. Inicialmente, seus detalhes construtivos,
modelagem linear e ndo-linear serdo mostrados. Posteriormente, sua controlabilidade e nao-
linearidade serdo quantificadas. Por fim, alguns testes de controladores lineares e nao-lineares
serdo mostrados.

No ultimo capitulo serdo apresentadas as principais conclusdes deste trabalho juntamente com
algumas sugestoes para trabalhos futuros.

Visando apresentar alguns conceitos utilizados e padronizar a nomenclatura utilizada nesta
dissertacdo, quatro apéndices serdo também expostos. Apresenta-se no Apéndice A os
principais modelos lineares e ndo-lineares utilizados na literatura e em ferramentas industriais.
Mostra-se ainda, no Apéndice B, alguns algoritmos de controle lineares e ndo-lineares
utilizados industrialmente.

O Apéndice C apresenta a metodologia utilizada para o célculo de condicionamento e
condicionamento minimo de matrizes. O Apéndice D apresenta a fatoracdo Blaschke,
algoritmo utilizado para determinagdo do desempenho alcangavel de sistemas que possuem
elementos de fase ndo-minima.
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Capitulo 2
Metodologia RPN

No capitulo anterior, procedeu-se a revisdo bibliografica acerca de dois métodos para o
calculo do grau de nao-linearidade. Constatou-se que ambos os métodos apresentam
deficiéncias, restringindo sua capacidade de aplicagdo industrial. Um terceiro método, que
supre estas deficiéncias, sera apresentado neste capitulo. Esta metodologia denomina-se RPN,
sendo proposta por Trierweiler (1997).

2.1- O Numero de Performance Robusta (RPN)

O nimero de performance robusta (RPN) foi proposto por Trierweiler (1997). Esta relagao
quantifica a potencialidade de um sistema ser controlado robustamente, atingindo o
desempenho desejado. A expressdo para o calculo do RPN (/) ¢ dada por:

(2.1)

r(aw):Ja[z—T(jwﬂT(jw){f(G(jw»n;

7" (G(jo))

A
RPN =T'p(G,T,0) = sup{l(G,T, )} (2.2)

weR

onde T representa o desempenho alcangavel para o sistema G, &(|/-T(jo)[l(jw))
representa 0 maximo valor singular para a funcdo de transferéncia [I-T]T e 7*(G(ja)))
representa o condicionamento minimo de G(jw). O RPN considera a contribui¢do de dois
fatores:

1. 5(|/ -T(jo)[T(jw)). Este termo atua como fungdo peso, com seu maximo proximo a
freqiiéncia de corte. Para estabilidade robusta, as incertezas proximas a freqiiéncia de corte
sa0 mais importantes que as incertezas a altas e baixas freqiiéncias.
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2. ¥ (G(jw) + 1/y (G(jw). A direcionalidade do sistema ¢ captada por este termo. Baseia-se
na andlise do desempenho robusto para controladores baseados na inversdo da planta (Zhou,
Doyle e Glover, 1996).

Valores altos de RPN (superiores a 5) indicam que o sistema apresenta elementos de fase nao
minima, tendo seu desempenho deteriorado em fungdo destes fatores. Para valores baixos de
RPN, o desempenho desejado € potencialmente alcancavel, sendo que o modelo nao impde ao
controlador limitagdes em seu desempenho.

2.1.1 - RPN minimo (RPNy,y)

Quando o sistema apresentar componentes de fase ndo minima (por exemplo polos e zeros de
transmissdo com a parte real positiva), o indice RPN fornece um valor alto. Neste caso, ¢
interessante conhecer seu minimo valor possivel para o desempenho desejado. O RPN
minimo ¢ calculado como

P (T, 0) =TT, o), Go))<2

’ 2.3)
RPNM]N = sup {FM[N (Td ’ 0))}

onde T4 indica o desempenho desejado.

Quanto mais proximos os valores do RPN e o RPNy, mais proximos os desempenhos
desejado e alcangével.

2.1.2 - RPN relativo (rRPN)

O RPN relativo quantifica o quao alcangével ¢ o desempenho desejado. Baseado nas areas
sobre as curvas do RPNy € do RPN

A a)mmx
Ay = J‘wmm Dy (T d>@ )d logaw

AL (2.4)
A :J‘ "I(G,T,w) dlogw
define-se o RPN relativo (rRPN).
A-A
rRPN =" “MIN (2.5)

Apn

O indice sera tdo maior, quanto mais distante o desempenho alcangével do desejado.



2.2- CONDICIONAMENTO MINIMO 13

2.2- Condicionamento Minimo

A andlise da direcionalidade de um sistema esta baseada em sua decomposicdo em valores
singulares. O condicionamento () de uma matriz M ¢ dado por:

y= (2.6)

SHISH

onde o representa o maximo valor singular e o o menor valor singular de M.

O ganho de sistemas multivariavel estd compreendido entre os valores singulares maximo e
minimo da matriz de fungdes de transferéncia. O grau de direcionalidade de um sistema ¢
dado pela distribui¢do do ganho entre um conjunto de entradas e saidas.

Sistemas cujo ganho varia acentuadamente para diferentes dire¢des de entradas e saidas ¢ dito
mal condicionado. Por outro lado, sistemas que o ganho tem variagdo irrisoria para diferentes
direcdes de entrada e saida ¢ dito bem condicionado.

A escolha do sistema de unidades de entrada e saida para um dado sistema tem grande
influéncia nos seus valores singulares. Entretanto, sabe-se que o sistema de unidades nao
altera as caracteristicas de uma planta. Assim, escalona-se o sistema visando reduzir os
problemas numéricos oriundos da manipulagdo do sistema, tornando-o com o menor
condicionamento possivel. Denomina-se este condicionamento como condicionamento
minimo de uma matriz ('), cuja defini¢io é dada por:

7 (G(j@))=miny(LG(jo)R). 27

As matrizes L e R sdo quadradas, diagonais, reais e composta apenas de elementos ndo-nulos,
possuindo a dimensao igual ao numero de saidas e entradas de G, respectivamente.

2.3 — Determinacao do desempenho de um sistema

O desempenho de um sistema em malha fechada ¢ dado pela relagcdo entre o sinal de saida y e
referéncia 7, para um controlador com um grau de liberdade. A Figura 2.1 representa a
configuragdo feedback padrao, mostrando a funcdo 7(s), denominada complementar de
sensibilidade, que d4 a relacdo entre e y.
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o C G Y5

Figura 2.1: - Configuragao feedback padrao — fungdo complementar de sensibilidade

A fungdo de transferéncia 7, denominada fung¢do complementar de sensibilidade, relaciona os
sinais de referéncia e saida, através de uma malha feedback, com o controlador C e o sistema
G. A expressdo para T ¢ dada por

_ CG
1+CG

(2.8)

O desempenho do sistema em malha fechada ¢ dado pela fungdo 7, sendo fungdo nio sé do
desempenho desejado, mas limitado também por muitos fatores, como pdlos e zeros de
transmissdo com a parte real positiva, ruido de processo e medicao e saturacdo das variaveis
manipuladas.

2.4— Fatores Limitantes do Desempenho

A inclusdo de malhas feedback na maioria dos casos torna a resposta do sistema mais rapida
em relacdo ao sistema sem controlador (malha aberta). Isso se da devido ao aumento do ganho
do sistema. Por outro lado, o acréscimo no ganho pode acarretar instabilidade, mesmo para
sistemas estaveis, devido a erros na modelagem, saturacdo das variaveis manipuladas,
amplificacdo do ruido ou elementos de fase ndo-minima.

2.4.1 — Erros de medida

O correto funcionamento de malhas feedback supde uma medida confidvel. Entretanto
industrialmente as medidas ndo sdo livres de erro ou de ruido. Geralmente estes fatores nao
sdo considerados no projeto de uma estrutura de controle, sendo responsavel posteriormente
por reajustes no controlador. Maiores detalhes sobre a influéncia do erro de medida podem ser
encontradas em Trierweiler (1997).

2.4.2 - Componentes de fase ndo minima

Componentes de fase ndo minima também inserem limitagdes @ malha de controle. Sistemas
que possuem tempos mortos, pélos e zeros de transmissdo com a parte real positiva ndo sao
diretamente inversiveis pelo controlador, limitando seu desempenho.
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2.4.3 — Limitacbes nas variaveis manipuladas

A limitagdo das variaveis manipuladas geralmente ndo ¢ considerada no projeto de estruturas
de controle, podendo representar grandes problemas na posterior operagao da unidade. Nas
acoes de controle associadas a mudanca de setpoint observa-se um overshoot nas agdes
iniciais da variavel manipulada e posteriormente convergéncia para o valor final, algumas
vezes saturando-a por um determinado periodo. Assim, quanto mais restritas as variaveis
manipuladas, mais tempo permanecerao saturadas durante agdo transiente do controlador,
tornando-o mais lento.

No capitulo subsequente deste trabalho, serd proposta uma metodologia que objetiva
determinar o desempenho alcancavel por um sistema de controle, dentro das restrigdes
impostas pelas varidveis manipuladas.

2.5—- Determinacao do Desempenho Alcancavel

Nesta secdo serd exposta uma metodologia para determinagdo sistematica do desempenho
alcangavel em malha fechada, baseada no desempenho desejado e nas limitagdes discutidas
anteriormente. O objetivo deste estudo ¢ a determinagdo da velocidade maxima de um
controlador, considerando as limitagdes que o sistema impde ao controlador, sem instabiliza-
lo.

2.5.1 — Determinacao do desempenho desejado

O desempenho desejado corresponde ao tipo de resposta que se deseja para um sistema em
malha fechada.

O desempenho desejado para um sistema pode ser especificado de muitas formas (Levine,
1996). Neste trabalho optou-se pela especificacao da funcdo complementar de sensibilidade 7,
pois esta funcdo determina diretamente a relagdo entre » e y. Além disso, especificando 7, os
efeitos do ruido, das incertezas nas saidas sdo automaticamente considerados.

Na especificagdo de T geralmente utiliza-se a resposta no dominio do tempo, especificando o
tempo de assentamento, o tempo de subida, overshoot méaximo, por exemplo.

2.5.2 — Determinacao do desempenho alcangavel considerando as
restricoes do modelo

Na maioria das plantas reais ndo se pode considerar diretamente que o desempenho desejado €
atingivel, devido as limitagdes impostas pela propria planta, conforme acima mencionado.

Para tanto, utilizar-se-4 uma fatorizagdo, denominada fatorizacdo de Blaschke, que separa os
elementos de fase minima e ndo-minima do modelo, estes que impedem a simples inversdao do
modelo de planta, para o projeto do controlador. A completa descricdo da metodologia estd no
Apéndice D.
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2.6— Representacao Multimodelo

Um sistema ndo-linear P pode ser modelado a partir de um conjunto de £ modelos lineares G;.
O modelo resultante ¢ dito politopico, sendo definido como:

A
PeCo={G,,....G, } (2.9)

onde G; representa os modelos lineares obtidos para cada ponto de operacgao.

2.6.1 — Condicionamento Minimo de P

O condicionamento minimo para um conjunto de modelos lineares P é definido como
A
7*(P)=minsup (L' PR* )= minsuply, (L'G,R*).....7,(L'G,R" )} (2.10)
L#,R# L# ,R#

A partir da variagdo do condicionamento minimo, pode-se captar a maxima variacdo da
direcionalidade entre os modelos que compde P.

1. Calculo numérico do condicionamento minimo de P (;ﬁ (P))

Para calcular as matrizes de escalonamento de L” e R utilizadas para determinar »'(P),
resolve-se o problema de autovalores generalizados (Boyd, 1994).

min x>
sujeito

S e R"0Xno ,diagonal, S >0 (2.11)
0 e R"™™M diagonal,Q > 0

0<Psp <x?0

As matrizes L#, R" e ;/# sdo obtidas através da raiz quadrada matricial de S, Q e K ,
respectivamente. As matrizes S e Q sdo quadradas, compostas de elementos ndo-nulos,
possuindo a dimensdo do nimero de saidas e entradas do sistema, respectivamente.

2.6.2 — Mdxima diferenga entre os condicionamentos (Ay’)

Sendo G o modelo nominal da planta e G; os modelos que compde P, contendo G, a méxima
diferenga entre os condicionamentos ¢ originalmente definida como (Trierweiler, 1997):

Ay' =y"(P(jo))-7 (G(jo)) (2.12)
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Esta contribui¢do é responsavel pela quantificacdo da alteragdo na direcionalidade do sistema,
isto €, a variagdo da distribuicdo do ganho entre os canais, para os varios modelos que compde
P.

2.6.3 — Mdxima razado entre os valores singulares de P (")

A méxima razdo entre os valores singulares de P (o) ¢ definida como a relaco entre a
maxima e minima variagdo do maior valor singular (& ) para os modelos que compde P,
sendo escalonados através das matrizes de escalonamento L” e R”, (Trierweiler, 1997):

iiof - omaxia (LG RY )., 5 (/G R )}
o' (Plje) minlG(L'G,R")....5 (LG, R ) 2.13)

Este indice ¢ responsavel pela quantificacdo da alteracdo do ganho multivaridvel, entre os
modelos que compde P.

Para exemplificar o escopo deste indice, considere um sistema P, composto por dois sistemas,
g1 ¢ g2, previamente escalonados:

2 0
&1 :{0 2}
1 0
gzz{o J

Os valores singulares de cada sistema, para este caso, sdo os valores da diagonal principal de
cada matriz. A razdo entre os valores singulares de cada matriz ¢ igual a unidade. Entretanto,
a razao os valores singulares maximos para cada sistema ¢ 2.

(2.14)

2.7- Namero de desempenho robusto para P (RPPN)

O numero de desempenho robusto para um conjunto de modelos lineares P (RPPN)
(Trierweiler, 1997) ¢ definido como

RPPN =T, (P.T. ) =sup{T* (P.T, )}
o (2.15)

(P, 1,0 0" (PG@)+ a7 F(G.T.0)

onde Ay representa a maxima diferenga de condicionamentos para P e o' a méaxima razio
entre os valores singulares de P. Para o calculo do desempenho alcangédvel (7) utiliza-se a
fatoracdo Blaschke, ou outro algoritmo capaz de determinar o desempenho de malhas
feedback.
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Este indice determina o grau de ndo-linearidade de processos dindmicos, captando a variacao
da direcionalidade e dos valores singulares maximos. A soma dos termos capta a variacdo do
ganho e dindmica entre os modelos que compde P.

O grau de nao-linearidade de um dado processo pode ser mensurado pela distancia entre as
curvas do RPN e RPPN, sendo tdo maior quanto mais distarem as curvas.

A velocidade do controlador ¢ considerada pelo RPPN, a partir do calculo do niimero do
desempenho robusto (RPN). A partir do desempenho desejado, calcula-se o desempenho
alcangéavel removendo os fatores de fase ndo minima do modelo e considerando as limitagdes
das variaveis manipuladas, quando esta informagao estiver disponivel.
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Capitulo 3
Metodologia nRPN

No capitulo anterior, procedeu-se a revisdo bibliografica sobre a metodologia RPPN
(Trierweiler 1997), capaz de determinar o grau de ndo-linearidade de plantas. Este método ¢
potencialmente aplicavel em cenarios industriais, visto que necessita de apenas um conjunto
de modelos lineares para determinagdo do grau de nao-linearidade. Além disso, a velocidade
do controlador utilizado também ¢ levada automaticamente em consideracao.

3.1- Deficiéncias do Método RPPN

Aplicando o conceito do RPPN para um conjunto de sistemas cujo grau de ndo-linearidade
apresentava caracteristicas conhecidas, observou-se que o método apresentava algumas
deficiéncias, aqui expostas. No decorrer do presente capitulo tais limitagcdes serdo sanadas, a
partir da proposi¢ao de um novo indice, denominado RPN nao-linear (nRPN).

3.1.1 — Inverséao do sinal da matriz de ganhos

A primeira deficiéncia observada no conceito do RPPN original foi a incapacidade de captar a
inversdo do sinal do determinante da matriz de ganhos do sistema. Supondo um sistema
hipotético que pode ser representado pelas matrizes de transferéncia G

Gt {al az} 3.1)

r-s+1 |a, q

e pelo sistema dual G’

G=— ! {az al} (3.2)

t-s+1 |a a,



20 3. METODOLOGIA NRPN

Se a matriz de ganhos de G possuir o valor do determinante positivo, obrigatoriamente sua
transposta apresentara o valor do determinante negativo, caracterizando a inversdo do ganho
multivaridvel do sistema.

Aplicando o conceito do RPPN neste sistema, o grau de nao-linearidade obtido ¢ nulo, pois,
para o presente sistema, a maxima diferenga entre os condicionamentos ¢ nula e a maxima
razao entre os valores singulares extremos ¢ igual a unidade, pois os valores singulares de
uma matriz e seu sistema dual s30 0s mesmos.

Assumindo equivocadamente que o grau de ndo-linearidade ¢ nulo, conclui-se que um
controlador linear seria suficiente. Entretanto, um controlador linear neste cenario, devido a
inversdo do sinal do determinante da matrizes de ganhos do sistema, tornaria o sistema
instdvel em uma dada regiao de operagao.

3.1.2 - Inversdo completa da matriz de ganhos do sistema

Um exemplo extremo ¢ a inversao completa de sinal da matriz de ganhos de um sistema.
Considere um sistema representado pela matriz identidade (g;) e outro idéntico, apenas com o

sinal dispar (g;):
(o
& = 0 1

-1 0
&=
0 -1
Os valores singulares para ambos os sistemas sdo idénticos (1). Um sistema real com
caracteristicas andlogas necessita de um controlador ndo-linear, devido a alteracdo entre os

sinais do ganho. Todavia, o indice original afirmaria que o grau de ndo-linearidade seria nulo,
pois os valores singulares sdo iguais para ambas as matrizes.

(3.3)

3.1.3 — Necessidade de um indice numérico

A analise grafica ¢ fundamental para analise do grau de ndo-linearidade em toda faixa de
freqiiéncias. Entretanto faz-se necessario um indice numérico inico que permita uma analise
rapida e automadtica. Este indice deve captar o grau de ndo-linearidade de forma quantitativa,
permitindo nao s6 quantificar o grau de ndo-linearidade de um processo em diferentes regides
de operacdo, mas também compara-lo entre diversos processos.

Outra sugestao para este indice numérico seria o desmembramento da ndo-linearidade em
suas duas contribui¢des: estatica e dindmica. Estes novos indices seriam de grande valia para
selecdo do controlador ndo-linear, quando este se fizer necessario.
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3.1.4 — Captacao deficiente da variacao da direcionalidade

O indice responsavel pela captacdo do grau de variacdo da direcionalidade, que ¢ a maxima
diferenga entre os condicionamentos, esta definido de forma equivocada.

Supondo um conjunto de modelos P, cujo modelo nominal ¢ G. Suponha que apenas G
apresente alto valor de condicionamento, sendo os demais modelos que compdem P bem
condicionados. As matrizes de escalonamento para P (L* e R"), que tornam o
condicionamento de P minimo, serdo aproximadamente iguais as matrizes de escalonamento
de G (L e R), que tornam G com o condicionamento minimo.

Neste caso, a maxima diferenca entre condicionamentos sera aproximadamente igual a zero.

Ay*=I'-P-R"~L-G-R

(3.4)
Ay*~L-G-R—L-G-R=0
Considere agora que o modelo nominal ¢ o melhor condicionado. A maxima diferenga entre
os condicionamentos, neste caso serd maxima, mostrando que este indice ¢ altamente
dependente do modelo nominal. Dever-se-ia tornar este termo mais conservativo, de forma a
captar a méaxima variacdo de direcionalidade entre os sistemas que compde P, ndo sendo
dependente de um modelo nominal.

Diante das deficiéncias apresentadas pela metodologia RPPN, aliado as modificagdes e
proposicdes acerca desta metodologia, propor-se-4 um novo método que utilizard apenas as
potencialidades desta metodologia. Novos termos serdo incluidos e redefinindos, visando
solucionar as deficiéncias mostradas.

3.2— RPN nao-linear (nRPN)

Em face das deficiéncias apresentadas, bem como a similaridade do antigo nome RPPN com o
indice que quantifica a controlabilidade (rRPN), optou-se pela ado¢do de uma nova
nomenclatura: RPN nao-linear (nRPN). Os indices derivados do nRPN incluirdo apenas um
sufixo a este nome.

O termo responsavel pela captagio da variagio do ganho multivaridvel (o) mostrou-se
robusto para os casos estudados, sendo mantido nesta nova defini¢do. Ja a diferencga entre os
condicionamentos (Ay*‘) foi redefinida, pois, conforme mostrado anteriormente, esta
contribuicdo ndo estava sendo calculada corretamente, sendo muito dependente do modelo
nominal.

Verificou-se ainda que o indice era incapaz de captar a inversdo no sinal determinante da
matriz de ganhos. Esta informag¢do nao ¢ diretamente captada pelos valores singulares 2, mas
sim pelos vetores U e V. Assim, definiu-se um novo termo, denominado matriz de projecao,
capaz sanar esta deficiéncia da metodologia.
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3.2.1 - Definicao 1: maxima diferenca entre os condicionamentos
(47)

Mostrou-se anteriormente que esta contribui¢dao era extremamente dependente da escolha do
modelo nominal, podendo apresentar falhas se 0 modelo nominal de P fosse extremamente
mal condicionado, em relagdo aos demais.

A nova definicdo da maxima diferenca entre os condicionamentos ¢ calculada através da
diferenga entre os k sistemas que compde P, que apresentam os valores de condicionamento
extremos. As matrizes L” ¢ R" sdo provenientes do calculo do condicionamento minimo,
mostrado em 2.10.

Ay*(P)=max(y(L'G,R"...L'G,R" ) - min(y(L'G,R"..L'G,R")) (3.5)

Nesta nova defini¢do, o modelo nominal ¢ excluido, calculando-se a situacdo que apresentara
a maior diferenca de condicionamentos entre os modelos que compde P, captando a maior
variagdo de direcionalidade dentro da regido de operagdo.

3.2.2 - Definigdo 2: matriz de projecao
Para o modelo politépico P, a matriz de projecdo m”, é uma matriz simétrica cujos elementos
m'"; sio dados por:

A

m! (P(0)) :max[abs(u,fi Upsj— 1), abs(vgl- Visj— 1)] (3.6)

i,j

onde os vetores uy; € vi; s30 os k“""” vetores colunas das matrizes U; e V;.

Ui =t =ty 5y g5y Uy :’/_‘iJ eV, = lvi = Vi Vaiweo Vi :YiJ (3.7)

obtidos através da decomposi¢do em valores singulares da matriz de ganhos escalonada do
modelo i que compde P. O sobrescrito H representa o conjugado transposto do vetor.

3.2.3 - Definicao 3: Fator de projegdo ( V(P) )

O termo responsavel pela captagdo da inversao no sinal do ganho multivariavel ¢ denominado
fator de projecdo. Este é definido, para o modelo politopico P, como 10 elevado ao maior
elemento da matriz de projecdo m”, definida pela equacio 3.6

o* (P(0)) = 10™0r ((0) (3.8)

Como os elementos de U; e V; sdo normalizados, caso o sistema apresente inversao de ganho,
observa-se que o produto entre os vetores de entrada ou de saida para os modelos onde a
inversdo de ganho ocorre ¢ maior que 10. Caso contrario, esta multiplicagdo € inferior a 10.
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Para exemplificar a contribuicdo deste termo, considere os sistemas apresentados pela
Equagdo 3.3. Conforme mostrado, os valores singulares para ambos os sistemas sdo unitarios
e a nado-linearidade total nula (erroneamente). Aplicando a decomposi¢do em valores
singulares para ambos os sistemas, observa-se que os vetores U e V para o sistema g; sdo
unitdrios positivos. Para a matriz g,, o vetor U ¢é unitario negativo e V unitario positivo. A
matriz de projecao neste caso ¢ igual a

0 2 30
5 ol (3.9)

devido ao produto entre os vetores de saida (U) de cada um dos modelos, evidenciando a
inversao no sinal do ganho multivariavel. O fator de proje¢do neste caso serd igual a 100.

3.2.4 — RPN néao-linear (nRPN)

Em face das novas defini¢des propostas, apresenta-se uma nova defini¢do para o calculo do
grau de ndo-linearidade, denominada Numero de Desempenho Robusto Nao-Linear (nRPN)

(P, 1,0) 2 [o (o)) + 7 (PLo))b (POI(G. T, 0) 3.10)
onde I'(G,T,w) ¢ definido em 2.1.

A alteragdo na direcionalidade do sistema ¢ captada pelo termo Ay"(P), enquanto que a
variagio do valor singular méaximo é dada por o”(P) e alteragio do sinal do ganho
multivariavel é captada por v"(P).

Pela defini¢ao, observa-se que a curva do nRPN ¢ sempre maior ou igual a curva do RPN. O
grau de ndo-linearidade sera tdo maior quanto mais distantes estiverem as duas curvas.

A Figura 3.1 mostra um exemplo das curvas do RPN e nRPN. A seta indica o aumento do
grau de ndo-linearidade.

A escolha do modelo nominal, utilizado para o calculo do RPN, também pode ser feita de
forma automatica. Pode-se considerar G simplesmente como o modelo nominal da planta, isto
¢, o modelo identificado ou linearizado no ponto de operacdo atual. Uma escolha mais
conservativa pode ser feita considerando como nominal o modelo que apresenta maiores
dificuldades na controlabilidade, isto ¢, o modelo G; que compde P, que apresenta 0 maior
valor para a curva do RPN.
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-2 1 1 1 1
-3 -2 -1 0 1 1 2
Frequéncia [rad.s 7]

Figura 3.1: Exemplo das curvas do RPN e nRPN

3.2.5 — Divisao da ndao-linearidade: contribuicbes estatica e
dindmica

Nesta se¢do, quantificar-se-a4 a influéncia das ndo-linearidades estatica e dinamica, sobre a
total.

A nio-linearidade estatica prové uma contribuicdo constante ao longo da freqiiéncia, isto &,
ela ¢ responsavel pelo paralelismo entre as curvas do RPN e nRPN. A Figura 3.2 mostra um
sistema tipico que apresenta apenas nao-linearidade estatica, pois as curvas do RPN e nRPN
sdo exatamente paralelas.

4 — ;
- \~\ — RPN
3 - - ‘| — " nRPN
— <
-7 N
2F \'\
N
1t

-4 -3 -2 -1 0 1 2
Frequéncia [rad/s]

Figura 3.2: Grafico do RPN e nRPN para sistema que apresenta apenas nao-linearidade
estatica.
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Assim, define-se uma nova curva, denominada nRPN estatico (nRPNsrar), responsavel por
quantificar o grau de nao-linearidade estatico, como a minima diferenca entre as curvas do
RPN e nRPN, somadas a primeira.

A
# . #
Iir (P.T,0)=T(G,T,0)+ mm(r (P,T,0)-T(G,T, w)) (3.11)
O restante da nao-linearidade ¢ provida pela contribuicdo dindmica. Denomina-se esta nova

curva como nRPN dindmico (nRPNpyn).

A
ry (P, a))=(F# (P.T,0)-Th, - (P.T, a)))+ G, T, ) (3.12)

A Figura 3.3 mostra um gréfico tipico contendo as quatro curvas aqui apresentadas (RPN,
nRPN, nRPNsTAT (¢ nRPNDYN).

4 . . .
N — RPN
-~ 7 T'< | - nRPN
3l \ = - nRPNDYN ||
- . nRPN STAT

_1 ! ! !
-4 -3 -2 -1 0
Frequéncia [rad/seq]

Figura 3.3: Curvas do RPN e nRPN, nRPNgrat € nRPNpyn para um sistema com ambos os
tipos de nao-linearidade. Cabe ressaltar que tanto eixo da abcissa quanto da
ordenada estdo em escala logaritmica.

O conhecimento das parcelas estatica e dindmica ¢ igualmente importante ao conhecimento da
ndo-linearidade total, pois permite a escolha do tipo de controlador nao-linear quando este for
realmente necessario. Sistemas que apresentam apenas elevado grau de ndo-linearidade
estatica podem ser controlados utilizando um compensador de ganhos, conhecido como Gain-
Scheduling. Ja sistemas que apresentem ambos tipos de ndo-linearidade pronunciados,
necessitam de controladores capazes de compensar ambas as variagdes, como por exemplo
preditivos ndo-lineares (NMPC). Os controladores que compensam tanto a variacdo estatica
quanto dindmica s3o mais onerosos que controladores que compensam apenas a estatica ou
dinamica, que por sua vez sao mais caros que controladores lineares.
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Evidencia-se aqui mais uma potencialidade da metodologia: a determinagdo dos graus de nao-
linearidade estatica e dinamica, permitindo a decisdo ndo s6 se um controlador ndo-linear ¢
necessario, mas também as caracteristicas que este deve apresentar. Maiores informagdes
sobre estes controladores industriais podem ser encontradas no Apéndice B.

3.2.6 — nRPN indices

Nesta secao apresenta-se a defini¢do dos indices numéricos que visam tornar a analise do grau
de ndo-linearidade automatica. Cabe ressaltar que a criagdo de indices ndo substitui totalmente
a analise grafica, que fornece uma idéia mais definida sobre o grau de ndo-linearidade total e
as freqliéncias mais criticas de operacao.

A idéia principal baseia-se em capturar a distancia entre as curvas, levando-se em conta todas
as freqiliéncias. Assim, optou-se pela diferenca relativa entre as areas. A partir da area sobre
cada curva

Agpy ij:m (G, T,0) dlogw

AnRPNij::X I*(P,T,0)dlogw
. (3.13)

wmax

Arey star= . rS#TAT(P,T,G))CIloga)

A wmax
A;1RPN7DYN: F?)YN (Ps T, a))d logw

‘min

definem-se os indices referentes ao RPN ndo-linear.

A —
I’IRPN :logm AnRPN ARPN

RPN

A A —-A
nRPN.,,, = log,, nRPN _STAT ~ “ARPN (3.14)

ARPN

A A - A
nRPN,,, =log,, nRPNﬁZYN RPN
RPN

Onde cada indice numérico corresponde a referida curva.

Utiliza-se o logaritmo das diferengas para tornar os valores mais faceis de serem analisados,
. - 3 4
pois comumente se teria valores da ordem de 10° ou 10°.

Quando o nRPN apresentar valores inferiores a unidade, o sistema ¢ linear. Nesta situagdo, a
perda de desempenho de um controlador linear acarretada pela nao-linearidade do processo ¢é
irrisoria, sendo um controlador linear aconselhado. Para valores superiores a 2, o sistema ¢
totalmente nao-linear, obrigando a utilizacdo de um controlador ndo-linear. Neste caso, um
controlador linear teria seu desempenho muito prejudicado, podendo ser instavel para certas
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regides de operagdo. Para valores de nRPN entre 1 e 2 ocorre visivel perda de desempenho
por um controlador linear, mas este pode ser aplicado. A decisdo sobre o controlador indicado
cabe ao engenheiro que deve determinar se a perda de performance por um controlador linear
¢ significativa para seu processo. As fronteiras indicativas foram obtidas mediante aplicagao
da metodologia em um conjunto significativo de casos de estudo.

Os indices auxiliam também a decisdo sobre o tipo de controlador ndo-linear a ser empregado.
Quando nRPNgrar >> nRPNpyn um controlador com compensagdo estatica da nao-
linearidade serd suficiente para se atingir bons desempenhos em malha fechada. Por outro
lado, quando nRPNpyN >> nRPNgrat, um controlador que compense a variagao de dindmica
deve ser aplicado. Caso ambos os indices forem consideraveis, um controlador ndo-linear que
compense tanto a variagdo estatica quanto dinamica deve ser empregado.

3.3- Determinacao do desempenho alcancgavel
considerando as restricoes do processo

Mesmo que o sistema ndo apresente nenhuma limitacdo associada as suas caracteristicas
intrinsecas, isto ¢ fatores de fase ndo-minima, em plantas industriais, observa-se que os
controladores ndo tém um desempenho extremamente rapido, isto ¢, tendo uma velocidade
muito superior em relagdo a malha aberta. Uma das limitagdes encontradas em plantas
industriais € a restricdo imposta as varidveis manipuladas que ndo podem assumir valores
quaisquer, por questdes de seguranga, limitagdo do equipamento, entre outras razoes.

Na maioria dos controladores industriais normalmente insere-se, além dos limites maximos e
minimos das varidveis manipuladas, as maximas variacdes, isto ¢, a variagdo maxima que
cada variavel pode ter em relagdo ao movimento anterior, para evitar movimentos bruscos.

Na literatura ndo se encontrou nenhum algoritmo que considerasse a satura¢do das variaveis
manipuladas no desempenho alcangdvel. Assim, desenvolveu-se um algoritmo, baseado no
conceito do controlador preditivo linear MPC (Ogunnaike e Ray, 1994).

O algoritmo considera que o sistema ¢ controlado utilizando um controlador MPC,
inicialmente sem restri¢des tanto nas variaveis manipuladas quanto controladas. Calculam-se
as acodes de controle necessarias para atingir o desempenho desejado, isto ¢, para a saida do
processo seguir sua trajetoria de referéncia. Subseqiientemente, alteram-se os tempos de
subida da trajetéria de referéncia de cada canal, verificando se nenhuma das restricdes das
variaveis manipuladas foi infringida. A velocidade referente a cada canal ¢ alterada até que
uma ou mais restri¢des sejam transgredidas.

O algoritmo proposto nesta dissertagdo nao s6 considera como restricdes os valores maximo
(upax) € minimo (uyy) das varidveis manipuladas, mas também sua taxa de variacdo positiva
(dupax) e negativa (duygy), as maximas variagdes das variaveis controladas que nao sofrem
variagdo de setpoint (Ypax e Yuv), além do peso de importancia de cada um dos i canais (@;).
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Para determinagdo do desempenho alcangavel do processo, considerando as restricdes das
variaveis manipuladas, necessita-se do distlrbio tipico que ocorre na planta, selecionando as
variaveis controladas que sofrem variacdo de sefpoint e as que o tem fixo. O ajuste dos
controladores para uma planta sempre envolve muitas malhas que terdo sefpoint fixo durante
toda operagdo, por exemplo malhas de seguranca. O engenheiro de controle, ao sintonizar
outras malhas, geralmente verifica se o distirbio imposto nas malhas de setpoint fixo pela
mudanga de setpoint das demais malhas ndo é grande, aceitando um valor maximo. Se uma
determinada malha impactar exageradamente, o desempenho deste controlador ¢ reduzido até
causar uma menor varia¢ao nas malhas de setpoint fixo. Entretanto, ndo ha um algoritmo que
permita a determinagdo da méaxima velocidade de uma malha onde o setpoint sofre alteragdo,
respeitando o limites de variacdo para as malhas que ndo sofrem mudancga no setpoint. Assim,
além de considerar os limites nas variaveis manipuladas, este algoritmo também utiliza no
calculo a maxima variagdo aceita para as malhas que ndo sofrem alteragdo no setpoint (Vu4x e

J;MIN)-

Este algoritmo permite também atribuir pesos as malhas que se deseja maior desempenho. No
ajuste de malhas, normalmente deseja-se que certas malhas apresentem melhor performance
que outras, isto €, aumenta-se o desempenho de certas malhas em detrimento as demais.

A determinacdo do desempenho alcangével considerando as restrigdes nas varidveis
manipuladas envolve a solucdo de um problema de minimiza¢do da norma L., onde se
deseja minimizar a constante de tempo da trajetoria de referéncia mais lenta, respeitando as
restri¢des do processo.

min(max(w;z;))
7i
sujeito

u=(67 p)57 11y

UL MIN S UL SULMAX

Up MIN SUp SUp MAX (3.15)
duy gy < duy <duy pqx

duy vy < duy Sdup pgx
A1 pn < A < Ay pax

B MIN S By <AV Max

onde: T7; ¢ a constante de tempo para cada uma das trajetorias de referéncia para as saidas dos
n canais

i ¢ 0 peso de cada um dos canais.
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u: representa a variagdo para cada uma das varidveis manipuladas, descontada do valor
base.

B: matriz dindmica, representa a resposta ao degrau, para cada amostragem ao longo
de um determinado tempo. A completa descricdo e construcio da referida matriz esta disposta
no Apéndice A (Equacdo A.4).

trefr: TESpOSta a0 degrau unitario para matriz de transferéncia diagonal, com ganho de
cada canal 7 igual a unidade e constante de tempo igual & ®;.

Un, UnMAX € UpMIN TEpresentam as variaveis manipuladas, seus valores atual, maximo e
minimo, respectivamente, descontados do valor base.

dun, du,max € du, MmN representam a taxa de variagdo das varidveis manipuladas, seus
valores atual, positivo e negativo, respectivamente, descontados do valor base.

¥n, ¥nMax € Ynmin representam os valores extremos das variaveis controladas que ndo
sofrem alteragdo no setpoint, seus valores atual, maximo e minimo permitidos,
respectivamente.

Para a determinag¢do do desempenho alcangéavel, deve-se conhecer os valores limitrofes das
variaveis manipuladas, suas maximas varia¢des, seu valor normal de operacdo, a variacao
tipica de setpoint para cada canal, o desempenho desejado para cada canal, além do modelo
linear referente a planta no ponto de operagdo em estudo.

Para exemplificar as potencialidades deste algoritmo, dois exemplos serdo apresentados. No
primeiro, considere um sistema SISO, representado pela fun¢do de transferéncia

Gls)=— (3.16)

:3s+1'

Deseja-se que a constante de tempo em malha fechada seja de 0,5 minuto (considere a
unidade da constante de tempo como minutos), para uma variagdo de sefpoint unitaria. Para
atingir este desempenho, o controlador deve fazer uma variacdo positiva de 3,72 unidades na
variavel manipulada, depois reduzindo o valor desta variavel para a unidade. Para o presente
estudo, propde-se diferentes valores para as restricdes da variaveis manipuladas, conforme
mostrado na Tabela 3.1.

A Figura 3.4 mostra o desempenho alcangéavel para cada um dos controladores: (A) variavel
controlada e (B) manipulada.
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Tabela 3.1: Restrigdes nas variaveis manipuladas para o calculo do desempenho alcancavel

Controlador Umax Umin dUmax dumin
1 4 -4 4 -4
2 3,5 -3,5 3,5 -3.5
3 3 -3 3 -3
4 2 -2 2 -2
5 1 -1 1 -1
1.4 T 4 T T
O contl O contl
12h cont2 || 351 cont2 |+
' — - cont3 g — - cont3
— - cont4 3t — - cont4 |
— cont5 | — contb
25F
\.
s 2 N \
&
1.5 N
N~
O N~ _
1 O~ ¢ O S OO o
0.5¢
o¢ : : : : : o
0 5 10 15 20 25 30 0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
tempo [min] tempo [min]
(A) (B)

Figura 3.4: Desempenho alcancdvel para controladores com diferentes restrigdes nas
varidveis manipuladas - (A) varidveis controladas e (B) variaveis manipuladas

A partir da Figura 3.4, pode-se observar que o controlador vai perdendo desempenho a
medida que a varidvel manipulada se torna mais restrita. O controlador 1 permite uma
variagdo maior que a necessaria para atingir o desempenho desejado, permitindo que o
controlador o atinja. Nos demais controladores, a varidvel manipulada satura, causando
limitacdo no desempenho da malha, sendo tdo mais lenta, quanto mais restritas as variaveis.
Para o ultimo controlador, a velocidade da malha fechada foi igual a malha aberta.

Para mostrar as demais potencialidades da metodologia, considere agora um sistema
representado pela seguinte matriz de transferéncia:

2.3 2.1
o-| 5" 38 a1
35s+1 4s+1

Deseja-se que ambos os canais apresentem tempo de subida de 10 segundos (considere a
constante de tempo da matriz de transferéncia expressa em segundos). A Tabela 3.2 mostra os
valores limites para as varidveis manipuladas.
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Tabela 3.2: Limites das varidveis manipuladas para o teste do algoritmo que considera a
restricdo das varidveis manipuladas no desempenho alcangéavel

Variavel Umax Umin dumax dumin
m 2 2 2 2
u 2 -2 2 -2

No primeiro teste, a primeira variavel controlada (y;) sofre uma alteracdo unitdria em seu
setpoint, enquanto que a segunda () deve ser mantida constante (em zero), permitindo uma
variacdo absoluta maxima de 0,20. A Figura 3.5 (A) mostra o desempenho alcangavel para as
variaveis controladas y; € y» e o desempenho desejado para a saida y; e (B) as respectivas
variaveis manipuladas (u; e uy).

25

2t o

—-u,
1.5
1,
0.5
0,
_0.5,

"\

“aH - __
|
-1.5}

-0.2 . ; ; : : ; . ; ; -2 . - ; : - ; .
0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100 0 10 20 30 40 50 60 70 80
tempo [seq] tempo [seq]
(A) (B)

Figura 3.5: Determinacdo do desempenho alcancdvel considerando as restricdes nas
variaveis manipuladas para sistema MIMO, ocorrendo saturacdo em u; - (A)
variaveis controladas e (B) variaveis manipuladas

Observa-se que o desempenho alcangavel foi menor que o desejado, limitado pela saturagao
primeira variavel manipulada (u;). A variacdo da varidvel y, foi aproximadamente de 0,1.
Supondo agora que esta variagdo esteja acima da aceitavel, sendo permitido apenas 0,05. A
Figura 3.6 (A) mostra o desempenho alcancavel para a primeira varidvel controlada (y;) e o
respectivo desempenho desejado, (B) a segunda varidvel controlada (y,), cujo setpoint ¢
mantido constante e (C) as varidveis manipuladas.
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Figura 3.6: Determinacdo do desempenho alcancavel considerando as restricdes nas
variaveis manipuladas para sistema MIMO, ocorrendo saturagao na variagao de
v2 - (A) variavel controlada 1, (B) varidvel controlada 2 e (C) variaveis
manipuladas

Observa-se na Figura 3.6 que o controlador ndo utilizou totalmente a variavel manipulada,
como no teste anterior. Além disso, o desempenho alcancavel agora ¢ menor, visto que a saida
2 (y») atingiu o valor méximo permitido durante o seu transiente.

Tornando agora a primeira variavel manipulada menos restrita, fazendo seu valor superior e
sua maxima variagdo iguais a 4 e permitindo variagdo de novamente 0,2 em y», o sistema deve
apresentar um melhor desempenho alcangavel, visto que a variavel que o impedia de ser mais
rapido no primeiro teste, teve seu valor aumentado. Na Figura 3.7 sdo apresentados (A) o
desempenho alcancavel para a primeira variavel controlada (y;) € o respectivo desempenho
desejado, (B) a segunda variavel controlada (y2), cujo setpoint ¢ mantido constante e (C) as
variaveis manipuladas.
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Figura 3.7: Determinacdo do desempenho alcangével considerando as restricdes nas
variaveis manipuladas para sistema MIMO, ocorrendo saturagdo em u; - (A)
variavel controlada 1, (B) varidvel controlada 2 e (C) variaveis manipuladas

Verifica-se na Figura 3.7 que o desempenho desejado foi muito préximo do alcangével, sendo
restrito pela varidvel manipulada u,, que saturou em seu valor minimo. Comparando com o0s
testes anteriores, este controlador foi o mais rapido.

A partir dos testes anteriores, a flexibilidade do algoritmo proposto pode ser verificada. Este
permite a direta comparacao do desempenho desejado com o alcangavel, considerando as
restri¢cdes nas varidveis manipuladas, além de permitir determinar a regido de operagao aceita,
para as variaveis que nao sofrem variacao no setpoint.
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Capitulo 4

Estudo de Casos

Neste capitulo, um conjunto de casos de estudo tera seu grau de ndo-linearidade determinado,
utilizando a metodologia nRPN.

Os exemplos aqui elucidados sdo de processos comuns em plantas quimicas, cujo grau de
ndo-linearidade ¢ qualitativamente conhecido. Os controladores adequados para cada caso
serdo empregados, tendo seu desempenho em cada exemplo comparado com um controlador
linear.

O primeiro exemplo apresentado ¢ um reator de neutralizacdo, cuja ndo-linearidade ja foi
fruto de alguns trabalhos encontrados na literatura. No segundo exemplo, o grau de nao-
linearidade do reator de Van de Vusse, cujo ganho apresenta alteracdo de sinal, serd
determinado. O terceiro caso de estudo apresenta um reator de mistura com multiplos estados
estacionarios. Nos trés exemplos, a ndo-linearidade serd quantificada para diferentes regides
de operagdo, sendo as predi¢cdes comprovadas em simulagdes em malha fechada utilizando o
modelo ndo-linear de cada processo, utilizando os controladores indicados na analise de ndo-
linearidade.

4.1- Caso estudado | — reator de neutralizacao

O controle de pH em reatores de neutralizacdo tem recebido grande atencdo na literatura
devido sua larga utilizagdo industrial e dificil controlabilidade (Klatt e Engell, 1996 e
Narayanan, Kryshnaswamy e Rangaiah, 1998). Evidencia-se sua complexidade devido a
resposta extremamente nao-linear a adi¢do de reagentes e a escala de variacdo de vazao que se
modifica mais de 1000 vezes para diferentes pontos de operagao.

O controle de pH ¢ muito comum em processos como tratamento de efluentes, onde o pH do
efluente ¢ geralmente aumentado com hidréxido de calcio (CaOH).
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Desta forma, muitos controladores de pH trabalham insatisfatoriamente, apresentando
instabilidade em algumas regides de operacdo ou resposta extremamente lenta para outras.
Muitos autores tém estudado este assunto e proposto controladores nao-lineares (Klatt e
Engell, 1996) para o controle da unidade. Narayanan, Kryshnaswamy e Rangaiah (1998)
fazem uma revisao bibliografica sobre outras formas de representar este sistema, em lugar do
pH, resultado em um sistema de menor nao-linearidade.

A formulagao utilizada neste estudo é a comumente encontrada nos reatores industriais. Klatt
e Engell (1996) propde uma metodologia alternativa, cuja varidvel medida seria a diferenga de
concentracio entre os fons H' e OH". Esta abordagem torna o problema praticamente linear.
Utilizou-se a formulacgao cléssica, pois este ¢ um exemplo cujas caracteristicas dindmicas sao
um valioso teste aos indices propostos neste trabalho. A utilizagdo da formulagdo alternativa
nao traria beneficios a este estudo, pois um controlador linear se aplicaria em toda a regiao de
operacao.

4.1.1 — Descrigao do sistema

O valor do pH é uma funcdo da concentragdo do ion hidrogénio (H") no sistema.
sz—loglO[H+] (4.1)

A resposta do sistema frente a variagdo da concentragdo do ion hidrogénio ¢ dada pela curva
de titulacdo, mostrada na Figura 4.1. A presente figura apresenta a curva de titulagdo para
acido e base fortes.

14

10t

pH

0 1 1 1 1 1 1 1 1
0O 02 04 06 08 1 12 14 16 18 2
Fb/Fa

Figura 4.1: Curva de titulagdo para mistura de acido e base fortes — pH em fung¢do da razio
entre as vazoes de base (Fb) e acido (Fa)

A unidade de controle de pH ¢ composta por um reator de neutralizacdo, modelado como um
CSTR, sendo alimentado por uma corrente alcalina de vazdes e concentragdes variantes no
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tempo (distarbios) e por outra corrente acida de composi¢ao fixa e vazao variavel (variavel
manipulada). Objetiva-se o controle do pH na saida do reator. A Figura 4.2 mostra a
representacao do sistema de neutralizagao.

Figura 4.2: Representacdo esquematica do reator de neutralizagdo

O modelo fenomenologico da unidade ¢ dado por

(1+]T(xl))(FB _IT(xl)FA)
aIT(xl)

y Y\
R ox, (4.2)

X1 =

y=x=pH

onde Fo e Fp representam respectivamente as vazdes da corrente acida e alcalina, Vg o
volume do reator ¢ It o inverso da curva de titulagdo. No caso de uma rea¢do onde sdo
envolvidos apenas acidos e bases fortes, It € dado por

-pH __ pH _
ALY (NP LR T — 43)
F, 1077 _K, 10" + C,,

onde Cuo e Cpy representam respectivamente as concentragdes de entrada da corrente 4cida e
basica, e Ky ¢ a constante de dissociagdo da dgua. A Tabela 4.1 mostra o valor das constantes
fisicas do reator:

Tabela 4.1: Constantes fisicas do reator de neutralizacao

Constante Valor Unidade
Ky 10 kgmolz.m'6
Cao e Cro 0,1 kgmol.m™

Vr 1 m’
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4.1.2 — Determinagao do grau de nao-linearidade

Inicialmente realizou-se uma andlise qualitativa para evidenciar o comportamento ndo-linear
do sistema. Procederam-se distirbios em malha aberta do tipo degrau na varidvel manipulada
(vazdo da corrente acida, Fa) e observou-se o comportamento da variavel controlada (pH). A
Figura 4.3 mostra o comportamento do sistema para diferentes variagdes em Fp. A magnitude
de cada degrau imposto ao sistema (dF,), esta exposta na legenda do grafico.

- dF,=107 ||

. - - dF,=10"*
6.5} . _ . dF =103 |1
o2 |

> > > >

55¢ AN

pH

45¢

3.5}

3 1 1 1 1 1 1 1 1 1
0O 02 04 06 08 1 12 14 16 18 2
tempo(min)

Figura 4.3: Resposta do reator de neutralizagdo para distarbios do tipo degrau na vazdo da
corrente acida

Posteriormente, normalizou-se cada curva frente ao distirbio imposto, conforme mostrado na
Figura 4.4.
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Figura 4.4: Resposta normalizada frente ao degrau aplicado para o reator de neutralizagdo -
disturbios do tipo degrau na vazao da corrente acida

Se o sistema fosse linear, todas as curvas se sobreporiam. Entretanto, observa-se que as curvas
nao se sobrepdem, mostrando que o sistema ¢ ndo-linear. Além disso, pode-se observar que, a
medida que o sistema se afasta do ponto de operagdo nominal (pH=7), a ndo-linearidade do
sistema torna-se mais pronunciada, pois sdo necessarios degraus de maior magnitude para
produzir a mesma variacao que a obtida no caso de pH proximo a 7.

Segundo Klatt ¢ Engell (1996) a nao-linearidade deste sistema é preponderantemente estatica,
isto ¢é, ocorre apenas variagdo significativa no ganho do sistema. A Figura 4.5 mostra o
grafico das curvas normalizadas frente aos respectivos ganhos.
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Figura 4.5: Curvas de pH normalizadas frente ao respectivo ganho
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Observa-se que estdo praticamente sobrepostas, ratificando a hipdtese de que a nao-
linearidade do sistema ¢ apenas estatica.

Baseado nestas discussoes, espera-se que a metodologia nRPN reflita um sistema cuja ndo-
linearidade varia abruptamente a medida que o sistema se afasta da neutralidade. Além disso,
espera-se que o indice reflita a ndo-linearidade puramente estatica.

Para determinagdo do grau de ndo-linearidade necessita-se de um conjunto de modelos
lineares, para diferentes pontos de operacdo. Aproximando o sistema como uma func¢do de

transferéncia de primeira ordem que relaciona a variavel manipulada (Fo) com a variavel
controlada (pH)

Gls)=—— (4.4)

onde K ¢ o ganho e 7 a constante de tempo (min) do sistema. A Tabela 4.2 mostra o ganho ¢ a
constante de tempo para alguns pontos de operacao.

Tabela 4.2: Representagdo do ganho e constante de tempo (t) para o reator de neutraliza¢ao

Ponto (Nie K * (min)
opcragao
pH=3 -2,2.10 0,0943
pH=5 -2,2.10* 0,0943
pH=6.5 -6,2.10° 0,0943
pH=7 -1,1.10° 0,0943

Na primeira andlise do grau de nao-linearidade do sistema, considerou-se que a regiao de
operacdo (OR,) continha apenas 2 pontos de operacao equivalentes aos pH =7 e pH=6.5. A
Figura 4.6 (A) mostra as curvas do RPN e nRPN. A Figura 4.6 (B) mostra as curvas do
nRPNgrar € RPN para o sistema. Para a presente analise utilizou-se como modelo nominal
pH =7, e desempenho desejado de 0,17 minutos de tempo de subida e 5% de overshoot.

Os graficos da metodologia nRPN expostos neste capitulo apresentam tanto o eixo da abscissa
quanto da ordenada em escala logaritmica, onde os nimeros que compde estes e€ixos
representam dez elevado ao respectivo valor. Isto ¢, entenda por exemplo -3 como 10~
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Figura 4.6: Graficos do (A) RPN e nRPN ¢ (B) RPN ¢ nRPNgrat para o reator de
neutralizagdo operando em OR;. Vale ressaltar que ambos os eixos estdo em
escala logaritmica.

A partir das curvas da Figura 4.6, observa-se que o sistema apresenta pequeno grau de ndo-
linearidade. Além disso, as curvas do nRPN e nRPNgrat sdo iguais, evidenciando que o
sistema apresenta apenas nao-linearidade estatica. O tipo de controlador indicado para o reator
de neutralizagdo operando nesta regido de operagao ¢ linear, por exemplo PI.

A andlise dos indices numéricos sera feita ao final para todas as regides propostas. Esta
analise permite determinar o controlador adequado para cada regido mais facilmente.

Na segunda regido de operagdo estudada (OR;), o sistema possui os mesmos modelos da
regido anterior, adicionando ao conjunto de modelos o correspondente ao pH = 5. Procede-se
a mesma analise que OR}, incluindo o mesmo desempenho desejado para o sistema, mostrada
na Figura 4.7.
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Figura 4.7: Graficos do (A) RPN e nRPN e (B) RPN e nRPNgrar para o reator de

neutralizacdo operando em OR;

A partir da Figura 4.7, pode-se verificar que o grau de ndo-linearidade de OR; ¢ superior a
OR;. Neste caso, o sistema encontra-se numa regido onde a nio-linearidade ¢ intermedidria,
onde um controlador linear funcionara, porém com visivel perda de desempenho. Novamente
observa-se que a totalidade do grau de ndo-linearidade ¢ provida pela contribui¢do estatica,
pois as curvas do nRPN e do nRPNgrat sdo iguais.

A terceira regido de operagao (OR3) possui os mesmos modelos de OR;, acrescida do modelo
equivalente ao pH = 3. A Figura 4.8 (A) mostra as curvas do RPN e nRPN enquanto que em
(B) as curvas do nRPNgrat € RPN para o sistema.

— RPN

3l Pt Sl — nRPN 3 NRPN STAT |]
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Frequéncia [rad/s] Frequéncia [rad/s]
(A) (B)

Figura 4.8: Graficos do (A) RPN e nRPN e (B) RPN e nRPNgrar para o reator de
neutralizacdo operando em ORj

O grau de ndo-linearidade presente em OR3, conforme mostrado na Figura 4.8, ¢ bastante
elevado, muito superior as demais regides de operagdo. Além disso, este ¢ composto
exclusivamente de ndo-linearidade estatica.
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A Tabela 4.3 mostra os indices do nRPN para as trés regides de operagao.

Tabela 4.3: Indices do nRPN para o reator de neutralizagdo nas trés regides de operagio

Indice nRPN nRPNgrat nRPNpyn
OR; -0,13 -0,13 <-1
OR; 1,69 1,69 <-1
OR; 3,66 3,66 <-1

A partir da Tabela 4.3 pode-se observar que o indice refletiu perfeitamente o comportamento
observado no inicio do capitulo, indicando que o sistema apresenta ndo-linearidade estatica
preponderante, em relagdo a dindmica.

Baseado nos indices da Tabela 4.3, pode-se afirmar que o controlador adequado para a regiao
de operacdo 1 ¢ linear. Para a regido 2 pode-se aplicar um controlador linear, porém havera
visivel perda de desempenho. J4 para a regido 3 um controlador ndo-linear deve ser aplicado,
devido ao alto grau de ndo-linearidade. Neste caso um controlador linear teria desempenho
sofrivel. O controlador indicado para esta regido de operacgdo ¢ do tipo Gain-Scheduling com
pura compensacao do ganho estatico, pois o sistema apresenta apenas nao-linearidade estatica.

4.1.3 — Aplicacdao do controlador indicado para o reator de
neutralizagao

Visando ratificar os resultados da metodologia nRPN expostos anteriormente, submeteu-se o
sistema de neutralizagdo a diferentes tipos de controladores linear e nao-linear, verificando a
validade de cada um deles.

A Figura 4.9 mostra o desempenho de um controlador PI (proporcional-integral) ajustado para
o ponto de operagdo nominal (pH = 7), utilizando o método IMC (Marlin, 1995).
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Figura 4.9: Controlador PI aplicado ao reator de neutralizacdo

Observa-se que o controlador mostra-se adequado para o sistema na regido no entorno do
pH=7 (até tempo 60 segundos). Posteriormente na mudanga para pH=5 o controlador
apresentou bom desempenho, mas houve visivel perda em relagdo a regido anterior. Ja a
mudanca para pH = 3 o controlador apresentou desempenho muito ruim em relag@o as antigas
mudancas de setpoint. Estes resultados ratificam as conclusdes obtidas a partir da metodologia
nRPN.

O controlador adequado, cuja nao-linearidade ndo seria sentida em nenhuma regido de
operacgado estudada deve compensar a variacao estatica do sistema. Neste caso, um controlador
do tipo Gain-Scheduling sera aplicado. A Figura 4.10 mostra a aplicagdo deste controlador no
presente sistema, para as mesmas mudangas de setpoint.

O controlador Gain-Scheduling implementado considera apenas a variacdo estatica do
sistema, adotando uma dinamica fixa para todos os pontos de operagdo. O controlador
utilizado era do tipo PI, tendo seu ganho atualizado pelo pH do reator. Este ganho foi
identificado para os valores de pH inteiros (1 a 7), sendo interpolado para os demais pontos de
operacao utilizando splines (Engeln-Miillges e Reutter, 1996).
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Figura 4.10: Aplicacdo do controlador tipo Gain-Scheduling no reator de neutralizagao

A aplica¢dao do controlador nao-linear no presente sistema mostrou-se totalmente adequada,
tendo o mesmo desempenho para todas regides de operacdo. Novamente a predicdo do
controlador feita pela metodologia nRPN foi correta para todas as regidoes de operacao aqui
estudadas.

4.2—- Caso estudado Il — Reator de Van de Vusse

Reatores sdo a pega principal de muitas unidades quimicas e petroquimicas. De sua correta
operacdo depende a viabilidade do processo, devendo assim seu projeto de controle ser
realizado cuidadosamente. Entretanto, observa-se que em muitos reatores o grau de ndo-
linearidade ¢ acentuado, devido ndo s6 a variacdo de ganho e dindmica entre os pontos de
operacdo, mas também muitas vezes exibindo multiplos estados estaciondrios, sendo que
muitos destes podem ser instaveis (Torres e Tlacuahuac, 2000).

Nesta se¢do sera abordada a reagdo em série e paralelo de Van de Vusse (1964). Este sistema
apresenta a peculiaridade de alterar o sinal do ganho, em diferentes pontos de operagao.
Mesmo que esta reagdo seja extremamente especifica, industrialmente observa-se 0 mesmo
fendmeno em algumas unidades, como, por exemplo, em colunas extrativas de destilagao
utilizadas para a separacao do 1,3 butadieno (Marcon, 2001).

4.2.1 — Descri¢gdo do processo

A reagdo de Van de Vusse ¢ composta de duas reagdes em paralelo: a primeira que produz
ciclopentanol (B) a partir do ciclopentadieno (A), reagindo novamente e produzindo o
ciclopentenodiol (C) e a segunda onde o ciclopentadieno produz diciclopentadieno (D).

A—b s % yC

24—5 5D

(4.5)
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Esta reacdo ocorre em um reator de mistura (CSTR) mostrado na Figura 4.11

Figura 4.11: Representagdo do reator de mistura onde ocorre a reagdo de Van de Vusse

O modelo fenomenoldgico para o reator de Van de Vusse ¢ dado por

e g

dt in out
d(VdeA) - EnCAin _FoutCA - VR [kl (T)CA +k3 (T)CAZ:I
% = _FoutCB + VR [kl (T)CA - k2 (T)CB]
d(VRT) = F;'nT;'n _FoutT + kWAR (Tk _T)_ VR [kl (T)CAAHI +k2 (T)CBAHz + k3 (T)CAzAH3]

dt pCp pCP
dr,) 1
= ky Ap\T —T,
di mcC, [Qk + kyy A k)]

(4.6)

Para o presente sistema, as varidveis controladas sdo a concentragdo do componente B (Cj,
[mol.1'])ea temperatura do reator (7, [°C]). As variaveis manipuladas sdo o calor removido
na camisa (Qk, [kJ h™']).e o inverso do tempo de residéncia (f=F.Vz",[h"']). O principal
distirbio € a concentracdo de alimentacdo do componente A (Cy;,) € a temperatura de entrada

da alimentagao (7;,). A Tabela 4.4 mostra os intervalos de validade das variaveis citadas.
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Tabela 4.4: Intervalo de validade das varidveis para o reacdo de Van de Vusse

Variavel Unidade  Valor minimo Valor maximo
Cp mol.I"! 0,7 0,95
f h! 3 35
Qx kJh™! -8500 0
CaN mol.I" 4,5 5,7
Four Lh 30 350

A Tabela 4.5 mostra as equagdes das taxas das reagcdes, bem como 0s respectivos parametros
cinéticos.

Tabela 4.5: Parametros de Arrhenius para o cinética do reator

Reacdo Equagdo da Fatorde  {Upidade de k;, Energiade Entalpia de

taxa colisdo ki ativacao E; [K] reacdo AH (kJ)
A—5 B r=kC, 1,28.10" h! -9758,3 4,2
B—%s5Cc  n=kC, 1,28.10" h! -9758,3 -11
24— 5D =k,C? 9,043.10° L.mol™ h! -8560 -41,85

A Tabela 4.6 mostra os parametros fisicos e quimicos do reator de Van de Vusse.
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Tabela 4.6: Parametros fisicos do reator

Parametro Simbolo  Valor Unidade
Densidade da mistura p 0,934 kg.I™
Capacidade calorifica da mistura Cp 3,01 kIl kg K
Coeficiente de troca térmica da camisa Kw 4032  kI.m?*h'K!
Area da camisa Ar 0,215 m?
Volume do reator Vr 10 l
Diametro do reator Dr 0,2312 m
Massa da refrigerante mg 5 kg
Capacidade calorifica do refrigerante Cpx 2 kI kg' K

O sistema apresenta um zero de transmissao, cujo sinal pode ser positivo se Cp for controlada.
A completa andlise da controlabilidade deste sistema pode ser encontrada em Trierweiler
(1997).

A Figura 4.12 mostra a concentragdo Cp do estado estaciondrio em fun¢do do inverso do
tempo de residéncia f, parametrizada na temperatura do reator.
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Figura 4.12: Concentragdo no estado estaciondrio do componente B em funcdo do inverso
do tempo de residéncia

Observa-se na Figura 4.12 que ocorre uma inversao no ganho do sistema, isto ¢, o aumento de
f acarreta inicialmente aumento de Cp, que atinge um maximo e posteriormente passa a
apresentar comportamento contrario. O presente reator apresenta também a peculiaridade de

multiplicidade de entradas, isto € para diferentes conjuntos de f, obtém-se valores iguais de
Cs.

A Tabela 4.7 mostra as variaveis controladas e manipuladas para os trés pontos de operacao
das regides de operagdo cujos graus de nao-linearidade serao calculados.

Tabela 4.7: Pontos de operagao do reator de Van de Vusse

Ponto de operagdo T [K] f[h']

OPI 134,14 18,83
OP2 113,61 14,19
OP3 103,51 25,50

O primeiro ponto tem ganho positivo, o terceiro tem ganho negativo e o segundo localiza-se
proximo ao apice da curva.

O procedimento de andlise sera andlogo ao reator anterior, ou seja, serdo aplicados distirbios
de diferentes magnitudes nas variaveis de entrada do modelo, captando sua resposta. Estas
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serdo normalizadas frente ao disturbio imposto. O grau de nao-linearidade pode ser
qualificado mediante comparagdo entre as distancias das curvas do grafico normalizado.

A Figura 4.13 (A) mostra a resposta da varidvel controlada Cy e (B) a resposta normalizada
para o primeiro ponto de operagao frente a degraus de diferentes magnitudes no inverso do
tempo de residéncia.

Simulacdo em malha aberta (OP = 1)

(Cb - Cb0) / degrau*10 (OP = 1)
0.35 T T T -

-10
0.3} . - - -5 |{
. -5
0.25} ___ _|— 10 |4

0.2} s 1

0.15}

0.1f

0.05}

1 1 1 _005 1 1 1 1
5 10 15 20 25 0 5 10 15 20 25

Tempo [min] Tempo [min]

(A) (B)

Figura 4.13: Grafico da (A) resposta de Cp frente a degraus de diferentes magnitudes em fe
(B) resposta normalizada para OP1

A partir da Figura 4.13, pode-se observar que o sistema apresenta pequeno grau de nao-
linearidade, causado principalmente pela variacdo do ganho. Nesta regido de operagdo, o
sistema apresenta ainda um zero de transmissdo positivo, sendo evidenciado pela resposta
inversa apresentada.

Outro fato peculiar ¢ a variacdo da ndo-linearidade em funcdo da freqiiéncia. Para altas
freqiiéncias o grau de nao-linearidade ¢ baixo, aumentando a medida que a freqiiéncia
diminui. Esta afirmagdo ¢ ratificada pela Figura 4.13 (B), pois as curvas sdo coincidentes a

baixos tempos, aumentando sua distancia ao passar do tempo.

Esta observacdo contrapde o conceito do compromisso entre robustez e desempenho para
sistemas lineares, onde a diminui¢do do ganho do controlador implica num maior nimero de
plantas que s@o estabilizdveis pelo controlador, aumentando sua robustez. Para sistemas nao-
lineares muitas vezes este conceito € erroneo, pois o decréscimo da velocidade do controlador
permite que o sistema opere em regides distantes do ponto de operagdo, cujo grau de ndo-
linearidade ¢ grande, perdendo seu desempenho, ao contrario de um controlador com alto
desempenho, que faz que o sistema opere apenas no entorno do ponto de operacdo, ndo sendo
afetado pela ndo-linearidade existente nas regides mais afastadas.

A Figura 4.14 mostra a resposta ao distirbio degrau da variavel controlada Cg no segundo
ponto de operacdo. Este ponto de operagdo se localiza préximo ao ponto de maximo da curva,
onde o ganho ¢ dispar em cada lado da curva. Assim os degraus negativos terdo ganho
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positivo e os degraus positivos terdo ganho negativo (ver Figura 4.12). A magnitude dos
degraus impostos ¢ mostrada na legenda do gréfico.

Simulacdo em malha aberta (OP = 2) (Cb - Cb0) / degrau*10 ( OP = 2)
1.25 T T T T 0.3 T T v -
-10 -10
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S 105} 01f
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= 1 0.05¢
) .
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Figura 4.14: Gréafico da (A) resposta de Cp frente a degraus de diferentes magnitudes em f'e
(B) resposta normalizada para OP2

A Figura 4.14 mostra que o grau de nio-linearidade observado em OP2 ¢ superior que OP1,
sendo causado ndo s6 pela inversdo do ganho, mas também pela visivel alteracdo na dindmica
do sistema.

A Figura 4.15 mostra a resposta da varidvel controlada Cp ao disturbio para o terceiro ponto
de operacao

Simulacdo em malha aberta (OP = 3) (Cb - CDb0) / degrau*10 ( OP = 3)
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Figura 4.15: Gréafico da (A) resposta de Cp frente a degraus de diferentes magnitudes em f'e
(B) resposta normalizada para OP3

A Figura 4.15 mostra que o sistema apresenta baixo grau de nao-linearidade, pois as curvas do
grafico (B) s@o proximas. Neste ponto de operacdo, ocorre pequena variagdo no ganho e a
varia¢do dindmica ¢ praticamente nula. Aqui também o grau de nao-linearidade ¢ dependente
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da velocidade do controlador: quanto mais lento, maior perda de desempenho causada pela
ndo-linearidade.

4.2.2 — Aplicagcao da metodologia nRPN

Ap0s determinar qualitativamente o grau de ndo-linearidade para o reator de Van de Vusse, a
metodologia nRPN serd aplicada, visando novamente testar suas potencialidades. A
metodologia sera aplicada as trés regides de operagdo, cujos pontos de operacdo base estdo
dispostos na Tabela 4.7. As respectivas regides de operagdo serdo denominadas OR1, OR2 e
OR3.

Resumidamente, espera-se que o sistema apresente um grau de nao-linearidade mediano para
as regides de operagdo no entorno de OR1 ¢ OR3. A contribuigdo estatica para estas regioes
deve ser superior a dindmica, conforme observado na analise anterior. Ja a regido de operagao
no entorno de OR2 apresenta nao-linearidade pronunciada devido ndo s6 a inversao de ganho,
mas também devido a variagdo dinamica.

A Figura 4.16 mostra o grafico das curvas do nRPN para OP1. O desempenho desejado
utilizado para as trés regides de operagao ¢ de 0,1 minutos e 5% de overshoot. Cabe ressaltar
que os eixos dos graficos do nRPN estdo em escala logaritmica, onde 1 indica 10",

2 T
— RPN
| = nRPN
_ .~ 7> = - nRPN DYN
1t T - nRPN STAT |-

-1 0 1 . 2 3
Frequéncia [rad.min ]

Figura 4.16: Analise da ndo-linearidade do reator de Van de Vusse operando em ORI
utilizando a metodologia nRPN

A Figura 4.16 ratifica os resultados observados anteriormente, mostrando mediano grau de
nao-linearidade, principalmente acarretado pela contribuicdo estatica, pois a curva do
nRPNgrar estd proxima a do nRPN. A metodologia nRPN refletiu perfeitamente o
comportamento do sistema observado na Figura 4.13.

A Figura 4.17 mostra as curvas do nRPN para a segunda regido de operagao.
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Figura 4.17: Analise da nao-linearidade do reator de Van de Vusse operando em OR2
utilizando a metodologia nRPN

A Figura 4.17 mostra que grau de ndo-linearidade ¢ grande para o sistema operando em torno
de OR2, pois as curvas do RPN e nRPN apresentam significativa diferenca. Além disso, a
ndo-linearidade tem influéncias significativas tanto da contribui¢do estatica quanto dindmica.
Cabe ressaltar que a influéncia estatica ¢ maior, devido a inversao de ganho existente no
sistema.

Na terceira regido de operacdo, conforme apresentado na Figura 4.18, o sistema apresenta
novamente baixo grau de ndo-linearidade, sendo este basicamente provido pela variagdo de
ganho. O comportamento descrito pela metodologia nRPN novamente vem ao encontro do
exposto nos testes da Figura 4.15.
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Figura 4.18: Analise da ndo-linearidade do reator de Van de Vusse operando em OR3
utilizando a metodologia nRPN

A Tabela 4.8 mostra os indices da metodologia nRPN para as trés regides de operacao.

Tabela 4.8: indices do nRPN para as trés regides de operagio do reator de Van de Vusse

indice / OR ORI OR2 OR3

nRPN 1,05 2,32 1,05
NRPNgTAT 0,99 1,96 1,05
nRPNpy~ -0,88 0,10 -0.98

Os indices refletem o comportamento descrito pela respectiva andlise grafica. Para as regides
de operacdao 1 e 3, um controlador linear ¢ suficiente, havendo insignificante perda de
desempenho acarretada pela ndo-linearidade. J4 para a regido 2, um controlador linear
acarretaria, neste caso, instabilidade a planta, devido a inversao de ganho, ndo sendo
aconselhdvel para esta regido de operagdo. O controlador indicado para esta regido de
operacao deve principalmente compensar a alteragdo estatica, segundo a metodologia nRPN.

A Figura 4.15 mostra que o grau de nao-linearidade para a primeira e terceira regides de
operacdo ¢ dependente da velocidade do controlador. Se o desempenho do controlador for
alto, a ndo-linearidade sentida pelo sistema ¢ inferior a sentida por um controlador lento.
Aplicou-se a metodologia nRPN para o mesmo conjunto de modelos da terceira regido de
operagdo, utilizados para o calculo do indice na Figura 4.18, utilizando diferentes
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desempenhos desejados para o sistema. A Tabela 4.9 mostra o indice nRPN para a terceira
regido de operagdo, para controladores com diferentes tempos de subida.

Tabela 4.9: Calculo da ndo-linearidade na regido de operagdo 3 para controladores com
diferentes desempenhos

Tempo de subida [min] 1 0,1 0,01 0,001

nRPN 1,09 1,05 1,01 1,00

Novamente o indice refletiu o comportamento verificado através dos outros testes, pois o grau
de ndo-linearidade quantificado pelo nRPN ¢ tao menor quanto mais rapido o controlador. O
grau de ndo-linearidade varia muito pouco, mesmo assim o indice foi capaz de captar esta
influéncia.

4.2.3 — Aplicacao do controlador adequado para cada regido de
operagao

Nesta secdo, o controlador adequado para cada regido de operagdo sera aplicado, isto €, para a
primeira e terceira regides de operagdo um controlador linear serd aplicado. De ante mao,
sabe-se que a perda de desempenho causada pela ndo-linearidade deve ser pequena. Para a
segunda regido, tanto um controlador linear quanto um controlador preditivo ndo-linear serdo
aplicados. O primeiro deve instabilizar, ndo levando a planta ao sefpoint desejado; ja o
segundo deve apresentar o mesmo desempenho para todas as regides de operagdo, tendo em
vista que apresenta compensagao tanto para o ganho quanto para a dindmica.

Neste estudo objetiva-se o controle da concentracdo do componente B (Cz), manipulando o
inverso do tempo de residéncia (f). Considera-se que o controle perfeito de temperatura no
reator, pois analise de ndo-linearidade contemplou apenas a contribuicao de f.

A Figura 4.19 mostra a aplicagdo do controlador linear para a primeira regido de operacao. O
controlador aplicado para cada regido de operacdo ¢ PI, cujo ajuste foi realizado utilizando a
método IMC (Marlin, 1995).
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Figura 4.19: Aplicacdo do controlador PI para o reator de Van de Vusse na primeira regido
de operagao

A partir da Figura 4.19 pode-se concluir que o controlador praticamente ndo perde seu
desempenho, para diferentes pontos de operagdo, na primeira regido de operacao, conforme
estimado pela analise nRPN.

Para a terceira regido de operagdo, o comportamento ¢ analogo, apesar do ganho inverso,
como mostrado na Figura 4.20.
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Figura 4.20: Aplicacdo do controlador PI para o reator de Van de Vusse na terceira regidao
de operacao
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Novamente, observa-se que a nao-linearidade acarretou pequena perda de desempenho do
controlador, conforme o predito pela analise do nRPN.

A segunda regido de operagdo apresenta o maior grau de nao-linearidade, devido a inversao
do ganho. Um controlador linear pode funcionar se mantido em apenas uma regido de
operagdo onde o ganho ndo se altera. Na Figura 4.21 (a) manteve-se o sistema na regido de
ganho negativo, com o controlador propriamente ajustado para esta regido. A simples
alteracdo do valor base da varidvel manipulada (bias) alterou a regido de operacdo do sistema,
conforme mostrado na Figura 4.21 (b). Verifica-se que o controlador se mostrou instavel para
esta regido de operagdo, saturando a varidvel manipulada.

variavel controlada variavel controlada
. . . . 1.4 .
o 1.2
5 1f
éog L
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0.9 . . . . . . . 04 . . . . . . .
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= 2071 g
15} 25}
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0.5 1 1.5 2 2.5 3 3.5 4 0 0.5 1 15 2 2.5 3 3.5 4
tempo (h) tempo (h)
(a) (b)

Figura 4.21: Aplicac¢do do controlador PI para o reator de Van de Vusse na segunda regido
de operagdo (a) regido de ganho negativo e (b) regido de ganho positivo

O controlador adequado para a segunda regido de operacao, segundo a metodologia nRPN
deve compensar principalmente a variagdo estatica. Neste estudo, utilizar-se-4 um controlador
do tipo preditivo nao-linear (Duraiski, 2001).

Na Figura 4.22 aplicou-se o referido controlador, alterando a regido de operagdo do sistema,
fazendo-o enfrentar a inversao de ganho.
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Figura 4.22: Aplica¢do do controlador preditivo nao-linear LLT no reator de Van de Vusse

Na Figura 4.22 as linhas pontilhadas indicam o setpoint para o grafico da variavel controlada
e para a variavel manipulada indica a regido onde ocorre a inversao do ganho: acima da linha
o sistema apresenta ganho negativo, e abaixo positivo.

Inicialmente operou-se o sistema na regido onde o ganho € positivo, até aproximadamente 30
minutos. Posteriormente, desligou-se o controlador ¢ de forma manual alterou-se a regido de
operacdo, tornando o sinal do ganho negativo. Ao final, reconduziu-se o sistema a regidao de
ganho positivo, novamente desligando o controlador (t = 105 min). O controlador mostrou-se
robusto para a variacao de sinal de ganho, diferentemente do controlador linear.

4.3— Reator CSTR com Muiltiplos Estados Estacionarios

Nos dois exemplos anteriores, dois sistemas SISO foram apresentados, onde os resultados da
metodologia nRPN podiam simplesmente ser qualificados baseado na resposta ao degrau de
cada um dos modelos. O presente caso de estudo ¢ um reator CSTR com multiplos estados
estaciondrios, um exemplo composto de duas entradas e duas saidas. Neste caso, a andlise
qualitativa do grau de nao-linearidade ¢ mais complexa, pois havera a influéncia de duas
variaveis de entrada em duas saidas. Aqui se verifica um atributo da metodologia: o indice
gerado ¢ Unico, capaz de captar o grau de ndo-linearidade total, independente do numero de
entradas e saidas.

Neste exemplo, o sistema tem elevado grau de ndo-linearidade, pois apresenta trés pontos de
operacao distintos, cujas caracteristicas dinamicas sdo diferentes entre os pontos.

4.3.1 — Descri¢cao do sistema

Supondo uma reagao genérica de um componente A formando B
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A——>B 4.7)
cuja cinética € de primeira ordem em relagdo ao componente A.

As equagdes para o balango de massa e energia sao dadas por

dC _F

o V(CE—C)—kC (4.8)

dr F(TE_T)_[AHkC+UA(T—TW)J 49)

iV oC,

onde: C: concentragio do componente A (kgmol.m™)
Cg: concentragdo de alimentagdo do componente A (kgmol.m™)
V: volume do reator (m?)
F: vazdo de alimentagio (m*s™)
k: constante de reacdo (s)
T: temperatura do reator (K)
Tg: temperatura de alimentagdo (K)
AH: variagdo de entalpia da reagdo (kJ.kgmol™)
Tw: temperatura da camisa de troca térmica (K)
U: coeficiente de pelicula da camisa (kW.m?K™)
A: area de troca térmica da camisa (m?)
p: densidade do fluido (kg.m™)
Cp: coeficiente de expansio a pressio constante (kJ.(kg K)™)

A Tabela 4.10 mostra as constantes fisico-quimicas para o reator.
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Tabela 4.10: Constantes fisico-quimicas para o reator CSTR

Variavel Valor Unidade
Ce 300 kgmol/m?
v 25 m?

6 m3/s
k 3,210° 1/s
Te 320 K
Tw 315 K
AH -7000 kJ/kgmol
576 kW/(m?K)
25 m?
p 1000 kg/m?
Cr 4 kg/(kJ.K)

O presente reator possui duas variaveis controladas: a concentragdo do componente A (C) e a
temperatura do reator (T). As duas variaveis manipuladas sdo respectivamente a vazao de
alimentacdo (F) e a temperatura da camisa (Tw). Os dois principais distirbios sdo a
concentragdo de alimentacdo (Cg) e a temperatura de alimentagdo (Tg).

Este reator apresenta multiplicidade de estados estacionarios nas saidas, isto ¢, para uma
entrada fixa, o sistema tem trés diferentes pontos de equilibrio na temperatura e concentragao
do reator. Visando ratificar esta afirmagdo, construiu-se o grafico do calor gerado (Qg) € o
calor removido (Qr) (kJ), conforme mostrado na Figura 4.23.
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Figura 4.23: Curvas dos calores gerados (kJ) e removido para reator CSTR com multiplos
estados estacionarios

As curvas se intersecionam trés vezes, mostrando os trés pontos de operacdo, para uma
mesma entrada. A Tabela 4.11 mostra os valores estacionarios € os autovalores para cada um
dos pontos.

Tabela 4.11: Valores estacionarios e autovalores para reator CSTR: multiplos estados
estacionarios

Ponto de operacdo  Valor estacionario (C;T) Autovalores

1 - instavel 264; 341 -0,17; 0,4
2 - baixa conversdo 297; 303 -0,192+-0,00241
3 - alta conversdo 0,1; 650 -540; -0,27

Conforme a Tabela 4.11 pode-se afirmar que o sistema apresenta dois pontos estaveis (2 e 3),
e um ponto de operacao instavel (1), pois este apresenta um autovalor positivo.

4.3.2 — Analise da nao-linearidade

Inicialmente, analisar-se-a a influéncia das variaveis manipuladas no grau de ndo-linearidade.
A metodologia de analise serd analoga a utilizada nos outros exemplos. Proceder-se-ao
diferentes distarbios tipo degrau nas varidveis manipuladas e analisar-se-30 as respostas das
variaveis controladas. A seguir, estas variaveis serdo normalizas frente aos distirbios
impostos.

Primeiramente, analisar-se-a a influéncia das variaveis manipuladas para o ponto de operacao
de alta conversdo (ponto de operagdo 3). A Figura 4.24 mostra as respostas ao distirbio na
vazdo de alimentag¢do para (A) composicdo do componente A, (B) temperatura do reator e
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seus respectivos graficos normalizados frente aos distirbios (C) e (D). Vale ressaltar que os
distirbios foram realizados em 10 segundos. A legenda dos graficos apresenta a magnitude do
degrau aplicado na vazdo de alimentacao.
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Figura 4.24: Distarbio degrau na vazao de alimentacdo para o reator operando no ponto de
alta conversdao — (A) e (C) resposta original e normalizada para a concentracao
do componente A e (B) e (D) resposta original e normalizada para a temperatura
do reator

O grau de ndo-linearidade acarretado pela variagdo na vazdo de alimentagdo ¢ pequeno,
evidenciado na Figura 4.24, pois as curvas dos degraus normalizados praticamente se
sobrepde. A ndo-linearidade ¢ causada principalmente pela variagdo de ganho, sendo a
varia¢ao na dindmica insignificante.

Subseqiientemente, analisou-se o grau de nao-linearidade causado pela temperatura da camisa
de resfriamento nas variaveis controladas. A Figura 4.25 mostra a resposta aos distirbios da
temperatura do reator nas variaveis controladas: (A) composicdo do componente A, (B)
temperatura do reator e seus respectivos graficos normalizados frente aos distirbios (C) e (D).
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Novamente os disturbios foram realizados em 10 segundos. A legenda dos graficos apresenta
a magnitude do degrau aplicado na temperatura da camisa de resfriamento.
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Figura 4.25: Distarbio degrau na temperatura da camisa de resfriamento para o reator
operando no ponto de alta conversao — (A) e (C) resposta original e normalizada
para a concentracdo do componente A e (B) e (D) resposta original e
normalizada para a temperatura do reator

Observa-se pequena variagdo entre as curvas normalizadas, representando pequena influéncia
da temperatura da camisa no grau de nao-linearidade. Esta variavel controlada causa nao-
linearidade visivel apenas na concentragao.

Subseqiientemente, analisou-se a influéncia da insercdo de modelos de diferentes pontos de
operacdo com diferentes conversdes. Os modelos sdo das regides estaveis de alta e baixa
conversao. A Tabela 4.12 mostra o valor das entradas e saidas para os referidos modelos.
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Tabela 4.12: Variaveis controladas ¢ manipuladas para o reator — modelos de duas diferentes

conversoes
MODELO ENTRADAS [F,Tw] SAIDAS [C,T]
1 3,6; 280 0,1658; 621,36
2 3,6; 280 297,71, 300,93
3 3,2; 280 0,1991; 605,97
4 3,2; 280 297,59; 300,09

A partir da Tabela 4.12, verifica-se que para um mesmo conjunto de entradas, o sistema
apresenta diferentes valores estaciondrios. Para verificar o grau de ndo-linearidade da regido
de operagdo que engloba os quatro modelos acima especificados, procederam-se distirbios do
tipo degrau, mostrados na Figura 4.26. A Figura 4.26 (A) mostra os degraus para os modelos
1 e 3, situados na regido de alta conversdo e (B) os degraus para 2 ¢ 4, situados na regido de
baixa conversao.
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Figura 4.26: Disturbio degrau aos modelos de regides distintas — (A) modelos 1 ¢ 3 e (B)
modelos 2 ¢ 4

Observa-se, a partir da Figura 4.26, que os modelos 1 ¢ 3, bem como 2 e 4 apresentam
pequena discrepancia entre eles, resultado num baixo grau de nao-linearidade. Entretanto, a
comparac¢do entre os modelos de diferentes regides estacionarias (1 e 2; 3 e 4) mostra que o
sistema apresenta um grau de ndo-linearidade pronunciado. A variagdo estatica neste caso €
sensivel, por sua vez mais pronunciada que a dindmica, devido a variacdo no sinal do ganho
da malha de composig¢do (C - F).
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4.3.3 — Aplicagao da metodologia nRPN

Neste secdo a metodologia nRPN sera aplicada para diferentes regides de operacdo visando
quantificar o grau de nao-linearidade total. Objetiva-se novamente testar o indice, verificando
se ele apresenta resultados condizentes com os observados através de testes qualitativos.

A primeira analise do grau de ndo-linearidade serd procedida para a regido de operacao
estavel de alta conversdo, cujo estudo qualitativo foi feito anteriormente através de degraus
normalizados. A Tabela 4.13 mostra os modelos lineares utilizados para a construgdo da
regido de operacao de alta conversao.

Tabela 4.13: Modelos lineares utilizados para a determinag@o do grau de ndo-linearidade da
regido de alta operacdo

MODELO ENTRADAS [F,Ty] SAIDAS [C,T]
1 3,6; 280 0,1658; 621,4
2 4,0; 280 0,1435; 635,0
3 3.2,280 0,1991; 605,9
4 3.2, 300 0,1696; 614,0
5 3.2,260 0,2349; 597,4

A partir dos modelos da Tabela 4.13, calculou-se o grau de ndo-linearidade, utilizando a
metodologia nRPN, mostrado na Figura 4.27. De ante mdo, sabe-se que o grau de nao-
linearidade deve ser irrisorio. O desempenho desejado utilizado foi de 10 segundos de tempo
de subida e 5% de overshoot. O modelo nominal utilizado foi o primeiro exposto na tabela
anterior.
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Figura 4.27: Aplica¢do da metodologia nRPN para a regido de operagdo de alta conversdo

A Figura 4.27 confirma as afirmagdes proferidas a partir das simulagdes dos disturbios do tipo
degrau. O grau de nao-linearidade ¢ baixo, evidenciado pela proximidade das curvas do RPN
e nRPN.

O indice nRPN para esta regido foi de 0,1871. Neste caso, seguramente um controlador linear
funcionaria perfeitamente, nao perdendo desempenho, nesta regido de operagdo, devido a nio-
linearidade.

Subseqilientemente analisou-se a influéncia da insercdo de modelos de diferentes pontos de
operagdo com diferentes conversdes, de regides estaveis de operacao. Tabela 4.12 mostra o
valor das entradas e saidas para os referidos modelos. A Figura 4.28 mostra as curvas do
nRPN. O desempenho desejado utilizado foi de 10 segundos de tempo de subida e 5% de
overshoot.
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Figura 4.28: Aplica¢do da metodologia nRPN para a regido que engloba as regides de alta e
baixa conversao

A andlise nRPN novamente refletiu as caracteristicas ndo-lineares do sistema: o sistema
apresenta visivel grau de ndo-linearidade, apresentando grande variagdo principalmente no
ganho, mas também consideravel importancia da dindmica do processo. O nRPN ¢ 2,41, o
nRPNSTAT € 2,39 €o IIRPNDYN € 0,99

Neste sistema, um controlador linear poderia tornar a planta instdvel em certos pontos de
operacdo, devido a inversdo de ganho do canal da malha da composicdo. O controlador
adequado neste caso deve compensar tanto a nao-linearidade estatica quanto dindmica, pois

ambas contribui¢des sdo relevantes.

Um caso onde a nao-linearidade seria extrema, principalmente causada pela variagao
dindmica, seria uma regido de operacdo que engloba os dois pontos de operagdo estaveis de
conversoes distintas e o ponto de operacao instavel. De ante mao, verifica-se que o grau de
nao-linearidade deve ser muito elevado, com a contribui¢do dinamica muito elevada, nao
sendo, todavia, a influéncia estatica desprezivel. A Figura 4.29 mostra o grafico das curvas do
nRPN calculadas utilizando os modelos da Tabela 4.11. O desempenho desejado utilizado foi
de 10 segundos de tempo de subida e 5% de overshoot.
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Figura 4.29: Curvas do nRPN para o reator operando na regido de operacdo com pontos
estaveis e instaveis

Para a regido de operagdo completa, o nRPN foi de 4,95, o nRPNgrar foi de 2,39 e o
nRPNpyn foi de 2,56. O controlador adequado deve compensar tanto a variagdo estatica
quanto dindmica, pois, mesmo a contribuicdo dinamica sendo preponderante, a estatica ndo ¢
desprezivel.

4.3.4 — Aplicacao do controlador adequado

Neste secao serdao aplicados os controladores indicados para cada regido de operacao
estudadas anteriormente, verificando as conclusdes proferidas pela metodologia nRPN.

Para o controle do reator na regido de operagdo de alta conversdo, utilizaram-se dois
controladores PI descentralizados. Os parametros de ajuste foram obtidos a partir do método
IMC (Marlin, 1995). Entretanto observou-se que o desempenho do controlador era excessivo,
optando-se por reduzir os ganhos. Para a malha de temperatura utilizou-se Kp de —10 e 1y de
70. Para a malha de composi¢do utilizou-se Kp de —20 e 11 de 11. Impuseram-se diferentes
distirbios nos valores base das varidveis manipuladas. A Figura 4.30 mostra o
comportamento das variaveis controladas, bem como das manipuladas. Realizaram-se
distirbios no setpoint das varidveis controladas, tanto de forma simultdnea, quanto
independente, nas malhas controle.
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Variaveis manipuladas
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Figura 4.30: Aplicagdo do controlador PI na regido de operagdo de alta conversdo (A)

variaveis controladas e (B) manipuladas

Na Figura 4.30 observa-se que o controlador manteve praticamente o mesmo desempenho ao
longo de toda regido de operacao, mostrando a quase auséncia da ndo-linearidade na regido.

No segundo teste utilizou-se o controlador preditivo ndo-linear LLT (Duraiski, 2001) para o
controle da unidade nos trés pontos de operagdo mostrados na Tabela 4.11. As varidveis
controladas e manipuladas sdo mostradas na Figura 4.31 (A) e (B) respectivamente.
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Figura 4.31: Aplicagdo do controlador preditivo nado-linear ao CSTR operando em cada um
dos multiplos estados estacionarios

O controlador mostrou-se adequado para controlar a planta nos trés pontos multiplos,
diferentemente de um controlador linear. Novamente a previsdo da metodologia nRPN foi
acertada. Inicialmente, at¢ o tempo 8 segundos, manteve-se o controlador no ponto de
operacdo instavel, posteriormente alterou-se o ponto para o de baixa conversdo. Ao final do
teste trocou-se novamente de regido de operacdo, levando o sistema ao ponto de alta
conversao.
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Capitulo 5

Coluna de alta pureza: separacao de benzeno e
tolueno

A destilagdo ¢ atualmente a principal operagao unitaria para a separag¢do de produtos quimicos
e petroquimicos (Luyben, 1992). O controle de colunas de destilacdo geralmente ndo ¢ uma
tarefa facil, devido ao acoplamento entre as varidveis, suscetibilidade a disturbios externos e
muitas vezes elevado grau de ndo-linearidade.

Colunas de alta pureza sdo geralmente nao-lineares e muito sensiveis a disturbios (Luyben,
1992). Pequenos distirbios na coluna sdo responsaveis por grande alteracdo nas composigdes
dos produtos no estado estacionario. Além disso, estas colunas apresentam elevadissimas
constantes de tempo, devido as grandes vazdes de reciclo interno.

Neste capitulo sera determinado o grau de ndo-linearidade da coluna de separagdo benzeno e
tolueno de uma unidade BTX, unidade que separa o benzeno, tolueno e xilenos. A coluna em
estudo se caracteriza por uma coluna de alta pureza.

Inicialmente a unidade de separacdo de aromaticos sera descrita, bem como a coluna de
separacdo de benzeno. Posteriormente, as regides de operacdao serdo definidas e um estudo
qualitativo sera realizado para estimar o grau de nao-linearidade. Finalmente, a metodologia
nRPN serd aplicada, permitindo determinar o controlador adequado para cada regido de
operacao.

5.1 - Descricao da unidade

A unidade de fracionamento de aromaticos (UFA), conhecida como BTX foi fruto de alguns
estudos, entre os quais, cita-se Langerhorst (2001).

A fungdo desta unidade € separar os produtos benzeno, tolueno e xilenos de alta pureza da
corrente proveniente das unidades de Extracdo de Aromaticos e de Desproporcionamento de
Tolueno (Hidrodealquilagdo do tolueno). A Figura 5.1 mostra a localizagdo da BTX dentro da
central petroquimica genérica.
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Figura 5.1: Localizagdo da fracionadora de aromaticos numa central petroquimica tipica

A UFA ¢ composta de quatro torres:
» Torre de argila
» Coluna de benzeno
» Coluna de tolueno
» Coluna de xilenos

Na torre de argila, as olefinas existentes na alimentagdo sao removidas. O produto de fundo
desta torre ¢ enviado para a coluna de benzeno.

Esta coluna opera a pressdo atmosférica, sendo alimentada pela corrente de aromaticos BTX.
A coluna foi projetada para 40 estagios tedricos. O benzeno ¢ retirado lateralmente no quinto
prato. Pelo topo ¢ removido o azeotropo heterogéneo de minima temperatura formado entre o
benzeno e a agua, além de uma pequena por¢do de ndo aromaticos leves. Esta mistura ¢
resfriada, ocorrendo separagao entre as fases no vaso de topo. A fase aquosa ¢ removida ¢ a
fase organica, que € rica em aromaticos, principalmente em benzeno, retorna a coluna.

As variaveis controladas desta coluna sdo a contaminagao de benzeno na corrente de fundo ¢ a
concentracdo de tolueno na retirada lateral, ambas em partes por milhdo (ppm). As variaveis
manipuladas sdo o calor do refervedor e a vazao da retirada lateral.
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A representacdo da coluna de benzeno esta disposta na Figura 5.2.
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Ly Benzeno
BTX

Tolueno e
Xilenos

Figura 5.2: Representacdo da coluna de benzeno da unidade BTX

A coluna de benzeno se caracteriza por ser uma coluna de alta pureza, que separa o benzeno
do tolueno e xilenos, permitindo baixa contaminagdo tanto de benzeno na corrente de fundo,
quanto de tolueno na retirada lateral. O grau de ndo-linearidade desta torre serd quantificado
para diferentes especificagdes, tanto de benzeno na corrente de fundo quanto tolueno na
retirada lateral.

A coluna de tolueno é alimentada a corrente de fundo da coluna de benzeno. A coluna de
tolueno possui 130 estagios reais, tendo como entrada de carga somente o estagio 66. Pelo
topo ¢ retirado o tolueno de alta pureza.

A coluna de xilenos recebe como alimentacdo a corrente de fundo da torre de tolueno. A
coluna de xilenos tem 56 estagios reais tendo como entrada de carga o estagio 29. O produto
de topo ¢ uma mistura de xilenos que, depois de condensada, se divide em duas correntes:
uma retorna para a coluna como refluxo sob controle de nivel e a outra corrente ¢ resfriada e
enviada diretamente para a unidade de separacdo de para-xileno. O produto de fundo desta
coluna ¢ enviado para a unidade de fracionamento de xilenos.

A Tabela 5.1 mostra os principais componentes da alimentagdo tipica da unidade BTX.
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Tabela 5.1: Principais componentes da alimentacao da torre de benzeno

COMPONENTE  FRACAO MASSICA

BENZENO 0,51
METIL-CICLO
HEXANO 0,00012
TOLUENO 0,29
OCTANO 0,00021
XILENOS 0,196
AGua 0,0008

O modelo dinamico da coluna de benzeno foi construido no simulador comercial Aspen
Dynamics 11.1. Sendo escolhido, entre outros motivos por permitir a obtencdo de modelos
lineares diretamente, ndo sendo necessario o uso de técnicas de identificagdo. O modelo
termodindmico utilizado para a fase liquida foi NRTL, pois este modelo ¢ capaz de prever a
formacao do azedtropo entre benzeno e agua nesta torre, bem como a formagao de duas fases
liquidas em regides da coluna.

5.2- Definicao dos pontos de operacao

O sistema sera dividido em seis regides de operacdo distintas, que estdo baseadas em
diferentes composi¢des de benzeno na corrente de fundo e tolueno na retirada lateral. A
Tabela 5.2 mostra as regides de operacao propostas. As composi¢des indicadas na tabela sdao
expressas em ppm.

Tabela 5.2: Regides de operacao da coluna Benzeno-Tolueno

Tolueno ret. Lateral
50 200
°| 50 | OR1 OR2
n
1 200 OR3 OR4
f
d | 1000 OR5 ORG6

Para exemplificar a utiliza¢do da tabela anterior, na primeira regido de operacdo a composicao
de benzeno na corrente de fundo ¢ 50 ppm, igual & composicao de tolueno na retirada lateral.
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Nas primeiras regioes de operagdo (OR1 a OR4), os produtos t€ém uma alta pureza, indicando
que sistema podera apresentar um grau de nao-linearidade pronunciado. Além disso, o grau de
nao-linearidade deve ser tdo menor quanto menos puros forem os produtos.

Visando comprovar a ndo-linearidade da torre de benzeno, analisar-se-4 a variagdo do ganho e
do tempo de assentamento para diferentes pontos de operagdo, onde a composicao de benzeno
na corrente de fundo ¢é constante, igual a 50 ppm para todos eles, e a composi¢ao de tolueno
na retirada lateral € variavel.

A Figura 5.3 mostra o ganho da vazdo da corrente de retirada lateral em relacdo a composicao
de tolueno nesta corrente.

0.06 ; . :
0.05 1 .
0 0.04¢ :
0.03} :
0.02} ]

0.01¢ 1

Ganho do canal x

of = o —

-0.01 : : :
0 250 500 750 1000

Composicao da corrente lateral [ppm]

Figura 5.3: Curva de ganho para a malha de tolueno para o sistema operando em diferentes
especificagdes

Verifica-se que a curva se torna mais abrupta a medida que as composi¢des se tornam
menores. Além disso, O ganho varia cerca de cem vezes, entre os pontos de operagdes onde a
especificacdo ¢ mais rigida e mais branda.

Os tempos de assentamento do sistema para a mesma malha estdo dispostas na Figura 5.4.
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Figura 5.4: Tempo de assentamento em fun¢do da composi¢ao de tolueno na corrente lateral
para a malha de tolueno

O mesmo verifica-se para o tempo de assentamento: este se altera mais de 40 vezes entre as
concentragdes limitrofes, tornando o sistema mais lento a medida que os produtos se tornam
mais puros. Estas observagdes vao ao encontro a estudos de colunas de destilacdo de alta
pureza (Luyben, 1992).

A Tabela 5.3 mostra a matriz de ganhos para cada modelo nominal das regides de operacao.

Tabela 5.3: Matriz de ganhos para os modelos nominais de cada regido de operagdo

50 200
50 0,026 0,16 [ 0,051 033 |
-0,13 -0.86 |-0,041 —0,27]
200 [ 0,007 0,0043] [0,0044 0,029 |
-0,056 —037] |-0,051 —0,34]
1000 0,0002 0,0014 0,0002 0,0014
-0,052 -034] |[-0052 -034

A Tabela 5.4 mostra o tempo de assentamento (min) para cada modelo identificado na
respectiva regido de operagao.
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Tabela 5.4: Tempo de assentamento (min) para os modelos nominais de cada regido de

operacao
50 200
50 1900 500
200 200 100
1000 45 45

A partir das Tabela 5.3 e Tabela 5.4, observa-se que o sistema apresenta um ganho elevado
para baixas composi¢des (OR1 e OR2), apresentando redu¢do com o decréscimo da pureza
dos produtos.

A analise qualitativa do grau de ndo-linearidade mostra que as regides de alta pureza (OR1 a
OR4) apresentam grandes variagdes tanto no ganho quanto na dinamica. Entretanto, as
regides onde a especificacdes sdo mais brandas (ORS5 e OR6), o grau de ndo-linearidade ¢
menor.

5.3- Calculo do grau de nao-linearidade

Apos a identificagdo dos modelos nominais para cada regido de operagao e da qualificacao da
ndo-linearidade, determinou-se o grau de ndo-linearidade da torre de benzeno da unidade
BTX, utilizando a metodologia nRPN.

A Figura 5.5 mostra os graficos do nRPN para cada regido de operagdo. O desempenho
desejado, para ambos os casos foi 10 minutos de tempo de subida e 5% de overshoot.

50 200

50 8 6

— RPN — RPN

— nRPN - — nRPN

6 —~-—-| — - nRPNDYN - — - nRPN DYN

- nRPN STAT 4 PR NRPN STAT
N =<
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Figura 5.5: Graficos das curvas do nRPN para as regides de operacao estudadas

A Tabela 5.5 mostra os indices da metodologia nRPN para as regides de operacao.

Tabela 5.5: indices da metodologia nRPN para as diferentes regides de operagio

NRPN NRPNDYN NRPNSTAT
ORI 3,85 1,43 2,40
OR2 3,49 1,89 1,58
OR3 3,31 1,10 2,18
OR4 1,99 0,75 1,13
OR5S 1,24 0,04 0,90
OR6 1,05 -0,05 0,74

A partir da Figura 5.5 e da Tabela 5.5, verifica-se que, para a primeira regido de operacgdo, o
grau de ndo-linearidade ¢ grande, tendo contribuigdes estatica e dindmica consideraveis. Esta
conclusdo ¢ ratificada pela andlise qualitativa da nao-linearidade onde se verificou grande
variagdo tanto na constante de tempo quanto no ganho do sistema.

Pode-se constatar ainda que, a diminuicdo da pureza dos produtos acarreta decréscimo do
grau de ndo-linearidade. Mesmo assim, o grau de ndo-linearidade apresentado pelas regides
de operacdo 2, 3 ¢ 4 ¢ da mesma forma elevado.

Apenas as regides 5 e 6, onde a pureza dos produtos ¢ menor, apresentam grau de nao-
linearidade mediano, sendo acarretado principalmente pela variagdo estatica.
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O controlador indicado para as primeiras quatro regides de operagdo deve compensar tanto a
variacdo estdtica quanto dinadmica, visto que os respectivos indices sdo significativos. Um
controlador que poderia ser utilizado neste caso ¢ um preditivo ndo-linear.

Nas regides de operagdo 5 e 6 um controlador linear poderia ser utilizado, entretanto haveria
visivel perda em seu desempenho. Uma alternativa seria a utilizagdo de um controlador Gain-
Scheduling, que compensaria a variagdo estatica do sistema. Este controlador é aconselhavel
devido a forte influéncia da ndo-linearidade estatica nestes pontos de operagao.

Outra peculiaridade verificada pelo quinto e sexto pontos de operacdo ¢ a forte dependéncia
da ndo-linearidade da velocidade do controlador. Conforme proferido no capitulo anterior,
para alguns sistemas nao-lineares, o grau de ndo-linearidade serd tdo maior quanto mais lento
o controlador, perdendo robustez. Este comportamento contrapde o conceito de desempenho
robusto para sistemas lineares, onde o desempenho robusto de um controlador ¢ tdo maior
quanto menor sua performance. Este fendmeno ¢ verificado nesta coluna, pois o decréscimo
do desempenho do controlador faz que ele opere em uma regido de operacao cada vez maior,
com um comportamento dispar em relagdo ao ponto de operacao.

Aplicando controladores PI decentralizados para as malhas tanto de benzeno quanto tolueno,
sintonizados utilizando IMC (Marlin, 1995), procederam-se disturbios de diferentes
magnitudes na vazao de alimentag¢do da coluna. Os setpoints dos controladores eram 500 ppm
tanto para composi¢do de benzeno na corrente de fundo, quanto tolueno na retirada lateral. A
regido de operagdo correspondente, segundo esta especificacdo ¢ a regido 5 (ORS5). Trés
diferentes controladores foram projetados: o primeiro apresentava grande desempenho,
tornando o sistema 12 vezes mais rapido, em relacao a malha aberta. O segundo apresentava
desempenho réapido, tornando o sistema 6 vezes mais rapido que em malha aberta. O terceiro
controlador apresentava baixa performance, sendo apenas 2 vezes mais rapido que em malha
aberta. A Figura 5.6 mostra a resposta do sistema, para a malha de benzeno no fundo, para
degraus de diferentes magnitudes e a resposta do sistema normalizada pelo respectivo degrau,
(A) e (B) utilizando o controlador mais lento, (C) e (D) o controlador com o desempenho
intermediario e o (E) e (F) o controlador mais rapido. A magnitude do distarbio esta disposta
na legenda do grafico, expressa em kg/h.
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Figura 5.6: Aplicacdo de controladores lineares a coluna de benzeno com diferentes
desempenhos - (A), (C) e (E) mostram a resposta do sistema e (B), (D) e (F)
mostram a resposta do sistema normalizada frente ao disturbio imposto, para
respectivamente o controlador com o desempenho lento, intermediario e rapido
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A Figura 5.6 mostra que o aumento da performance do controlador implica em um menor
grau de nao-linearidade, pois as curvas normalizadas vao se aproximando a medida que a
velocidade do controlador aumenta. Para o controlador que apresenta a maior performance, o
sistema ¢ praticamente linear, pois as curvas normalizadas quase se sobrepdem, evidenciando
que a ndo-linearidade acarreta baixa perda de desempenho neste controlador. Para o
controlador com o desempenho intermediario, a nao-linearidade ¢ também pequena, porém
maior que o caso anterior. Ja para o controlador lento, a ndo-linearidade causa visivel perda de
desempenho na malha de controle.

Pode-se verificar ainda, que a variagdo transiente para o controlador mais lento ¢ cerca de 10
vezes maior em relacdo ao controlador mais rapido, mostrando que a perda de desempenho
causada pela ndo-linearidade deve ser baixa para controladores répidos, tornado-se visivel
para controladores lentos.

Aplicando a metodologia nRPN para a quinta regido de operacgdo, utilizando diferentes
desempenho alcangédveis, obtém-se os indices expostos na Tabela 5.6, onde o desempenho
desejado estd expresso em minutos.

Tabela 5.6: Indices da metodologia nRPN para quinta regidio de operagdo, utilizando
diferentes desempenhos desejados

CONSTANTE DE

TEMPO [MIN] NRPN
1 0,96
10 1,24
20 1,38
50 1,58
100 1,70
200 1,79

A Tabela 5.6 mostra que a ndo-linearidade do sistema aumenta com a perda de performance
do controlador, indo ao encontro das conclusdes proferidas baseadas na analise em malha
fechada, anteriormente apresentadas. Para controladores muito rapidos, a perda de
performance causada pela ndo-linearidade ¢ irrisoria. J4 para controladores muito lentos, a
ndo-linearidade acarreta visivel perda de desempenho da malha.

5.4- Bibliografia

LANGERHORST, M.; Estudo do Comportamento Dinamico de uma Coluna Industrial de
Fracionamento de Tolueno com Integragdo Energética. Dissertagdo de mestrado. PPGEQ -
UFBA. 2001



82 5. COLUNA DE ALTA PUREZA: SEPARACAO DE BENZENO E TOLUENO

LUYBEN, W., L.; Practical Distillation Control; Van Nostrand Reinhold; 1992.

MARLIN, T., E.; Process Control, McGraw Hill. 1995.



Capitulo 6

Planta de cinco tanques - Analises teodricas

Neste capitulo ¢ apresentada a planta de cinco tanques, unidade criada nesta dissertagdo que
visava inicialmente apenas o estudo do grau de ndo-linearidade, elucidando a inversdo de
ganho multivaridvel. Todavia, esta planta mostrou-se um rico exemplo de controle de
processos, apresentando uma série de fenomenos observados em plantas industriais, nao so a
inversdo de ganho. A planta de cinco tanques ¢ uma evolucdo da proposta de Johanson,
(2000), que apresentava apenas o fendmeno da inversao do determinante da matriz de ganhos,
devido a mudanca do sinal de um dos zeros de transmissao.

Inicialmente a planta sera descrita como foi concebida. Posteriormente, o grau de nao-
linearidade e sua controlabilidade serdo analisados. As caracteristicas dindmicas peculiares
também serdo elucidadas.

6.1- Descricao da unidade

A referida planta ¢ composta de cinco tanques cilindricos, interconectados, podendo operarem
abertos ou fechados. Objetiva-se o controle de alguns niveis especificos, manipulando as
vazoes de cada uma das bombas, denominadas F;, F; e Fs, ¢ as razoes de distribui¢cao entre os
tanques X; e Xp. Nesta planta, diferentes conjuntos de variaveis controladas / manipuladas
acarretam em uma problematica de controle distinta, que serd apresentada posteriormente.

A Figura 6.1 mostra a representacao esquematica desta unidade.
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Figura 6.1: Representacdo esquemadtica da planta de cinco tanques

A vazdo proveniente da bomba 1, denominada F; alimenta os tanques 1 e 4. A fracdo
destinada ao tanque 1 € x;, enquanto que para o 4 ¢ (1-x;). A vazdo proveniente da bomba 2,
denominada F, alimenta os tanques 2 e 3. A fracdo destinada ao tanque 2 € x,, enquanto que
para o 3 € (1-x2). O tanque 1 ¢ alimentado também pela vazao de descarga do tanque 3 (este ¢
alimentado por F,(1-x,)). Ja para o tanque 2 ocorre o inverso: este ¢ alimentado também pela
vazao de descarga do tanque 4 (este ¢ alimentado por F;(1-x;)). O tanque 5 ¢ alimentado por
Fs, além de ter comunicagdo com os tanques 1 e 2, conectadas pela base dos tanques. Este
tanque também ¢ ligado aos tanques 3 e 4, através de uma retirada intermedidria destes
tanques, localizadas a hg; ¢ hyy cm da base de cada tanque, respectivamente. Os tanques
inferiores possuem retiradas do sistema, onde o fluido retorna ao tanque pulmao.

Verifica-se que os tanques tém grande interagdo entre si. Se os tanques operaram abertos, a
vazdo F; afeta todos os tanques exceto o 3, pois alimenta diretamente o tanque 1 e
indiretamente o tanque 4, cujo volume sera integralmente despejado no tanque 2. O mesmo
comportamento observa-se para os tanques 2 e 3. Se os tanques operarem fechados, cada
vazdo tem influéncia em todos os tanques. A vazdo F; agora tem influéncia também sobre o
tanque 3, pois o aumento do nivel do tanque 1 acarreta aumento em sua pressdo interna,
diminuindo a for¢a motriz responsavel pela descarga do tanque 3. O mesmo comportamento ¢
verificado para a interacdo entre F, e hs. O tanque 5 funciona como tanque pulmaio,
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responsavel pela interacdo entre os tanques 1 e 2, que sera tdo maior quanto maior for Rs e
Ros.

Esta planta apresenta um zero de transmissao variavel, que ¢ fun¢do de x; e x,. Quando o total
das vazodes ¢ preferencialmente destinado aos tanques inferiores, ou seja, x; + X, > 1, este zero
¢ negativo. Quando a maior parte das vazdes ¢ destinada aos tanques superiores (X; + X < 1),
ocorre a inversao do sinal deste zero de transmissdo, invertendo o sinal do determinante da
matriz de ganhos do sistema.

A modelagem fenomenologica para a unidade, com os tanques operando abertos, supondo que
estes sdo alimentados pela topo, ¢ dada por:

dh

A17t1=x1 B +R3£—R1\/EiR51\/|h5 — Iy
dh

A2 75:X2 'F2 +R4\/h——R2\/EiR521/|h5 —h2|
dh

A37:=(1—x2)'F2 — R3rJh3 = R3s\[hy —hg;
dh

Ay 7t4=(1—x1)'F1 — Ry[hy = Rysfhy —hyy

s s =Fs + RasJh3 —hg3 + Ryshy =gy F

dt
Rsyy/|hs = hy| F Ry of|hs — by

onde A;: area da secdo reta do tanque [cm?]
h;: nivel do tanque i [cm]
hgs e hyy: altura da retirada lateral dos tanques 3 e 4, respectivamente [cm]
t: tempo [s]
Ri: coeficiente de descarga do tanque i
F1, F, e Fs: vazdes de alimentagio dos tanques (variaveis manipuladas) [cm?.s™]
X] € Xp: razdo de distribui¢do das vazdes entre os tanques, 0 < x; < 1

(6.1)

Caso os tanques operarem fechados, isto ¢, o volume interno de ar for constante em cada
tanque, o modelo para a unidade ¢ dado por.
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dh
AIT;:xl - Fy + Ry [Py + pghy — P} -

Ry\[P, + pghy — Py, iR51\/|P5 + pghs — (P + pgh )

Az%:xZ-Fz+R4\/P4+pgh4—P2 -

Ry\|Py + pghy — Py iRsz\/|P5 + pghs — (P, + pghs )

As%Z(l—xz)'Fz — R3[Py + pghy — P = Rys+[ Py + pglhz — hy3 )~ Ps (6.2)
A4CZL—:=(1—X1)'F1 — Ry~[Py + pghy — Py — Rys| Py + pelhy — hyy)— Ps

dh .
A57:=F5 +R35\/P3 + pg(hy — hg3)— Ps +R45\/P4 + pglhy —hgy)-Ps F

R51\/|P5 + pghs — (P + pghy ) ¢Rsz\/|1’35 + pghs — (P + pghs )

onde: A;: area da secdo reta do tanque [cm?]
h;: nivel do tanque i [cm]
hgs e hyy: altura da retirada lateral dos tanques 3 e 4, respectivamente [cm]
t: tempo [s]
Ri: coeficiente de descarga do tanque i
F1, F, e Fs: vazdes de alimentacdo dos tanques (variaveis manipuladas) [cm?.s™]
X] € Xp: razdo de distribui¢do das vazdes entre os tanques, 0 < x; < 1
p: densidade do liquido [g.cm™]
g: aceleracdo da gravidade [cm.s?]
P;: pressdo interna do tanque i, expressa em dyna.cm™, dada por

R — P()i(hTi _hOi) (63)
(hTi - hi)
onde: Pg;: pressdo inicial do tanque i (t=0) [dyna.cm™]
hyi: nivel inicial do tanque 1 (t=0)

hri: nivel maximo do tanque i

Considera-se, para o sistema fechado, que os tanques sdo perfeitamente selados, isto €, ndo
ocorrem perdas de ar durante a operagdo e o ar se comporta como um gas ideal.

A Tabela 6.1 mostra o valor das constantes para a planta de cinco tanques.
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Tabela 6.1: Parametros referentes a planta de cinco tanques

Variaveis Valor Unidade
hg 21 cm

p 1 g.cm™
A; 78.5 cm?

g 981 cm.s™
hr; 50 cm

6.2- Apresentacao dos pontos de operacao

Nesta se¢do serdo definidos os pontos de operagdo, onde a planta apresenta caracteristicas
dinamicas peculiares. Posteriormente, a controlabilidade da unidade sera analisada nestes
pontos.

6.2.1 - Tanques fechados

Inicialmente, o sistema operando com os tanques fechados sera analisado. A modelagem
referente a este sistema esta apresentada em 6.2.

Os trés pontos de operacao tém como variaveis controladas os niveis /; € /2, € como variaveis
manipuladas as vazdes F; e F. Os principais distirbios sdo as razdes x; € x, de distribui¢do da
vazao entre os tanques.

O primeiro ponto de operagdo OP1 tem caracteristicas de fase minima, isto €, ndo apresenta
zeros de transmissdo localizados no semi-plano direito (SDP). O segundo ponto de operagao
(OP2) apresenta um zero de transmissdo com a parte real positiva. O aparecimento deste zero
ocorre quando x; +x, <1, ou seja, o fluido ¢é preferencialmente direcionado aos tanques
superiores. Neste ponto de operacdo ocorre a competicdo de dinamicas, sendo a mais rapida
causada pela vazao correspondente, isto € F; para h; e F para h,, porém de menor ganho que
a vazao indireta, que ¢ de dindmica mais lenta, devido ao acumulo dos tanques superiores.
Esta soma de dindmicas acarreta a troca de sinal de um zero de transmissdo, acarretando na
troca do sinal do determinante da matriz de ganhos do sistema.

No terceiro ponto de operacao, o sistema apresenta comportamento de fase minima, apesar da
soma das razoes de distribuicao indicar o contrario.

A Tabela 6.2 mostra o valor das variaveis controladas, manipuladas, medidas e disturbios para
os trés pontos de operagdo. Os parametros referentes a estes modelos estdo dispostos na
Tabela 6.3.
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Tabela 6.2: Defini¢ao dos pontos de operagdo para o sistema operando com os tanques
fechados

Variavel OP1 OoP2 OP3

hi[em] 20,92 20,84 23,77
hy[em] 25,59 25,66 28,57
hs[cm] 18,63 20,88 21,55
hs[em] 12,59 18,72 21,00
hs [em] 3044 30,44 3329
Fi[em’s'] 40 40 80
F,[em’s'] 40 40 80
Fs[cm’s'] 10 10 10
X1 [-] 07 035 035
X[ -] 0,6 045 045

O ponto de operagdo 1 esta na regido de fase minima (x; + x, = 1,3). Ja os pontos de operagao
2 e 3 estdo teoricamente na regido de fase ndo minima (x; + x, = 0,8), diferindo apenas em sua
vazdo de alimentacgdo. Verifica-se, entretanto, que os niveis dos tanques 3 e 4 estdo abaixo da
saida intermedidria para o ponto de operacdo 2, e acima desta saida para o terceiro ponto de
operacdo. Posteriormente, serd mostrado que apenas o ponto de operagdo 2 apresenta zero de
transmissao com a parte real positiva, enquanto o terceiro ponto de operagdo nao o apresenta,
apesar de estar na regido onde teoricamente este elemento de fase ndo minima deveria existir.
Nesta planta, o zero de transmissao no semi-plano direito ¢ determinado nao sé pela soma de
X; € x2, mas também pela localizacao dos niveis superiores.

Tabela 6.3: Parametros referentes aos pontos de operagdo para o sistema operando com os
tanques fechados

Variavel OPs
R; [em’ g™] 0,20
R, [em® s 0,20
R; [em®’ s%7] 0,05
R, [em® s 0,05
Rs [cm3’5 S'O’S] 0
Rs; [em®” 7] 0,15
Rs, [em™ s77] 0,15
Ris[em® 7] 0,15
Rys [em™ s77] 0,15
h()1 h()2 [cm] 20 25
h03 h()4 [cm] 15 10

hps [cm]

30
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6.2.2 - Tanques abertos

Para o sistema operando com os tanques abertos, apenas dois pontos de operagdo serdo
analisados, referentes aos pontos de operacao de fase minima e ndo minima (OP4 e OP5),
cujos parametros sdo apresentados na Tabela 6.4. Estes pontos apresentam as mesmas
caracteristicas dindmicas dos pontos de operagdao OP1 e OP2 do sistema operando com os
tanques fechados. O ponto de inversdo de fase ¢ igual ao caso dos tanques fechados
(x; +x,=1). Como o ponto 3 tem caracteristicas dindmicas muito proximas tanto para os
tanques abertos quanto fechados, optou-se por fazer suas andlises tanto de controlabilidade
quanto ndo-linearidade apenas para os tanques fechados.

Tabela 6.4: Definicdo dos pontos de operacdo para o sistema operando com os tanques
abertos

Variavel OP4 OP5

hi[em] 274 263
hy[em] 264 275
h; [cm] 3,7 7,5
hs [cm] 2,1 10,0
hs [cm] 27,7 274
Fi[em’s'] 30 30
F, [em’s'] 30 30
Fs[em’s'] 5 5
X [-] 0,7 0,43
X2 [ -] 0,6 0,34

As constantes das valvulas para o sistema operando com os tanques abertos estdo dispostas na
Tabela 6.5.
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Tabela 6.5: Parametros referentes aos pontos de operagdo para o sistema operando com os
tanques abertos

Variavel OPs

R [em*’s'] 6,26
R,[em*’s'] 6,26
Ri[em*’s'] 6,26
Rs[em*’s'] 6,26
Rs [crnz‘5 s'l] 0

Rs [em*’s'] 4,70
Rs, [em*’s'] 4,70
Rss[em™’s'] 4,70
Rys[em™’s'] 4,70

6.2.3 - Analise do zero em funcéao de x; e x,

A planta de cinco tanques apresenta um zero de transmissdo que altera o sinal de sua parte
real, de acordo com o somatério das razdes de distribuicao, x; € x,. A Figura 6.2 mostra a
magnitude deste zero de transmissdo, em funcdo da soma x; + x;.

035 T T T T T T T T
—— Tanques abertos
0.3t — — Tanques fechados |-
\
0.25 :
\
0.2f " 1
\
015} ]

zero no SPD

0.1

0.05

~0.05 —
02 04 06 08 1 12 14 16 18 2
Xl + X2

Figura 6.2: Valor do zero de transmissdo que altera a parte real positiva em fungdo de x; + x>

Verifica-se, a partir da Figura 6.2, que o zero de transmissdo cuja parte real altera seu sinal,
torna-se tdo maior quanto menor a soma das razdes de distribuicdo. Para o sistema operando
com os tanques fechados, a variacao ¢ mais acentuada, em relagdo ao sistema operando com
os tanques abertos. A alteracdo do sinal do zero de transmissdo ocorre quando o somatorio de
x; + x, € igual a unidade, para ambos os sistemas.
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6.3- Analise da controlabilidade

Nesta secdo, a controlabilidade do sistema, operando com os tanques tanto abertos quanto
fechados, sera analisada. Inicialmente, serdo analisados os zeros de transmissdo, o
condicionamento minimo e a matriz de ganhos relativos (Skogestad e Postlethwaite, 1996).
Posteriormente, analisar-se-4 o nimero de desempenho robusto RPN (Trierweiler, 1997).

A matriz de ganhos relativos (RGA) mostra a interagdo entre os canais, isto ¢ quanto a
alteragdo em uma variavel manipulada ird influenciar cada uma das controladas. O
condicionamento minimo de um sistema mostra a direcionalidade do sistema ao longo das
freqiiéncias. J& o nimero de desempenho robusto (RPN) quantifica a facilidade do sistema
atingir o desempenho desejado de forma robusta.

6.3.1 - Tanques fechados

A Tabela 6.6 mostra os zeros de transmissdo e a matriz de ganhos relativos estacionaria
(RGA(0)) para os respectivos pontos de operagdo, com o sistema operando com os tanques
fechados.

Tabela 6.6: Zeros de transmissdo no semi-plano direito (SPD) e matrizes dos ganhos relativos
para os trés pontos de operagdo com o sistema operando com os tanques fechados

OP1 (0] OP3

ZERO NO SPD _ 0.0141 _

ZERO NO SPD _0'732_

DIRECAO DE _ _
ENTRADA [0.681]

ZERO NO SPD [0.656]

DIRECAO DE _ _

SAIDA 0755

556 —-4.56| |—-7.08 8.08 15.6 —14.6

RGA(0) ~456 556 | | 808 —7.08| |-146 156

O primeiro ponto de operagdao (OP1) ndo apresenta zeros de transmissdo no SPD. A matriz do
RGA estacionario mostra que ha significativa interagdo entre os canais, provocada pela
alimentac¢do indireta entre os tanques. Neste ponto de operacdo, o emparelhamento das malhas
de controle serda h; - F; e hy - Fs.

No segundo ponto de operagdo (OP2), observa-se a existéncia de um zero no semi-plano
positivo, cuja magnitude ira determinar a deterioragdo do desempenho da malha de controle
(Trierweiler, 1997). A matriz de ganhos relativos estaciondrios mostra que seu
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emparelhamento deve ser invertido em relagdo ao primeiro ponto de operagdo (h; - F, e h; -
Fy).

O terceiro ponto de operacdo (OP3) ndo apresenta zero de transmissao no semi-plano
positivo, apesar da soma das fragdes x; € X, ser menor que a unidade. Conforme mencionado,
na planta de cinco tanques, o zero de transmissao positivo ndo depende somente da soma x; e
X, mas também dos niveis dos tanques superiores. O zero de transmissao no semi-plano
positivo € originado pelo fato da alimentacdo indireta ser preponderante, isto €, ter ganho
superior a alimentagdo direta (parte da vazao que alimenta diretamente os tanques inferiores),
porém de dindmica mais lenta. Caso parte da quantidade da dgua que ¢ direcionada aos
tanques superiores for retirada do sistema, o ganho das variaveis indiretas vai decrescendo até
tornar-se inferior ao da alimentacdo direta, alterando o sinal do zero de transmissdo. Esta
retirada ¢ feita pelas saidas intermediarias que retiram dgua dos tanques superiores e
direcionam para o tanque 5. Este tanque, por sua vez, equaliza a quantidade de fluido ganho
entre os tanque inferiores, aumentando a interag@o entre os tanques.

Esta afirmagao ¢ ratificada pela matriz de ganhos relativos deste ponto de operacao: observa-
se que o sinal de seu determinante € positivo, dispar em relagdo ao segundo ponto de
operagdo. Além disso, os valores individuais da matriz de ganhos relativos sdao elevados,
evidenciando grande interagdo entre os canais.

A Figura 6.3 mostra a matriz dos ganhos relativos ao longo da freqiiéncia e o
condicionamento minimo para os pontos de operagdo 1 e 2. Ja a Figura 6.4 mostra os mesmos
graficos para o terceiro ponto de operagao.

RGA dinamico

-~ OP1
— OP2

o N b~ O ©

40 - - -

30

20
10

0
-3 -2 -1 0 1
Frequéncia [rad/seq]

Figura 6.3: RGA dindmico e condicionamento minimo para OP1 e OP2
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RGA dinamico

[— o3|

-3 -2 -1 0 1
Condicionamento minimo

[— or3]|

3 -2 -1 0 1
Frequéncia [rad/seq]

Figura 6.4: RGA dinamico e condicionamento minimo para OP3

A partir da Figura 6.3 e Figura 6.4 pode-se observar que tanto a direcionalidade quanto a
interagdo entre os canais intensifica-se com a diminuicao da freqiiéncia. Caso o controlador
tenha uma sintonia agressiva, a interacdo entre os canais ¢ pequena, porém se o ajuste for
lento, a interacdo ¢ significativa para todos os pontos de operacdo, em especial para o terceiro.
Todos os sistemas sdo bem condicionados para altas freqiiéncias e mal condicionados para
baixas freqiiéncias.

Subseqiientemente a analise dos zeros, RGA e condicionamento minimo, quantificar-se-a a
controlabilidade do sistema, utilizando a metodologia RPN (Trierweiler, 1997). Calculou-se o
RPN utilizando diferentes desempenhos desejados. O RPN e o rRPN estdo dispostos na
Tabela 6.7 utilizando diversos tempos de subida e 5% de overshoot.

Tabela 6.7: RPN e rRPN para os sistema operando com os tanques fechados

OP1 OP2 OP3

TEMPO DE
SUBIDA [S]

0,01 0,87 0 548 2,20 0,30 0,0012
0,1 1,00 0,0002 5,48 041 0,87 0,0013
1 1,00 0,003 5,49 0,099 1,00 0,003
10 146 0,031 556 0,060 1.13 0,017
50 225 0,037 5.68 0,059 241 0,051

RPN RRPN RPN RRPN RPN RRPN
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A Tabela 6.7 mostra que os pontos de operacdo 1 e 3 ndo apresentam limitacdo para o
desempenho do controlador, pois os indices do RPN sdo baixos. A controlabilidade,
quantificada pelo rRPN, se torna mais dificil a medida que o controlador se torna mais lento,
devido ao aumento da interagdo entre os canais. Para o segundo ponto de operagdo, conforme
o rRPN, a controlabilidade torna-se tdo mais dificil quanto mais rapido o controlador. Este
fendmeno ocorre devido a existéncia do zero de transmissdo no semi-plano direito, impondo
limitagdes no desempenho do controlador. Para controladores extremamente rapidos, a
controlabilidade ¢ seriamente comprometida devido ao zero de transmissdo no semi-plano
direito.

6.3.2 - Tanques abertos

Um segundo enfoque serd a determinagdo da controlabilidade do sistema operando com os
tanques abertos. Novamente, serdo expostas as mesmas andlises realizadas para o sistema
operando com os tanques fechados.

A Tabela 6.8 mostra os zeros de transmissao, suas dire¢cdes de entrada e saida e a matriz de
ganhos relativos estacionaria (RGA(0)) para os respectivos pontos de operagdo, com o sistema
operando com os tanques abertos.

Tabela 6.8: Zeros de transmissao no semi-plano direito (SPD) e RGA estacionarios para os
dois pontos de operacdo com o sistema operando com os tanques abertos

OP4 OP5

ZERO NO SPD B 0,0082
ZERO NO SPD 10,7247
DIRECAO DE _ 0.684
ENTRADA -
ZERO NO SPD [0,700]
DIRECAO DE _
SAIDA 0,719
RGA(0) 54 —-44 -7,5 8,5

-44 54 85 -7.5

Observa-se que o quarto ponto de operacao ndo apresenta zeros de transmissao no semi-plano
direito. Além disso, baseado na andlise do RGA estacionario, pode-se afirmar que o sistema
apresenta consideravel interacdo entre os canais, sendo o emparelhamento adequado (h; - F;)
e (h; - F2). O quinto ponto de operagdo apresenta um zero de transmissao positivo e proximo a
origem, indicando grandes limita¢gdes no desempenho do controlador.

Comparando o sistema aberto com o fechado, observa-se que a controlabilidade de ambos ¢
muito proéxima. Analisando os pontos de operacdo de fase minima que apresentam as mesmas
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razdes de distribuicdo (OP1 e OP4), observa-se que o acoplamento entre os canais ¢ proximo,
tendo pronunciado acoplamento entre os canais. Este mesmo fenomeno ¢ observado para os
pontos de operagdao de fase ndo minima (OP2 e OP5). Além disso, o zero de transmissdao no
semi-plano direito ¢ um pouco mais proximo da origem para o sistema aberto.

As curvas do RGA e do condicionamento minimo para OP4 e OPS5 estdo dispostas na Figura
6.5.

RGA dinamico
10 r . .
gl -—- OP4 ||
6
4
2
0
-4 -3 -2 -1 0
Condicionamento minimo
50 r . .
40

30
20
10

-4 -3 -1 0

Frequénc_ia [rad/seq]

Figura 6.5: RGA dinamico e condicionamento minimo para OP4 e OP5

A partir dos graficos do RGA da Figura 6.5, pode-se constatar que o sistema operando com os
tanques abertos apresenta baixo acoplamento entre os canais, a altas freqii€ncias. Ja para
baixas freqiliéncias, o sistema apresenta consideravel interacdo entre os canais, para ambos os
pontos de operagdo. A direcionalidade entre os canais, dada pelo grafico do condicionamento
minimo, também apresenta o0 mesmo padrdo de resposta: o sistema ¢ bem condicionado a altas
freqiiéncias e mal condicionado a baixas freqiiéncias. Isso significa que a controlabilidade se
torna mais complicada & medida que os controladores forem ajustados mais lentos. Um ajuste
agressivo € possivel para o quarto ponto de operagdo, pois o sistema nao apresenta nenhum
elemento de fase ndo minima. J& o quinto ponto de operagdo tem um zero de transmissao
positivo préximo a origem, impedindo que o controlador seja rapido. Este mesmo
comportamento ¢ observado para o sistema operando com os tanques fechados.

O resultado da metodologia RPN est4 disposto na Tabela 6.9.
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Tabela 6.9: RPN e rRPN para os sistema operando com os tanques abertos

OP4 OP5

g{fﬁ; i?; RPN RRPN RPN RRPN
0,1 030 0,003 453 221
1 0,87 0,003 454 041
5 1 0005 456 0,15
10 1 0007 458 0,11
50 1,69 0,032 478 0,07
500 2,75 0,095 490 0,07

A Tabela 6.9 mostra que a controlabilidade do quarto ponto de operacdo torna-se tdo mais
dificil quanto mais lento o controlador, devido ao aumento da direcionalidade, conforme
mostrado anteriormente. O quinto ponto de operacdo apresenta o comportamento inverso para
desempenhos rapidos, devido ao zero positivo de transmissao.

6.4- Outras caracteristicas dinamicas interessantes

Esta secdo mostra algumas peculiaridades dindmicas da planta de cinco tanques, entre elas a
alteracdo repentina de dindmica e sistemas onde o condicionamento ¢ extremamente elevado.

6.4.1 - Alteracao de dinamica

A planta de cinco tanques apresenta alteracdo na dinamica dos tanques superiores, devido a
retirada lateral presente nestes tanques. Quando o sistema estd no segundo ponto de operagao
(OP2), operando com os tanques fechados, e o nivel dos tanques superiores ¢ inferior as
retiradas laterais, ha no sistema um zero de transmissao com a parte real positiva. Porém,
quando a vazdo de alimentacdo aumenta, fazendo os niveis dos tanques superiores
ultrapassarem as retiradas laterais, o zero altera seu sinal.

A Figura 6.6 mostra a resposta do tanque 4 a um distirbio na vazao F;. A linha cheia mostra o
comportamento para o sistema operando com as valvulas R35 e R45 fechadas e a linha trago-
ponto mostra a resposta para as valvulas abertas.
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-—- valv. abertas
— valv. fechadas |]

Nivel do tanque 4
N N N w w
N ()] [os] o N

18—
0O 20 40 60 80 100 120 140 160 180 200
tempo [s]
Figura 6.6: Alteracdo de dindmica do sistema de cinco tanques - comportamento do sistema
com as valvulas R35 e R45 abertas (linha trago-ponto) e fechadas (linha cheia)

Observa-se, a partir da Figura 6.6, que a dindmica do sistema se altera sensivelmente quando

passa pela retirada lateral do tanque (hs=21 cm), quando o sistema apresenta as referidas
valvulas abertas.

6.4.2 - Sistemas mal condicionados

A planta de cinco tanques apresenta cenarios onde a interagdo entre os canais ¢ extremamente
elevada. Estes cenarios podem ser obtidos mediante simples alteracdo do conjunto de
variaveis controladas e manipuladas. Considere o sistema operando em OP1, porém com o
seguinte emparelhamento: (F; - h;) e (F; - hs). A Figura 6.7 mostra o grafico da matriz de
ganhos relativos e do condicionamento para o referido sistema.
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RGA dinamico
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Figura 6.7: Matriz dos ganhos relativos e condicionamento minimo para o sistema operando
em OP1 com h; e hs controladas

Tanto condicionamento quanto a interagdo entre os canais sdo extremamente elevados para
este sistema. O responsavel por esta grande interacdo ¢ o quinto tanque, que apresenta
resposta muito proxima tanto para variagdo em F; quanto F,, tornando o sistema quase
singular.

6.5- Analise do grau de nao-linearidade

Nesta secdo o grau de ndo-linearidade da planta de cinco tanques, utilizando a metodologia
nRPN serd determinado. Inicialmente serdo definidas as regides de operacdo onde o grau de
ndo-linearidade serd explorado. Posteriormente, serdo determinados os graus de nao-
linearidade para estes sistemas, operando tanto com os tanques abertos quanto fechados. Por
fim, os controladores indicados para cada regido de operacao serdo aplicados.

Cabe ressaltar que a abscissa dos graficos da analise do nRPN, que representa a freqiiéncia em
estudo, esta em escala logaritmica, isto ¢ -4, -3, -2 e -1, sdo respectivamente 10'4, 10'3, 102,
107" Além disso, a unidade da freqiiéncia est representada em radianos por segundo.

6.5.1 - Regibes de operacao para o sistema operando com os
tanques fechados

A partir dos pontos de operagdo definidos anteriormente na andlise de controlabilidade, serdo
definidas as regides de operacdo onde o grau de nao-linearidade sera quantificado. A Tabela
6.10 mostra os pontos de operagdo considerados para o calculo do grau de ndo-linearidade,
para cada uma das regides de operacao, considerando o sistema fechado.
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Tabela 6.10: Defini¢do das regides de operagdo para o calculo do grau de ndo-linearidade -
sistema operando com os tanques fechados

VARIAVEL OR1 OR2 OR3 OR4
F; [cm?/8] 40 50 60 40 40 40 40 50 60 40 40 40
F, [eMm3/s] 40 50 60 40 40 40 40 50 60 40 40 40
Xi [-] 0,7 0,7 0,7 0,7 0,8 0,6 | 035 035 035|035 045 025
Xz [-] 0,6 0,6 0,6 0,6 0,7 0,5 | 045 045 045 | 045 035 0,25
ZEROSNOSPD | - - - - - - 0,014 0,016 0,021 | 0,014 0,014 0,094
VARIAVEL ORS5 OR6 OR7
F; [cM3/S] 80 90 70 40 40 40 40 80
F, [cm?/s] 80 90 70 40 40 40 40 80
X [-] 035 035 035 07 020 035|035 020 0,35
X [-] 045 045 045 | 06 020 045 | 045 020 045
ZEROS NO SPD - - - - 0,094 0,014 | 0,014 0,094 -

Cabe ressaltar que o modelo nominal utilizado para o calculo do nRPN ¢ o primeiro indicado
em cada regido de operagao.

6.5.2 - Determinacao do grau de ndo-linearidade do sistema fechado

A partir das regides de operacdo definidas na Tabela 6.10, calculou-se o grau de nao-
linearidade, utilizando a metodologia nRPN, para o sistema operando com os tanques

fechados.

O desempenho desejado para o sistema operando com os tanques fechados ¢ de uma fun¢ao
de segunda ordem com 50 segundos de tempo de subida e 5% de overshoot

Na primeira regido de operagdo (OR1) serd analisada a influéncia da vazdo de alimentacdo
para a regido de fase minima. Na regido de operagdo subseqiiente (OR2), ¢ calculado o grau
de ndo-linearidade para pontos de operacdo onde a razdo de distribui¢do ¢ dispar, mas sempre
superior a unidade. A Figura 6.8 mostra o grafico da metodologia nRPN para a (A) OR1 e
(B) OR2, respectivamente.
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Figura 6.8: Grafico das curvas do nRPN para a planta de cinco tanques operando em
(A) ORI e (B) OR2

A Tabela 6.11 mostra os indices da metodologia nRPN para OR1 e OR2.

Tabela 6.11: Indices da metodologia nRPN para OR1 ¢ OR2

OR1 OR2
NRPN 0,727 0,356
NRPNpyn 0,451 0,151
NRPNgrar  -0,184  -0,452

A Figura 6.8 e a Tabela 6.11 mostram que o sistema tem sensivel ndo-linearidade, tanto
causada pela vazdo quanto pela razdo de distribui¢do, tendo como principal contribui¢do a
ndo-linearidade do tipo dindmica. Neste caso, um controlador linear pode ser aplicado para
ambos 0s casos, sem prejuizo em seu desempenho.

Na terceira e quarta regides de operagdo (OR3 e OR4), ¢ quantificada a ndo-linearidade
acarretada respectivamente pela variagdo da vazao de alimentagdo e da razdo de distribui¢ao
entre os canais, para regides onde a soma destas varidveis ¢ inferior a unidade e o nivel dos
tanques superiores € inferior a retirada intermediaria, ou seja, na regido de fase nao minima. A
Figura 6.9 mostra o grafico da metodologia nRPN para a (A) OR3 e (B) ORA4.




6.5- ANALISE DO GRAU DE NAO-LINEARIDADE 101

RPN ST T

== NN RPN
— - nRPN NN — - nRPN
P —- NRPNDYN | \ nRPN DYN
FC - T T TS — nRPN STAT 1t \ [ — nRPN STAT |/

(A) (B)

Figura 6.9: Grafico das curvas do nRPN para a planta de cinco tanques operando em
(A) OR3 ¢ (B) OR4

A Tabela 6.12 mostra os indices da metodologia nRPN para OR3 e OR4.

Tabela 6.12: indices da metodologia nRPN para OR3 ¢ OR4

OR3 OR4
NRPN 0,981 0.622
NRPNpyn 0,679 0,452
NRPNgtaT -0,08 -0,453

O grau de ndo-linearidade quantificado para o sistema operando na regido de caracteristicas
de fase ndo minima ¢ pequeno, porém superior ao verificado para o sistema operando com as
caracteristicas de fase minima, conforme mostrado anteriormente. Novamente, a maior parte
do grau de ndo-linearidade ¢ acarretada pela contribui¢do dinamica.

A nio-linearidade do sistema operando na regido onde a soma das fragdes ¢ inferior a unidade
e a altura dos tanques superiores € superior a retirada intermedidria ¢ quantificada na quinta
regido de operagdo (ORSY), para diferentes vazdes, conforme mostrado na Figura 6.10.
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Figura 6.10: Grafico das curvas do nRPN para a planta de cinco tanques operando em ORS5

A Tabela 6.13 mostra os indices da metodologia nRPN para ORS5

Tabela 6.13: indices da metodologia nRPN para OR5

OR5
NRPN 0,538
NRPNpyNn 0,528
NRPNgraT -1,75

O grau de ndo-linearidade verificado na quinta regido de operagdo ¢ pequeno, sendo
principalmente acarretado novamente pela variagdo na dindmica do processo.

A sexta regido de operagdo apresenta inversao no determinante da matriz de ganhos. Esta
regido possui modelos onde x; e X, s@o distintos, entretanto o nivel dos tanque superiores ¢
sempre inferior a retirada lateral. A Figura 6.11 mostra o grafico das curvas do nRPN para
esta regido de operagao.

A sétima regido de operacdo engloba modelos cuja soma de x; e X, € inferior a unidade,
porém o nivel dos tanques superiores ¢ livre, podendo operar acima ou abaixo da retirada
lateral. Nesta regido também verifica-se inversdo no determinante da matriz de ganhos. A
Figura 6.11 mostra os graficos da metodologia nRPN para OR6 ¢ OR7.
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Figura 6.11: Grafico das curvas do nRPN para a planta de cinco tanques operando em
(A) OR6 e (B) OR7

A Tabela 6.14 mostra os indices da metodologia nRPN para OR6 ¢ OR7.

Tabela 6.14: indices da metodologia nRPN para OR6 ¢ OR7

OR6 OR7
NRPN 2,65 2,91
NRPNpyn -0,09 0,28
NRPNstaT 2,40 2,44

Nas regides OR6 e OR7, verifica-se que o grau de ndo-linearidade ¢ elevado, sendo causado
principalmente pela parte estatica. Este grau de nado-linearidade se deve a inversdao no
determinante da matriz de ganhos do sistema.

O controlador indicado para as 5 primeiras regides de operacao (OR1 a ORS5) ¢ do tipo linear,
PI por exemplo, pois o grau de ndo-linearidade ¢ baixo. Porém, para as outras duas regides, o
controlador indicado ¢ do tipo nao-linear, devido a alta ndo-linearidade do processo. Como
esta ¢ principalmente provida pela contribuicdo estitica, o controlador indicado ¢ do tipo
Gain-Scheduling, com compensagao apenas do ganho estacionario.

6.5.3 - Regides de operacao para o sistema operando com os
tanques abertos
Subseqiientemente a analise do grau de ndo-linearidade de algumas regides de operagdo com

os tanques fechados, definir-se-do as regides de operacdo para o sistema operando com os
tanques abertos. A Tabela 6.15 mostra os modelos referentes a cada regido de operacao.




104

6. PLANTA DE CINCO TANQUES - ANALISES TEORICAS

Tabela 6.15: Definicao das regides de operagdo para o calculo do grau de nao-linearidade -
sistema operando com os tanques abertos

VARIAVEL OR8 OR9 OR10
F; [cM?/s] 30 40 20 30 30 30 30 40 20
F, [eM3/s] 30 20 20 30 30 30 30 20 20
X [-] 0,7 0,7 0,7 0,7 0,8 0,6 0,43 0,43 0,43
Xz [-] 0,6 0,6 0,6 0,6 0,7 0,5 0,34 0,34 0,34
ZEROS NO SPD - - - - - - 0,0082 0,0082 0,012
VARIAVEL ORI11 OR12
F; [cM¥/s] 30 30 30 30 30 30
F, [eM?/s] 30 30 30 30 30 30
X [-] 0,43 0,45 0,2 0,7 0,43 0,2
Xz [-] 0,34 045 0,2 0,6 0,34 0,2
ZEROSNO SPD | 0,0082 0,0033 0,032 - 0,0082 0,032

Novamente, o0 modelo nominal utilizado para o calculo do nRPN ¢ o primeiro indicado em
cada regido de operacdo.

6.5.4 - Determinagao do grau de nédo-linearidade do sistema aberto

A partir das regides de operagdo definidas na Tabela 6.15, calculou-se o grau de ndo-
linearidade, utilizando a metodologia nRPN, para o sistema operando com os tanques abertos.

O desempenho desejado para o sistema operando com os tanques fechados ¢ de 50 segundos
de tempo de subida e 5% de overshoot. Cabe ressaltar também que a abscissa dos graficos da
analise do nRPN estd em escala logaritmica, isto € -4, -3, -2 e -1, sdo respectivamente 10'4,
107,107, 10™.

Na primeira regido de operacdo (ORS) sera analisada a influéncia da vazdo de alimentacdo
para a regido de fase minima. Na regido de operacdo posterior (OR9), ¢ calculado o grau de
ndo-linearidade para pontos de operacdo que possuem a razdo de distribuicdo da vazdo
dispares, mas somadas sdao superiores a unidade. A Figura 6.12 mostra o grafico da
metodologia nRPN para a (A) OR8 e (B) OR9, respectivamente.
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Figura 6.12: Grafico das curvas do nRPN para a planta de cinco tanques operando em

(A) ORS e (B) OR9

A Tabela 6.16 mostra os indices da metodologia nRPN para OR8 e OR9.

Tabela 6.16: indices da metodologia nRPN para OR8 ¢ OR9

ORS8 OR9
NRPN -0,13 0,26
NRPNpyn -0,20 0
NRPNgtaT -1,20 -0,37

Observa-se que o grau de ndo-linearidade, a partir da Tabela 6.16, ¢ irrisério tanto para
variacdo na vazao de alimentagdo quanto na razdo de distribui¢do entre os tanques.
Comparando estas regides com as analogas para os tanques fechados (OR1 e OR2), verifica-
se que o grau de ndo-linearidade ¢ inferior quando os tanques operam abertos.

As regides de operacdo OR10 e OR11 evidenciam a variacdo na vazdo de alimentacdo e na
razdo de distribui¢do, respectivamente, para pontos de operagdo onde a soma destas variaveis
¢ inferior a unidade. A Figura 6.13 mostra o grafico das curvas do nRPN para (A) OR10 e
(B) OR11.
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Figura 6.13: Grafico das curvas do nRPN para a planta de cinco tanques operando em
(A) OR10 e (B) ORI11

A Tabela 6.17 mostra os indices da metodologia nRPN para OR10 e OR11.

Tabela 6.17: Indices da metodologia nRPN para OR10 e OR11

OR10 ORI11
NRPN 0,25 0,69
NRPNpyn 0,19 0,28
NRPNsraT -1,05 0

O grau de nao-linearidade ¢ pequeno também para a variagdo da vazao na regido de fase nao
minima. J& para a variagdo da razao de distribui¢do, verifica-se uma sensivel nao-linearidade,
capaz de alterar, mesmo que ndo acentuadamente, o desempenho de um controlador linear.
Esta alteracdo ¢ acarretada pelo zero de transmissao positivo, que altera sua magnitude nos
diferentes modelos que compde OR11. Novamente, o grau de ndo-linearidade apresentado
pelo sistema aberto ¢ inferior ao fechado.

Em ORI12, analogamente a OR6 ocorre inversdo no determinante da matriz de ganhos,
acarretada pela inversdo do sinal de um zero de transmissao. De ante mao, sabe-se que o grau
de ndo-linearidade deve ser elevado, superior a 2. Além disso, esta ndo-linearidade deve ser
provida principalmente pela contribuicao estatica.

A Figura 6.14 mostra o grafico da metodologia nRPN para OR12, enquanto que a Tabela 6.18
mostra os correspondentes indices.
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Figura 6.14: Grafico das curvas do nRPN para a planta de cinco tanques operando em OR12

Tabela 6.18: indices da metodologia nRPN para OR12

OR12
NRPN 2,57
NRPNpyn -0,45
NRPNgtAT 2,44

A metodologia nRPN novamente refletiu o grau de nao-linearidade esperado: alto indice
devido a inversdo de ganho e alta ndo-linearidade estatica.

6.6- Aplicacao do controlador indicado

Apbs a determinagdo do grau de ndo-linearidade para diversas regides de operagdo, o
controlador indicado pela metodologia para cada caso sera aplicado para algumas regides de
operacdo. As regides analisadas sdo a 1 (OR1), cujo grau de ndo-linearidade ¢ baixo, ¢ a 12
(OR12) cujo grau de ndo-linearidade ¢ elevado devido a inversdo no determinante da matriz
de ganhos. Na primeira regido, o controlador indicado ¢ do tipo linear, sendo utilizado neste
caso um controlador do tipo MPC. Ja para a segunda regido de operagdo analisada, serd
aplicado um controlador preditivo nao-linear NMPC proposto por Duraiski (2001). Nesta
regido um MPC linear também serd aplicado. Neste caso, conforme a metodologia, o
controlador apresentara desempenho muito ruim ou tornara o sistema instavel.

O ajuste do controlador preditivo linear para o presente teste estd disposto na Tabela 6.19.
Utilizou-se o controlador MPC do pacote MPC Toolbox (fungdo mpcsim) do software Matlab
5.3 (MathWorks, 1988), tanto para OR1 quanto para OR12.
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As simulacdes foram feitas utilizando o modelo ndo-linear da planta de cinco tanques. Apenas
o modelo nominal utilizado pelo controlador ¢ linear.

A Tabela 6.19 mostra o ajuste do referido controlador.

Tabela 6.19: Ajuste do controlador preditivo linear para OR1

Variaveis Valor  Unidade
Peso do erro [11] -
Supressao da manipulada [0,1 0,1] -
Movimentos 10 -
Predi¢des 40 -
Amostragem 5 seg

Considere que o sistema se encontra no primeiro ponto de operagdao (OP1). A Figura 6.15
mostra as variaveis controladas (A) e manipuladas (B), para diversas mudancas de setpoint.

Variaveis Controladas Variaveis Manipuladas
29 ; ; ; ; ; ; ; i i 140 ; ; ; ; ; ; 7
—h
28 h1 ]
/f-~ — == 120t
27+ [N 1
¥
o= —
26 / 1 <7100
i
5
—_ 80,
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0
N
g 60t
40
20 - - - - - - - - - 20 - - - - - - - - -
0 100 200 300 400 500 600 700 800 900 1000 0 100 200 300 400 500 600 700 800 900 1000
tempo [seq] tempo [seg]
(A) (B)

Figura 6.15: Aplicag¢do do controlador preditivo linear na planta de cinco tanques operando
em ORI - (A) variaveis controladas e (B) variaveis manipuladas

Conforme proferido anteriormente, baseado na metodologia nRPN, o controlador apresentaria
irriséria perda de desempenho causada pela ndo-linearidade. Observa-se, a partir da Figura
6.15 (A), que o controlador apresenta 0 mesmo comportamento para todos os pontos de
operacao, ratificando as conclusdes da metodologia nRPN.

A segunda regido de operacdo estudada ¢ a OR12, onde a metodologia afirma que um
controlador linear falharia, sendo necessario um controlador ndo-linear. Aplicou-se entdo o
mesmo controlador para o sistema no primeiro ponto de operagdo desta regido. A Tabela 6.20
mostra o ajuste para o controlador.
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Tabela 6.20: Ajuste do controlador preditivo linear para OR12

Variaveis Valor Unidade
Peso do erro [0,1 0,1] -
Supressdo da (1] i
manipulada
Movimentos 10 -

Predigoes 40 -
Amostragem 5 seg

A Figura 6.16 mostra o comportamento do controlador para a presente regido.

Varidweis Controladas Varidveis Manipuladas

niveis [cm]
Vazdes [cm3.s‘1]
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Figura 6.16: Aplicagdo do controlador preditivo linear na planta de cinco tanques operando
em OR12 - (A) variaveis controladas, (B) variaveis manipuladas e (C) disturbios

Partiu-se a planta no ponto de operagdo correspondente ao primeiro modelo que compde
OR12. Posteriormente procedeu-se um distarbio no setpoint (t = 2000 segundos). Alterou-se
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entdo a razdo de distribuicao entre os tanques (t = 4000 segundos, Figura 6.16 C). Verifica-se
que o controlador instabilizou o sistema, levando as varidveis manipuladas a saturacdo. Este
fato ¢ justificado pela inversdo no determinante da matriz de ganhos da planta, fendmeno nao
captado pelo controlador. Este comportamento foi predito utilizando a metodologia nRPN.

Nesta regido de operagdo, um controlador preditivo ndo-linear também foi testado. O
controlador utilizou como modelo nao-linear o descrito pela Equacao 6.1, isto ¢, o modelo
utilizado ¢ fidedigno a planta.

O ajuste deste controlador foi feito utilizando a metodologia RPN (Trierweiler e Farina,
2002), utilizando como modelo nominal o primeiro referente a OR12, utilizando desempenho
desejado uma funcdo de segunda ordem com 50 segundos de tempo de subida e 5% de
overshoot.

De ante mao, pode-se afirmar que este controlador deve apresentar bom desempenho, em
ambas as regides (fase minima e ndo-minima), bem como suportar a transi¢ao entre elas, visto
sua caracteristica ndo-linear.

A Figura 6.17 mostra o comportamento do controlador para a presente regiao.
A partir da Figura 6.17 pode-se verificar que o controlador preditivo ndo-linear, manteve o

sistema estavel, tanto para alteragdes no sefpoint, para ambas as fases, bem como durante a
transicao de fases.
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operando em ORI12 - (A) variavel controlada - Nivel do tanque 1, (B) variavel
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Capitulo 7

Planta de cinco tanques - Construcao da planta
e verificacao experimental

A partir das simulagdes realizadas, a planta de cinco tanques se mostrou um rico exemplo em
controle de processos, pois vislumbra muitos fenomenos encontrados na industria, como
inversdo de ganho, alteragdo de dinadmica, acoplamento entre canais, entre outros. A planta
inicialmente com os tanques abertos foi construida no DEQUI-UFRGS.

7.1- Construcao da planta

A Figura 7.1 mostra a foto da planta construida.

Figura 7.1: Foto da planta de cinco tanques
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A Figura 7.2 mostra a representacdo esquematica da planta de cinco tanques.

Tanque 3 Tanque 4

Tanque 1 Tanque 5 Tanque 2

ARSI

Figura 7.2: Representagdo esquematica da planta de cinco tanques

A planta é composta de cinco tanques de acrilico, com orificios apenas na parte superior e
inferior, podendo operar tanto abertos quanto fechados. Os tanques possuem 50 cm de altura e
10 cm de didmetro interno. A planta possui duas bombas centrifugas axiais, onde em cada
uma destas ha duas valvulas solendide proporcionais em paralelo, sem a utilizacdo de medidor
de vazao.

O principal detalhe construtivo desta planta em relagdo a concepgao original ¢ a alimentagao
dos tanques: estas sdo realizadas na parte inferior de cada tanque, inserindo um novo
problema de controle a unidade.

Os niveis dos tanques sao medidos por células de pressdao, com tomadas no fundo e no topo de
cada tanque. O controle das vazdes ¢ feito utilizando valvulas solendide proporcionais. A
instrumentagdo ¢ comandada por um CLP industrial marca BCM modelo 3101. A
comunicagdo da planta com o PC foi feita diretamente com o CLP, utilizando a porta RS232
do microcomputador.

Os dados sao interfaceados utilizando o software comercial Elipse Scada 10.5 (Elipse, 2003).
Os controladores utilizados, tanto em Matlab quanto o LLT, comunicam-se com o software
supervisorio através de comunicagdo DDE.
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7.1.1 - Diferencgas entre a planta construida e a planta analisada no
capitulo anterior

A planta construida apresenta alguns detalhes construtivos diferentes em relagdo a planta
analisada no capitulo anterior. A primeira diferenga estd nas varidveis manipuladas: a
configuracdo original s6 possuia uma valvula de controle de vazao e uma valvula de trés vias
de distribui¢do entre os tanques superiores ¢ inferiores, para cada bomba. A planta construida
possui duas valvulas solendides proporcionais em paralelo, em cada bomba. Nesta
configuracdo, a vazdo de cada corrente ¢ dependente ndo s6 da abertura de sua respectiva
valvula, mas também da outra ligada a mesma bomba.

O segundo detalhe construtivo ¢ alimentagdo dos tanques: no sistema original estes sdo
alimentados pela parte superior, enquanto que na planta construida, preferiu-se a alimentagao
pela parte inferior. Optou-se por essa alimenta¢do para diminuir o ruido de processo, tendo
em vista que, se os tanques fossem alimentados pela parte superior, o choque da agua
alimentada causaria vibragdo na dgua acumulada nos tanques. O sistema alimentado pelo
fundo nao elimina totalmente o ruido dos tanques, visto que, se 0s tanque superiores
estiverem vazios, ocorre sifonamento do ar, sendo arrastado juntamente com a agua para os
tanques inferiores, ocorrendo borbulhamento, acarretando também em ruido de processo.

Nesta configuragdo, a forga motriz de descarga dos tanques superiores ndo ¢ diretamente
proporcional a altura do respectivo tanque elevada a uma determinada poténcia, mas sendo
dependente também do nivel dos tanques inferiores. Quanto maior os niveis dos tanques
inferiores, maior resisténcia a descarga ¢ imposta aos tanques superiores.

Na planta construida, também ndo se dispunha de medidores de vazdo, determinando-se a
vazdo a partir da abertura da valvula. A partir da curva de vazdo em fun¢do da abertura da
valvula, observa-se que esta possui um obturador do tipo abertura rapida, pois a curva ¢ dada
por uma funcdo de transferéncia de primeira ordem, com tempo morto, isto €, a valvula possui
uma zona morta, € posteriormente a vazdo aumenta logaritmicamente, tendendo
assintoticamente a um valor final.

Como as valvulas utilizadas ndo possuem posicionador, a valvula apresenta visivel histerese,
isto €, ela ndo € repetitiva para diferentes seqiiéncias de alteragcdes em sua posicao.

7.2- Modelagem

Apos a construcao da planta, procedeu-se sua etapa de modelagem, tanto linear quanto nao-
linear, visando o céalculo do grau de nao-linearidade e teste de alguns controladores. Cabe
ressaltar que, nestes testes, todos os tanques operaram abertos. A versdo fechada ainda precisa
ser adicionalmente instrumentada para poder operar.
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7.2.1 - Identificacao linear

Inicialmente, procedeu-se a identificagdo do sistema linear em alguns pontos de operacao.
Cabe ressaltar que as variaveis controladas s3o h; e hy, as varidveis manipuladas F; e F,, os
distarbios x; € X».

A Tabela 7.1 mostra os pontos de operacdo onde o sistema foi identificado.

Tabela 7.1: Parametros dos modelos lineares identificados da planta de cinco tanques

Variaveis OP1 OP2 OP3
Fi [cm®s] 70 50 70
F, [cm®.s] 50 30 70
Fs [cm®.s] 0 0 0

X 0,70 0,70 0,30
X 0,70 0,70 0,30

Observa-se que os dois primeiros pontos de operacdo sdo de fase minima, enquanto que o
terceiro ¢ de fase ndo-minima, devido a soma das fra¢des de distribui¢do das vazdes. O estudo
completo da controlabilidade sera apresentado na se¢do subsequente.

A técnica de identificagdo utilizada € tipo step: procederam-se degraus na vazdo de
alimentacdo e identificou-se o sinal de saida, utilizando identificagdo no subespaco de estado
(van Overschee e de Moor, 1996). Procederam-se disturbios tipo degrau em cada varidvel
manipulada independentemente e, posteriormente identificaram-se os modelos isoladamente
para cada canal, isto ¢, identificacdo tipo SISO.

As Figura 7.3, Figura 7.4 e Figura 7.5 mostram a comparagdo entre os dados de planta e os
modelos identificados, para cada um dos pontos OP1, OP2 e OP3, respectivamente, onde (A)
canal relativo a (h; - F;), (B) canal relativo a (h, - F), (C) canal relativo a (h; - F;), (D) canal
relativo a (h; - F,) e as variaveis manipuladas (E) F; e (F) F,. Observa-se a boa aproximagao
entre os modelos interpolados e os dados de planta.
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Figura 7.3: Identificagdo do modelo em OP1 - saidas do (A) canal relativo a (h; - F;), (B)

canal relativo a (h; - F»), (C) canal relativo a (h, - F), (D) canal relativo a (h; -
F») e as variaveis manipuladas (E) F; e (F) F».
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Figura 7.4: Identificagdo do modelo em OP2 - saidas do (A) canal relativo a (h; - F;), (B)
canal relativo a (h; - F»), (C) canal relativo a (h, - F,), (D) canal relativo a (h; -
F») e as variaveis manipuladas (E) F; e (F) F».
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Figura 7.5: Identificagdo do modelo em OP3 - saidas do (A) canal relativo a (h; - F;), (B)

canal relativo a (h; - F»), (C) canal relativo a (h, - F), (D) canal relativo a (h; -
F») e as variaveis manipuladas (E) F; e (F) F».
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7.2.2 - Modelo nao-linear

Ap6s a identificagdo dos modelos lineares, procedeu-se a modelagem ndo-linear da planta de
cinco tanques abertos. A Tabela 7.2 mostra os parametros referentes ao modelo nao-linear.
Estes parametros foram obtidos através da adequacdo do modelo ndo-linear proposto aos
dados de planta. Utilizou-se um algoritmo de otimizagdo para solugdo do problema de
minimos quadrados.

Tabela 7.2: Parametros do modelo nao-linear da planta de cinco tanques

Variaveis Valor Unidade
hg 30 cm

p 1 g.cm”
A; 78.5 cm?

g 981 cm.s™
R, 14,5 [em®’ s7]
R, 8,9 [em®> s']
R; 4,3 [em®’ s7']
R, 4,12 [cm®® 5]
Rs 0 [em®’ s7]
Rs; 0 [sz.s s']
Rs 0 [em®’ s7]
Rs3 0 [sz.s s'l]
Rss 0 [em®’ s7]
dH31 60 cm
dH42 60 cm

h; 50 cm

| 4 cm’.s!
Fiin2 4 cm’.s™!
Fnin3 4 cm’.s!
Fining 4 cm’.s™!

Onde:
dH31: diferenca de altura entre o fundo do tanque 1 e o fundo do tanque 3
dH42: diferenca de altura entre o fundo do tanque 2 e o fundo do tanque 4

Fini, Vazdo minima de alimentacdo do tanque i. Como os tanques sdo alimentados
pela parte inferior, hd uma vazao minima necessaria para vencer a resisténcia e levar nivel ao
pé do tanque.

A modelagem da planta ¢ dada por:
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dh

A17t1:(x1 - _Fminl)'Fcl4 +R3\/h3 +hT31 —hy _RI\/EiRsl\/m
dh

AZTf:(xz  Fy = Frin2 ) Feay + Rynfhg + hy gy =y = RyJhy + Ry \[[hs — Iy
dh

A4y~ =((1x2)- Fy = Fin ) Feg = Ry Jhy + hyyy I = Rys by =3

(7.1)

dh
A47t4:((1—x1)-F1 _Fmin4)'Fcl4 —R4\/h4 +hT42 _h2 _R45m

dh _
As 7t5=F5 + R354/h3 —hgz + Rys+/hgy —hgy +
Rsy+J|hs — | F Rspof|hs — s

onde: Fcj4 e Fcos: fatores de correcdo das vazdes, visto que as valvulas estdo em paralelo,
sendo calculado baseado na diferenga de pressdo em cada uma das linhas.

o 100°
o Fx® +2-Fx - Fl-x)+ Fl-x)

(7.2)

I 100
BN Ex, 42 Fyxy  Fy(l—x,)+ Fy(1—x, )

Considerou-se que as forcas motrizes de descarga dos tanques superiores nao sao
proporcionais apenas as alturas dos respectivos tanques, mas sim da diferenga de altura dos
tanques superiores e inferiores, utilizando como referencial o pé do tanque inferior, visto que
os tanques sao alimentados pela parte inferior.

A Figura 7.6 mostra a comparacdo entre os dados de planta e os modelo nio-linear, para um
conjunto de perturbacdes.
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Figura 7.6: Comparagdao do modelo ndo-linear com os dados de planta referente ao sistema
de cinco tanques abertos

A partir da Figura 7.6, observa-se que o modelo ndo-linear representa satisfatoriamente os
dados de planta, pois capta a tendéncia dos dados, mesmo que muitas vezes apresente
pequenos erros no ganho. A dindmica também ¢ bem representada pelo modelo, tanto para os
tanques inferiores (1 e 2) quanto os superiores (3 ¢ 4).

7.3- Analise da controlabilidade

A partir dos trés modelos identificados anteriormente, para OP1, OP2 e OP3 determinou-se a
controlabilidade para cada ponto de operagdo. A Tabela 7.3 mostra os zeros com a parte real
positiva e a matriz de ganhos relativos estacionaria para os referidos pontos de operagao.

Tabela 7.3: Zeros de transmissao no semi-plano direito (SPD) e matriz de ganhos relativos
estacionaria referente aos modelos identificados

OP1 OP2 OP3
0,50 0,33
ZERO NO SPD 0,23
0,41 0,069
RGA(0) [ 102 - 04)2} { 106 —0,06} {— 018 LIS }
~0,02 1,02 ~0,06 1,06 118  —0,18

Observa-se que ambos os modelos apresentam zeros com a parte real positiva, porém os
relativos aos modelos OP1 e OP2 sdo de magnitude consideravel, cujo efeito ¢ pouco visivel
no desempenho alcang¢édvel do controlador, s6 tendo influéncia a altas freqiiéncias. Estes zeros
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sdo gerados artificialmente pelo método de identificacdo. O terceiro modelo também tem dois
zeros de transmissdo, sendo o primeiro (0,33) também gerado pela metodologia de
identificagdo, tendo pouca influéncia na resposta final. J& o outro zero (0,069) ¢ mais critico,
limitando visivelmente o desempenho da resposta final.

A matriz de ganhos relativos estacionaria mostra que o emparelhamento para OP1 e OP2 ¢
(h; - Fy) e (hy - F»). O terceiro ponto de operagao apresenta emparelhamento inverso (h; - F») e
(h; - Fy). Além disso, a interagao entre os canais, para ambos os casos ¢ baixa.

A Figura 7.7 mostra o grafico do RGA e condicionamento minimo para (A) OPI1, (B) OP2 e
(C) OP3.

RGA dinamico RGA dinamico

1 1 1 1 1 1 0 1 1 1 1 1
-5 -4 -3 -2 -1 0 1 -5 -4 -3 -2 -1 0 1
Condicionamento minimo Condicionamento minimo
: : . 5 . . :
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3 L
. [ 2 [
1 . . . . . 1 . . . .
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RGA dinamico
0.8 T T T T .

0 L L L L L
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25 . : :
2 L
15¢
1 . . . . .
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Frequéncia [rad/seq]
©)

Figura 7.7: Graficos do RGA e condicionamento minimo para os trés modelos identificados
na planta em para (A) OP1, (B) OP2 e (C) OP3

A Figura 7.7 (A) mostra que a interagdo entre os canais varia muito pouco ao longo das
freqiiéncias para o primeiro ponto de operagdo, sendo quase totalmente desacoplado. A
mesma observagao pode ser feita para os modelos 2 e 3.
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A Tabela 7.4 mostra os indices do RPN para cada regido de operagao.

Tabela 7.4: Indices da metodologia RPN para cada regido de operagio

OP1 OP2 OP3
;%EOA?; RPN RRPN RPN RRPN RPN RRPN
0,5 2,13 08 251 071 219 331
1 2,07 053 250 0,62 2,18 2,05
5 1,77 023 221 047 2,17 067

10 1,57 0,18 1,88 0,43 2,11 044
50 1,18 0,11 1,23 0,37 1,75 0,20
100 1,10 0,10 1,13 036 1,53 0,15

A Tabela 7.4 mostra que para todos os pontos de operacdo a controlabilidade se torna mais
facil a medida que o controlador perde desempenho, visto que o rRPN vai reduzindo com o
decréscimo do desempenho desejado. O terceiro ponto de operagdo, que tem o
emparelhamento dispar em relacdo aos demais, apresenta a maior limitacdo em seu
desempenho, devido ao zero de transmissao no semi-plano direito proximo a origem. Neste

ponto, desempenhos extremamente rapidos ndo sdo alcangaveis, baseado nos altos valores do
rRPN.

7.4- Determinacao do grau de nao-linearidade

Subseqiientemente ao calculo da controlabilidade, o grau de ndo-linearidade sera estimado.
Serdo consideradas duas regides de operacgao: a primeira delas (OR1) engloba os pontos onde
o emparelhamento ¢ analogo (OP1 e OP2). A segunda regido de operagdao (OR2) engloba os
trés pontos de operagdo especificados.

A Figura 7.8 mostra a resposta ao disturbio tipo degrau em cada variavel manipulada, para os
trés modelos considerados na analise do grau de ndo-linearidade.
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Figura 7.8: Distarbio tipo degrau para os trés modelos identificados na planta real

Verifica-se que os modelos de fase minima (OP1 e OP2) apresentam tanto dinamicas quanto
ganhos proximos para todos os canais, evidenciando o baixo grau de nao-linearidade do
processo. A inclusdo do modelo de fase ndo-minima na regido de operagdo deve aumentar o
grau de nao-linearidade, devido a inversdo no sinal do determinante da matriz de ganhos.
Nesta regido, o indice deve apresentar um valor superior a dois, pois um controlador nao-
linear se faz necessario.

A Figura 7.9 mostra os graficos do nRPN para as regides (A) OR1 e (B) OR2, considerando o
desempenho desejado 50 segundos de tempo de subida e 5% de overshoot. O modelo nominal
foi para ambos os casos o relativo a OP1.

1 T 4 T T
— RPN — RPN
— . nRPN _ — - nRPN
— — nRPN DYN 3F =7 7 7|~ - nRPNDYN
P nRPN STAT - - E nRPN STAT

B 1 oL GUTEEE -

-3 -2 -1 0 -3 -2 -1 0
Frequéncia [rad/seq] Frequéncia [rad/seq]

(A) (B)

Figura 7.9: Graficos da metodologia nRPN para as duas regides de operacdo identificadas
para a planta real

A Tabela 7.5 mostra os indices da metodologia nRPN para as duas regides de operagao.
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Tabela 7.5: Indices da metodologia nRPN para OR1 e OR2 identificadas a partir da planta

real
ORI1 OR2
NRPN -0,34 2,96

NRPNpyn -0,50 0,43
NRPNgraT —0,97 2,39

A partir da Figura 7.9 e da Tabela 7.5 , pode-se afirmar que o grau de nao-linearidade da
primeira regido de operagdo ¢ muito baixo, sendo um controlador linear suficiente. Para a
segunda regido de operacdao, um controlador nao-linear deve ser aplicado, devido ao indice
nRPN ser superior a 2. Neste caso, o controlador indicado deve compensar principalmente a
nao-linearidade estatica do sistema. Estas conclusdes vao ao encontro com as proferidas
anteriormente, onde a ndo-linearidade foi qualificada, a partir da resposta ao degrau de cada
modelo que compde as regides de operagao.

7.5 - Aplicagcao dos controladores indicados

Apos a identificagdo e determinagcdo da nado-linearidade do processo, aplicaram-se dois
diferentes controladores lineares, no primeiro ponto de operagdo, onde o sistema apresentava
caracteristicas de fase minima. Na segunda regido de operagdo, inseriu-se um controlador
preditivo ndo-linear, visto a inversdo da matriz de ganhos.

7.5.1 - Controlador PI

O primeiro controlador aplicado foi do tipo PI, descentralizado tendo como emparelhamento
h; -F; e hy-F,. O controlador foi ajustado utilizando o método IMC (Marlin, 1995).
Procederam-se diferentes mudangas de sefpoint no nivel dos tanques 1 e 2, conforme
mostrado na Figura 7.10.

O controlador PI utilizado foi implementado pelo software Matlab (MathWorks, 1999).
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Figura 7.10: Aplicagdo do controlador PI na planta de cinco tanques - (A)varidveis
controladas, (B) manipuladas e (C) distirbios

Observa-se que o controlador foi robusto para todas as mudangas de setpoint, exceto no final
do experimento onde instabilizou a planta, levando-a a saturacdo das variaveis manipuladas,
devido a inversdo do sinal do determinante da matriz de ganhos. Verifica-se que o controlador
apresentou ainda desempenho praticamente constante, para todos os pontos de operagao,
evidenciando o baixo grau de ndo-linearidade do sistema, resultado que vai ao encontro do
obtido utilizando a metodologia nRPN.

Os dados apresentados foram previamente filtrados utilizando um filtro Butter (MathWorks,
1997), de segunda ordem que filtrava as freqiiéncias superiores a 0,1.

Cabe ressaltar que em alguns pontos de operacdo, as varidveis apresentaram pequeno offset,
em relacdo ao setpoint. Esta deficiéncia se deve a zona-morta da valvula, que apresentava
variagdes nulas no posicionador, para a¢des de controle inferiores a 3 cm?/s.
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7.5.2 - Controlador MPC

O segundo controlador aplicado foi do tipo MPC, utilizando como modelo base o primeiro
modelo identificado na planta (OP1). Procederam-se disturbios no setpoint das malhas, e o
resultado ¢ apresentado na Figura 7.11. O controlador MPC utilizado foi implementado pelo
software Matlab 5.3 (MathWorks, 1998).

50 . . . . . . r 140
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Figura 7.11: Aplicacdo d controlador MPC na planta de cinco tanques para o sistema de
fase minima - (A)variaveis controladas e (B) manipuladas

Os dados apresentados foram previamente filtrados utilizando um filtro Butter (MathWorks,
1997), de segunda ordem que filtrava as freqiiéncias superiores a 0,1.

Novamente observa-se que o controlador utilizado foi robusto para manter a planta no
setpoint em todos os pontos de operacao.

7.5.3 - Controlador NMPC

Visando controlar a planta de cinco tanques numa regido de operagdao onde ocorre alteracao
do emparelhamento das malhas de controle, isto €, inversdo do ganho multivariavel utilizando
um controlador Unico, inseriu-se um controlador preditivo ndo-linear (NMPC) neste sistema.
O referido controlador foi proposto por Duraiski (2001), descrito no Apéndice B desta
dissertacao.

O controlador preditivo ndo-linear utiliza um modelo baseado nas equag¢des de balango
(Equagdo 7.1), apresentando as mesmas malhas de controle que nos controladores anteriores.

A Figura 7.12 mostra o comportamento do controlador NMPC.
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Figura 7.12: Aplica¢do do controlador NMPC na planta de cinco tanques - (A) variavel
controlada 1 - Nivel 1, (B) variavel controlada 2 - Nivel 2, (C) manipuladas e
(D) disttrbios

Verifica-se, baseado na Figura 7.12, que o controlador preditivo ndo-linear mostrou-se
robusto para operar tanto na regido de fase minima, quanto ndo-minima. Inicialmente, até
tempo inferior a 5000 segundos, o controlador operou na regido de fase minima.
Posteriormente, ocorreu a transi¢ao de fases e posteriormente o controlador operou na regiao
de fase ndo-minima, onde o emparelhamento ¢ inverso em relagdo ao inicial.

No presente teste ratificou-se as caracteristicas servo-regulatorias do controlador, devido aos
distarbios impostos: alteraram-se os setpoints de ambas as malhas no mesmo instante e
isoladamente.
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Capitulo 8

Conclusoes e Sugestoes para Trabalhos
Futuros

Ao final deste trabalho, a conclusdo relativa a cada capitulo sera apresentada. Por fim, alguns
estudos subseqiientes, baseados nesta dissertacio, serdo propostos.

8.1- Conclusoes

No capitulo 1, realizou-se uma revisdo bibliografica acerca das metodologias para
quantifica¢cdo do grau de ndo-linearidade de processos. H4 um numero muito reduzido de
métodos, sendo os propostos por Helbig et al. (2000) e Guay, McLellan e Bacon (1997) de
dificil utiliza¢do industrial, pois necessitam do modelo ndo-linear do processo para estimar
seu grau de ndo-linearidade e ndo consideram no célculo a velocidade do controlador.

No segundo capitulo foi discutida a metodologia RPN e o indice RPPN utilizado no célculo
do grau de nao-linearidade. As ferramentas matematicas necessarias foram apresentadas. Esta
metodologia foi proposta por Trierweiler (1997), e apresenta as vantagens de necessitar de
apenas um conjunto de modelos lineares do sistema, obtidos por lineariza¢do ou identificacgao,
e considerar explicitamente a velocidade do controlador (da malha de controle) no calculo da
ndo-linearidade.

No terceiro capitulo, as deficiéncias da metodologia RPPN foram apresentadas. Verificou-se
que ela falhava na captagdo da variagdo da direcionalidade do sistema, além de ndo captar a
inversao do sinal do ganho multivaridvel. Novas definigdes foram apresentadas, bem como a
nova representagdo (nRPN, niimero de performance robusta ndo-linear) foi introduzida. Neste
mesmo capitulo, a divisdo da nao-linearidade em suas componentes estatica e dinamica foi
apresentada. Além disso, os indices numéricos que quantificam a nao-linearidade total,
estatica e dinamica também foram mostrados. Outra contribuicao, também apresentada no
Capitulo 3, foi o desenvolvimento de um algoritmo para determinacdo do desempenho
alcangéavel do processo considerando as restrigdes das variaveis manipuladas e controladas.
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No quarto capitulo, aplicou-se a metodologia proposta em trés diferentes casos. O primeiro
exemplo apresentado ¢ um reator de neutralizagcdo, cuja nao-linearidade ¢ totalmente estatica.
O indice mostrou que em regides no entorno do pH neutro, o sistema apresentava pequeno
grau de nao-linearidade. Para uma regido de operagdao maior (até pH =15) o grau de nao-
linearidade ¢ mediano. Para a regido de operacdo que engloba as duas anteriores até o pH = 3,
o grau de nado-linearidade ¢ elevado, sendo provido exclusivamente pela contribuigdo estatica,
para os trés casos. Aplicou-se um controlador linear projetado para regido do pH neutro e
verificou-se que, para este ponto de operacdo, seu desempenho era muito bom. Porém
constatou-se que, a medida que se afastava do ponto de operacdo, perdia muito seu
desempenho. O controlador indicado (Gain-Scheduling) foi aplicado, mostrando bom
desempenho, igualmente nas trés regides.

No segundo exemplo, o grau de ndo-linearidade do reator de Van de Vusse foi calculado. Para
os pontos de operacdo onde o ganho apresentava mesmo sinal, o grau de ndo-linearidade era
insignificante. Para a regido de operacdao onde se verificava a inversao no sinal do ganho, o
grau de ndo-linearidade calculado através da metodologia nRPN foi elevado. Utilizando este
sistema mostrou-se que a metodologia ¢ também adequada para quantificar a influéncia da
velocidade do controlador no grau de ndo-linearidade.

O terceiro caso de estudo apresenta um reator de mistura com multiplos estados estacionarios.
A partir da aplicacdo da metodologia, verificou-se que, para regioes de operagdo onde a
conversao ¢ proxima, o grau de ndo-linearidade ¢ pequeno, sendo um controlador linear
suficiente. Para regides de operagdo com diferentes conversdes, ou regides que apresentam
pontos instaveis, o grau de ndo-linearidade foi elevado. Neste caso, um controlador que
compense tanto a variagdo estatica quanto a dindmica deve ser aplicado.

No Capitulo 5 determinou-se o grau de nao-linearidade de uma torre de benzeno da unidade
de separacao de aromaticos (BTX), para diferentes regides de operacdo. Na analise qualitativa
do grau de nao-linearidade desta coluna, verificou-se que o tempo de assentamento se altera
mais de 40 vezes entre as concentracdes limitrofes, tornando o sistema mais lento a medida
que os produtos se tornam mais puros. Por sua vez, o ganho varia mais de 100 vezes entre os
pontos de operag@o onde as concentragdes eram extremas.

A aplicagdo da metodologia nRPN mostrou que o sistema apresenta elevada ndo-linearidade
para concentracdes dos produtos inferiores a 200 ppm. Nesta regido de operagdo, tanto a ndo-
linearidade estatica quanto a dinamica sdo significativas. A concentragdes superiores a 200
ppm o grau de ndo-linearidade ¢ mediano.

O controlador indicado para a primeira regido de operacdo ¢ do tipo preditivo ndo-linear, pois
deve compensar ambos os tipos de ndo-linearidade. Para a regido complementar, um
controlador linear ¢ suficiente, porém existe pequena perda de desempenho. O controlador
que indicado, neste caso, ¢ do tipo Gain-Scheduling, pois o sistema tem apenas nao-
linearidade estatica relevante.
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Também se explorou na coluna de Benzeno-Tolueno o impacto da velocidade do controlador
no grau de nado-linearidade da malha de controle. Controladores mais rapidos mostraram um
menor comportamento nao-linear em relagdo a controladores lentos, o qual foi capturado
pelos indices desenvolvidos neste trabalho. Estas predi¢des foram confirmadas mediante
diversas simulac¢des nao-lineares.

No capitulo 6 foi apresentada a planta de cinco tanques, unidade que serve ndo somente como
exemplo para determinacdo da ndo-linearidade e de cendrios lineares e ndo-lineares, mas
também apresenta outras caracteristicas dindmicas, como acoplamento entre os canais,
alteracdo de dinamica, entre outros. Inicialmente, as regides de operagdo para o sistema
teorico foram determinadas. Posteriormente, a controlabilidade e o grau de ndo-linearidade
foram calculados tanto para o sistema aberto quanto fechado.

No capitulo 7, apresentou-se a planta real, sua constru¢do, modelagem linear e ndo-linear,
determinagdo da controlabilidade, calculo do grau de nao-linearidade e aplicagdo de
controladores lineares e nao-lineares.

Ao analisar os resultados desta dissertacdo, verifica-se que todos os objetivos citados na
introducao foram alcangados: obteve-se uma metodologia para determinagdo do grau de nao-
linearidade de plantas, até entdo ausente. Esta andlise, permite ndo s6 a determinagdo do tipo
de controlador adequado: linear ou ndo-linear, mas também a escolha do tipo de controlador
ndo-linear, quando este se fizer necessario. Obteve-se ainda, um indice numérico Unico, capaz
de inferir o grau de nao-linearidade apresentado pela analise grafica, ndo s6 para a nao-
linearidade total, mas também para suas componentes estatica e dinamica.

8.2- Trabalhos futuros

Ap6s a conclusdo desta dissertagdo, uma série de trabalhos ainda poderiam ser feitos, visando
aperfeicoar a metodologia. Entre eles se destaca:

» Aplicacdo da metodologia em exemplos de plantas industrias, onde os modelos
proviessem da identificacdo direta da planta e posteriormente aplicacdo do controlador
determinado pela metodologia;

» Cria¢ao de uma ferramenta capaz de determinar o grau de ndo-linearidade on-line em
plantas.

» Estudo da influéncia da escolha do modelo nominal no grau de nao-linearidade.
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Apéndice A
Tipos de Modelos

Um dos maiores problemas, ndo so6 de controle de processos, mas de toda a ciéncia, ¢ predizer
o efeito de uma entrada sobre um dado sistema. Como esta questdo envolve o conhecimento
futuro do processo, um modelo deve necessariamente ser construido.

A forma rigorosa de modelar um processo envolve um sistema de equagdes diferenciais e
algébricas que representam as equacgdes de transferéncia do processo. A construcdo e
atualizacdo deste tipo de modelo ¢ bastante custosa.

A.1 - Modelos lineares

No campo do controle de processos, modelos mais simples geralmente sdo suficientes,
bastando representar a influéncia de uma entrada u(?) sobre a saida y(z). Estes modelos sdo
denominados de modelos de entrada e saida. A Figura A.1 mostra a representacdo genérica
desta classe de modelos.

uft) ——— y(t) i

— - G(s) — =

Figura A.1: Representagdo genérica de modelos de entrada e saida

A.1.1 - Modelos de resposta ao degrau

O modelo utilizado pelo controlador DMC (Dynamic Matrix Control) utiliza a resposta ao
distarbio do tipo degrau (step response model). Este modelo consiste numa série de
pardmetros f(¢) que representam a saida do processo para cada intervalo de tempo
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subsequente ao disturbio para um disturbio unitario na variavel de entrada. A Figura A.2
mostra a representagdo dos pardmetros da resposta degrau.

A
Sin)

B4 "
0d

0

el

-

Figura A.2: Pardmetros do modelo a resposta degrau

Assume-se que f(t) denota a resposta ao degrau de um dado sistema, £ o tempo atual ¢ a
ultima acdo de controle tomada em k-/. Este tipo de modelo ¢ utilizado para predi¢do das
acoes de controle no futuro da seguinte forma: a predicao da saida do processo na auséncia de
a¢des de controle ¢ denotada por y” durante p intervalos de tempo. Assumindo ainda que a
influéncia dos disturbios ndo medidos ¢ representada para cada amostragem por w(z). A
predi¢cdo da saida y do sistema para tempo de amostragem subsequente £+/ ¢ dado por:

Yk +1)=y"(k +1)+ S)Au(k)+ wk +1) (A.1)
Para m tempos de amostragens subsequentes:
y(ke+m)=y°(k+m)+ B(m)Au(k)+ B(m—DAu(k +1)+...+ p1)Aulk +m—1)+w(k +m) (A.2)

onde Au(k) ¢ representado pelas a¢des de controle m tempos de amostragem apds o tempo de
step k:

Au=[Au(k) Au(k+1) Aulk+2) Aulk+m—1)] (A.3)

e a matriz £ dada por:

[ A1) |
pR) B
po| PRt =
Blm) plm-1) plm-2) A1)
Bp) Blp-1) B(p-2) Blp-m+1),
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Tal matriz ¢ denominada matriz dindmica. O controlador DMC ¢ assim denominado pois
utiliza esta matriz no algoritmo interno.

A.1.2 - Modelos em espacgo de estado

A representagdo do tipo resposta ao degrau ¢ de bastante simples obtengao, mas muitas vezes
s6 ¢ valida para uma estreita regido de operacdo. Uma alternativa é, de posse do modelo
fenomenoldgico do processo, expandir as equagdes em torno do presente ponto de operagao,
truncando a série de Taylor no termo linear. O mesmo procedimento ¢ realizado para as
equacdes que descrevem as saidas do processo:

X 4 Av+ B Au (A.5)
dt
Ay=C-Ax+D-Au (A.6)

onde: Au é a variagao nas entradas
Ax ¢ a variagdo nos estados
Ay ¢ a variagdo nas saidas e
A, B, C e D sao as matrizes geradas na linearizagao

Para sistemas quimicos a matriz D geralmente ¢ nula, pois os processos ndo sao instantaneos
de modo a manifestar o efeito da entrada diretamente na saida.

A.2 - Modelos nao-lineares

Para muitos processos a representagdo linear ¢ insuficiente, pois apresentam grande variacao
de dindmica ou ganho, mesmo para regides em torno do ponto de operagdo. Assim, faz-se
necessario modelos ndo-lineares que captem este comportamento. Modelos ndo-lineares sao
na maioria dos casos mais onerosos para serem obtidos e serem atualizados, ou seja, manté-lo
representativo a planta ao longo da operacao.

A.2.1 - Redes de modelos locais

A alternativa mais simples para representar um sistema de forma ndo-linear ¢ segmenta-lo em
um conjunto de modelos lineares (Posser, 2000).

Uma rede de modelos locais pode ser definida como:
y:f(‘xl’xr)zzj;(xl)pi(xr) (A7)
i=1

onde: fi(x;) :modelos locais
X1 : variaveis utilizadas nos modelos locais
pi(x;) :funcdo peso
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Xy : variaveis que definem o ponto de operagdo do sistema

A Equacdo A.7 mostra que um modelo ndo-linear ¢ representado através de uma série de n
sub-modelos locais, validos para uma dada regido. O modelo global ¢ obtido através da
ponderagdo das funcdes base associadas. Isso permite que a transi¢do entre os modelos seja
feita de forma suave.

A.2.2 - Séries de Volterra

A partir de um modelo linear-analitico (Levine, 1996):

(A.8)

Assume-se que f, g € & possuem uma representacdo analitica em x, numa dada vizinhanga da
resposta.

Pode-se afirmar que um sistema linear-analitico pode ser representado por um série de
Volterra se existir um conjunto de fungdes continuas, localmente limitadas

w :R" = R,n=0,12,.. (A.9)

Admite-se que para cada T>0 exista um g(t) > 0, possuindo a propriedade, para cada funcao
local continua u(.) com [u(t)|< &, tem-se:

y(t) =w, (t)+ if; o, (t, Oy,...,0, )u(al ).. .u(an )dal ...do, (A.10)

n=1
com séries convergentes em [0,T].

Séries de Volterra sdo utilizadas em sistemas onde apenas a variagdo de ganho ¢ significativa.

A.2.3 - Sistemas Bilineares

Define-se como modelos bilineares continuos, a classe de modelos cuja representagdo ¢ dada
por:

(A.11)

{fc(t) =[4+ult)- B]x(z). x(0) = x,

¥(1)=C-x(r)

Sistemas bilineares sdo muito utilizados em trocadores de calor, fissao nuclear ou sistemas
populacionais.
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A.2.4 - Séries de Hammerstein

Muitos processo industriais que apresentam ganho variavel nas varidveis de entrada (dinamica
de valvulas de controle, por exemplo) podem ser modelados a partir de uma série de
Hammerstein (Stack e Doyle, 1997). Este modelo considera uma dindmica fixa e um ganho
variavel, que ¢ uma funcao apenas da entrada.

x=Ax+ f(u) (A.12)

A.2.5 - Séries de Wiener

Os modelos de Wiener apresentam uma dinamica fixa somada a um ganho variavel associado
a saida (Stack e Doyle, 1997).

x=Ax+ Bu

A3
y=f(x) (A19)

Estes modelos sdo bastante representativos para sistemas reais, principalmente os que
apresentam grande nao-linearidade estatica.
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Apéndice B

Algoritmos de controle

O controle automatico permite a manutencdo de varidveis de interesse (controladas) num
valor desejado (setpoint), alterando alguma variavel que possa ser manipulada. A forma de
atuacdo sobre a planta depende do algoritmo empregado. Estes podem ser divididos em duas
grandes areas, baseado na forma como representam a planta: lineares ou nao-lineares.

B.1 - Controladores lineares

Os controladores lineares sdao a classe mais difundida industrialmente de controladores. Estes
representam a planta (processo ndo-linear) a partir de um modelo linear. Os dois
controladores lineares mais difundidos industrialmente sdo o PID e MPC.

B.1.1 - Controlador PID

O controlador proporcional-integral-derivativo (PID) ¢ certamente o mais utilizado
industrialmente. Estima-se que cerca de 90% a 95% das malhas industriais utilizam este
controlador (Astrdm e Wittenmark, 1997). O PID vem sendo utilizado industrialmente desde
os anos 40 (Marlin, 1995).

O algoritmo PID ¢ extremamente simples, representado apenas por uma equacdo, mas
apresenta bons resultados para a grande maioria dos processos. Esta flexibilidade ¢ alcancada
através de alguns parametros de ajuste, que determinam o comportamento da malha feedback.

A grande maioria destes controladores encontra-se aplicado em malhas SISO, isto €, controla-
se individualmente cada varidvel, manipulando apenas uma varidvel manipulada. Por outro
lado, ha controladores PID multivariavel (MIMO) capazes de compensar o acoplamento entre
as malhas de controle. Este ¢ pouco difundido devido a dificuldade na implementacao e ajuste
(Trierweiler, Miiller e Engell, 2000).

A acdo de controle u(t) de um PID ¢ a soma de trés contribuigdes
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u(t)zup(t)+u,(t)+uD(t) (B.1)
onde up € a parte proporcional, uy a parte integral e up a parte derivativa.

Definindo o erro da varidvel controlada e(?) como a diferenga entre o setpoint y,.; € a variavel
medida y, isto ¢

e(t)=yspr (1)) (B.2)

A parte proporcional ¢ dada por
up(t)=Kcelt) (B.3)
onde K. ¢ denominado ganho do controlador. Geralmente o controlador proporcional

apresenta erro nao nulo no estado estacionario. Para eliminar esta deficiéncia, introduziu-se a
acao integral u(?)

u; (t):—J.t e(s)ds (B.4)

onde 77 ¢ a constante integral do controlador.

Esta acdo pode causar oscilacdo da varidvel controlada em torno do setpoint. A acdo
derivativa up(?) ¢ dada por

de(t)
dt

u,=K.t, (B.5)

onde 7p € a constante integral do controlador. A agdo derivativa elimina a oscilagdo, bem
como captura a tendéncia da varidvel controlada, melhorando o desempenho do controlador a
médias freqiiéncias. Entretanto, pode prejudica-lo a alta freqiiéncia devido a presenca de
ruido.

B.1.2 - Controlador MPC

Define-se como controladores preditivos os algoritmos de controle que utilizam o modelo da
planta para predi¢do do comportamento futuro e célculo da a¢do de controle (Ogunnaike e
Ray, 1994).

O fato que suscitou o desenvolvimento de um controlador preditivo foi a necessidade de um
controlador que permitisse a facil implementacao de estruturas de controle MIMO, permitindo
lidar com sistemas com grande interagdo entre as malhas de controle. Um controlador
preditivo ¢ capaz de lidar também com malhas que apresentem grandes tempos mortos,
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resposta inversa ou outras dindmicas problematicas, assim como implementar estratégias de
controle feedfoward de forma simples e eficiente.

Segundo Ogunnaike e Ray (1994), um controlador MPC ¢ aconselhavel quando uma ou mais
destas caracteristicas sdo encontradas em um processo:

» Entradas e saida multiplas com visivel interacdo entre os canais.
» O numero de entradas e saidas for dispar.

» Entradas ¢ saidas com restrig¢ao.

» Dinamicas problematicas.

O modelo mais utilizado pelo MPC tradicional ¢ linear do tipo resposta degrau, descrito no
Apéndice A.

O controlador preditivo utiliza o conhecimento do futuro do processo (predi¢do) para
determinar a a¢dao de controle 6tima que leva a planta mais proxima do setpoint. A cada

amostragem um novo problema de otimizacdo ¢ resolvido, que objetiva minimizar fungdes
objetivo do tipo.

P M
J = mi (v —r)? A - Au’ B.6
31,51(;7, Cyi =12+ D4 - Au, j (B.6)

0 i=0
onde: r; € o setpoint ou trajetéria de referéncia para cada instante de tempo futuro
'yi é a saida predita pelo modelo no instante i
vi € 0 peso do erro no instante i
Au; ¢ a variacao das variaveis manipuladas no instante i
Aisdo os pesos que limitam os movimentos das varidveis manipuladas (supressao)

O controlador preditivo possui quatro defini¢des basicas, necessarias para compreensdo da
filosofia do controlador.

1. Trajetoria de referéncia

O primeiro elemento do MPC ¢ a definicdo da trajetéria desejada de referéncia para cada
saida do controlador 7;. Esta pode ser simplesmente um degrau ou uma fun¢do menos abrupta.
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2. Predigdo da saida do processo

Um modelo M apropriado ¢ utilizado para predizer a saida do processo sob um horizonte
determinado (horizonte de predi¢do) sem nenhuma a¢do de controle subsequente, assumindo
o tempo corrente (k) como tempo inicial. Para modelos discretos eqiiivale a predizer y"(k+1),
yNk+2) ... yk+i) em i tempos de amostragem no futuro, baseado nas j acdes de controle
passadas u(k), u(k-1), ... u(k-j). Usualmente admite-se que o horizonte de predicao ¢ igual ao
tempo de assentamento da malha mais lenta.

3. Seqliéncia de acdes de controle

O modelo de planta M também ¢ utilizado para calcular a seqiiéncia de movimentos que
minimizem a diferenga entre cada saida e seu respectivo valor base ponderado pelo peso do
erro ¢ minimize o esforco da varidvel manipulada também ponderado pelo pardmetro
denominado de supressor do movimento. A partir da inversa do modelo pode-se determinar a
seqiiéncia de movimentos em um horizonte de tempo p (horizonte de controle) que satisfaca o
comportamento desejado para cada saida. Usualmente o horizonte de controle ¢ computado
como 4 do horizonte de predi¢do (Trierweiler e Farina, 2003).

4. Atualizagdo da predicao do erro

Considerando que nenhum modelo pode representar fidedignamente o processo, o erro e(?)
entre cada saida medida y(k) e predita 'y (k) é calculado para atualizagdo das futuras
predicdes.

B.2 - Controladores nao-lineares

Define-se como controladores ndo-lineares a classe de algoritmos que utiliza um modelo nao-
linear do sistema, capaz de determinar parte ou a totalidade do comportamento do processo
baseado nas variaveis de entrada e no estado atual.

Nesta secdo serdo apresentados os dois controladores ndo-lineares mais difundidos
industrialmente: Gain-Sheduling e NMPC (Nonlinear Model Predictive Control).

B.2.1 - Gain-Scheduling

O controlador do tipo Gain-Scheduling ¢ uma maneira simplificada para constru¢do de
controladores nao-lineares. Para diferentes pontos de operacao, identifica-se o ganho e a
dindmica do sistema. A partir da medida de uma variavel indireta s, que pode ser a varidvel
manipulada, tanto o ganho quanto a constante de tempo do controlador sdo atualizados.

Nao ¢ necessario o conhecimento do ganho e da constante de tempo do processo ao longo de
toda a trajetoria s, bastando o conhecimento em alguns pontos. A troca de valores pode ser
suave, mediante interpolacao das regides proximas, ou abrupta.
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Originalmente, o controlador Gain-Scheduling foi concebido para compensag¢do apenas
estatica. Posteriormente, seu conceito foi estendido para compensar também a dinamica.
Entretanto, nos dias de hoje, este controlador ¢ ainda utilizado apenas como um compensador
de ganhos, devido as dificuldades numéricas trazidas pela alteracdo de dinamica do processo
(Klatt e Engell, 1995).

B.2.2 - Controlador NMPC — (Nonlinear Model Predictive Control)

Os controladores preditivos ndo-lineares apresentam a mesma concepgdo descrita para
controladores MPC. O grande advento deste controlador ¢ a utilizacdo de um modelo nao-
linear na construgao das trajetorias.

A literatura acerca deste tipo de controladores ¢ escassa, pois estes sdo produtos comerciais,
sendo sua formulagdo segredo industrial. O que difere os controladores preditivos nao-

lineares existentes no mercado ¢ o formato do modelo ndo-linear utilizado (Qin e Badgwell,
1998).

Os controladores preditivos ndo-lineares permitem a utilizagdo de modelos que apresentem
tanto variagdo estatica quanto dinamica consideraveis. Entretanto, a implementacdo de
modelos que apresentam apenas o ganho variavel com dindmica fixa, entre eles pode-se citar
Wiener ¢ Hammerstein (veja Apéndice A) s3o mais faceis frente a modelos que apresentem
mapeamento tanto no ganho quanto na dinamica.

A primeira metodologia de representa¢do nao-linear de um processo foi utilizando modelos
do tipo “entrada e saida”, utilizado pelo controlador ndo-linear comercial Process Perfect da
Pavillion.

Genericamente, um modelo pode ser decomposto em duas contribuigdes: a primeira destas
composta apenas das contribui¢des dindmicas do modelo (tempos mortos, respostas inversas,
tempo de assentamento e subida) e a segunda composta apenas pela parte estatica. O principal
advento deste tipo de controlador ¢ a utilizagdo apenas da parte estatica na construgao do
modelo ndo-linear, mantendo a parte dindmica constante para todo o processo. As varidveis de
entrada (1) e saida (yx) no tempo relativo a £ amostragens, sdo descritas como variaveis de
desvio (dux, Oyx), isto €, seus valores atuais descontados de um valor de equilibrio (u; e ys)

(B.7)

Wy =V — Vs (B.3)

O desvio na varidvel de saida para o presente tempo (k) segue uma relagao linear de segunda
ordem.

2

Vi :Z(ai O b '5“/(71') (B.9)

i=1
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Este modelo linear ¢ utilizado para os calculos que envolvem apenas a dinamica do sistema. A
identificacao do modelo linear representativo a planta ¢ feito através da resposta ao pulso. O
ganho de cada regido de operacdo ¢ provido por uma rede neural, construida a partir de dados
de historico de planta.

Para o célculo das acdes de controle, utiliza-se um modelo ndo-linear de ganho varidvel.
Inicialmente, define-se ainda o ganho local K; para o processo em um ponto de operagdo j, a
partir de um modelo estacionario ndo-linear

K =Ds (B.10)

Para a determinagdao do ganho do sistema (Ks), utiliza-se uma interpolagao linear dos ganhos
dos pontos de operac¢do inicial e final:

. S _K!
koo KK -
Usg —u;

Aplicando o ganho interpolado (Equagdo B.11) na equacao do modelo B.9, obtém-se

& = 2@, +bdu_ +g,(du_,)’ (B.12)

i=1

onde

b, = nl (B.13)

PGS Bl <)
LK (g —ug)

(B.14)

onde os sobrescritos i e f representam os pontos inicial e final, respectivamente.

Uma segunda metodologia para representacdo do processo, baseada na equacdes de balanco
de energia e massa ¢ utilizada pelo controlador LLT proposto por Duraiski (2001). O
algoritmo ¢ composto dos seguintes passos:

1. A trajetoria inicial é baseada no ponto de operacdo atual, donde o primeiro modelo linear
¢ derivado. Utilizando a trajetoria obtida, obtém-se a partir do modelo ndo-linear a
seqiiéncia de modelos lineares que serd utilizada no préximo passo.
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2. De posse dos modelos lineares obtidos anteriormente, uma nova trajetoria de controle ¢
calculada.

3. Novamente obtém-se os modelos lineares ao longo da nova trajetoria, de maneira analoga
ao item 1.

4. Os passos 2 e 3 sdo repetidos até a convergéncia dos modelos.
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Apéndice C

Conceitos Basicos

Neste apéndice, alguns conceitos basicos necessarios para o calculo do grau de nao-
linearidade utilizando a metodologia nRPN serdo apresentados.

C.1 - Decomposicao em valores singulares

Define-se com o decomposi¢do em valores singulares (SVD) a metodologia de transformagao
em uma matriz quadrada e cheia M em uma matriz diagonal X, utilizando duas bases
ortogonais, obtidas dos autovetores das matrizes simétricas, ndo negativas e definidas M'M e
MM':

M=vsU" (C.1)

onde V ¢ a matriz ortogonal dos autovetores do produto MM' ¢ U ¢ a matriz ortogonal dos
autovetores do produto M'M. ¥ é a matriz ndo negativa dos valores o, >0,...0, >0
denominados valores singulares de M.

Para matrizes retangulares, a metodologia de célculo dos valores singulares ¢ exatamente
igual a apresentada para matrizes quadradas.

C.2 - Solucao Numérica para o Condicionamento Minimo

O problema de condicionamento minimo ¢ um problema de otimizacdo convexo. A seguir
serdo dispostos alguns métodos para calcula-lo.

C.2.1 - Usando a banda superior u

Inicialmente, define-se a matriz H

0 G
H{G 0} (C.2)
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Bratz e Morari (1994) mostraram que o condicionamento minimo pode ser calculado através
* _ T -1
7'(G)= pino{pHD™ )] (C3)

onde D=diag(R',L).
2. Utilizando LMI

Boyd et al. (1994) propde a abordagem LMI (linear matrix inequalities) para calculo do
condicionamento minimo. A solu¢do do problema consiste na resolugdo do problema de
autovalores generalizados, utilizando restri¢cdes do tipo LMI.

min >

sujeito

PeR™" (C4)
Q c mnbcni

Q<M"PM,<y’Q,Vi=1...K

As matrizes L, R e y* sdo obtidas através da raiz quadrada matricial de P, Q e yz,
respectivamente.
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Apéndice D

Fatoracao Blaschke

Neste apéndice, a fatoracdo Blaschke, metodologia utilizada para determinagdo do
desempenho alcangavel de sistemas considerando as restrigdes do modelo, isto ¢ polos e zeros
de transmissdo com a parte real positiva, sera apresentada (Zhou, Doyle e Glover, 1996).

Como, para sistemas multivaridvel, deve-se ndo so6 considerar a existéncia de polos e zeros
com parte real positiva, mas também suas dire¢cdes de entrada e saida, a fatoracdo de Blaschke
possui defini¢des distintas para as entradas e saidas de sistemas com elementos de fase nao-
minima.

D.1- Fatoracao de Blaschke para sistemas que apresentam
zeros com a parte real positiva

Considerando um sistema G(s) com nz zeros com a parte real positiva, objetiva-se a
fatoriza¢ao de G em

G(s)=G,.(s)B,.(s) (D.1)

onde Gy e By, representam respectivamente os elementos de fase minima e ndo-minima de G.
Como as diregOes de interesse, neste caso, sao as direcoes de entrada, utiliza-se o subscrito |
em G e B.

A fatorizagdo de G em Gy, e B;, para a dire¢do de entrada de sistemas com zeros com a parte
real positiva pode ser feita pelo algoritmo a seguir:

1. Assuma (A,B,C,D) sendo a minima realizacdo de G(s) e B”=B

2. Repita 0 mesmo procedimento para cada um dos zeros positivos (i)



152 4. FATORACAO BLASCHKE

A-z, D, 0
S L &

B =B _ 2%Re(z, x, u’, (D.3)

onde o operador H denota o complexo conjugado do vetor das dire¢des de entrada u;.
Assim, a fatorizagdo de Blascke para as entradas de G(s) ¢ dada por:
G(s)=G,.(s)B= ... By (D4)

onde Gy, representa os elementos de fase minima de G, correspondendo a representagdo no
espaco de estado de (A,B™,C,D). Os fatores de fase ndo-minima para cada zero com a parte

real positiva By, ¢ calculada:

) 2%Relz.
g 2Rz, D.5)
’ s+2z,

A fatorizacdo de Blaschke para a saida de sistemas com zeros com a parte real positiva ¢ dada
por:

G(s)=Go..(5)B,.(s) (D.6)

Verifique que agora os termos sao denominados utilizando o subscrito O. O procedimento
para fatorizagdo ¢ dado por:

1. Assuma (A,B,C,D) sendo a minima realizagio de G(s) e C=C

2. Repita para cada um (i) dos nz

A-zI B
[tz J’H{ C(i—ll) D} =[0 o] (D.7)
" =" —2Re(z, )y, x", (D.8)

A fatorizagdo de Blaschke para as saidas y,; de G é dada por
G(s)=BY) ...B}?G, (s) (D.9)

onde Go, representa os elementos de fase minima de G. Os fatores de fase ndo-minima para
cada zero com a parte real positiva BO,Z(’) sao calculados
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gy _ g 2Relz), (D.10)
S+Z,

A determinagdo do desempenho alcancdvel 7(s) para sistemas que apresentam zeros de
transmissdo positivos ¢ dependente da fatorizacdo de Blaschke para saida:

T(s)=B,.(s)B, (0)T,(s) (D.11)

onde Ty(s) representa 0 desempenho desejado para o sistema em malha fechada ¢ B;_a
pseudo inversade B, _, isto é, B, B, =1.

D.2 - Fatoracao de Blaschke para sistemas que apresentam
polos com a parte real positiva
Sistemas que apresentam np polos com parte real positiva (RHP podlos) também podem ser

fatorados utilizando a metodologia de Blaschke, utilizando uma defini¢do anéloga a anterior.
A fatoracdo para sistemas que apresentam RHP pdlos para as entradas ¢ dada por

G(s)=G,,B,, (D.12)
O algoritmo para fatoracdo das entradas u, ¢ dado por:
1. A¥=A & C”=C
2. Repetir para i de 1 até np
(4= p1)=0
u,, = BTxp’i (D13)
B(ll =]+ 25Re(pt)up iufl
S— D S
sendo
(0 — 4G-1) _ "
AV =4 2Re(p,)Bu, x,, (D.14)
ct =t - 2Re(p,)Du,, x, D .

onde o sobrescrito T significa o transposto da matriz.

Definindo
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B, (s)=B"(s)...B" (s) (D.15)

A determinagdo do desempenho alcangavel para sistemas que apresentam RHP pdlos ¢ dada
por:

T(s)=1-(1-T,(5)B;,(0)B,,(s) (D.16)
Através da fatoragdo de G(s) para a saida de sistemas que apresentam RHP polos obtém-se
6(6)= Gy, (5)B,,, (5 0.17)

onde Go, € Bo,, representam respectivamente os elementos de fase minima e ndo-minima de
G.

O algoritmo para a referida fatoracdo ¢ dado por
1. AV=A & B”-B

2. Repetir o procedimentos para cada um i dos np poélos instaveis de G

(A(H) —pl.l)xp’l. =0
Vpi=Cx,, (D.18)

B = 2en)
S—=p;

onde:

AD = A ~2%Re(p,)x,,".C

, . (D.19)
BY =B - 2%e(pi)xp,iy;[,iD
Os componentes de fase ndo-minima By ,(s) sdo dados por
B, ,(s)=B"(s)...B" (s) (D.20)

D.3 - Fatoracao de Blaschke para sistemas que apresentam
polos e zeros com a parte real positiva
O caso genérico para sistemas que apresentam tanto RHP polos quanto zeros fazem uso das

expressoes derivadas para os casos especificos. O desempenho alcangavel para sistemas que
apresentam poélos e zeros positivos ¢ dada por:
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7(s)=B,.(s)B5,. ()1 - (1T, (s))B;,(0)B, , (5) (D-21)

Observa-se que o desempenho alcangével quando ha tanto polos quanto zeros positivos ¢ dado
pelo produto das contribuigdes isoladas, significando que a limitagdo imposta por cada fator ¢
independente das demais.
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