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Abstract: In this work, different control approaches were studied and designed to apply for a two coupled
tanks system. In order to control one of the two levels of the tanks by actuating in one of the pumps
available, it was used a pole placement technique to tune PID controllers and an adaptive controller (using
least squares identification algorithm). Finally, after applying all control methodologies described, the
controllers were compared by their performance regarding the defined control requirements as well as by
the using of a benchmark performance indicator, known as Harris Index, which evaluates the variance of
the controllers based in a minimum variance controller.

Resumo: Neste trabalho, duas técnicas diferentes de controle sdo projetadas e comparadas para um sistema
de dois tanques acoplados. O controle do nivel dos tanques é feito através das bombas disponiveis na planta.
Para o projeto do controlador PID, a técnica de alocacao de polos foi utilizada, e 0 controlador adaptativo
realiza identificacdo on-line de pardmetros através do metodo dos minimos quadrados. Os controladores
sdo implementados na planta real e os desempenhos de ambos sdo comparados utilizando-se o chamado

indice de Harris, que avalia a variancia dos resultados dos controladores.
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1. INTRODUCAO

Sistemas de tanques com valvulas sdo amplamente
encontrados na inddstria quimica (Chalupa et al., 2012)( Ding,
2014) e em sistemas de tratamento de agua a interconexao
desses sistemas é comum (Roy e Roy, 2016). Os sistemas de
tanques também podem ser usados para simular aparelhos
cardiorrespiratorios (Pompara et al., 2017) e para o estudo e
avaliacdo de controladores (Khan e Spurgeon, 2006).
Dependendo da aplicagdo, o volume de liquido pode variar
desde alguns até milhares de litros. Em particular, em plantas
industriais, a grande quantidade de fluido envolvido e as
constantes de tempo na ordem de minutos ou horas, fazem com
que estudos em planta real sejam invidveis, pois ha uma
demanda econdmica consideravel. Como alternativa, podem-
se realizar estudos em sistemas de menor porte que possuam
caracteristicas comparaveis, porém escalonadas para poder
realizar uma analise de forma mais répida e eficiente,
permitindo a aplicacdo dos mesmos principios de controle
(Ding, 2014). A maioria dos controladores utilizados nos
processos industriais, devido a sua simplicidade e capacidade
de redugdo de erro em regime estacionario, sdo do tipo
Proporcional-Integral-Derivativo  (PID). Embora estes

controladores ndo sejam tdo efetivos quando comparados com
outras abordagens de controle que exigem maior
processamento e, portanto, maior custo (Dorf e Bishop, 2014)(
Astrém e Hallung, 2001), cerca de 80% a 90% dos processos
podem ser controlados utilizando um controlador PID,
havendo, portanto, a necessidade de aprimorar e otimizar sua
performance (Roy e Roy, 2016; Blevins, 2012), (Astrém e
Héllung, 2001). A escolha da estratégia mais adequada para o
processo a ser controlado deve ser efetuada mediante a
comparagdo custo-beneficio das diferentes abordagens de
controle. Dessa forma, visando obter um desempenho
desejado, sdo projetados diferentes controladores através de
diversas metodologias de controle e sintonia de malha, como
os PID e o controlador adaptativo auto-ajustavel. Este Gltimo
permite adequar seus ganhos as varia¢des na planta, ou seja, 0
controlador se auto ajusta & diferentes pontos de operagéo,
tornando-o atrativo para processos industriais dindmicos.
Assim, 0s parametros para os controladores adaptativos sdo
ajustados em tempo real por um método de sintonia que se
baseia na estimagdo dos pardmetros da planta, por exemplo,
minimos quadrados (Astrém e Wittenmark, 2008; Bigellow e
Kallhor, 2017). Entretanto, hd o desafio de se aferir qual
controlador possui melhor desempenho no processo, para que
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0 projetista possa realizar uma escolha adequada do
controlador em funcéo do custo-beneficio da implementagéo.
O presente trabalho apresenta a modelagem, projeto de
controle e avaliacdo de uma planta experimental em escala
laboratorial composta por um sistema de dois tanques
acoplados. Duas estratégias de controle, uma PID e uma
adaptativa com dois graus de liberdade (RST incremental) sdo
aplicadas ao sistema de tanques. A partir do modelo
desenvolvido, é feita a linearizagdo, que em seguida é utilizada
no projeto dos controladores pelo método de alocacdo de
polos. Uma vez implementados os controladores, sao aferidos
os desempenho através do indice de Harris ou indice de
variancia minima proposto por Desborrough e Harris (1992).
Esse indice de desempenho baseia-se na comparacdo da
variancia do controlador projetado com a de um controlador
benchmark de variancia minima.

2. MATERIAIS E METODOS

O sistema experimental utilizado é o kit didatico DTS200
mostrado na Fig. 1 (Amira, 2002). Este consiste de trés tanques
cilindricos idénticos (T1, T2 e Ts) de secéo A, sensores de nivel
de liquido em cada tanque (hq, h,, h3;) baseados em presséo,
duas bombas (P; e P2) nos tanques T, e T, (com vazdes
volumétricas q: e g2) e acoplamentos através de valvulas de
interconexao de area S,, entre os tanques T e T3, T,e Tze To €
reservatorio, cuja vazdo € controlada pelo acionamento de
servo motores. O sistema também pode simular vazamentos
usando as valvulas de descarga de area S,, em cada tanque. As
valvulas, tanto de interconexdo como de simulacdo de
vazamento, possuem um coeficiente de vazao k;.
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Fig. 1. Estrutura do Sistema DTS200 (AMIRA, 2002).

Neste trabalho, foi fechada a valvula de acoplamento k; para
utilizar apenas os tanques T, e Ts como um sistema de dois
tanques acoplados. Tanto os atuadores como 0s sensores do
maddulo possuem um sistema anal6gico de comando/leitura de
sinais baseado em tensdo e/ou corrente.

2.1 Monitoramento e Atuagdo com o DTS200

Os controladores  projetados foram  implementados
digitalmente no software MATLAB. Para monitorar a atuacéo
do DTS200, foi utilizada a placa de aquisicdo de dados USB-
1208LS que possui dois conversores Digital-Anal6gicos
(DAC) de 0 a5V, utilizados para a atuagao sobre 0 modulo

eletronico das bombas através de um circuito de
condicionamento, e oito conversores Analégico-Digital
(ADC) de -10 a 10 V, com trés destes sendo utilizados para o
monitoramento do nivel dos tanques. Uma vez que o conversor
DAC possui uma saida de 0 a5 V e 0 mddulo de comando do
sistema requer uma entrada de -10 a 10 V, foi construido um
circuito de condicionamento do sinal, como pode ser
observado na Fig. 2. Tal circuito opera com tenséo de entrada
de 0 a5V e tensdo de saida de + 10 V. Dessa forma, o circuito
amplificador para a bomba P; foi projetado baseando-se na
equacao V,,; = 4(V;;,, — 2,5) sendo Vot a tensdo de saida do
circuito e Vi, a tensdo de entrada.

Fig. 2. Circuito de condicionamento para atuacdo na bomba.

3. MODELAGEM FENOMENOLOGICA DA PLANTA

Através da estrutura mostrada na Fig. 1, é obtido um modelo
matematico, apresentado pelas equacdes (1)-(3), e que
descrevem o seu comportamento no tempo (Amira, 2002):
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sendo k; o coeficiente da valvula do acoplamento entre os
tanques T1 e Ts, k, 0 coeficiente da valvula de descarga do
tanque Ty, k, 0 coeficiente da valvula de acoplamento entre 0s
tanques T, e T3, ks € kg 0s coeficientes das valvulas de
descarga do tanque T- e ks 0 coeficiente da valvula de descarga
do tanque Ts. As equacgdes (4)-(6) representam o sistema
linearizado em torno de um ponto de operacéo arbitrario do
sistema (ndo linear) das equacdes (1)-(3), desde que h; — hy #
0. No ponto de operacdo escolhido para a linearizacéo,
hi,,, hy € hs_ s80 0s valores dos niveis dos tanques Ty, T2 e
Ts, respectivamente, e q;, g5, hy, h, € h; S&0 as variaveis de
desvio em relagdo ao ponto de operacéo da linearizagéo:
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3.1 Definicao dos Requisitos de Controle

Neste trabalho, almeja-se controlar o nivel do tanque Ts, (hs),
definindo um setpoint de 4,3 cm, a partir da vazéo fornecida
pela bomba do tanque Ti, (q4), com apenas a valvula de
acoplamento entre os tanques T e T3 e a valvula de descarga
do tanque T3 abertas. Com base no setpoint escolhido nesta
configuracdo e com a planta em modo manual, obtiveram-se
experimentalmente os valores dos pontos de operacdo para
cada variavel linearizada e a partir do modelo em estado
estacionario foram calculados os coeficientes das valvulas. A
Tab. 1 apresenta os valores obtidos para o ponto de operagéo
escolhido.

Tab. 1 - Ponto de operagéo escolhido.

1, [ml/s] hy _[ecm] h; [cm] Kk, ks

33,5 15,62 4,3 045 0,73

Com o intuito de avaliar a dindmica dos controladores frente a
um distarbio, em todas as analises, a valvula de descarga do
tanque T, foi parcialmente aberta ap6s 1400 s do inicio do
experimento. A alocacdo de polos requer a priori, uma
definicho dos valores dos polos no plano complexo.
Considerando que uma resposta de sistema de segunda ordem
seja adequada para o sistema em malha fechada, os polos estdo
diretamente relacionados com o tempo de acomodagdo a 2% e
0 sobressinal maximo (OGATA, 1993): t, =4/{w, e
M, (%) = exp(—(¢m/V(1 —¢?))).100%, onde { € o
coeficiente de amortecimento, w, a frequéncia natural ndo
amortecida. Os valores escolhidos séo t;= 500s e M, (%) =
5% de onde se podem tirar os polos de malha fechada
desejados: p;, = {w,, + jwy; = —0,008 £ 0,0084;.

3.2 Projeto do controlador PID

Definidos os requisitos de controle, em (7) temos a funcéo de
transferéncia do controlador PID. Observa-se que o
controlador possui um filtro na agdo derivativa, tornando-o
robusto a ruidos e a ponderagdes de setpoints, o que faz com
que este controlador tenha dois graus de liberdade (Astrom e
Hallung, 2001):

Ge(s) = Ky (bSPys = PV) + “L(SPys — PV) +
KaS (cSPys — PV), 7

Kgq
1+42s

sendo, PV a variavel de processo (h3), SPrs 0 setpoint da altura
do tanque T3, K, o ganho proporcional, K; o ganho do
integrador, Kq 0 ganho derivativo, b a ponderacdo de setpoint
para a parcela proporcional, ¢ a ponderacdo de setpoint da
parcela derivativa e N um ganho para o filtro passa-baixa. Para
0 presente trabalho, b =1 e ¢ = 0. Adicionalmente, para
corrigir problemas de saturacéo do integrador, foi utilizado um
anti-windup do tipo clamping (Astrém e Hallung, 2001). Para
alocacdo de polos, é necessaria a funcdo de transferéncia da
planta. Assim, com base no ponto de operacdo escolhido,
conforme a Tab. 1 e as equacdes (4)-(6), a fungdo transferéncia
de segunda ordem (G,_»,) € dada por (8):

G (s) = Hz(s) _ 6,245x107°
p-20 T 0i(s)  s2+0,044555+0,0002435 (8)

tal que Hs(s) € a transformada de Laplace de h,(t), que
representa a altura linearizada do tanque Ts e Q;(s) a
transformada de Laplace de ¢;(t), que representa a vazdo
linearizada da bomba P;. Por outro lado, visando uma andlise
comparativa, a fungéo de transferéncia apresentada em (9) foi
obtida utilizando uma metodologia grafica de identificacdo,
que aproxima um modelo de primeira ordem (G,_1,) com base
na resposta do sistema & um degrau, cujo procedimento é
descrito por (Coelho e Coelho, 2015):

Hiy(s)  0,2619
Qi(s)  190s+1’ 9)

Gp—lo(s) =

Com as funcbes de transferéncia (8) e (9), foram realizadas
cinco sintonias por meio da estratégia de alocacdo de polos.
Trés sintonias do tipo PID, baseadas no modelo linearizado de
segunda ordem, com diferentes valores do filtro derivativo, N
(PIDcqicno.8: PIDcaicngs PIDcqicnz0) € duas sintonias Pl, sem
a acdo derivativa, sendo uma baseada no modelo linearizado
de segunda ordem (Pl.,.) € outra baseada no modelo
aproximado, de primeira ordem (Plg.ap,), Obtido
graficamente ao aplicar um degrau a planta. O projeto de
alocacdo de polos consiste em parametrizar o controlador a
partir da equacdo de malha fechada igualando-a com uma
equacao caracteristica desejada baseada nos polos a serem
alocados, da seguinte forma: 1 + G.(s)G,(s) = (s +p)(s +
p,) ... (s + p,) tal que pisdo os polos desejados e n é a ordem
da equagdo caracteristica de malha fechada. Aplicada a
metodologia de alocagdo de polos para os controladores Pl e
PID, obteve-se 0s ganhos conforme a Tab. 3 os quais foram
aplicados ao sistema DTS200.

Tab.3 Controladores PID Utilizados no Experimento.

Plgraph PI(:al(: PIDcalcNO.S pIDcalcNS PIDcalcNZO

7,7892 0,9787 18,7497 18,7497 18,7497




K; | 0,0975 0,0172 0,1721 0,1721 0,1721
Kq 0 0 823,872 823,872 823,872
N - - 0.8 8 20

4. RESULTADOS E DISCUSSOES

A Fig. 3 mostra o resultado do controlador Pl através do
modelo aproximado de primeira ordem. Observa-se que 0
controlador foi efetivo em controlar o nivel h;, com um
esforgo pequeno sobre a vazdo q,. Em relagdo a variavel de
processo apos 399 s o nivel manteve-se na faixa de 2%. E
possivel observar que o méximo sobressinal desta sintonia foi
de aproximadamente 8,34% e o tempo de acomodagdo, t,, foi
menor do que o requisito em fungdo da ndo linearidade, e a
adicdo de um zero no sistema. A Fig. 4 mostra o resultado para
a sintonia baseada no modelo calculado, PI.,;.. Verifica-se
uma oscilagdo do nivel ao longo do tempo, ou seja, ndo ha
convergéncia do sistema dentro do critério de 2%. Por
conseguinte, ndo foi introduzido o distdrbio.
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Fig. 3 Resultados do Controle Plg.qpp.
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Salienta-se que na parametrizagdo do controlador pela
alocacdo de polos, ao se igualar a equacdo caracteristica a
equacdo desejada de malha fechada no controlador PI_,., 0
tempo de acomodacdo resultou em um valor diretamente
proporcional ao do modelo da planta, sem a dependéncia dos
ganhos do controlador, ou seja, ndo foi possivel manipular o
tempo de acomodacdo para o valor de projeto do controlador
(500 s), neste caso, o tempo de acomodacdo foi de 978 s. As
trés sintonias PID foram plotadas em um mesmo gréfico,
conforme a Fig. 5, onde se nota que, para a varidvel de
processo, todas tiveram comportamentos proximos com
relagdo ao tempo de acomodac&o, tendo ligeiras diferencas no
transitorio, no sobressinal méaximo, no desvio do setpoint apds
o distdrbio.
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Fig. 4 Resultado do controlador Pi,,..
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A Fig. 6 ilustra o esfor¢o de controle ao longo do tempo, onde
pode ser observada uma diferenca entre os filtros. Para a
sintonia PID com filtro N = 20 observa-se uma variancia
maior em torno do ponto médio, causada pelo ruido nédo
filtrado na acdo derivativa, contrariamente a sintonia com N =
0,8 que apresenta menores variages. Conforme N diminui, o
filtro passa-baixas permite maiores atenuacBes, sendo essa
uma caracteristica bastante interessante ja que grandes
esforcos na variavel manipulada tendem a diminuir a vida (til
da bomba.

4.1 Projeto do Controlador Adaptativo: Estudo de
convergéncia do estimador em malha aberta

Para o caso do controlador adaptativo, os par@metros da planta
foram considerados utilizando um estimador de minimos
quadrados recursivo, onde foi encaixado um modelo discreto
ARMAX (Auto Regressive Moving Average with Exogenous
Inputs), definido em (10), que representa a funcdo de
transferéncia discreta (Aguirre, 2015). A escolha do modelo
ARMAX se deu pela forte presenca de ruido na saida do
processo, caracterizando-o como um sistema com erro na
saida. Assim, para estes tipos de sistemas, deve-se utilizar um
modelo ARMAX cuja ordem do polindmio C seja igual a do
polindmio A, pois sendo 0s pardmetros estimados serdo
enviesados:

B(z™1)
A(z™Y)

c(z™
A(z™Y)

y(k) = u(k) + v(k),

(10)
sendo y(k) a saida do sistema em um tempo amostrado k,
u(k) a entrada, v(k) um erro de média nulae A(z™1), B(z™1)
e C(z™1) sdo polindmios no operador z~1. Uma vez que a
funcdo de transferéncia continua € conhecida, é feita a
discretizacdo, com tempo de amostragem, t,, de 10 s,
conforme (11). Logo, a ordem dos polindmios A(z™1!) e
B(z™1) resultam iguais, n, = n, = 2:

boz"1+biz™2 _ 0,002701z71+0,0023282z 2
T 1-1,621z7140,6405272

Gp(z™) =

(11)

1+a,z " 1+az=2



5
A [7P|Dca\cN20
E _PIDca\cNB
T 25 -PIDienos
B
=z _Spna
1.25
% 500 1000 1500 2000
Tempo s
Fig. 5 Resultado dos controladores PID.
100 =
_PIDcaI:NZD
| _PIDcaIcNB
75 | L u il ? ! —PID i enpg]

g

Vazdo, cm’/s

25

| [l |

li | ¢ | t | I !|1 ‘ i ‘
ol LILELE |
0 500 1000
Tempo .S
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Este ensaio foi realizado durante 4000 s e foram aplicadas as
amplitudes de +5%, +10%, £20%, +30%, +40% e +50%. As
Fig. 7, Fig. 8, Fig. 9 e Fig. 10 ilustram a comparacdo da
estimacdo dos parametros para cada experimento, sendo que
cada curva indica a identificacdo para cada variacdo de
amplitude. Nota-se que a convergéncia do estimador esta
relacionada & amplitude do sinal PRBS, assim, por exemplo,
para 5% de variagdo na amplitude o algoritmo ndo converge,
porém conforme é aumentada a amplitude, a convergéncia se
torna mais rapida e precisa. E importante ressaltar que neste
tipo de teste, o projetista deve estar atento as restrigGes
operacionais da planta, assim como nas possiveis nao
linearidades, pois o incremento da amplitude de variagdo do
sinal pode afetar negativamente, levando o sistema a operar
fora do valor desejado em regime estacionario.
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Fig. 7 Estimacdo de a; em malha aberta.

De todos os testes realizados, observa-se que a convergéncia
dos zeros ndo foi exata, porém os polos tiveram uma boa
estimagdo em relacdo aos valores reais, sendo mais préximos
para amplitudes maiores do sinal PRBS. Dentre os resultados,
a amplitude de 30% foi escolhida para dar sequéncia no projeto
do controlador adaptativo, uma vez que sua convergéncia
resultou muito préxima aos valores reais. Além disso, quando
comparado com amplitudes maiores, ndo ha melhoras
significativas no resultado. O diagrama de blocos da Fig. 11
ilustra a estrutura de controle RST incremental utilizada para
0 projeto de controle adaptativo, e que é definido pela equagéo
(12) (Wellestead e Zarrop, 1991).

RGE DM = TE 5,00 = SE W0, (g

sendo R(zY), S(z1) e T(z) polindmios no operador z~1, u(k)
o sinal de saida do controlador, y,.(k) o sinal de referéncia
(setpoint) e y(k) a saida do processo realimentado.

4.2 Projeto do Controlador Adaptativo: Controlador RST

Para a sintonia do controlador, € aplicada a equacdo Diofantina
definida em (13) (Astrém e Hallung, 2006), com os valores dos
polos definidos na se¢do 3.1, ou seja, p;, = {wy, + jwy =
—0,008 + 0,0084j, e considerando um tempo de
amostragem do controlador ty= 10 s:

A DRz +2z7%B(z™H)S(z™Y) = EC(z™Y) (13)

COMEC(z™") = 1+ p;z7" + = + py .z "¢, sendo EC(z 1)
a equacdo caracteristica desejada, do tempo de atraso do
processo e pi 0s polos desejados.
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Fig. 8 Estimac&o de a, em malha aberta.

A equacdo (13) possui infinitas solugdes caso os polindmios
A(z™1) e B(z™1) ndo possuam fatores em comum. Assim, caso
haja fatores em comum ou proximos, a solugdo sera mal
condicionada (Astrém e Hallung, 2006; Jacknoon, et al.,
2016). De forma a garantir a causalidade do controlador e obter
polindmios de ordem minima, os polindmios devem seguir as
seguintes condicoes (Wellstead e Zarrop, 1991): deg(R) =
deg(B) + d — 1 e deg(S) = deg (4).
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Fig. 10 Estimacéo de b; em malha aberta.
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Fig. 11 Diagrama de blocos do sistema controlado.

A definicdo do valor do polinémio T(z'!) pode ser feita com o
intuito de garantir que, de acordo com o teorema do valor final,
a saida do processo seja igual a referéncia. Logo, define-se T(z"
1) através da equacdo T(1) = EC(1)/B(1). Assim, de (13), a
sintonia do controlador adaptativo é feita recursivamente, ou
seja, para cada nova estimagdo. Desta forma é obtido a matriz
de Sylvester (14), que fornece a solucdo para obtencdo dos
parametros do controlador.

1 by 0 07[mn pr—a +1
1—1 b]_ bo 0 So _ pz—a2+a1
a,—a, 0 by by||s1]™~ a, (14)
—a, 0 0 blls2 0

Uma vez que o objetivo do experimento foi verificar se o
controle atingiu seus requisitos de projeto, iniciou-se em nivel
h; = 0 cm e os pardmetros do estimador foram inicializados
com o Ultimo valor estimado do experimento em malha aberta,
considerando uma amplitude de £30% e com uma matriz de
covariancia inicializada com valores baixos, evitando “saltos”

na estimacdo. Foram testados os seguintes casos: 1) Controle
com o estimador ligado desde o inicio (RSTgs).2)] Controle
com o estimador ligado ap6s 300 s (RSTsn0s). Como pode ser
observado na Fig. 12 (RSTgs) € Fig. 13 (RSTau0s), 0 tempo de
acomodacdo em ambos foi de 565 s, ou seja, 65 s mais lento
do que o desejado (500 s). O sobressinal para o caso 2 foi de
4,25%, enquanto que para o caso 1, o sobressinal atingiu o
valor de 15%, muito aquém do desejado. Com relacdo a queda
do nivel ap6s o distirbio, ambos os casos foram préximos. No
caso 1, houve uma queda de 0.196 cm e o do caso 2, 0.276 cm
de queda. Portanto, conclui-se que o controle do caso 2 teve
melhor desempenho em atingir 0s requisitos iniciais
estabelecidos para o projeto. Os parametros estimados durante
0 experimento em ambos 0s casos sdo apresentados nas Fig.
14, Fig. 15, Fig. 16 e Fig. 17, observa-se que, diferentemente
ao caso 2, para o estimador do caso 1 no inicio houve
mudangas bruscas nos pardmetros estimados, inclusive com
uma mudanca de sinal de bg, 0 que incrementa o sobressinal,
ja que os pardmetros foram estimados erroneamente neste
periodo inicial.

4.3 Avaliacdo dos Controladores através do indice de Harris

Visando avaliar o desempenho dos controladores, estes foram
submetidos ao indice de Harris, em sua forma recursiva
conforme (25), cujas etapas de desenvolvimento e algoritmos
para aplicacdo séo descritas por Desborough e Harris, (1992).
Neste indicador, quanto mais o valor se aproxima de zero,
melhor o desempenho do controlador, ou seja, apresenta um
comportamento com variancia minima. Sendo a2, a variancia
de um controlador de variancia minima aplicado a malha, o}
a varidncia da malha com o controlador a ser analisado e n 0
indice de Harris, cujo valor varia no conjunto [0,1], estes se
relacionam pela seguinte formula: n = 1 — o5,/0].

h_- filtrado

/
_SF‘M

Nivel , cm
n
w
V

0 500 1000 1500 2000

Tempo .S
Fig. 12 Sistema controlado por controlador adaptativo com
estimador ligado desde o inicio.

Na Fig. 18 é possivel observar a evolugéo do indice para cada
controlador projetado, onde o indice para a maioria dos
controladores tende a valores baixos conforme se estabilizam,
ou seja, apresentam um desempenho dtimo. Porém, ao aplicar
um distarbio, observa-se que o indice para todos os
controladores piora (exceto o PI.,;. no qual ndo foi aplicado o
distdrbio). Porém quando comparados, alguns controladores
apresentaram uma piora do indice maior do que outros.
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Fig. 13 Sistema controlado por controlador adaptativo com o
estimador ligado ap6s 300 s.

Avaliando os controladores em relacdo ao aumento do indice,
nota-se que os controladores PID possuem um aumento menor
do que o controlador Ply,,,. Esta caracteristica é explicada
pelo fato da acdo derivativa do controlador PID reagir ao
disturbio, fazendo com que a variancia da saida seja menor do
que no caso em que ndo ha agdo derivativa. Ja o controlador
Plgrqpn, Que possui baixa variagdo na variavel manipulada,
resulta em um menor esfor¢o da bomba, atingindo um indice
em regime estacionario muito proximo dos controladores PID,
mostrando que, caso o0 requisito de projeto permita maiores
oscilag@es com distdrbio, a utilizagdo do controlador Ply,q,p
é mais vantajosa que os controladores PID, que demandam
mais esforco de controle da bomba .
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Fig. 14 Comparacéo da estimacdo de a; em malha fechada.
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Fig. 15 Comparacdo da estimacédo de a; em malha fechada.
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Fig. 16 Comparacéo da estimacéo de by, em malha fechada.

Por outro lado, o controlador adaptativo, embora néo tenha
atingido indices muito baixos como os controladores Ply;q,p
e PIDs, possui a menor queda do indice ap6s o distlrbio. Esta
caracteristica esta de acordo com seu resultado, conforme a
Fig. 12 e Fig. 13, onde foi possivel observar a menor queda do
nivel dentre os controladores aplicados. Finalmente, o
controlador que atingiu o menor indice foi o controlador PID
com filtro derivativo N = 20. Este resultado é coerente, uma
vez que o controlador de variancia minima é aquele que possui
a saida do controlador mais agressiva (grandes variagdes na
saida do controlador), comportamento que foi observado na
Fig. 6. Contrariamente ao controlador PI.,;. que € baseado no
modelo linearizado, que apresentou pior desempenho.
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Fig. 17 Comparacéo da estimagéo de b, em malha fechada.
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Fig. 18 indice de Harris aplicado & todos os Controladores.



5. CONCLUSAO

Neste artigo foram projetados e avaliados controladores PID e
adaptativos em um sistema de dois tanques acoplados. A
anélise de desempenho dos controladores foi através do Indice
de Harris. Para sistemas que requerem respostas rapidas aos
disturbios, o controlador PID se apresentou o mais apropriado.
Caso a resposta aos distrbios ndo seja prioridade, o
controlador Pl apresentou melhor desempenho. Durante a
aplicacdo do controlador adaptativo, notou-se a variagdo da
convergéncia em fungdo da magnitude do sinal PRBS, sendo
que com magnitudes baixas existe um valor baixo da relacdo
entre o sinal e ruido e com magnitudes elevadas, pode-se levar
a mudanca consideravel do ponto de operacéo da planta e por
consequéncia do modelo. Desta forma a escolha da magnitude
do PRBS ¢ critica para o projeto do controlador linear em um
sistema ndo-linear.

Em relacdo ao controlador adaptativo, o resultado obtido no
transitorio ndo condisse com a especificacdo desejada para o
caso em que o estimador é ligado desde o inicio. Sendo a causa
deste resultado, as divergéncias dos parametros estimados e
dos valores reais da planta (mais acentuada nos zeros) além da
oscilagdo dos parametros no inicio, levando a inversdo do sinal
em um dos zeros. Como o célculo dos coeficientes dos
polindmios RST do controlador adaptativo é baseado nos
parametros da planta, 0s erros nos parametros sao transmitidos
como erros no controlador, prejudicando o controle. As
avaliacdes do indice de Harris mostram que a aplicacdo do
controlador PI ou PID ¢ satisfatéria quando comparada aos
controladores adaptativos, entretanto levando em consideracao
que o ajuste paramétrico do controlador Pl ou PID é baseado
no modelo, no caso em que néo se tenha conhecimento prévio
deste ou o sistema seja variante no tempo, a utilizacdo de um
controlador adaptativo se torna uma melhor alternativa.

AGRADECIMENTOS

Agradecemos ao Instituto de Ciéncias e Tecnologia (ICTS) da
UNESP Sorocaba pelo fornecimento do modulo DTS200 para
a realizacdo dos experimentos.

REFERENCIAS

Aguirre, L. A. (2015) Introducéo & ldentificacdo de Sistemas.
4. ed. UFMG, Belo Horizonte.

Amira (2002). DTS200: Laboratory Setup Three-Tank
System. Amira GmbH, Berlin, CD-ROM.

Astrém, K. J., Hallung T. (2006). Advanced PID Control.
Instrument Society of America, Research Triangle Park.

Astrom, K. J., Hallung T. (2001). The future of PID control.
Control Engineering Practice, 9, p. 1163-1175.

Astrom, K. J., Wittenmark, B. (2008) Adaptive Control.
Second Edition. Dover Publications Inc, New York

Bigelow, F. F., Kallhor, A. (2017) Robust adaptive controller
based on evolving linear model applied to a Ball-Handling
mechanism. Control Engineering Practice, 69, p. 85-98.

Blevins, T. L PID (2012) Advances in Industrial Control.
IFAC Proceeding Volumes, 45, p. 23-28.

Chalupa, P., Novék, J., Bobal , V. (2012) Comprehensive
Model of DTS200 Three Tank System in
Simulink. International Journal Of Mathematical Models
and Methods in Applied Sciences, 6(2), p. 358-365, jan..

Coelho, A. A. R, Coelho, L. S. (2015) Identificacdo de
Sistemas Dinamicos Lineares. 2. ed. Florianopolis: UFSC,
2015

Desborough, L., Hattis, T. (1992) Performance Assessment
Measures for Univariate Feedback Control. The Canadian
Journal of Chemical Engineering, 70, p. 1186-1197.

Ding, S. X. (2014) Case Study and Application Examples:
Data-driven Design of Fault Diagnosis and Fault-tolerant
Control Systems. Springer, Londres , p. 11-21.

Dorf, R. C., Bishop, Robert H. (2014) Sistemas de Controle
Modernos. [trad.] Jackson Paul Matsura. LTC,. eRio de
Janeiro.

Jacknoon, A., Hassan, M.; Ferik, S. E. (2016) Design of RST
controllers based on intelligent optimization algorithms.
2016 Conference of Basic Sciences and Engineering
Studies (SGCAC). Khartoum, Sudan. Feb, 2016.

Khan, M. K.; Spurgeon, S. K. Robust (2006) MIMO water
level control in interconnected twin-tanks using second
order sliding mode control. Control Engineering Practice,
v 14,

Ogata, K. (1993) Engenharia de Controle Moderno. 2. ed.:
Prentice Hall do Brasil, Rio d e Janeiro.

Pompara, A., Leonhardt, S., Misgeld, B. J. E. (2017) Optimal
learning control of oxygen saturation using a policy
iteration  algorithm and proof-of-concept in an
interconnecting three-tank system. Control Engineering
Practice, 59, p. 194-203.

Roy, P.; Roy, B. K., (2016) Fractional order PI control applied
to level control in coupled two tank MIMO system with
experimental validation. Control Engineering Practice,
48, p. 119-135.

Sung, S. W., Lee, J. H. (2003) Pseudo-random binary sequence
design for finite impulse response identification. Control
Engineering Practice, 11, p. 935-947.

Wellstead, P. E., Zarrop, M. B. (1991) Self-Tuning Systems:
Control and Signal Processing. John Willey & Sons, New
York.





