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RESUMO

A grande maioria das malhas de controle em plantas de producédo industrial € com o classico
controle Proporcional Integral Derivativo (PID) que ndo necessariamente pode garantir um
comportamento adequado devido a complexidade dos modelos que governam estes processos.
O grande uso do controle PID é principalmente por sua facilidade de implementacdo. Neste
trabalho, é proposto uma metodologia para abordar modelos de plantas de processos industriais
com o controle Fuzzy Takagi-Sugeno (TS). Para conseguir um erro zero nas variaveis de saidas
em regime permanente, um novo estado € adicionado ao sistema por meio de uma acao integral.
No modelo do sistema também é considerado a saturacdo dos atuadores. Para acelerar a
resposta do sistema é considerado uma atribuicdo de taxas de decaimento especifico para cada
variavel de estado. Para resolver o problema de que em aplicacGes praticas, algumas ou todas
as variaveis de estado ndo podem ser mensuraveis, um observador de estados Fuzzy TS é
considerado. O projeto dos ganhos do controlador e observador foram obtidas aplicando o
principio de separacdo e baseado na teoria de Lyapunov utilizando Desigualdades Matriciais
Lineares (LMIs). A metodologia proposta é aplicada a uma planta térmica de vapor para
geracdo elétrica e na simulacdo verifica-se que os requerimentos de desenho sdo conseguidos

para uma ampla faixa de operagéo.

Palavras-chave: processos industriais; planta térmica; modelos Fuzzy Takagi-Sugeno.
controle com rastreamento; observador de estado; saturacdo dos atuadores; Desigualdades

Matriciais Lineares (LMISs).



ABSTRACT

The vast majority of control loops in industrial production plants use the classic Proportional
Integral Derivative (PID) control, which cannot necessarily guarantee an adequate behavior
due to the complexity of the models that govern these processes. The great use of PID control
is mainly for its ease of implementation. In this work, a methodology is proposed to approach
industrial process plant models with the Fuzzy Takagi-Sugeno (TS) control. To achieve zero
error in steady state output variables, a new state is added to the system through an integral
action. In the system model, the saturation of the actuators is also considered. To speed up the
system response an assignment of specific decay rates for each state variable is considered. To
solve the problem that in practical applications, some or all of the state variables cannot be
measurable, a Fuzzy TS state observer is considered. The design of the controller and observer
gains were obtained applying the separation principle and based on Lyapunov's theory using
Linear Matrix Inequalities (LMIs). The proposed methodology is applied to a thermal steam
plant for electrical generation and in the simulation, it is verified that the design requirements

are met for a wide range of operation.

Keywords: industrial processes; thermal plant; Takagi-Sugeno fuzzy models; control with
tracking; state observer; actuator saturation; Linear Matrix Inequalities (LMIs).
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1 INTRODUCAO

A aplicacdo dos sistemas de controle modernos em plantas de processos industriais pode
melhorar notavelmente a eficiéncia do processo e contribuir com o aumento da produtividade.
Nas ultimas décadas, os avangos em desenvolvimento de novas técnicas de controle e analises
de estabilidade tiveram muitas contribui¢des, as quais permitem abordar com sucesso sistemas
muito complexos que com as técnicas de controle classicos, os resultados poderiam néo ser
favoraveis do ponto de vista de produtividade e em muitos casos do ponto de vista de operacao.
Um dos responsaveis que permitiu esses grandes avangos na teoria de controle foi o avango da
computacdo. Atualmente existem sistemas de computacdo muito avancados que podem
processar muitos célculos por segundo.

Neste trabalho, todos o0s conceitos e caracteristicas dos processos industriais estdo
orientadas aos processos de producdo em lotes, em massa e continuo. Atualmente, para que
uma indudstria de producdo sobreviva no mercado é necessario que Seus processos sejam
automatizados, o que permite as empresas gerar produtos de melhor qualidade e reduzir custos
de producédo para poder competir (CORRIOU, 2018). Existem processos industriais que séo
muito complexos como 0s processos em mineragdo, petroquimica, energia, refinaria, quimica
e outros, nos quais é necessario utilizar algoritmos de controle que permitam que 0 processo

seja executado de forma eficiente.

Até o século passado, quase a totalidade dos sistemas de controle implementados nos
processos industriais no mundo, foi principalmente o controle Proporcional Integral Derivativo
(PID) (ASTROM; HAGGLUND, 1995) e nas ultimas duas décadas, somente uma pequena

quantidade das industrias passou a utilizar o controle preditivo em alguns de seus subprocessos.

Os modelos das plantas dos processos industriais tém algumas particularidades devido aos
fendmenos que governam o processo, que sdo principalmente devido ao comportamento dos
fluidos em diferentes fases como solido, liquido ou gas. Nesse contexto, ocorrem os fendmenos
como mudancas de fases, reacfes quimicas, mistura e separacao de mateérias, etc (SKORMIN,
2016).

A tecnologia também passou por um grande avango nos ultimos anos, tanto que agora vive-
se no momento da Industria 4.0, que é considerada a quarta revolucdo industrial, onde muitas
das atividades s@o realizadas atraves de equipamentos inteligentes e de forma digital
(CHAKRABARTI; ARORA, 2020). Os equipamentos utilizados para o controle industrial

atualmente possuem diversos recursos como alta velocidade de processamento, alta robustez
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em hardware, capacidade de processamento de algoritmos complexos, capacidade de ter
comunicagdo com todos os subprocessos da planta, etc (AROCKIARAJAN; DURAISELVAM;
RAJU, 2020). Tudo isso facilita muito a producdo e permite 0 monitoramento e controle de

todo o processo a partir de uma plataforma definida.

Apesar dos grandes avangos na engenharia de controle e na tecnologia, a maioria das plantas
de producdo ndo consegue implementar algoritmos de controle avangados que poderiam
melhorar sua produtividade. Muitos deles até possuem equipamentos de tecnologia avancada,
que ndo sdo usados para aproveitar suas grandes capacidades e estdo apenas executando
algoritmos que funcionam bem na pratica, mas ndo necessariamente é o 6timo para a producéo.
Quando hé a necessidade de construir uma nova planta de processo ou estender uma existente
com novos subprocessos, normalmente, eles optam por algoritmos de controle classicos pela
facilidade de implementacdo, como € o caso do amplamente utilizado controle PID. O maior
namero de indUstrias de producdo utiliza este algoritmo em seus processos, e que normalmente
seus parametros ndo séo projetados adequadamente seguindo os procedimentos de fazer a
modelagem do sistema. Normalmente, na industria, sdo feitos os ajustes dos ganhos de controle
por meio de tentativa e erro, ou no melhor dos casos, € ajustado utilizando técnicas de
sintonizacdo (CHIDAMBARAM; SAXENA, 2018). E por isso que este trabalho tem interesse
em motivar o uso dos algoritmos de controle mais modernos e atuais, em particular o controle

Fuzzy Takagi-Sugeno (TS) para as plantas dos processos industriais.

Uma ampla classe de sistemas nédo lineares pode ser descrita por modelos Fuzzy TS segundo
Takagi e Sugeno (1985), sendo representados por uma combinacdo de modelos locais em uma
regido de operacdo dada, sendo ponderados por fungdes de pertinéncias. De acordo com
Taniguchi et al. (2001), a representacdo dos sistemas néo lineares em uma regido no espaco de
estados permite projetar o controlador por meio de sua descri¢do exata de modelos Fuzzy TS,
com a condicdo do sistema permanecer na regido do espaco de estados na qual o modelo foi
obtido. A técnica de controle classica para sistemas néo lineares descritos por modelos Fuzzy
TS é a Compensacao Distribuida Paralela (do inglés Parallel Distribuited Compensation -
PDC) (TANAKA; IKEDA; WANG, 1996; TANAKA; WANG, 2001) na qual as funcfes de
pertinéncia que descrevem o sistema devem ser conhecidas. Uma classe de sistemas nao
lineares podem ser representadas por modelos Fuzzy TS considerando uma regido de operacéo
(KLUG; CASTELAN; COUTINHO, 2015). Este tipo de representacdo permite o projeto de
controladores considerando uma abordagem linear, pois sdo considerados modelos locais

lineares para o projeto dos controladores. Para estabelecer as condic¢des de estabilidade podem
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ser utilizadas Desigualdades Matriciais Lineares (do inglés Linear Matrix Inequalities - LMIS)
(BOYD et al., 1994).

Uma das estrategias utilizadas para projetar sistemas de controle Fuzzy TS é a realimentacédo
dos estados, no entanto, em muitos casos nao € possivel ter acesso a todos os estados. Para
sistemas lineares, o vetor de estados observados pode ser determinado utilizando as mesmas
matrizes do sistema original mais um termo que corresponde ao produto do ganho e subtracéo
dos sinais de saida real e observada (OGATA, 2010). Em Tanaka, lkeda e Wang (1998) ¢

apresentada condi¢Oes para estimar os estados mediante uma modelagem Fuzzy TS.

Outros parametros de projeto podem ser considerados ao projeto do controle Fuzzy TS como
por exemplo a saturacdo dos atuadores (HU; LIN, 2001), assim também, taxas de decaimento

para acelerar a velocidade de resposta (BOYD et al., 1994).

Um sistema ndo linear pode ter pontos de equilibrio diferentes da origem em determinados
instantes. Neste contexto, uma técnica de projeto para controle com objetivo de atingir valores
diferentes da origem € a insercdo de um integrador ao sistema e aumentando assim a dimenséo
(OGATA, 2010; TEIXEIRA et al., 2006). Em Teixeira et al. (2006) é apresentado uma
abordagem para modelagem Fuzzy TS gue aumenta a ordem do sistema adicionando uma nova
variavel de estado a planta para suprimir a diferenca no rastreamento do sinal de referéncia no

sistema controlado.

Em um sistema controlado é possivel acelerar sua resposta considerando uma taxa de
decaimento geral para todos os estados (BOYD et al., 1994). Em Lian, Liou e Huang (2006) €
apresentada uma estratégia que permite melhorar o comportamento do sistema atribuindo taxas
de decaimento especifico para cada estado, este é feita mediante a escolha de valores dos
elementos diagonais de uma matriz diagonal definida positiva.

Neste trabalho sdo utilizadas estratégias de controle necessarias para o controle de uma
planta industrial, ilustrada por uma planta térmica de vapor para geragdo de energia elétrica. Os
principios de operacgéo e requerimentos de projeto do sistema de controle para a planta térmica
também sdo descritos. Para o projeto de controle Fuzzy TS da planta térmica é considerado o
rastreamento do sinal de referéncia dado por o erro entre o valor desejado e valor medido das
saidas, adicionando um novo estado ao sistema (TEIXEIRA et al., 2006) e conseguindo chegar
ao valor de referéncia em regime permanente. Também é utilizado um observador de estado
Fuzzy TS (TANAKA,; IKEDA; WANG, 1998) para estimar alguns estados que ndo podem ser

mensuraveis considerando o caso em que 0s termos ndo lineares ndo contem aos estados que
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serdo estimados. O projeto do controlador sera feito considerando a realimentacao dos estados
que sdo mediveis e estimados. Na dindmica da modelagem Fuzzy TS é considerada também a
saturacdo dos atuadores (HU; LIN, 2001; HU; LIN; CHEN, 2002a; HU; LIN; CHEN, 2002b;
CAQO; LIN, 2003) e a atribuicao de taxas de decaimento especificas para cada estado (LIAN;
LIOU; HUANG, 2006). O projeto do controlador é realizado através de LMIs baseados na
teoria de Lyapunov considerando o principio de separacdo, e que com uso do solver SEDUMI,
utilizada no software MatLab®, pode ser otimizado para encontrar 0s ganhos adequados para

0 sistema.

Por conveniéncia, define-se o conjunto I, ={1,2,---,n,} com n eZ" no qual n

r

representa 0 nimero de regras SE-ENTAO do sistema Fuzzy TS. Assim também s&o definidos

outros conjuntos de nameros limitados pelo nimero de variaveis de estados n, , de entradas n,,

de saidas n,, de elementos do vetor ¢ por n,, de termos ndo lineares do sistema n, e de vetores

de estados conhecidos n,. Define-se também os conjuntos I, ,={12,---,n -1} e

I, ={i+Li+2,--,n}.

Este trabalho foi organizado da seguinte forma:

¢ No Capitulo 2, sdo apresentados conceitos e caracteristicas dos processos industriais e,
em particular, de uma planta térmica de vapor, assim também, dados dos sistemas de

controle mais aplicados atualmente na industria.

e No Capitulo 3, serdo apresentados conceitos fundamentais, definicdes matematicas e
teoremas correspondentes a modelagem Fuzzy TS com rastreamento, observador de

estado e analises de estabilidade considerando saturacdo dos atuadores.

¢ No Capitulo 4, € feita a abordagem das estratégias desenvolvidas no Capitulo 3 para uma
planta térmica de vapor. Os resultados do projeto de controle Fuzzy TS s@o simulados

para diversos pontos de referéncia.
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2 DESCRICAO DOS PROCESSOS INDUSTRIAIS E REVISAO DO PROCESSO
EM UMA PLANTA TERMICA DE VAPOR

Neste capitulo serdo apresentados alguns conceitos relacionados aos processos industriais e
em especial atencéo ao processo em uma planta térmica de vapor. O objetivo € contextualizar
o leitor sobre as caracteristicas dos processos industriais e os sistemas de controle mais
utilizados.

Inicialmente serdo apresentadas algumas caracteristicas dos processos, filosofias de
operacdo e equipamentos utilizados. Em seguida, serdo descritos alguns detalhes do processo
de uma planta térmica como propriedades termodindmicas, suas partes principais que 0
compdem e o principio de operacgdo. Por ultimo serdo comentados os sistemas de controle mais

utilizadas atualmente nos processos industriais.

2.1 PROCESSOS DE PRODUCAO INDUSTRIAL

Um processo industrial € um conjunto de atividades e procedimentos que sao realizados
para transformar a matéria prima ou insumos em um produto final. Para alcancar esse propdésito
é necessario utilizar diferentes métodos e o resultado do produto final poderia ser materiais,
ferramentas, alguma substancia quimica, produtos organicos, entre outros (GARCIA, 2017).
Do ponto de vista econdmico, pode ser de dois tipos: primario (ou extrativo) e secundario (ou
de fabricacdo). O primario consiste em identificar a fonte do recurso natural para depois fazer
o0 procedimento de extracdo, e 0 secundario consiste em processos que precisam ser abastecidos
de insumos ou matérias primas para depois ser levados ao processo de producdo para ser
convertidos em produtos finais (NIEBEL e FREIVALDS, 2009). E importante destacar que no
processo de producdo € necessario que os recursos sejam utilizados de forma eficiente e
racional, com o proposito de que os custos de producdo sejam baixos e a0 mesmo tempo
obtendo produtos com pre¢os competitivos no mercado, portanto, uma empresa que pretende
extrair ou transformar matérias primas, para maximizar os beneficios, diminuir os custos de
producdo e gerar produtos de qualidade, uma das a¢Ges importantes que tem que fazer é
investimentos em equipamentos, tecnologia e implementacdo de algoritmos que permitam

otimizar os recursos.

Os diversos produtos que se utiliza no dia a dia, sdo transformados com procedimentos
complexos em centros de producdo industrial; estes séo feitos seguindo processos que estdo
compostos por diferentes subprocessos, onde em cada um deles, um objetivo é alcangado. Cada

subprocesso transforma a matéria que recebe, e na sua saida haverd um produto que alimenta
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ao préximo subprocesso até a obtencdo de um produto final. Neste contexto, cada um deles
opera com uma filosofia estabelecida, de acordo com os dados de entrada e geracdo de dados

de saidas.

Para conseguir uma maior eficiéncia e produtividade do processo, pode-se projetar e
implementar técnicas de controle aos diferentes subprocessos ou aos mais criticos do sistema;
para isso, cada subprocesso pode ser modelado matematicamente fazendo uso das leis fisicas e
quimicas em conjunto com os métodos de identificacdo de sistemas, conseguindo assim as
equacOes diferenciais que simulam o comportamento do sistema. Estas equacdes devem ser
simples o suficiente para serem usadas nos algoritmos de controle, mas néo tdo simples que o
modelo nédo represente o sistema a ser controlado. Como em qualquer sistema de controle, para
fazer a modelagem e aplicar um algoritmo de controle, é necessario conhecer a filosofia de
operacdo do processo ou subprocesso a ser tratado. Nas seguintes seces serdo descritas a

filosofia de operacdo de alguns processos industriais conhecidos.

2.1.1 Processos em hidrocarbonetos

O processo de hidrocarbonetos consiste na obtencao de gases e derivados de petréleo. Este
é iniciado com a exploracdo e confirmacdo da matéria-prima, para logo realizar quatro grandes
etapas continuamente até o esgotamento dessa matéria-prima. Essas etapas sdo extracdo,
transporte, refino e distribuicéo.

A etapa de refino é a mais importante e complexa do processo, que é composta por diversos
subprocessos. No caso do petréleo, este chega com residuos, agua e gases, para 0s quais Sao
usados separadores para isolar petréleo cru, agua, residuos e gases. Em seguida, o petrdleo cru
é aquecido e levado para a torre de destilacdo na qual os componentes do petréleo serdo
separados por evaporacdo de acordo com sua temperatura de ebulicdo, e permanecendo nos
pratos colocados um sobre o outro ao serem resfriados. Esses produtos separados sdo 0s
derivados do petroleo. Na parte inferior da torre de destilacdo depositam-se os residuos que
ainda podem ser aproveitados, mas € necessario conduzi-los a processos quimicos, visto que

possuem uma forte ligacao a nivel molecular (HSU; ROBINSON, 2019).

Apds o refino, esses produtos estdo prontos para serem distribuidos aos diversos centros
de abastecimento para os usuarios finais. Na Figura 1 sdo mostradas as etapas que um processo

de hidrocarboneto segue.
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Figura 1 — Processos em hidrocarbonetos.
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Fonte: Modificado (DAVCHEVA, 2019).

Neste processo pode-se encontrar varios subprocessos que precisam implementar algum
algoritmo de controle para ter um funcionamento adequado; alguns exigirdo técnicas de
controle mais avangadas e robustas do que outros. Os subprocessos mais criticos estdo na
refinaria, os quais podem ser considerados como subprocessos a coluna de destilagéo, reatores,

fornos, trocadores de calor, caldeiras, torres de resfriamento, etc.

2.1.2 Processos em geracao de energia elétrica

A filosofia de operacdo dos processos de geracdo de energia elétrica € muito variada e
depende da fonte de energia; esta pode ser gerada a partir de fontes renovaveis, como hidraulica,
edlica, fotovoltaica, geotérmica, maremotriz, etc, e de fontes ndo renovaveis, como fontes
nucleares, através da fissdo nuclear, e térmicas pela queima de combustiveis fosseis. Todos
esses processos sdo realizados em usinas compostas por subprocessos. Muitos dos subprocessos

sdo melhorados em producéo e operagédo por meio da aplicagédo de tecnologias e algoritmos de
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controle que podem melhorar 0 comportamento do sistema. Por exemplo, em usinas térmicas a
caldeira, turbinas de alta e baixa pressao e o gerador elétrico sdo usados juntos; estes podem ser
modelados e controlados como um sistema multivariavel que permite melhorar
significativamente o seu comportamento. Em se¢6es mais adiantes sera visto, com mais detalhe,

a filosofia do processo de geracao de eletricidade a partir do carvao.

No caso das usinas nucleares, o processo consiste na utilizagdo de um reator nuclear, para
realizar a fissdo do uranio, liberando energia em forma de calor, que é utilizada para aquecer
agua a mais de 300°C em estado liquido, devido a alta pressdo em que este se encontra. Esta
aquece outro ciclo de agua através de um trocador de calor transformando agua em vapor que
movimenta uma turbina conectada a um gerador elétrico. Neste caso também existem
subprocessos que podem ser melhorados em eficiéncia e operacdo ao fazer a modelagem, e

projetar alguma técnica de controle adequada.

Na Figura 2 sdo mostrados diferentes processos de geracdo de energia elétrica, nos quais

diferentes sistemas podem ser encontrados e ser modelados como sistemas multivariaveis.

Figura 2 — Processos em geracao elétrica.
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Fonte: Modificado (VASCONCELOS, 2013).
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2.1.1 Processos em mineragao

Os processos de mineracdo sdo muito complexos e criticos. S&o compostos por Varios
subprocessos que, para seu correto funcionamento, requerem restricbes muito severas devido
aos danos humanos e ambientais que podem causar, por isso, hormalmente os requisitos de
seguranga e normas ambientais sdo muito exigentes. Existem diferentes tipos de processos de
mineracdo dependendo do mineral que vai ser extraido e processado. No caso dos minerais
metalicos, todos eles tém uma sequéncia de processo semelhante. Estes sdo encontrados no
subsolo misturados com outros minerais e, dependendo da profundidade em que € encontrado,
a fonte de mineracgdo pode ser a céu aberto, se estiver localizada em areas proximas a superficie,

ou subterrénea, se estiver localizada em grande profundidade.

Em ambos casos, 0 mineral da fonte de mineracdo sera levado para a area de britagem
priméria, onde o tamanho das rochas sera reduzido bastante. O subprocesso de britagem é feito
em seco (sem agua). Em seguida, uma esteira transportadora levard o mineral até a zona de
moagem para reduzir ainda mais o tamanho; aqui 0 mineral € misturado com &gua, passando
por um moinho de bolas (atualmente 0 mais utilizado é o moinho Semi-AutoGeno - SAG),
depois da saida deste moinho passa por uma tela que filtra a mistura de minério de tamanho
adequado, e aqueles que s&o muito grandes sdo devolvidos ao moinho SAG por meio do uso de
ciclones ou classificadores mecanicos. Em seguida, o mineral segue para a planta
concentradora, na qual sera submetido a diversos processos quimicos para, finalmente, obter o
mineral desejado com alta pureza (SBARBARO; DEL VILLAR, 2010). Na Figura 3 mostra-se

a sequéncia geral do processo de mineracao.

Figura 3 — Principais operacfes de um processo de mineracao.
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Fonte: Modificado (SBARBARO; DEL VILLAR, 2010).

Um dos processos de mineracdo mais realizado mundialmente é o processo de obtencéao
de cobre e este pode seguir dois caminhos de processo dependendo do tipo de fonte de



23

mineracdo: se o mineral esté a céu aberto, o processo é chamado Sulfurado e se for subterraneo,
é chamado de Oxidado. O mineral sulfurado segue a sequéncia geral descrita anteriormente,
passando por britagem, moagem e separacdao. Na planta concentradora é realizado a etapa de
separacdo e obtencdo do produto final mediante os subprocessos de flotacdo, fundicéo,
conversdo, refino e fundicdo, nesta Gltima sdo obtidos os anodos de cobre; estes passam pelo
subprocesso de eletro-refino para, finalmente, obter catodos de cobre na forma de placas com

uma pureza de 99,99%.

O processo de oxidado passa apenas pela etapa de britagem sem que seja necessaria a etapa
de moagem, depois passa para uma zona de aglomeracao para realizar a etapa de lixiviacdo, na
qual é tratado com é&cido sulfirico para reducdo de impurezas, depois é levado a etapa de
extracao por solvente, em que o cobre € extraido da solugcdo com reagentes organicos, seguindo
para a etapa de eletroextracdo, na qual, finalmente, serdo obtidos catodos de cobre com pureza
de 99,99% (BUSTILLO, 2018). Os subprocessos correspondentes aos moinhos, células e
colunas de flotagdo, séo sistemas multivariaveis que requerem uma atencao especial em termos
de logica de controle, podendo melhorar seu desempenho na operacédo e producao fazendo a

modelagem com aplicacdo de uma técnica de controle adequado.

2.1.2 Processos quimicos

Os processos quimicos baseiam-se principalmente no uso das leis fisicas e quimicas como
a cinética quimica da matéria, conservacdo da massa, energia, momento, fenémenos de
transporte e equacdes de estado. Esses processos sdo orientados principalmente para a geracao
de novos produtos ou para separacdo de compostos ou elementos quimicos, todas baseadas

principalmente em reacdes quimicas.

Os processos quimicos sdao muito diversos dependendo do tipo de inddstria onde é
desenvolvido, como por exemplo a produgdo de amonia, produtos farmacéuticos, obtencdo de
metais, etc. Muitos destes processos sdo feitos no reator quimico que, é o elemento principal
utilizado para fazer reacdes quimicas controladas, dependendo dos dados de entrada como
fluxos, concentracOes, temperaturas, etc., e na saida produzem novos componentes de acordo

com O processo.

Os processos quimicos citados anteriormente, estdo compostos de diversos subprocessos
onde os elementos, tais como, o reator nuclear, colunas de flotagdo em processos de mineracéo,

colunas de destilagdo para separacédo de hidrocarbonetos, queimadores industriais, etc, podem
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ser modelados para projetar técnicas de controle adequados que permita melhorar a eficiéncia

do processo.

Na Figura 4 é mostrado um exemplo de processo quimico, no qual é obtido Benzeno a
partir da hidrodalquilacéo de tolueno. Neste o reator é o responsavel por fazer a reagdo quimica
para gerar benzeno, mas no processo € utilizado outros componentes que contribuem com o

processo geral.

Figura 4 — Processo de benzeno a partir de hidrodalquilacéo de tolueno.
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Fonte: Modificado (TURTON et al., 2012).

2.2 CARACTERISTICAS DAS PLANTAS E EQUIPAMENTOS UTILIZADOS NOS
PROCESSOS INDUSTRIAIS

Um processo industrial € composto de diferentes subprocessos. Cada subprocesso
viabiliza um objetivo especifico e contribui para o cumprimento do processo geral. Um
subprocesso esta inter-relacionado de forma I6gica com outro subprocesso, este recebe dados

de entradas e, com funcgdes estabelecidas, gera dados de saida.

Deste ponto de vista operativo, um subprocesso pode ser considerado como uma planta

gue tem um comportamento de acordo com os dados de entrada gerando assim dados de saida.
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Este comportamento pode ser estabelecido com um modelo matematico que, de acordo com
suas caracteristicas, pode-se aplicar alguma técnica de controle para ter um melhor

funcionamento operativo e maior eficiéncia no processo de producéo.

Os modelos de plantas dos diferentes subprocessos industriais tem algumas caracteristicas
especificas que € importante ter em conta para projetar um sistema de controle adequado, estas
caracteristicas podem ser:

e Normalmente tem mais de uma entrada e uma saida, ou seja, sdo sistemas
multivariaveis.

e A grande maioria sdo sistemas altamente ndo lineares.

e Tem fungdes de transferéncia que geram acoplamento entre os estados.

e Estdo expostos a fortes ruidos elétricos, magnéticos, mecanicos e ambientais.

e Existem varios modelos em que um controle ON/OFF é suficiente.

e Algumas varidveis ndo podem ser medidas devido a complexidade do processo.

e Alguns podem ser aproximados com combina¢6es de modelos de primeira e segunda
ordem com atrasos.

e Os métodos de identificacdo sdo muito Uteis pela complexidade do processo.

Os equipamentos utilizados para o controle dos processos industriais sdo diversos, isso vai
depender do tipo de processo. Em forma geral, os instrumentos de medicdo e atuadores sdo
aqueles que interagem com o processo (CREUS, 2010). As redes de comunicacdo sdo de grande
importancia porque estas permitem a troca de informacéo entre os dispositivos de medicdo,
atuadores, controladores e programas de supervisdo (GUERRERO; YUSTE; MARTINEZ,
2010). Os dispositivos de controle precisam ter alta robustez para que o processo nao seja
interrompido pelas fortes perturbacdes que sdo originadas tais como elétricas, magnéticas,
vibracbes, ambientais, etc (LAMB, 2013). A maior porcentagem das plantas de processo
industrial no mundo usa os dispositivos chamados Controladores LoOgicos Programaveis
(CLPs), estes sdo altamente robustos para operar em ambientes hostis e sdo usados
principalmente em plantas de producdo de pequeno e médio porte, e muito pouco em algumas
plantas grandes. Uma arquitetura de controle com CLPs é normalmente orientada para controle

de subprocessos centralizados.

As grandes plantas de produgdo como petroquimica, refinarias, mineragéo, termoelétricas
e outras utilizam o Sistema de Controle Distribuido (do inglés Distributed Control System -

DCS) devido a complexidade do processo, grande numero de subprocessos, volume de
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informacdo e grandes malhas de controle. O DCS possui uma grande vantagem operacional em

relacdo ao CLP, pois opera como um sistema que integra todo o processo produtivo, além de

possuir caracteristicas superiores com relacdo a software e hardware. As caracteristicas mais
destacadas do DCS em relacdo ao CLP séo (ROCKWELL AUTOMATION, 2019):

Alta confiabilidade na operacgéo do processo.

Trabalha com velocidades superiores.

Possui uma estacdo de engenharia, estacdo de operagdo, unidades de controle,
dispositivos inteligentes de campo com comunicacéo distribuida em todo o processo.
Pode executar um grande nimero de malhas de controle, pois é um sistema multitarefa.
Possui redundancia em todos os niveis do sistema como CPUs, redes de comunicacéo,
fontes de alimentacdo e médulos de E/S.

Permite fazer alteracBes nos algoritmos de controle e configuracdo de software e
hardware em quente, ou seja, sem gerar parada de processo.

Esta preparado para conexdo com os sistemas de gestdo como ERP, logistico e
corporativo da empresa.

Permite a integracdo de diferentes redes de comunicacdo em todos 0s niveis do
processo.

Possui um Unico relégio de sincronizacdo que permite sincronizar todos o0s
dispositivos, controladores e programas de supervisao.

Os bancos de dados séo integrados no mesmo sistema.

Permite fazer diagnosticos da instrumentacao.

2.3 CONCEITOS TERMODINAMICOS FUNDAMENTAIS NAS PLANTAS
TERMICAS DE VAPOR

A termodindmica contém conceitos e leis que permitem explicar e quantificar o

comportamento de diversos fendmenos relacionados aos fluidos térmicos. Nesta se¢do sdo

apresentados algumas definices, propriedades e leis da termodindmica para um melhor

entendimento do processo que acontece em uma planta térmica. Em uma usina térmica, a gua

é o fluido principal do processo, que permite levar a energia para depois ser transmitido aos

equipamentos encarregados de fazer a conversao a outro tipo de energia.
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2.3.1 Substéancia Pura, Fases e Mudanca de Fase

Substéncia pura é qualquer substancia que tem uma composicao fixa em qualquer parte
que fora tomado uma mostra, pode estar conformado por um ou varios elementos ou compostos
quimicos (CENGEL; BOLES, 2013). Uma mescla também pode ser considerada uma
substancia pura sempre e quando a mescla seja homogénea. Por exemplo a agua, nitrogénio,
dioxido de carbono, aire sdo substancias puras. Uma mescla de duas ou mais fases de uma
mesma substancia também é considerado substancia pura sempre que a composicdo quimica
das fases seja a mesma, por exemplo a mescla da agua liquida e vapor continua sendo uma
substancia pura (CENGEL; BOLES, 2013).

Uma substancia pode ter varias fases, que depende principalmente de suas condi¢fes de
temperatura e pressdo e a mudanca de fase € feita a condi¢bes constantes (MORAN; SHAPIRO,
2004). Por exemplo, no caso da adgua que pode estar em estado liquido, e com adicdo de calor
irA aumentando sua temperatura até a ebulicdo a pressdo constante, comecando assim a
mudanca de fase de liquido a vapor até finalmente ter 100% de vapor. Se a agua continua

recebendo calor, a temperatura e pressao vai continuar aumentando.

2.3.2 Diagramas e Tabelas de Propriedades para Processos de Mudanca de Fases

O comportamento de mudanca de fase das substancias puras pode ser representado
mediante graficos em trés dimensbes com variaveis de pressdo, volume e temperatura,
conhecido como digrama P-V-T e dados numéricos das propriedades que sdo mostrados nas
tabelas termodindmicas de substancias puras (CENGEL; BOLES; KANOGLU, 2019). Com o
gréfico e dados nas tabelas, sdo descritas o comportamento da substancia para diferentes
condicGes e, também, é de grande utilidade para fazer célculos de processo. Na Figura 5 é
apresentado um gréafico geral para os estados de uma substancia pura.
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Figura 5 — Superficie P-V-T de uma substéncia pura.
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Fonte: (CENGEL; BOLES, 2013).

Para o caso do processo em uma planta térmica, a substancia pura utilizada € a 4gua, este
processo é feito de forma ciclica com mudancas de fases de liquido a vapor e vice-versa. Por
tanto, para analises de processo somente é necessario utilizar a parte de que contém liquido,
mistura liquido mais vapor, e vapor. Também por facilidade é suficiente utilizar graficos em
duas dimensbes como por exemplo P-V ou T-V dependendo da necessidade. Na Figura 6 é

mostrado as curvas mencionadas com os estados de processo para a agua.

Figura 6 — Diagramas de propriedades de uma substancia pura.
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2.3.3 Primeira e Segunda Lei da Termodinamica

No processo de planta térmica, a &gua em estado de vapor pode transportar uma grande
quantidade de energia em forma de temperatura e presséo, este € o responsavel para transportar
energia aos equipamentos do processo. Ao longo de sua trajetdria, a energia da agua tem
mudancas, em algumas partes ela recebe energia e em outras partes entrega essa energia, esta

energia € principalmente descrita pela primeira e segunda lei da termodinamica.

A primeira lei da termodinadmica € também conhecida como o principio de conservacao da
energia, esta permite estudar as relagdes entre as diversas formas de energia. Esta lei estabelece

que:

“A energia nao pode ser criada nem destruida durante um processo, ela pode apenas mudar
de forma” (CENGEL; BOLES, 2013, p. 70).

A segunda lei da termodindmica complementa a primeira lei, também é conhecida como
lei da entropia ou lei das méaquinas térmicas. Esta descreve a direcdo em que a energia deve
fluir. Além disso, estabelece que a entropia de um sistema deve aumentar ou permanecer
constante, também indica que uma maquina térmica ndo pode ter uma eficiéncia de 100%
(SMITH; VAN NESS; ABBOTT, 2007). Existem diversas formulacdes da segunda lei, mas

todas elas fazem referéncia a variacao da entropia ou a eficiéncia das maquinas térmicas.

2.4 PARTES PRINCIPAIS DE UMA PLANTA TERMICA DE VAPOR

Uma planta térmica estd composta de muitos equipamentos e todos eles sdo muito
importantes para realizar o processo de geracdo de energia elétrica. O processo de geracdo de
eletricidade por meio de uma planta térmica de vapor consiste no aproveitamento da mudanca
de fase da agua. Assim, toda usina térmica tem equipamentos similares e a maior diferenca esta
no processo de uso da fonte de energia. A fonte de energia é a queima de combustivel, este pode
ser combustivel solido como o carvao, combustivel liquido como diesel, combustivel gasoso
como GLP ou géas natural, também tem outras fontes de combustivel alternativos como, por
exemplo, biomassa, mas devido ao poder calorifico e eficiéncia na combustdo a maior
quantidade de usinas térmicas utilizam combustivel gasoso e diesel. As usinas com combustivel
a carvdo sdo as menos utilizadas atualmente, devido ao impacto ambiental que elas podem
causar, mas atualmente existem modernos equipamentos que permitem filtrar os residuos

contaminantes do meio ambiente.
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Os principais equipamentos na usina térmica de vapor para o funcionamento do processo

de geracdo de eletricidade sdo:

e Gerador de vapor: contétm o queimador de combustivel, gerando gases a altas
temperaturas e com este transforma agua liquida em vapor a pressao e temperatura
suficiente.

e Turbina de vapor: transforma a energia térmica, e pressao do fluxo de vapor, em
energia mecanica do eixo; normalmente estd composto pelas turbinas de alta, média e
baixa pressdo, para aproveitar a0 maximo a energia do vapor.

e Gerador elétrico: transforma a energia mecénica do eixo em energia elétrica.

e Condensador: ¢ um trocador de calor que permite ao vapor da saida da turbina de baixa
pressdo, condensar a agua, ou seja, mudar para a fase liquida para novamente ser
enviado ao gerador de vapor.

e Bombas de dgua: permite 0 movimento da agua liquida em diversas partes do processo,
por exemplo, envia a agua da saida do condensador para o gerador de vapor para repetir
o0 ciclo; também € utilizado para movimento da agua da torre de refrigeracdo ao
condensador.

e Superaquecedor: é o encarregado de aquecer ainda mais ao vapor da saida da caldeira.
Este recebe o vapor saturado e, mediante troca de calor com os gases da combustéo,
eleva a temperatura de vapor transformando-o em vapor superaquecido.

e Economizador: é um trocador de calor que permite aquecer a dgua de alimentacdo do
gerador de vapor por meio dos gases de escape da combustéo.

e Ventilador de rascunho forgado: permite que os gases da combustéo sejam expulsados
mediante aspiracdo, € resistente a altas temperaturas e residuos da combustdo, leva os

gases da combustéo para a chaminé.

Na Figura 7 € mostrada uma usina térmica de vapor com o0s elementos necessarios para

geracgdo de energia elétrica, onde a fonte de combustivel é o carvéo.



de acordo a numeracdo indicado na Figura 7.
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Figura 7 — Partes principais de uma usina térmica de vapor.

Fonte: Modificado (BRIGHT HUB PM, 2020).

Na Tabela 1 € mostrado os nomes dos elementos que compdem a usina térmica de vapor

Tabela 1 — Nome dos elementos de uma usina térmica de vapor.

N° Equipamento N° Equipamento

1 |Torre de refrigeracgéo 15 | Tremonha de carvao

2 | Bomba de agua de refrigeracédo 16 |Pulverizador de carvao

3 | Torre de transmissao elétrica 17 | Domo de vapor

4 | Transformador 18 | Tremonha de cinzas

5 | Gerador elétrico 19 | Superaquecedor

6 | Turbina de baixa presséo 20 | Ventilador de rascunho forgado

7 | Bomba de condensacéo 21 |Re-aquecedor

8 | Condensador 22 |Entrada de ar de combustao

9 | Turbina de pressao intermédia 23 | Economizador

10 |[Valvula de controle de vapor 24 | Pré-aquecedor de ar

11 | Turbina de alta pressao 25 | Precipitador eletrostatico

12 | Desaerador (desgaseificador) 26 | Ventilador de tiragem induzida

13 [Aquecedor de agua de alimentacdo | 27 | Chaminé de emisséo de gases de escape
14 | Correia transportadora de carvao 28 | Bomba de alimentacdo de gua de caldeira

Fonte: Modificado (BRIGHT HUB PM, 2020).
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2.5 PRINCIPIO DE OPERACAO DE UMA PLANTA TERMICA DE VAPOR

A producdo de eletricidade a partir da energia térmica de vapor é gerada na usina térmica
e neste cenario € aproveitado a propriedade da agua para mudar de fase. A agua para mudar de
fase precisa de uma grande quantidade de calor; ela pode transportar energia mediante uma alta

pressdo e temperatura.

A fonte principal de energia é a queima de um combustivel que pode ser sélido, liquido
OU gasoso, este entrega calor a 4gua e essa energia é utilizada para mudar de fase e para
acrescentar sua pressdo e temperatura. A agua realiza ciclos repetitivos mudando de fase de
liquido a vapor, no gerador de vapor, para depois dar movimento as turbinas de vapor, cujo eixo
esta acoplado ao eixo do gerador elétrico, obtendo assim energia elétrica. A saida da agua é
condensada e levada novamente a liquido para depois voltar ao gerador de vapor e repetir o

processo.

Os gases, produto da combustdo, sdo passados por equipamentos que filtram os residuos
toxicos para depois serem expelidos para o exterior por meio da chaminé. Uma usina térmica
opera seguindo processos termodinamicos de substancias puras, neste caso o processo do ciclo
Rankine e suas variantes, onde € utilizado a &gua como fluido. Na continuacdo descreve-se

detalhes e caracteristicas do ciclo Rankine, que é utilizado em geragéo elétrica.

2.5.1 Ciclo Rankine Ideal

O processo basico do ciclo Rankine é um processo ideal. Aqui a perda de energia nao é
considerada, resulta com baixa eficiéncia de geracdo elétrica, mas € um processo simples que

serve de base para a compreensdo de outras variantes do ciclo Rankine.

O ciclo Rankine ideal consiste na obtencéo de vapor a alta presséo e temperatura, devido
a queima de combustivel no gerador de vapor. A saida deste vapor estd em um estado de vapor
sobreaquecido; o vapor se expande na turbina diminuindo sua pressdo e temperatura até ficar
como uma mistura de agua liquida e vapor, que ¢ esfriado no condensador obtendo finalmente
agua completamente liquida, para depois ser levada ao gerador de vapor por meio da bomba.
Na Figura 8 é mostrado o processo do ciclo Rankine ideal e a curva termodindmica que segue

a agua.
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Figura 8 — Ciclo rankine simples ideal.
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Fonte: Modificado (CENGEL e BOLES, 2012).

Os estados da agua nos pontos de processo termodinamico séo (MORAN e SHAPIRO,
2004):

1: liquido saturado

2: liquido comprimido

3: vapor sobreaquecido

4: mistura de vapor e agua liquida

2.5.2 Ciclo Rankine Regenerativo + Reaquecedor

O ciclo Rankine simples ndo é utilizado devido a baixa eficiéncia na producdo de
eletricidade. Para aumentar a eficiéncia do ciclo Rankine as usinas de vapor modernas utilizam
0 processo de reaguecimento, este consiste em expandir o vapor das turbinas em dois estagios,
e reaquece-lo entre eles, ou seja, a saida do vapor da turbina de alta presséo é levado novamente
ao gerador de vapor, e passa pelo reaquecedor que permite ao vapor aumentar sua temperatura
a pressédo constante conseguindo, assim, a mesma temperatura que tinha na entrada da primeira
turbina, depois o vapor é expandido nas turbinas de pressdo intermédia e baixa pressdo até

conseguir a pressdo do condensador.

Portanto, a incorporacdo do reaquecedor aumenta notavelmente a eficiéncia na producéo

de energia elétrica em uma planta térmica pelo aumento da temperatura média, na qual o calor
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é transferido para o vapor (CENGEL; BOLES; KANOGLU, 2019). Na Figura 9 € mostrado um

processo de ciclo Rankine com reaquecimento.

Figura 9 — Ciclo rankine simples ideal com reaquecimento.
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Fonte: Modificado (CENGEL; BOLES, 2012).

De acordo com o ciclo Rankine ideal, o calor é transferido a uma temperatura
relativamente baixa, este reduz a temperatura média do processo do fornecimento de calor e,
portanto, a eficiéncia do ciclo. Para minimizar este problema é necessario que a dgua, que entra

no gerador de vapor, tenha uma temperatura mais elevada (MORAN; SHAPIRO, 2004).

As usinas modernas de geracdo elétrica por meio de vapor utilizam o processo de
regeneracdo, este consiste na extracao de vapor da turbina em diversos pontos; esse vapor que
poderia estar produzindo trabalho nas turbinas é utilizado para aquecer a 4gua de alimentacdo.
O equipamento no qual a 4gua de alimentacdo é aquecida é chamado regenerador ou aquecedor
de agua de alimentacdo (AAA). O uso do processo com regeneracdo tem muitas vantagens
como melhorar a eficiéncia do ciclo, purgar o ar da 4gua de alimentacdo para evitar corrosao
da caldeira, também ajuda a reduzir a grande vazdo volumétrica de vapor nos Gltimos estagios,
da turbina devido aos altos volumes especificos a baixas pressdes (CENGEL; BOLES, 2013).
Praticamente, em um aquecedor acontece a transferéncia de calor do vapor para a agua liquida
de alimentacgéo da caldeira, seja com a mistura destas duas correntes de fluidos ou sem mistura.

Os tipos de aquecedores de 4gua de alimentacdo para regeneragdo sdo as seguintes:

e Aquecedores de agua de alimentacdo abertos, também chamado de contato direto, é
basicamente uma camara de mistura, onde o vapor extraido da turbina é misturado com

a agua de alimentacdo proveniente do condensador por meio das bombas.
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Teoricamente, a mistura que sai do aquecedor tem o estado de liquido saturado a
presséo do aquecedor.

e Aquecedores de agua de alimentacdo fechados, ndo existe mistura do vapor e agua
liquida de alimentacdo, o calor € transferido do vapor para a agua proveniente do
condensador por meio de contato com as tubulagdes e os fluidos. As duas correntes
tém pressoes diferentes e continuam até chegar a uma cdmara de mistura ou aquecedor

aberto. Teoricamente, 0 vapor que entra ao aquecedor sai dela como liquido saturado.

O ciclo Rankine regenerativo com reaquecedor é o processo mais utilizado nas usinas de
geracdo de energia elétrica, estes em conjunto com 0s superaquecedores e economizadores
aumentam notavelmente a eficiéncia da producdo de energia elétrica, mas a analise do processo
torna-se mais complexo (CENGEL; BOLES; KANOGLU, 2019). Na Figura 10 é mostrado um
exemplo de processo de ciclo Rankine regenerativo com reaquecedor, neste caso a agua de
alimentacdo é aquecida por meio de aquecedores abertos e fechados. No diagrama

Temperatura-Entropia (T-s) € mostrado o processo termodinamico do ciclo.

Figura 10 — Ciclo rankine regenerativo com reagquecimento.

~ || 15 MPa
(_E—;/I 600 °C
Turbina 2 T
de baixa
Reaquecedor A pressio LA
- e
1
y  Pu=Py=4MPa T . l
600 °C

); 1 -y -z
I-vy i .
) i 3
l AMPa w @ 13

0.5 MPa ) 10 kPa
— AAR
(&  |fechado AR prrer 0.5 MPa -
—l—m aberio Condensador A vz
- (@ / 10 kPa V4
= @ | "
= / >
Py _r’_:"\ | I/l'\l
«— JlB) A& -« J['2Y A — I
Bomba 111 Bomba 11 Bomba [

Fonte: Modificado (CENGEL; BOLES, 2012).

2.6 SISTEMAS DE CONTROLE MAIS APLICADOS ATUALMENTE NOS
PROCESSOS INDUSTRIAIS

Atualmente, na préatica, muitos dos processos industriais sdo controlados por logicas

ON/OFF, mas também uma grande parte sdo por técnicas de controle continuos que néo
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necessariamente sao projetados fazendo uma modelagem matematica. De acordo com Astrom
e Hagglund (1995), até o ano 1995, mais de 90% das malhas de controle nas industrias de
producdo utilizavam o controle PID. E assim que atualmente a maior quantidade das plantas de
processos industriais ainda utilizam esta técnica de controle, e as plantas térmicas de geracao

de eletricidade ndo sdo a excegéo.

Um dos motivos poderia ser devido principalmente ao fato de que durante o seculo passado
o controle PID foi amplamente utilizado e gerou comportamentos aceitaveis do sistema do
ponto de vista operacional, ja que naguela época o essencial de um sistema de controle era
apenas ter um comportamento estavel, no entanto, isso ndo é necessariamente ideal para a
produtividade. Outra causa que atualmente motiva sua aplicacdo é a facilidade de
implementacao, visto que é possivel utilizar os métodos de ajuste de ganho sem a necessidade
de realizar estudos da modelagem e projeto, ou no caso mais simples, € que um operador com
experiéncia no processo poderia ajustar os parametros de controle PID manualmente apenas

com tentativa até que um comportamento aceitavel seja alcangado.

No caso das plantas térmicas de geracdo de eletricidade, a grande maioria tem muitas
malhas de controle independentes, ou seja, cada variavel do processo tem dedicado um
controlador PID para cada um deles, tendo normalmente como ganhos de controle valores que
foram encontrados apenas mediante tentativa e ajustes manuais. O problema deste tipo de
implementacdo € que ndo considera os efeitos de acoplamentos entre as varidveis e 0s ganhos

de controle ndo sdo necessariamente 0s corretos.

Em Cutler e Ramaker (1979), é apresentado o primeiro algoritmo de Controle Preditivo
baseado em Modelo (MPC) aplicado a industria petroquimica, substituindo o controle PID e
cobrindo assim vérias de suas deficiéncias que beneficiam a produtividade. Desde entdo teve
outras variantes como o caso do Controle Preditivo Generalizado (GPC). Devido ao avanco da
tecnologia e da capacidade de processamento de dados em equipamentos de controle, no final
do século passado varias industrias, incluindo as usinas termoelétricas, ja haviam implementado
o controle preditivo em seus processos. E assim que, atualmente, o segundo algoritmo de
controle mais utilizado em processos industriais, em especial nas usinas termoelétricas é o
controle preditivo; estes também sdo encontrados em processos complexos como o0s executados
em mineragao, petroquimica, refinaria, entre outros. A desvantagem do controle preditivo em
relacdo ao PID é a complexidade do algoritmo, e que requer um alto custo computacional,
porém com o avanco da tecnologia em controladores industriais como o DCS, este esta cada

vez mais sendo implementado em diversas plantas.
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O controle Fuzzy é uma das técnicas de controle mais atuais. Este ndo é muito utilizado
nos processos industriais devido a complexidade do projeto, a pesar dos grandes avancos feitos
pela comunidade cientifica. No entanto, existem dispositivos de controle industrial como o0s

DCS que contém bibliotecas que facilitam a implementacdo do algoritmo.

2.7 CONCLUSOES PARCIAIS

Nos processos industriais existem muitos subprocessos nos quais poderiam ser modelados
e aplicados técnicas de controle adequados, que permitiriam melhorar a operacéo do sistema e
aumentar a eficiéncia e produtividade do processo. Entender os conceitos, filosofias de
operacdo, leis fundamentais da termodinamica e transferéncia de calor é muito importante para
a abordagem de uma planta térmica de vapor para producdo de energia elétrica, com objetivos
de implementar algoritmos de controle, principalmente quando é feita uma implementacéo

pratica.

O controle PID independente para cada variavel é predominante na pratica nas industrias,
mas ndo necessariamente € o adequado, por isso, projetar leis de controle que tem um melhor

comportamento e desempenho poderia melhorar o funcionamento do sistema.

A aplicacdo de controle com modelagem Fuzzy TS em plantas de processos industriais
poderia gerar bons resultados ao aproveitar suas capacidades e os grandes avancos na teoria de

controle.
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3 CONTROLE FUZZY TS PARA SISTEMAS NAO LINEARES

Neste capitulo serdo apresentados conceitos e calculos que permitirdo abordar modelos que
representam o comportamento de um processo industrial, com a finalidade de orientar o leitor
para uma melhor compreenséo.

Inicialmente sera apresentada a modelagem de sistemas néo lineares descritos por modelos
Fuzzy TS. Também serdo descritos os detalhes matemaéticos que permitem desenvolver o
algoritmo de controle Fuzzy TS com rastreamento, incluindo observador de estado, saturagdo
dos atuadores e atribuicdo de taxas de decaimento especifico para cada estado. Por ultimo serdo

feitos os calculos para obter os ganhos de controle e observador de estado.

3.1 SISTEMAS NAO LINEARES DESCRITOS POR MODELOS FUZZY TS

Os modelos Fuzzy TS (TAKAGI; SUGENO, 1985) s&o descritos por regras SE-ENTAO.

Estes modelos relacionam localmente as entradas e saidas do sistema nao linear.
Regra i:
A i 4 i
SEz(t)éM e..e znp(t) é an,

ENTAO {X(t) = Ax(t) + Bu(t), )

y(t) = Cix(t) + Du(t),

onde iel , je]Inp, M} 0 conjunto Fuzzy j da regra i; x(t)eR™ é o vetor de estado,
u(t) e R™ € o vetor de entradas, y(t)eR™ € o vetor de saidas; A eR™™, B e R™",
C,eR™™ e D eR"™ sdo as matrizes locais lineares; z(t),...,z, (t) sdo as varidveis

premissas que podem ser funcdes das varidveis de estado e parametros incertos do sistema,

distdrbios externos e/ou tempo. Sera usado z(t) para denotar ao vetor que contém todos 0s

elementos individuais zl(t),...,znp (t). Cada uma das equacOes lineares representadas por

AX(t)+Bu(t) é chamada modelo local ou subsistema.

A modelagem Fuzzy TS consiste na combinac¢do dos modelos locais lineares através das

funcGes de pertinéncia. Dado o par (x(t),u(t) ), a modelagem Fuzzy TS é inferido da seguinte

forma (TANIGUCHI et al., 2001):
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k=3 h 2O AxD+Bu(®].
@
y=3 R EONCXO+ DU

em que para todo t:
2(t) =[z,(t) ,(t) .- 2, (V)]
w(2) = [, (20)

hi (z(t)) = ani (z(t)

> w(z(0) ©

O termo M}(z(t)) é 0 grau de pertinéncia do conjunto Fuzzy em relacdo a varidvel
premissa z;(t). A funcdo de pertinéncia h (z(t)) é o peso normalizado de cada modelo local.

Estes cumprem o seguinte:

> (2() >0,
W (2() >0,

> h)=1,
h (2(t)) >0.

Para garantir que o sistema descrito por modelos Fuzzy TS dada em (2) com condicéo

inicial dada em uma regido adequada pertencente a uma regido de operacdo, x(t) deve

permanecer dentro da regido operativa para todo t>0. Em Klug, Castelan e Coutinho (2015) é

considerado a regido de operacéo no espaco de estados dada por

X ={x(t) e R™ [N x(®)| < ¢, hel, }, (4)

onde N=[N; NJ .. N ]T eR™™ e g=[d ¢ .. ¢ ]T e R™ sdo conhecidos. Se as
condigBes iniciais pertencentes a regido de atracdo £(P, p) estdo contidas na regido X', ou
seja, £(P, p) = X', entdo sera garantido que para todo x(0) € £(P, p) , 0 vetor de estados x(t)

do sistema (2) permanecera na regido de operacdo X (ALVES et al., 2016).
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3.2 CONDICOES DE ESTABILIDADE PARA REGULADORES FUZZY TS, TAXA DE
DECAIMENTO E LIMITACAO DA LEI DE CONTROLE

De acordo com Tanaka, Ikeda e Wang (1996), na PDC, cada regra de controle é projetada
desde a correspondente regra do modelo Fuzzy TS. O projeto do controlador Fuzzy TS,
comparte 0s mesmos conjuntos Fuzzy com o modelo Fuzzy nas partes premissas. O modelo
dado em (1), para uma regra i, tem-se a seguinte lei de controle com realimentacéo de estado
x(t) (TANAKA; IKEDA; WANG, 1996):

Regra i:

SE z,(t) € M{e...ez, (t) é M;p,
ENTAO u(t) =—K x(t), el ,

N

portanto, a lei de controle Fuzzy TS global sera
u(t) == R (ZEOKX(), )
i=1

onde K; representa os ganhos de realimentacéo de estado.

Substituindo a lei de controle (5) em a dindmica de (2)
K= 3 h 2O AXO + B3 h, 2O XO),

K= 230 @O, E)A - BK,Ix(0),

i=1 j=1

()= iihi (2(®)h; ()G x(©) , (6)

i-1 j-1

onde o sistema realimentado (6) pode ser reescrito por:

X(0)= 3 W (2(0)G,x(0) + 23 h z(E)h (z(t))(Gu o, jx(t) , ™

emque G; =A -BK; para i, jel, .

A condicdo de estabilidade suficiente para o sistema controlado (7) pode ser definido pelo

Teorema 1.
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Teorema 1. (TANAKA; IKEDA; WANG, 1996) O ponto de equilibrio x=0 do Sistema de

controle Fuzzy continuo descrito por (7) com G;; = A —BK; é globalmente assintoticamente

estavel se existe uma matriz simétrica P definida positiva comum tal que as seguintes

desigualdades sejam factiveis:

P>0, (@)
GiP+PG, <0, iel,, 9)
G,+G; ) G, +G,,
i pyp| T <o,
2 2 (10)

iel, ;e jel, .

No projeto de controle, muitas vezes ndo é suficiente considerar apenas estabilidade,
outros indices de desempenho podem melhorar notavelmente o comportamento do sistema
controlado, tais como a velocidade de resposta, restricdes da entrada e saida. A velocidade de

resposta esta relacionada com a taxa de decaimento definido por um nimero real >0 (BOYD

et al., 1994), tal que

lim e [x(t)] =0, (11)

para todas as trajetorias de x(t). Pode-se usar uma funcdo quadratica de Lyapunov

V (x(t)) = x(t)" Px(t) para estabelecer o limitante inferior para a taxa de decaimento do sistema

em malha fechada (BOYD et al., 1994). Se a condic¢éo conforme (12)

V (x(0) <=2V (x(1), (12)

for satisfeita para todas as trajetdrias de x(t), entdo V (x(t)) <V (x(0))e?* e consequentemente
p J q

[x)] < £(P)*|x(0)| e  com w(P)= A, (P)/ 4

min

(P), sendo 4., (P) e 4

win (P) autovalores
maximo e minimo da matriz P, portanto a taxa de decaimento € maior ou igual a g (SLOTINE

eLl, 1991; BOYD etal., 1994). De acordo com 0 Teorema 1 e considerando a condic¢ao da taxa
de decaimento, as novas condigdes de estabilidade sdo dadas no Teorema 2 (TANAKA, IKEDA
e WANG, 1997).

Teorema 2. (TANAKA; IKEDA; WANG, 1997) O ponto de equilibrio x=0 do Sistema de

controle Fuzzy continuo descrito por (7) com G,; =A —BK; e taxa de decaimento j €
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globalmente assintoticamente estavel se existe uma matriz simétrica P definida positiva comum

tal que as seguintes desigualdades sejam factiveis:

P>0, (13)
G P+PG, +28P <0, i el, , (14)
{Gii_'_GjiJT (Gij“LGji]
P+P| —— |+28P<0,
2 2 (15)

iel, ;e jel,

As condicdes de estabilidade do Teorema 2 atribuem a mesma taxa de decaimento para
cada elemento do vetor de estados. Em Lian, Liou e Huang (2006) é proposta uma modificacdo
ao Teorema 2 que tem a flexibilidade de atribuir taxas de decaimento especifico para cada

estado ao escolher adequadamente os elementos diagonais da matriz D, conforme o Teorema
3, nos quais um melhor comportamento transitorio poderia ser alcancado.

Teorema 3. (LIAN; LIOU; HUANG, 2006) Seja D, uma matriz diagonal definida positiva, o

ponto de equilibrio x=0 do sistema de controle Fuzzy TS continuo descrito por (6)

G;; = A —BK; pode ser estabilizado exponencialmente através da lei de controle (5) se existe

uma matriz simétrica P definida positiva comum tal que as seguintes desigualdades sejam

factiveis:

P>0, (16)

Prova: Escolhendo a fungdo quadratica de Lyapunov V (x(t)) =Xx"(t)Px(t)>0,onde P éuma

matriz simétrica definida positiva. Aplicando a derivada com relacdo ao tempo e utilizando a

dindmica em (6), é obtida conforme (18):

V(x(t)) = X" ())Px(t)+ X" (t)PX(t),

ny

V(X(t))=i2h. (z(E)h, )X ©)(G[P+PG, ) )xX(t). (18)

i=L j=1
Da desigualdade (17), pré-multiplicando por x(t)" e pés-multiplicando por x(t), é obtida
(29):
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G'P+PG, <-D,PD,,

X' (t)(G/,P+PG,;)x(t) <—x' (t)(D,PD,)x(t) (19)

De (18) e (19), é obtida a desigualdade (21):
V (x(t))<—x" (t)D,PDx(t) (20)
V(x(t) <=V (x(1)), 1)

onde a taxa de convergéncia € dada por g =(4,,,(D,PD,)/ 4., (P)) (SLOTINE; LI, 1991), no

qual tem uma estrutura similar conforme (12). Logo, é obtido V(x(t))SV(O)e‘/”t e

consequentemente ||X(t)||2 <\V()/ A,

(P))e™™, com isso a prova esta concluida.

Um outro indice de desempenho é a limitacdo na norma da lei de controle que pode ajudar

a limitar os valores dos ganhos para uma adequada implementacéo pratica. Assumindo que a
condicdo inicial x(0) é conhecida, a restrigdo |u(t)], <6 & imposta para todo t>0 se as LMIs

a seguir sdo satisfeitas (BOYD et al., 1994; TANAKA; IKEDA; WANG, 1998):

1 x0) 50
L«» Q } | 2
{3 ;ZJZO’ iel,. (23)

sendo Q=P* e Y, =KQ.

3.3 CONTROLE COM RASTREAMENTO BASEADO EM MODELAGEM FUZZY TS

O objetivo de controle de plantas de processos industriais € obter o erro das variaveis de
saidas em estado estacionario igual ao valor zero, por isso é necessario utilizar uma estrutura
de controle que permita realimentar a dindmica dos estados, e fazer um rastreamento dos sinais
de saidas. Isso pode ser resolvido adicionando uma ag&o integral ao sistema por meio de uma

nova variavel de estado.

Em Teixeira et al. (2006) é apresentada uma forma de abordagem para controle com a
adicdo de um novo estado, representado pela integral do erro entre o valor desejado e o valor

medido da saida.
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Na Figura 11 é mostrada uma estrutura de controle com malhas de realimentacdo de
estados e saidas.

Figura 11 — Controle com realimentacao de estados e saidas.

()

» u, (
LS SN LA | 4O oy 1O Jus PLANTA

ry ry
u (1) x(t)

Fonte: Proprio autor.
Considerando um sistema nao linear dado por:

X(t) = f(xu),

y(t) = g(x,u). (24)

Onde x(t) e R"* é o vetor de estados, u(t) e R™ é o vetor de entradas, y(t)eR™ é o
vetor de saidas.

Seja Y, 0 valor desejado para as saidas, o objetivo de controle com rastreamento pode

ser alcancado tal que em estado estacionario
lim e(t) = lim [ y,,, - y(t)] =0.

Definindo o novo estado para o erro e substituindo y(t) de (24)
t t
E(t) = [e(®)dt = [y, —y(®]dt,
0 0

E(t) =Yt — g(X! U) . (25)
Combinando (24) e (25), o sistema dinamico aumentado é

x(t) = f(x,u),
E(t) = Yo —9(X,U), (26)
y(t) =g(x,u).
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Do sistema (26), assumindo que o par (x,u)=(X,,u,) sao pontos de equilibrio de estado

X e entrada de controle u, respectivamente. Portanto, a dindmica do sistema fica da seguinte

forma

f(x,,u,) =0,

27
Yret —g(XS,US)ZO, ( )
onde, por conveniéncia assumimos que as equacdes de (27) tem uma Unica solucao.

O sistema (26) pode ser descrito por modelos Fuzzy TS e para uma regra i, é obtido o

seguinte
Regrai:
SE z(t) é M e...ez, (t) € M, ,

x(t) = Ax(t)+ Bu(t),
ENTAO {E(t) =y, —Cx(t)-Du(t), iel, . (28)
y(t) = C,x(t) + D,u(t).

De (28), o sistema aumentado global descrito por modelos Fuzzy TS é da seguinte forma

%= h @O ATQ) + Bu©]+H,

n, (29)
y(t) = z h () [C x(t)+Du(t)]

sendo X(t):{;((?)] A, ={_Aé 8] B, ={_I|3:i)} H ={ 0 } ihi(Z(t))=1 e h(z(t))>0

i ref

paratodo i el .

A lei de controle global para o modelo Fuzzy TS aumentado (29) pode ser expressada da

mesma forma que na Sec¢éo 3.2, com realimentacéo do vetor de estado X(t), onde é considerado

0 novo estado E(t). Portanto, a lei de controle para o sistema aumentado é dada em (30).

U =~ EORKIQ, iel, . (30)

u(t)=_zhi(z(t))|:KFi Kli]|:é((1;)):|’ ie]Inr’

ut) =ue(t)+u, (t),
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em que UF(t):__anhi(z(t))KFiX(t)v ul(t):__nzrhi(z(t))KliE(t)’ IZi=|:KFi Kli:l €

g

Substituindo (30) na dinamica de (29) é obtido

. 2r — _ & _ 0
Y(t)=Zhi(Z(t))[Ai7(t) + B (—Z h; (Z(O)K; Y(t))]+[y }
. I - — 0

x(®)=2> hzO)h; O A -BK;IX(t) { }

i=1 j=1 yref

=33 hi<z(t»hj(z(t»ejj7(t){yo }

+G 0
X(t)= Zh (z(t»G..x(t)+22h(z(t»h (z(t»[ “]m){y }

i<j

X(t)= Zh (Z(t))G..X(t)Jr?Zh(Z(t))h (Z(t))L “]_(t){y } (31)

i<j

emque G, =A, -BK, paratudo i, jeT,

Para o caso em que y,, =0, a estabilidade do sistema (31) pode ser analisado utilizando

as condices de estabilidade dos Teorema 1, 2 ou 3 para o ponto de equilibrio (x,E)=(0,0).

Para o caso em que vy, =0 pode-se obter uma dindamica equivalente para o sistema (31)

para analisar sua estabilidade de forma similar como é desenvolvido em Teixeira et al. (2006).

Assim, seja X, =(X,,E;) e u, =u, o ponto de equilibrio da dindmica do sistema aumentado

(29). Definindo novas variaveis para levar o sistema a origem como é mostrado em (32):

Kt)=X{t)-X, = X()=K(1)+X,

at) =u(t)-u, = u(t)=0ac)+u,. (32)

Substituindo (32) na dinamica do sistema (29), é obtida

. O — _ 0
() =2 h A (X(1) +X,) + B, (0(1) +u,)] + [y } ,
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o, ~ _ L 0
X(t)=2_h(z(1)) AiX(t)+Biﬁ(t)+Ai7e+Bi“S{ } %)

i=1 yref

4

De (33), fazendo operacdes para ¢ e ordenando termos

_ A X, +Buq
- Vet _Cixs_Dius .

Considerando o par (X,u) =(x,,u,) para (28) e utilizando (27), o valor de ¢ é
I fexu) _m
i Yret _g(xs'us) B 0 .
Entdo, a dindmica (33) fica da seguinte forma
x(t)=>"h ()| A X(t) + Ba(t) ] (34)
i=1

No modelo Fuzzy TS aumentado (34), para uma regra i, 0 sistema tem a seguinte lei de

controle com realimentacdo do vetor de estado X(t), considerando o novo estado E(t)

(TEIXEIRA et al., 2006):
Regrai:
SE z,(t) € M{e...ez, (t) é M;p,

ENTAO 0(t)=-[K;, K, I%(t), iel

n "

portanto, a lei de controle Fuzzy TS global sera

a(t) = -3 ZO)K, X(1),

Ki=[Kg Kl i€l

(35)

n.*
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onde K_, representa os ganhos de realimentagéo de estado e K,, representa os ganhos da a¢éo

integral do erro entre o valor desejado e o valor medido para as saidas. Substituindo a lei de
controle (35) em (34)

X(0=2 0 @OLAKD + B (X, 20K, ZO)]

X()=3"> h @O, (2@ A, - BRIKO).

X0=2 2 h @O, 206, X0 (3)
em que:
G”.:Ai—EKJ, jel, . (37)

Portanto, a lei de controle (35) é equivalente a lei de controle (30) e a dinamica de (36) é
equivalente a dindmica de (29). Entdo, a estabilidade da dindmica dado em (34) pode ser

analisada utilizando o Teorema 1, 2 ou 3 para o ponto de equilibrio X=0.

3.4 MODELAGEM DO OBSERVADOR DE ESTADO FUZZY TS

Em aplicacBes préaticas, algumas variaveis de estado podem ndo ser mensuraveis, ou 0S
instrumentos de medicdo podem ser muito caros. Nos sistemas lineares, o uso de observadores
de estado permite resolver este problema, fornecendo uma estimativa dos estados, desde que 0
sistema seja observavel. Da mesma forma pode ser construido um observador de estado Fuzzy

TS. Como em todo projeto de observador, este deve garantir o seguinte
X(t)—X(t) >0, quando t — 0.

Como o caso do projeto de controlador, o conceito da PDC pode ser aplicado para obter o
observador Fuzzy TS.

Em Tanaka, Ikeda e Wang (1998) é desenvolvida uma abordagem para o observador
Fuzzy TS de ordem completa; que fornece todas as variaveis de estado estimadas do sistema.

Para uma regra i tem-se o seguinte:
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Regra de observador i:

SEz(t)é M e..e z, (t) € Mri]p,

X(t) = AR(t) + Bu(t) + L (y(t) - 9(t)),

ENTAO {9@) —C.R(t)+ Du(t). (38)

Sendo que X(t) e R™ é o vetor de estados observados e X(t) e R™ é sua derivada; u(t) e R™

é o vetor de entrada; y(t) e R"™ e J(t) e R"™ sdo o vetor de saida da planta original e vetor de

n, xn

saida observado; L e R"™" ¢é a matriz de ganhos do observador; A € R™™ B e R"™™,

C,eR™™ e D,eR"”™ sdo as matrizes locais lineares do sistema original; Z,(t), ..., Z, (t)

sdo as varidveis premissas também do sistema original, para todo i€l .

O projeto de observador Fuzzy TS utiliza 0 mesmo peso w,(z(t)) e a mesma funcéo de
pertinéncia, como a i-ésima regra no caso do modelo Fuzzy TS. Para o caso em que as variaveis
premissas do vetor de termos néo lineares z(t) ndo dependem das varidveis dos estados que

irdo ser estimados (TANAKA,; IKEDA; WANG, 1998; TANAKA; WANG, 2001), o

observador Fuzzy TS global é representado por

ne

> W (AR + Bu(t) + L, (y(t) - ()]

X(t) =12 -
> (2(0)
(0= 0 ZOIALD + BUO +L (O - JO)] @)
PRACOICHORNG)
0 - — ,
2w (2(V)
3(0) = X (2(O)IC.AO + Duo)]. (40)

Portanto, para o sistema aumentado com seguimento integral baseado em modelagem
Fuzzy TS, como é mostrada em (29) e fazendo a analogia com (35), a lei de controle Fuzzy TS

com PDC e com estados observados, poderia ser expressada da seguinte forma
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Y R(t)
PRCOILE K.J{Em}
ut)=-

> w(2(0)

u(t) = _Zr: h(z(O)[Kg K ]{I)E(((tt))}
= (41)

Ki =[Kg Kyl el

n. -’

Na secdo 3.6.2 serad desenvolvida o projeto dos ganhos do observador de estados Fuzzy TS

via LMIs a partir do Teorema 1.
3.5 SISTEMAS NAO LINEARES DESCRITOS POR MODELOS FUZZY TS SUJEITO A
SATURACAO DOS ATUADORES

Quando o atuador de um sistema fica saturado, o rendimento do sistema em malha fechada
sem considerar a saturacdo dos atuadores pode-se tornar seriamente prejudicado, no pior caso
o sistema pode cair em instabilidade. Por isso é importante considerar no modelo do sistema as
limitacdes do atuador. Uma estratégia utilizada para abordar estes tipos de problemas consiste
principalmente em estimar uma regido de atracdo para um ponto de equilibrio (HU e LIN,
2001).

Considere um sistema ndo linear descrito por modelos Fuzzy TS sujeito a saturacdo dos
atuadores

x= Y h(2@) AX(®) + Bsatu(n)]. (42)

sendo que a funcdo sat:R — R é utilizada para denotar a funcéo de saturacdo. Os elementos
do vetor de sinal de controle u(t) estdo limitados por valores simétricos —¢; < U, (t) <, para
todo Ie]Inu e ¢, >0 (ALVES et al., 2016). As caracteristicas do sinal de controle com

saturacdo séo dadas conforme (43).

| sat(u,(t)) |
sat(u, (t)) —py, & U (1) <—;,
sat(u(t)) = :2 , sat(u, (1) =4u,(t), se |u )<, 43)
sat(u, (t)) @, se U (t) >,

A saturacgdo do sinal de controle dada em (43) é representada na Figura 12.
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Figura 12 — Sinal de controle saturado de cada elemento de u(t).

{101 ( A .
sat(ug(t)) ult)

£ sat({ug(t))

> uj(t)

sat(ug(t))

Fonte: Modificado de (ALVES, 2017).

§
Considere a matriz H, :[hjl hy, .. hjnu} eR"™ emque jel ;h, ésual-

:
ésima linha com | e ]Inu e 0 vetor conhecido ¢ = [@1 Py o Py } eR"™  tal que define-se 0

conjunto £(H;) conforme (44) (HU; LIN, 2001; ALVES et al., 2016).

£(Hj):{x(t)e§}{n* :

h“x(t)‘ﬁkp“ lel, , jeﬂnr}, (44)

Se H, € uma matriz de realimentacdo, entdo L£(H,) € a regido onde o controle de
realimentacdo u(t) =sat(H;x(t)) é linear em x(t) e é conhecida como a regido linear de

saturacdo (HU e LIN, 2001).

Para a condicdo inicial x(0)=x,eR™, seja w(t,x,) a trajetoria de estados do sistema
(42). Se x, e um ponto de equilibrio (um caso particular € o ponto de equilibrio x, =0)

assintoticamente estavel, entdo sua regido de atracdo real é dada pelo conjunto de valores
iniciais conforme (45) (HU; LIN, 2001).

§ =[x, &R tlim y(t, %) =0]. (45)

Um conjunto é chamado de invariante se todas as trajetorias de estado que iniciam dentro
dele sdo mantidos dentro dele. Claramente, o conjunto S do (45) é um conjunto invariante, ou

seja, a regido de atragdo de um ponto de equilibrio x, € um conjunto invariante (SLOTINE e

LI, 1991; HU e LIN, 2001).
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E muito complicado ou as vezes impossivel poder encontrar a regifo de atracio real. Uma
alternativa para abordar o problema de encontrar a regido de atracdo para o ponto de equilibrio
X, € fazer uma estimacéo desta regido baseado na funcéo de Lyapunov. Considere uma matriz
simétrica definida positiva P e R™ ™™, uma constante p >0 e seja a funcio de Lyapunov
V (x(t)) = x(t)" Px(t) para o sistema (42), tal que define-se o conjunto £(P, p) conforme (46)
como a regido de atracdo estimada para o ponto de equilibrio x, do sistema (42), se
V(x(t)) = 2x(t)" Px(t) <0 para todo x(t)e&(P,p)\{0}, entdo E(P,p) € um conjunto
positivamente invariante, portanto £(P,p) encontra-se dentro da regido de atracdo real

(BLANCHINI, 1999; HU e LIN, 2001; HU, LIN e CHEN, 2002b). Além disso, para garantir
que o sinal de controle saturado possa ser expressado como uma combinagao convexa entre 0s
limites de saturacdo e o sinal de controle ndo saturado, a relacdo (47) deve ser satisfeita (HU e
LIN, 2001; CAO e LIN, 2003; ALVES, 2017).

E(P, p) = {x(t) e R™ : x(t) Px(t) < p} , (46)

xn

Seja o conjunto de matrizes Ve R™" ™ definido em (48) onde os elementos sdo as

matrizes E,com kel ,, . Os elementos da diagonal de cada matriz E, sdo e; =0 ou 1 e o0s
elementos fora da diagonal sdo e, =0, seja também E_=1-E_, no qual pode-se notar que
E, também e um elemento de V se E, €V (HU e LIN, 2001; CAO e LIN, 2003). Existem

2™ elementosem V.
V:{EkeiR““X”“:e“:OOMe e; =0 para i¢j}. (48)

A descricdo da saturagdo do sinal de controle como uma combinagdo convexa pode ser

feita utilizando os conjuntos definidos em (44) e (48). O sinal de controle saturado sat(u(t))
dada em (43), pode ser colocada dentro da envolvente convexa de um grupo de realimentacoes

lineares para assumir valores entre u,(t) e h; x(t) para todo x(t) e £(H;) (HU e LIN, 2001;
ALVES, 2017). Em Hu e Lin (2001), Hu, Lin e Chen (2002a) e Cao e Lin (2003) é apresentada

a descricdo da saturagdo utilizando uma matriz constante H; = H conforme (49).

sat(u(t))  co {Ek (u()) + E; (Hx(): ke, } ,
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sat(u(®) = Y. [ E, () + E (@), keL,.. (49)

2"
onde 0<7, <1le > 7 =1. Considerando o sinal de controle saturado com realimentagéo de
k=1

estados e ganho constante u(t) = —Kx(t) é obtido (50) (HU e LIN, 2001; CAO e LIN, 2003).

sat(—Kx() = X7, [ B (-Kx(®) + B (HX(®) ] (50)

Na Figura 13 ¢ apresentada duas trajetdrias de estados, x(t) =[x,(t) xz(t)]T e R?, para

um sistema em malha fechada com a relacdo de inclusdo dos conjuntos descritos acima. Seja
também X um conjunto que contém condigdes iniciais desejadas para o sistema. Note que

Xc&(P,p)c X, ou seja, o conjunto de condicBes iniciais X de interesse esta contido na
regido de atracdo E(P, p) estimada, que por sua vez é um subconjunto da regido de operagéo
X do sistema. Notar também que E(P, p) = £L(H,), portanto x(t) e £(H;) e a funcdo de

saturacdo (43) pode ser descrita como uma combinacao convexa do préprio sinal de controle e

dos limites de saturacéo. Entéo para toda trajetoria com condicéo inicial x,(0) € X, ou mesmo

X, (0) € £(P, p)\ X, tem-se que a trajetdria de estados € assintoticamente estavel.

Figura 13 — Representacdo de possiveis trajetorias dos estados x(t) e das regides X, E(P, p)

em (46), L(H;) em (44) e X em (4) no plano x,(t)x X, (t).

(1)
Conjunto positivamente T //‘P Regido de operagdo
invariante T =
E(P ;'\ L _,, Condigdes miciats
| : desejadas
\ @ x
\ Conjunto relacionada
\ I com a saturagdo
M
\ %(0) /
4
<

N

Fonte: (ALVES, 2017).
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Para o sistema Fuzzy TS dada em (42) com lei de controle u(t) =—Kx(t) que satisfaz a
condicdo de invariancia é apresentada no Teorema 4.
Teorema 4. (HU; LIN, 2001; CAO; LIN, 2003) Para um sistema Fuzzy TS dada em (42) e uma
matriz de controle com realimentacdo de estados K, o conjunto elipsoidal £(P, p) é um
conjunto positivamente invariante do sistema em malha fechada com lei de controle

X

u(t) = —Kx(t) se existe uma matriz H € R™ ™, tal que a seguinte desigualdade é satisfeita:

(A+B(-EK+EH))"P+P(A+B(-EK+EH))<0,iel , ke]Iznu, (51)

e E(P, p) = L(H). O sistema em malha fechada é assintoticamente estavel para a origem com

E(P, p) contida na regido de atracao.

A prova do Teorema 4 pode ser feita rapidamente escolhendo a funcdo quadréatica de
Lyapunov V (x(t)) = x" (t)P x(t) >0 e substituindo a dinamica (42) e a equacdo (50) em
V (x(t)) < 0. Para um sistema de controle em malha fechada, na LMI (51) também poderia ser
considerada uma taxa de decaimento geral como no Teorema 2 para acelerar a resposta dos
estados.

Para estimar a regido de atragdo £(P, p) com menor conservadorismo pode-se escolher

aquele de maior tamanho que atende com a condicdo de invariancia. Para isso, € necessario

definir um conjunto de referéncia de forma desejada e fazer a medigdo das amplitudes dos
conjuntos elipsoidais com respeito a este conjunto (HU e LIN, 2001). Seja X, < R™ um
conjunto convexo limitado que contém & origem, seja também um conjunto M c R™ que
também contém a origem, entdo define-se o maior tamanho do conjunto M com respeito a A,

conforme (52) (HU; LIN, 2001; CAO; LIN, 2003).
OCR(M)ZSUp{a>010{XR CM} (52)

Se ay(M) =1, entdo X, — M. Normalmente sdo utilizadas 2 tipicos tipos de conjuntos
de referéncia de forma A}, a primeira € um conjunto elipsoidal como definido em (53) e o

segundo é um poliedro conforme (54) que € construido por uma envolvente convexa de um
conjunto de vetores conhecidos do sistema (HU; LIN, 2001; CAO; LIN, 2003). Um caso
particular € quando o conjunto de vetores dado em (54) séo vetores de condic@es iniciais do

sistema, neste caso X, =X.
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X, = {X(t) c R - X(t)T Rx(t) 31} , R>0. (53)

XR:CO{Xé,XO,..-,XOS}- (54)

Com os conjuntos de referéncia comentados, pode-se escolher um &(P, p) de todos
aqueles que satisfazem as condigdes descritas anteriormente, tal que a quantidade o, (£(P, p))

seja maximizada (HU; LIN, 2001; CAO; LIN, 2003). Portanto, o problema de estimacdo da

regido de atracao considerando a saturagao dos atuadores e matriz constante H, = H torna-se
em um problema de otimizacéo dada por (HU e LIN, 2001):

Sup o (55)

P>0, p, H

sa. a)aX, c&(P,p)
b) Desigualdade (51)
c) E(P, p) = L(H)

3.6 CONTROLE FUZZY TS DE SISTEMAS NAO LINEARES SUJEITO A SATURACAO
DOS ATUADORES E OBSERVADOR DE ESTADOS

Como foi mostrado na Secdo 3.3, um sistema de controle com rastreamento precisa da
realimentacdo do vetor de estados, no entanto, como foi indicado na Sec¢éo 3.4 alguns ou todos
0s estados do sistema podem nao ser acessiveis, portanto, uma alternativa proposta foi estimar
0s estados com um observador de estado Fuzzy TS. Em Ma, Sun e He (1998) é provado que o
principio de separacdo para a modelagem Fuzzy TS pode ser utilizado para o projeto do
controlador e observador de estado de ordem completa em forma independente sem
comprometer a estabilidade do sistema. Para o projeto dos ganhos do observador Fuzzy TS, é
importante ter em conta que o principio de separacdo s6 pode ser aplicado se as variaveis
premissas nao dependem dos estados que precisam ser estimados (TANAKA e WANG, 2001),
caso contrario pode-se utilizar o sistema aumentado entre os estados originais do sistema e 0

erro de observador para depois aplicar critérios de estabilidade.

Na continuagdo sdo desenvolvidas as restricbes LMIs para o projeto do controlador
considerando a saturacdo dos atuadores de acordo com o problema de otimizagédo dada em (55),
assim também, sdo obtidas as restricbes LMIs para o projeto dos ganhos do observador de

estado, considerando o principio de separacao.
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3.6.1 Projeto de Controle para Sistemas ndo Lineares Descrito por Modelos Fuzzy TS
Sujeito a Saturacao dos Atuadores
Para a restri¢éo a) vai depender do conjunto de referéncia A}, escolhida de acordo com as

opcoes dadas em (53) se fora um conjunto elipsoidal e (54) se fora um poliedro de vetores

conhecidos. Para o caso em que A, € um conjunto elipsoidal, (53) é equivalente a desigualdade

conforme (56) (HU e LIN, 2001; CAO e LIN, 2003).

a’P < pPR. (56)
Sejam as igualdades seguintes:
-1
1 P
7=—2,Q=[—j , Y =QK e Z=HQ. (57)
a p

De (56), fazendo operac6es, aplicando o complemento de Schur e fazendo a mudanca de
varidveis dadas em (57) é obtida a LMI (58).

P 1,
p o
%R—l[(E]_J I">0
a P
yR 1
|:| Qi|20 (58)

Para o caso em que A, € um poliedro de vetores conhecidos, (54) é equivalente a

desigualdade conforme (59) (HU; LIN, 2001; CAO; LIN, 2003). Logo, fazendo operagdes,

aplicando o complemento de Schur e as mudancas de variaveis (57) € obtida a LMI (60).

a’() Py <p, pel,, (59)

-1 -1
Li-eor([8)] e e
o Y2, )

{7 )

>0, pel, .
Xt Q} i (60)
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A restricdo c) de (55) € equivalente a desigualdade conforme (56) (HU e LIN, 2001; CAO
e LIN, 2003).

min{x(t)" Px(t) :hx(t) =g} 2 p, €T, . (61)
Para entender a equivaléncia dada em (61), deve-se ter em conta que E(P, p) = L(H) se
e somente se todos os hiperplanos h x(t) =+, com lel , encontram-se fora do conjunto

elipsoidal £(P, p) definida em (46), ou seja, em cada ponto x(t) dos hiperplanos h,x(t) =+,

é obtida x(t)" Px(t)>p (HU e LIN, 2001). O lado esquerdo de (61) é um problema de

otimizagdo convexa e tem um Unico minimo, este pode ser resolvido utilizando os
multiplicadores de Lagrange e sendo obtida conforme (62) (HINDI; BOYD, 1998; HU; LIN,
2001; CAO; LIN, 2003).

-1

min {x(®)" Px(t): hx(©) =0, } = of (P ) (62)

Portanto, substituindo (62) em (61), utilizando as igualdades de (57) e aplicando o

complemento de Schur, a restricéo c) de (55) € equivalente & LMI (63), onde z,=h Q éal-

ésima linha da matriz Z.
_ -1
er(hPh) "= p,
thh|T S“P|2’

¢ —(hQ)Q'(hQ)' 20,

2
$r 7 >
>0,1eI, .
A restricdo b) de (55) é pré e pés-multiplicada por P, sendo obtida a LMI (64).
(AQ+B (-EY +EZ))" +(AQ+B/(-EY +EZ)) <0, iel, kel . (64)

Com os calculos feitos acima, o problema de otimizacao (55) torna-se em um problema
de minimizagdo (65), onde o ganho Unico pode ser recuperado com K =YQ™ (CAO e LIN,

2003).
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min (65)
Q=Q'>0,Y,Z

s.a. a)LMI (58) ou (60)
b) LMI (64)
c) LMI (63)
Neste trabalho é apresentado uma modificacdo ao problema de otimizacdo (65),
considerando uma lei de controle Fuzzy TS dada em (5) e atribuindo taxas de decaimento

especifico para cada estado mediante os elementos diagonais da matriz D, apresentada no

Teorema 3. Este é formulado mediante o Teorema 5, na qual a restricdo a) € 0 mesmo do que
(65) e pode-se escolher o conjunto de referéncia de forma dada em (58) ou (60), neste caso sera
utilizada a LMI (60).

Teorema 5. Considere um sistema ndo linear sujeito a saturacdo dos atuadores descrito por
modelos Fuzzy TS (42) em uma regido de operagdo X (4). Sejam conhecidos apeiRn“,

1 2 Ng

peR™, NeR™™, um conjunto de vetores de estados {xo, X2,y X } e D, uma matriz

definida positiva diagonal. Suponha a existéncia de uma matriz simétrica Q >0, matrizes
Z, = CeY ewn™ lementos linh lar y tai
(=1Zp 2y, e 25| Y€ com z;, elementos linha e um escalar y tais que as

seguintes LMIs

min y (66)
QY. Z
_ o
sa. a) Y (XO)}zo,pe]In,

X Q 5
FO(T,. D

b) (i) Q ‘}o, iel kel ,
. bQ Q f 2

9 0(T;) +0(Ty) 2QD, ] _ | ieHn.r,pkeﬂznu,
| 2DQ —2Q jel,
o

d| T >0, jel,  lel, ,
_Zjl Q ' ’
2

e) ¢hT NhQ}ZO,heth.
ON, Q
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onde é definido O(T)=T"+T e T;;, = AQ-BEY, + BE,Z;, sejam factiveis com E eV e
E, =1—E, . Entdo a lei de controle Fuzzy TS (5) aplicado ao sistema (42) torna a origem um
ponto de equilibrio assintoticamente estavel atribuindo taxas de decaimento especificas para
cada estado mediante os elementos diagonais da matriz D, para todo x(0) € £(P, p) em (46) e

os ganhos dos controladores podem ser recuperados com K; =YJ.Q*l paratodo Je I, . Entdo
todas as trajetdrias de x(t) permaneceram dentro da regido de atracdo E(P, p) — X’ para todo
t>0.

Prova: Por facilidade é utilizada a notagéo h, para representar a h.(z(t)) . Para as duas matrizes

de realimentagdo K = Zr:hj(z(t))Kj e H=>h(z(t)H, e ™™™, substituindo com a lei de
j=1

j=1
controle Fuzzy TS (5) em (49) € obtida (67).

2"

sat(u(t)) = ZU{E (- zh K;-x()+E; (Zh H; X(t))}

sat(u(t)) = iznkhj [-EK;+EH; x(©). (67)
Substituindo (67) em a dinamica (42) tem-se
X= Zh (z(t))[ Ax(t)+B, (ZZUK [-EK;+ Ek‘HJx(t)J] ,

k=1 j=1

n
24 Ny Ny

X= Z nkh,h[A+B( E.K; +EH,)Ix(),
Xzzzznkhlthlij(t)’ (68)

em que G, =A+B(-EK;+EH;). A dinamica (68) pode ser reescrita com a mesma
estrutura de (7) e sendo obtida conforme (69).

X(t) szh Gllkx(t) + ZZZUK [ jx(t) (69)

k=1 i=1 k=1 i<j

Assumindo uma funcéo quadratica de Lyapunov V (x(t)) = x(t)" Px(t) e utilizando (69) é
obtida V (x(t))
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2" Ny

V(x(t)) = x(t)" {ZZUK 5 (GiTikP + PGiik)+

k=1 i=1

+2§|n§jm [[—G”k ;G”kj P+ P(—G”k ;G“k ]]}x(t).

De acordo com o Teorema 3, taxas de decaimento especificas para cada estado podem ser

(70)

atribuidas mediante os elementos diagonais da matriz D, . Lembrando a desigualdade (17) do

Teorema 3 € obtida (71)

GT P+PG,; +D,PD, <0, i,je]Inr; ke]Iznu,

ijk

V(x(t))<—X" (t)D,PDx(t). (71)
Tendo em conta que zznkzr: r ZZ [Z h? + 22 hih;, } =1, o lado direito de (71)
k=L i=l =1 k=1 i=1 i<j

2nu nl’ nr
pode ser expressado como —X' (t)DtF’DtX(t)=—Z77k {Zhi2+22hihj}xT (t)D,PDx(t) e

k=1 i=1 i<j

substituindo a sua vez (70), a desigualdade (71) fica da seguinte forma:

x(t)" {Zznkhz (G\P+PG,, +D,PD, )+

k=1 i=1

2 +G,, Y G, +G,
+ZZZm [(Tjkj P+P[%j+ DtPDt]}x(t)<o.
k=1 i<]j

Como no caso do Teorema 1, para garantir a estabilidade assint6tica na origem e sendo

(72)

= A +B,(-E,K; +E H;), deve-se cumprir o seguinte:

P>0, P=P", (73)

oo K€L, (74)

+G. ) - +G., iel, ., kel,,
Gljk +Gjlk P+P Gljk +G]|k +D.PD SO, < n-r—l € oM 75
2 2 o jel,, (75)

Gl,P+PG,, +DPD, <0, iel
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Pré e pds-multiplicando por P~ as desigualdades (74) e (75), dividindo ambas

desigualdades por p™* com p >0, aplicando o complemento de Schur e fazendo a mudanca de

-1
variavel Q = (E] , tem-se as seguintes desigualdades:

P
.
Qe +GuQ QB o jeq, | kel 76
DQ  —Q e (70)
.
0 Gijk+Gjik + Gijk+Gjik Q QD iel, ,,kel,,,
2 2 ‘<0, ) 2 77
JEHin,- (77)
DtQ _Q

Seja T;;, =G;;, Q. Substituindo G;;, = A +B,(-E,K; + E, H;) e considerando a mudanca
de variaveis Y, =K,Q e Z, =H,Q éobtida T,;, = AQ-BE,Y; + BE, Z;. Agora definindo a
expressdo O(T)=T' +T e aplicando as LMIs (76) e (77) com T, € obtida as LMIs (66b) e

(66¢), nos quais garantem que &(P,p) seja um conjunto positivamente invariante para o

sistema (42) em malha fechada.
A restricdo (66a) € a mesma LMI dada em (60). A restricdo (66d) é a mesma LMI dada

.
em (63) considerando agora a matriz ZJ.:[Zjl Zj, e I } sendo z;, sua l-ésima linha.

ny
Entdo, minimizando y =—; € obtida a maior regido de atracdo £(P, p) para o conjunto de
(24

referéncia de forma X, dada por a envolvente convexa de vetores conhecidos {x(l) X2, ... xg}
para o sistema em malha fechada (42) com lei de controle (5) e tornando a origem um ponto de
equilibrio assintoticamente estavel para toda condicéo inicial x(0) € £(P, p) (HU; LIN, 2001,

HU; LIN; CHEN, 2002a; CAO; LIN, 2003). Seguindo passos analogos a prova de 66d), a
restricdo de 66e) garante que £(P, p) = X a partir de (4). Portanto a prova esta concluida.
No projeto de controle os ganhos dos controladores K; poderiam resultar com valores

muito elevados que em implementacfes praticas podem ser inviabilizadas. Tendo em vista essa

problemaética, os valores elevados para os ganhos podem ser evitados considerando a limitacéo
u, =‘Kj,x(t)‘ <, atraves da regido L£(K;) em (44) na qual a saturagdo nao ocorre. Note que
L(K;) é similar £(H), entdo considerando a mesma regido de atracdo &(P,p) € dada a

restricao (78) similar como foi apresentada em (61) (HU; LIN, 2001; CAO; LIN, 2003):
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min {x(t)" Px(t): K, x(t) =@, } 2 p, jel, ;l1el, . (78)

Da mesma forma como foi obtida (62), o lado esquerdo de (78) é equivalente conforme
(79) (HU; LIN, 2001; CAO; LIN, 2003).

min {x(t)" Px(t) : K x(t) =, } = 07 (K, PK]) (79)

-1
Portanto, substituindo (79) em (78), considerando a mudanca de variavel Q :[EJ e
Yo,

aplicando o complemento de Schur, é obtida a LMI (80), onde ¥, =K, Q € al-ésima linha da
matriz Y, (HU; LIN, 2001; CAO; LIN, 2003).
-1
@f(KjIP_lK}I) Zp,
Kj|QKT <“P|2’

=

¢ —(K;QQ™*(K,Q)" >0,

oY —
{y}l QJI:|ZO, JE]Inr,|E]Inu. (80)

3.6.2 Projeto de Observador de Estado Fuzzy TS

Na continuacdo sdo feitos os célculos para obter as LMIs que permitirdo calcular os ganhos

do observador de estado. O erro de observador e sua derivada sao dados conforme (81) e (82).
e(t) = x(t) - x(t), (81)

&(t) = X(t) - X(t) (82)

Substituindo em (82) a dindmica do vetor de estados do modelo Fuzzy TS (2), a dindmica
do vetor de estados observados (39), vetor de saidas do modelo (2), vetor de saidas observadas

(40) e o erro de observador (81). Fazendo operagdes é obtido o seguinte:

6®) =33 h (z®)h, (Z()IA —LC,Je(t),

i-1 j=1
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6= Y. h O, (2(1)- G, e). (83)

-1 j-1

em que
G,; =A-LCy, i’je]ln,- (84)

De acordo com o Teorema 1, as LMIs dados em (8), (9) e (10) s&o suficientes para garantir
a estabilidade assintotica global do sistema (83), sendo P uma matriz simétrica positiva definida

comum, tal que

P>0. (85)
Substituindo (84) em (9) com indice i, e fazendo a mudanga de variavel M, = PL,
(A—LC) P+P(A-LC)<0,
A'P-CTJP+PA-PLC, <0,
A'P-C'M] +PA -MC, <0. (86)
Substituindo (84) em (10), e fazendo a mudanca de variavel M, = PL.
(A-LC+A —LiCj)TP+P(A -L,C +A -LC,)<0,
ATP—CiTLTjP+AjTP—CjTLiTP+PA —PL,C +PA, -PLC, <0,
ATP—CiTMJ.T+AJ.TP—CJ.TMiT+PA—MjCi+PAj—MiCjSO. (87)

Portanto (85), (86) e (87) sdo as LMIs que permitirdo projetar o observador de estado Fuzzy
TS. Estes sdo dadas no seguinte:

P>0, (88)
AP-CIM! +PA-MC, <0, iel, , (89)
ATP—CiTMjT+AJ.TP—CJ.T|\/|iT+PA—MjCi+PAj—MiCjSO, ie]Inr—11j€]Iinr' (90)

Os ganhos do observador de estados Fuzzy TS podem ser recuperados pela equacédo

L, =P™M, paratodo iel, .
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3.7 CONCLUSOES PARCIAIS

Neste capitulo, foram apresentadas técnicas para projeto de controle com rastreamento e
observador de estado para sistemas ndo lineares descritos por modelos Fuzzy TS. No desenho
de controle também é considerado a saturacdo dos atuadores. As abordagens destas técnicas
foram orientadas principalmente para tratar com modelos de plantas de processos industriais

gue normalmente sdo sistemas multivariaveis.

O uso de observador de estado permite estimar alguns ou todos os estados para realimentar
a dinamica do sistema em vista que em uma implementacao real de um sistema de controle em

um processo industrial, normalmente existem variaveis que ndo podem ser medidas.

O projeto do controlador e observador de estado Fuzzy TS pode ser feito em forma
independente com o principio de separacdo, sempre que as variaveis premissas nao dependem
dos estados que irdo ser estimados. No Teorema 5 é proposta as condi¢des para estabilizar
exponencialmente um sistema néo linear sujeito a saturacdo dos atuadores atribuindo taxas de

decaimento especifico para cada estado mediante os elementos diagonais da matriz D, , sendo

que este permitird melhorar o comportamento do sistema.
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4 PROJETO DE CONTROLE FUZZY TS MULTIVARIAVEL PARA UMA
PLANTA TERMICA DE VAPOR

A aplicacdo em um modelo de processo industrial das estratégias e abordagem apresentadas
anteriormente € um dos principais objetivos deste trabalho, neste caso serd aplicado a um
sistema de planta térmica de vapor para geracdo elétrica. Para isso, neste capitulo é feito uma
andlise de um modelo dindmico de uma planta real, depois 0 modelo ser& acondicionado para
utilizar as estratégias e abordagem do capitulo anterior. Por ultimo, é feita a modelagem e
projeto do controlador sujeito a saturacao dos atuadores e observador de estado Fuzzy TS com
a finalidade de estabilizar o sistema em pontos de operagéo diferentes da origem.

Os requisitos principais de um problema de controle para uma planta térmica de vapor,
composta principalmente por um sistema de caldeira, turbina e gerador elétrico sdo:

e A poténcia gerada deve satisfazer a demanda de carga.

e A pressdo no domo deve-se manter dentro das tolerancias a pesar das variacdes de

carga.

e O nivel da agua no domo superior deve-se manter no nivel desejado para evitar

sobreaguecimentos ou inundacgoes.

e A temperatura de vapor deve-se manter no nivel desejado para evitar sobreaquecimento

ou vazamento de vapor Umido as turbinas.

e LimitacBes nos atuadores.

Normalmente, a temperatura de vapor e nivel da 4gua no domo sdo mantidos em niveis
desejados fixos em toda a faixa de operacdo. A variavel mais critica e complexa para
modelagem e controle é o nivel da 4gua no domo da caldeira, este estd matematicamente
relacionado com a conversao da dgua liquida em vapor e, portanto, relacionado com a eficiéncia
termodindmica do processo. Também, um bom controle do nivel da &gua pode garantir protecdo
ao sistema, se o nivel da agua estiver muito baixo, o superaquecimento dos materiais da caldeira
pode causar acidentes graves e danos que séo caros e demorados para consertar. Por outro lado,
se o nivel estiver muito alto, o excesso de 4gua na caldeira pode causar danos ao superaquecedor

ou a turbina devido a qualidade de vapor e pequenas gotas da dgua.

41 MODELO MATEMATICO PARA UMA PLANTA TERMICA

O modelo utilizado neste trabalho corresponde a uma usina térmica real localizada em
Malmo-Suécia. Esta usina pode gerar até uma poténcia de 160MW e o combustivel utilizado é

o0 carvéo. Esta planta segue um ciclo Rankine regenerativo com reaquecedor e pode fornecer
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um fluxo de até 140 kg/s de vapor a uma pressio maxima de 140 kg/cm?, para mover duas
turbinas, uma de alta pressdo que pode gerar até 45MW e outra de baixa pressdo que pode gerar
até 115MW, cada uma delas esta acoplada independentemente a um gerador elétrico. A
temperatura da agua de alimentacao ao gerador de vapor esta em torno de 300 °C (EKLUND,
1971).

O modelo matemaético final desta usina, que é utilizado neste trabalho é o resultado de
varias pesquisas feitas por diversos autores e cada um deles foi dando o aporte para conseguir
0 modelo dindmico mais simples e a0 mesmo tempo que contém a complexidade necessaria
para descrever adequadamente o comportamento do sistema. Em todos eles a modelagem do
sistema foi feita fazendo uso das leis termodindmicas e métodos de identificacdo de sistemas.
A maior complexidade na modelagem de uma planta térmica de vapor € a analises da caldeira,
pois este é um sistema altamente ndo linear que pode ter muitas de variaveis para ser
controladas, no entanto, a maioria das varidveis podem operar s6 com controle on/off e alguns
que sdo mais criticos precisam de um controle continuo. Em Astrom e Eklund (1972) é
apresentada um modelo ndo linear do sistema caldeira-turbina onde as variaveis de entrada sdo
o fluxo de combustivel, posicao da valvula de controle de vapor e fluxo da 4gua de alimentacéo
e as variaveis de saidas sdo a pressdo de vapor e a poténcia no eixo da turbina. Em Astrém e
Eklund (1975) é apresentada um modelo melhorado ao trabalho desenvolvido em Astrom e
Eklund (1972), neste é corregido principalmente a equacao de calculo de fluxo de vapor dando
assim uma melhor interpretacédo fisica ao modelo. Em Morton e Price (1977) é desenvolvido
um modelo linear de segundo ordem que permite estimar a pressao de vapor e o nivel da agua,
no entanto, se 0s parametros em suas equacdes sdo expressados como fungdes das condicgdes
de operacéo, entdo o modelo obtido ¢ um modelo no linear. Em Bell e Astréom (1979) é
apresentada um modelo que permite estimar a pressdo de vapor, a poténcia de saida na turbina
e o nivel da 4gua no domo, este é um modelo que tem alta precisdo, mas o inconveniente é que
é um modelo de ordem 7. Em Astrém e Bell (1987a) é apresentado um modelo simples de
ordem 3 que estima a pressdo de vapor, a poténcia de saida na turbina e o nivel da 4gua no
domo com boa precisdo, no entanto, tem a limitagdo na predi¢do do nivel da dgua quando
acontece que a taxa de evaporagdo é constante, resultando em uma transferéncia de massa de
agua que se encontra nos tubos ascendentes para 0 domo superior, ocasionando assim uma
diminuicdo do nivel da agua. Em Astrom e Bell (1987b) é obtido um novo modelo que foi
baseado principalmente nos trabalhos de Astrom e Eklund (1972), Astrém e Eklund (1975) e
Morton e Price (1977) e € um modelo de ordem 3 gque permite estimar a pressao de vapor, a
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poténcia de saida na turbina e o nivel da &gua no domo, este modelo descreve adequadamente
0 comportamento do sistema, um resultado que s6 foi possivel com um modelo de ordem 7 em

estudos anteriores. Este ultimo modelo é dado em (91).

%, (t) = —0,0018u, (t)x"®(t) +0,9u, (t) — 0,15u,(t),
X, (t)= (0,073u,(t) —0,016)x>® (t) - 0,1x, (t),

%, (t) = [141u, (t) — (1,1u, (t) — 0,19)x, (t)]/ 85,

Y (1) =% (t),

Yo (1) =%, (1),

(91)
y,(t) = 0,05(0,13073x,(t) +100a, (t) +qu(t)—67,975),

a (1) = (1-0,001538x,(t))(0,8x,(t) — 25,6)
o X, (t)(1,0394 —0,00123404x, (t))
g, (t) = (0,854u, (t) - 0,147)x, (t) +45,59u, (t) — 2,514u,(t) — 2,096.

As variaveis de estado x,(t), X,(t) e x,(t) sdo a pressdo no domo (kg /cm?), poténcia de
saida na turbina (MW) e densidade da mescla liquido-vapor (kg /m?®) no gerador de vapor,
respectivamente. As entradas u,(t), u,(t) e u,(t) sdo sinais padréo para posicéo das valvulas

de fluxo de combustivel, fluxo de vapor e fluxo da 4gua de alimentagdo, respectivamente. A

saida y,(t) é o desvio do nivel da agua com relagéo ao centro do domo superior do gerador de
vapor (m). a . (t) e q,(t)sdo a qualidade de vapor no sistema e o fluxo de evaporag¢éo no domo,

respectivamente. Na Figura 14 é mostrado o diagrama de processo do sistema com as variaveis
de entradas e saidas. Os sinais de entrada estdo sujeitos as restricoes

O<u(t)<1l,  Vi=123.
~0,007 < u,(t) < 0,007,
—2<1,(t)<0,02, (92)
—0,05 < u,(t) <0,05.

Observagéo 1: O atuador para o controle de fluxo de carvédo, é uma valvula de tipo guilhotina
e é colocado entre a tremonha e o pulverizador de carvdo. Esta € uma valvula especialmente

para controle de fluxo de sélidos.
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Figura 14 — Diagrama de processo do sistema planta térmica de vapor.
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Fonte: Proprio autor.

O sistema possui sete pontos de operacdo que sdo pontos de equilibrio. O ponto de

operacdo principal € o ponto numero 4. Na Tabela 2 sdo mostrados estes valores.

Tabela 2 — Pontos de opera¢do do sistema planta térmica de vapor.

# | w2 | #3 | # | #5 | #6 | w7

’=x'| 756 | 86,40 | 97,20 | 108 | 1188 | 129,6 | 140,4
Y=xY| 15,27 | 36,65 | 50,52 | 66,65 | 85,06 | 1058 | 128,9
X | 299,6 | 342,4 | 3852 | 428 | 470,8 | 513,6 | 556,4
u’ | 0,156 | 0,209 | 0,271 | 0,34 | 0,418 | 0505 | 0,6
uy | 0,483 | 0,552 | 0,621 | 0,69 | 0,759 | 0,828 | 0,897
us | 0,183 | 0,256 | 0,340 | 0,433 | 0,543 | 0,663 | 0,793
Yy | 097 | 065 |-032| 0 | 032 | 064 | 098

Fonte: (ASTROM; BELL, 1987D).

Nas se¢des seguintes sera abordado o sistema dado em (91) com as estratégias de controle
apresentadas no Capitulo 3 para cumprir com os requisitos de projeto, sendo considerado para

a analises da estabilidade o ponto de equilibrio #4 da Tabela 2.
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4.2 MODELAGEM FUZZY TS DO SISTEMA COM RASTREAMENTO

Como foi comentado anteriormente, de acordo com a Tabela 2, o ponto de equilibrio
principal é o ponto 4. Para utilizar as técnicas e abordagem desenvolvidas no Capitulo 3, o
sistema precisa ser trasladado ao ponto de equilibrio de interesse. Neste ponto as variaveis do

sistema tém os seguintes valores:
x,=[108 66,65 428]';u,=[0,34 0,69 0,433]';y,=[108 66,65 0] (g3

No sistema dado em (91), pode-se notar que os estados x,(t) e x,(t) sdo acessiveis por
meio das saidas y,(t) e v,(t); o estado X,(t) ndo é acessivel e para utilizar um sistema de

controle com rastreamento como mostrado na Figura 11 é necessario contar com todos 0s
estados para ser realimentados, este tem sentido porque em uma situacao real a densidade da
mescla liquido-vapor ndo pode ser mensuravel com algum instrumento de medicdo ou sensor
porque este depende de outros parametros termodindmicos que a0 mesmo tempo precisam ser
medidos. A densidade da mescla liquido-vapor normalmente poderia ser interpolado mediante
dados das tabelas ou gréficos termodindmicos conhecendo outros parametros necessarios. E por
isso que ndo é comercial sensores de densidade com condi¢des que mudam constantemente
como para o caso da caldeira. Com todo o comentado anteriormente, € necessario estimar o

estado X,(t) para ter disponiveis todos os estados.

Com a finalidade de projetar o controlador e observador de estados em forma
independente, é necessario considerar o principio de separa¢do, tendo em conta que isso sé €
possivel quando as variaveis que precisam ser estimadas ndao formam parte das variaveis

premissas, como foi indicado na Secédo 3.6. No modelo dado em (91) pode-se notar que a,(t)
gera uma néo linearidade e em ela se encontra x,(t), portanto, ndo poderia ser utilizado o
principio de separagcdo. Uma alternativa é linearizar a(t) quando o sistema seja levado ao

ponto de equilibrio de interesse.

Expressando o sistema (91) em forma matricial é obtida os seguintes:

%, (t) 0 0 O x()] |09 -0,0018x"%(t) -0,15][u,(t)
X, (t) [=| -0,016x%(t) -0,1 O|| x,(t) [+| O  0,073x”°(t) 0 |lu,® (o)
L 85 | i 85 85 |
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AU) 1 0 X (t) 0 0 0 u, (t)
y,(t)|=0,05{] 0 1 0 X,(t) [+=] 0 0 0 u, (t) |+
y, (t) 0147 013073 X, (t) 45,59 0,854x(t) —2,514 || u,(t)
’ - (95)

0 0

+ 0 + 0

100a,(t) | | 613,871

9

De (94) e (95), quando a_(t) fora linearizado, o sistema levado ao ponto de equilibrio

ficaria com trés termos néo lineares x®(t), x®(t) e x,(t) que podem gerar oito modelos locais
na modelagem Fuzzy TS. Uma opcdo para diminuir os termos nao lineares seria fazer a mudanca
de variavel T, (t) =u, (t)x,(t), pois este permitiria que o novo sistema so tivesse um termo nédo
linear dado por x®(t), sendo T, (t) bem definido porque para o sistema em operagdo sempre é
cumprido x,(t) >0. No entanto, neste trabalho séo considerados os trés termos néo lineares

com a finalidade que ao utilizar o controle considerando a saturag&o dos atuadores, as faixas de

operacéo de todos os sinais de controle u,(t) € [0,1] , para i=12,3.

O sistema dado por (94) e (95), na mesma ordem de seus termos podem ser representados

conforme (96) e (97), onde pode-se notar que C e b sdo matrizes constantes.

X() = A X()+ Byu(®) (96)

y(t) =Cx(t) + D, u(t) +a,, +b. (97)

Como foi desenvolvido na Secdo 3.3, para abordar o sistema com rastreamento é definido

um novo estado para a dinamica do erro das variaveis de saida desejada e medida dado por

E(t) = Yoo — Y(1). (98)

Substituindo (97) em (98) e considerando a dindmica (96) é obtido o sistema aumentado

dado por o seguinte:

XO|_| Ay O M) + %9 u(t) + 0 + 0 + 0
E(t) -C 0 E(t) _D(x) Yrer ) -b |’

(99)
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X(t) = A X(£)+ But) + R+ Ay +T, (100)

w01 2 _[A 0] & [ ol -
em que X(t){E(t)}’ AW{A_% 0] B(X):|:_[()(1):|’ R{yref] ACS(X):[“"‘UJ e

T :[_Ob]

Seja o par (X,,u,) o ponto de equilibrio da dinamica (100), entédo no ponto de equilibrio:

0= Ay % + Byl + R+ A + T . (101)

Definindo novas variaveis para levar o sistema ao ponto de equilibrio, tem-se o0 seguinte

KA =X()-X = X(t)=K()+X,

at)=u(t)—u, = u(t)=0a(t)+u,. (102)

Substituindo (102) em (100) e fazendo operacdes é obtida
X(t) = A X(t) + By U(t) + A X, + B, + R+ Ay +T . (103)

Onde os termos RX)Z ®), E(X)ue(t) e RS(X) podem ser ajustados ao ponto de equilibrio x,

utilizando a série de Taylor até a primeira ordem, estes sdo dados por

s A

Ay = Asey + o K= Ay + Ay X(1),

xe

_ OB

_ W ¢_. 8 L& o
By = By * X X =B ) + By - X(1), (104)
N N a'E‘cs X o N ~' ~
Ao = Asgey T 8x( H %= A + A - X(1).

xe

Substituindo (104) em (103), fazendo operagdes e considerando (101) é obtido 0 modelo
em (105).

(1) = (A + ApeyXe + BiugyUe + A ) X(t) + By U(E) + Ay X, + By Uy + R+ Ay + T,

=0

X(E) = (A + Ay Xe + Byl + Ay )X() + By (1),

X(t) = A, () + B, (1), (105)
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em que A, =A, + A% + Bl + Ay € By =B, . Ter em conta que alguns termos de

(xe) e (xe)™~'e cs(xe)
A(X), como por exemplo ﬂ&xe)ie podem ficar com dimensdes incorretas, pudendo ser corrigido

com adicao de zeros.

Para obter o vetor de saidas levado ao ponto de equilibrio, primeiro, (97) no ponto de

equilibrio (x,,u,) é dado por

Y, =CX,+ D, U, +8,, +D. (106)

(xe)™'e (xe)
Definindo novas variaveis para o equilibrio, tem-se que

yO=y®-y. = yO=yO+y.,
X)) =x(t)-x, = x(t)=X(t)+x,, (107)
Gt)=u(t)-u, = u(t)=0u(t)+u,.

De forma similar ao procedimento feito acima, o vetor de saidas levado ao ponto de

equilibrio x, é dado em (108).

y(t) = (C+ D )ue + aéxe))x\(t) + D(x)a(t) '

(xe

y(t) =CX(t)+ D, 0(t) (108)

em que C=C+D,

(xe

U, +a,, resultauma matriz constante e D, é a mesma da matriz original.

De (92), as novas faixas dos sinais de controle levado ao ponto de equilibrio considerando

os valores em (93), sdo dados por (109).

—-0,34<0,(t) <0,66,
—-0,69<0,(t) <0,31, (109)
—0,433<,(t) <0,567.
Como foi comentado acima, o sistema no ponto de equilibrio dado por (105) e (108) tem
trés termos ndo lineares x°(t), x*(t) e x(t), gerando r =8 numero de regras e modelos
locais. Na continuacgdo, de acordo com os valores minimos e maximos da planta descritos

acima, uma faixa de operagéo para X, (t) € [50;150] € assumida, entéo serdo obtidas as fungdes

de pertinéncia e os modelos locais para a modelagem Fuzzy TS. Sejam as trés ndo linearidades

dadas por

z,()=x"(1), z,t)=x"2(), z,(t)=x(t), x(t)e [50;150],
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onde os valores maximos e minimos séo
a, =max(z,(t)) =150 A a, =min(z(t)) =50",
a,, =max(z,(t)) =150 A a,, =min(z(t)) =50"%,
a, =max(z,(t)) =150 A a,, =min(z(t))=50.

Para obter os modelos locais, os termos ndo lineares devem ser descritos como uma
combinagdo convexa por meio dos graus de pertinéncia e dos valores maximos e minimos como

é mostrada na continuacao

Zl(t) = Mll(zl(t)) "+ Mlz (Zl(t)) CPY
M11(21(t)) >0, Mlz (Zl(t)) >0, (110)
M11(21(t)) + Mlz (Zl(t)) =1,
z,(t)=M,,(z,(t))-a,, + M., (z,(t))-a,,
M, (2,(1)) 20, My, (z,(t)) 20, (111)
M, (2,(1)) + My (2,(1) =1,
Zy t)=M 31(23 (t)- a;+M 32(23 (1) A3
|\/|31(Z3('[)) >0, M32(23 (t)) >0, (112)
M 31(23(t)) + M 32(23 (t)) =1,
entdo, desenvolvendo (110), (111) e (112) de acordo com (3), os graus e fungdes de pertinéncia

sdo obtidas com base em z (1), z,(t) e z,(t).

M) =208 o w0220,
le(zz(t)):%_aazz A 22( (t)) Za(t),

My () =20 "% M) =250,
a31_332 a31 asz

h (z(1)) =My (Z([OIM (Z,(OIM4 (2, (1)) A hy(2(D) = My, (Z,(D)IM (7, (1)) M, (25 (1))
hy (z(1)) = My, (Z ()M, (2, MM, (Z, (1) A 0y (2(1) = My, (2, (D) M, (2, ()M, (25(1))
h(2(1)) = My, (2, ()M, (, ()M, (z: (1)) A he(2(1)) = M, (7, ()M, (2, (D)) M, (25(1))
hy (2(1)) = My, (2, (DIM, (2, ()M, (23 (1)) A hy(2(1)) = My, (2, ()M, (2, ()M, (23 (1))



74

portanto, a dindmica do sistema aumentado e sinais de saidas ndo linear dado por (105) e (108)
pode ser representado por modelos Fuzzy TS, onde o sistema global fica da seguinte forma

X(t) = 2 h M) A®) +Bacw) ],
N i (113)

yt) =2 h @O C %) +Daw |,

e as matrizes dos modelos locais depois de fazer operagdes para (105) e (108) tem a forma de

~ 0 ~ B, . ]
A :{A% O} e B :{ [')} para o sistema aumentado e para o vetor de saidas, os valores

numericos de cada matriz que compdem o modelo sdo dados por

-0,0025 0 O 0,9 -0,5051 -0,15
A =| 00683 -01 0| B =0 20,4845 ]
-0,0067 0 O 0 -1,9412 1,6588
[-0,0025 0 0 0,9 -0,5051 -0,15
A, =| 0,0683 -0,1 0], BZ{O 20,4845 }
|-0,0067 0 0 0 -0,6471 1,6588
[-0,0025 0 09 -0,1468 -0,15
A, =| 00683 -01 0], 33{0 5,9520 }
| -0,0067 0 0 -1,9412 1,6588
[-0,0025 0 0 (0,9 -0,1468 0,15 ]
A, =| 0,0683 -01 0|, B,=| 0 59520 0 |,
|-0,0067 0 O | 0 -0,6471 1,6588|
[-0,0025 0 0 (0,9 -0,5051 —0,15]
A =| 00721 -0,1 0|, B.=| 0 20,4845 0 |,
|-0,0067 0 O | 0 -1,9412 1,6588
[-0,0025 0 0] (0,9 —0,5051 —0,15]
A,=| 0,0721 -0,1 0|, B,=| 0 20,4845 0 |,
| -0,0067 0 | 0 -0,6471 1,6588
[-0,0025 0 0 (0,9 -0,1468 0,15 ]
A =| 0,0721 -01 0|, B,=| 0 59520 0 |,
|-0,0067 0 O] | 0 -1,9412 1,6588|
[-0,0025 0 (0,9 -0,1468 —-0,15]
A,=| 00721 -01 0|, B,=| 0 59520 0 |,
|-0,0067 0 0 | 0 -0,6471 1,6588
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1 0 0
C,=C,=C,=C,=C,=C,=C,=C,=| 0 1 0 |
0,0063 0 0,0047

0 0 0
D,=D,=D,=D,=| 0 0 0o |,
0,253 0,7110 -0,014

0 0 0
D,=D,=D,=D,=| 0 0 0
0,253 0,2370 -0,014

4.3 CONTROLE FUZZY TS CONSIDERANDO SATURACAO DOS ATUADORES E
OBSERVADOR DE ESTADO

Para aplicar o controle Fuzzy TS considerando a saturacdo dos atuadores, o sistema (113),

agora é dado conforme (114).

. 8 ~ ~
X(t) = 2o h @) A% +Bsat(ae) ]
i=1
8 ~ (114)
y() =D h(z()] C; x(t) + Dsat(u(t)) |
i=1
Primeiro é necessario definir um conjunto de referéncia de forma X, este pode ser

escolhido de acordo com (53) ou (54). Para a planta térmica abordada é escolhida o poliedro
definido em (54) que € dado por uma envolvente convexa de vetores de estados conhecidos,
neste caso assume-se 0s vetores de estados dos pontos de equilibrio dados na Tabela 2. Entéo,

o conjunto de referéncia para o sistema (114) é dado por (115).

X. =co X(l)_Xe Xg_xe Xg_xe Xg_xe Xg_xe X(;_Xe
N o ' o | o [ o || o || o |[ 19

Também sdo definidas as matrizes E, e E,_ de acordo com (48) paratodo k e L, por ter

trés sinais de entrada. E, € definido conforme (116) e E,_ =1—E, .
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00 0][0 0 0][0 0 0][1 0 0][000][1 00
E.=4{0 0 ofjo o oljo 1 of|o 0o oo 1 ollo 0 o,
00 o0lloo 1]/lo o0 ollooolloo 1]lo 01
10 0][1 00 (116)
lo10llo1 o0
00 0|[00 1

A teoria descrita na Secdo 3.5 e 3.6 é considerando uma saturacao de controle simétrica,
no entanto, a faixa dos sinais de controle da planta térmica abordada é assimétrica que para o

sistema levado ao ponto de equilibrio é dado por (109). Uma alternativa para acondicionar esta

questdo é considerar ¢, = min {|uinf |

|} ,sendo |u,| e o limitante inferior e limitante

usup usup

superior do sinal de controle u, .

Uma questdo importante para aclarar é a escolha da matriz D, que permite atribuir taxas

de decaimento especifico para cada estado. Em Lian, Liou e Huang (2006) ndo é indicado um

procedimento para encontrar a matriz D, mais adequada, mas, uma sugestdo por parte deste

trabalho e baseada na experiéncia é comentada para o caso dos sistemas com rastreamento. Para
um modelo dindmico geral que tem uma forma similar a (36), primeiramente deve-se escolher
valores aleatérios para os elementos diagonais correspondentes aos estados originais do
sistema, por exemplo, pode-se atribuir um valor de 1,0 a todos eles para depois aumentar ou
diminuir cada um deles, procurando sinais de saidas estaveis. Aqui pode resultar que os valores
dos sinais de controle fiqguem fora da faixa de trabalho. Logo, atribuir valores aleatorios aos
elementos diagonais correspondentes aos novos estados. Estes tém um grande efeito na
amplitude dos sinais de controle, podendo aumentar grandemente com mudancas repentinas em
pequenos instantes e podendo ficar fora da faixa desejada. Por isso, deve-se aumentar ou
diminuir estes valores procurando que seja mantida ou melhorada a estabilidade do sistema e

que os sinais de controle fiquem na faixa de valores permitidos.
Ter em conta que os limites de operacdo dos estados e saidas sdo definidos por:

0 <y, (t) <140,
0<y,(t) <160,
-1<y,(t) <1.
As matrizes correspondentes para garantir que os estados conhecidos figuem dentro da

regido de operacdo X (4) do sistema aumentado s&o:
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:Ll) ‘1) 8 g 8 8} $=[150 160].

Com tudo desenvolvido e as consideracdes feitas anteriormente, pode-se aplicar os
Teoremas descritos no Capitulo 3 para projetar os ganhos do controlador e observador de
estados. Lembrar que, de acordo com a Tabela 2, o ponto de operacdo e ponto de equilibrio
principal € o ponto #4, no qual, neste trabalho foi utilizado. A lei de controle com realimentacao
dos estados agora sera com estados observados. Na continuagdo é apresentada uma série de
resultados e simulag¢fes que permitirdo obter conclusdes a teoria descrita. Todas as simulagdes

foram feitas utilizando o software Simulink do MatLab®.

Como o observador de estado Fuzzy TS foi projetado considerando o principio de
separacdo, entdo os resultados dos ganhos obtidos de forma independente ao projeto do
controlador foram calculadas mediante (88), (89) e (90) nos quais s&o dadas por:

0,3843 0,0341 -0,5183 0,3878 10,0341 -0,4436
L, =| 0,0341 0,2835 0 , L,=|0,0341 0,2275 0 ,
—0,5183 0 81,5966 —0,4436 0 69,6848 |

[ 0,3333 0,0341 -0,4508 0,3342 10,0341 -0,4521]
L,=| 0,0341 0,2329 0 , L,=| 0,0341 0,2339 0 ,
| —0,4508 0 70,8343 —0,4521 0 71,0406 |

[ 0,3342 10,0361 -0,4521 0,3333 0,0361 -0,4508]

L, =| 0,0361 0,2339 0 , Lg=| 0,0361 0,2329 0 ,
| —0,4521 0 71,0406 —-0,4508 0 70,8343 |

[ 0,3278 0,0361 -0,4436 0,3843 10,0361 -0,5183]
L,=| 0,0361 0,2275 0 , Ly=| 0,0361 0,2835 0 .
| —0,4436 0 69,6848 —0,5183 0 81,5966 |

Em que as respostas dos estados estimados em malha aberta para pontos proximos e

distantes ao ponto de equilibrio sdo dadas na Figura 15, o estado inicial da simulacdo é

x(0) =[108 66,65 428]T que corresponde ao ponto de equilibrio #4 de acordo a Tabela 2.
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Figura 15 — Sinais dos estados observados.
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Fonte: Proprio autor.
Na Figura 15 pode-se notar que os estados estimados tem uma boa aproximacdo, no
entanto, para o caso do estado X,(t), para valores distantes ao ponto de equilibrio e pertos a

seus limites de operacao inferior e superior, existe um ligeiro desvio que tal vez poderia gerar
inconvenientes ao sistema em malha fechada, isto seré verificado nas préximas simulacdes. A
estimacao dos estados sera colocada nas simulagdes do sistema em malha fechada junto com o

controlador Fuzzy TS. Nas proximas simulagdes sera apresentada so a resposta do estado X, (t)

estimado porque os estados X, (t) e X,(t) sdo conhecidas por meio das saidas y,(t) e y,(t).

As simulagdes para o sistema em malha fechada seréo feitas para duas contextos com um
tempo total de t =4000 segundos, sendo o valor desejado inicial y{g; =[108 66,65 O]T que

corresponde as saidas do ponto de equilibrio principal, para depois fazer mudangas proximas e
distantes respeito a este ponto. Logo, sdo feitas 5 mudancas de referéncias para cada

componente do vetor de saidas dadas por:
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Y/ =118,8(t — 400) + 97, 20(t —1000) +108(t —1800) +129, 6(t — 2500) +
+75,6(t —3200),

i = 85,06(t — 400) +50,52(t ~1000) + 66, 65(t ~1800) +105,8(t ~2500)+  (117)
+15,27(t —3200),

ys" =0.

Notar que, o nivel da agua sempre deve-se manter no ponto médio do domo de acordo
com os requisitos de controle da caldeira. Notar também que, para y;* e yi*, os dois primeiros
termos sdo as mudancas para valores desejados proximos ao ponto de equilibrio, o terceiro

termo volta para o valor inicial e os dois ultimos termos correspondem para valores distantes

do ponto de equilibrio, perto aos limites inferior e superior de operagdo do sistema.

O controle do sistema (113) em malha fechada sem considerar saturacéo dos atuadores no
modelo é feita mediante a analises da estabilidade com o Teorema 3, na qual ¢ atribuido taxas

de decaimento especifico para cada estado mediante a escolha da matriz D, dada por:

o o o oo
o
o
o
o
©

neste, a limitacdo dos sinais de controle ndo esta assegurada, alcancando grandes sobressinais
ante mudancas de referéncia. Uma alternativa bastante utilizada na industria em
implementacGes praticas € fazer uma limitacdo direta aos sinais de controle, no entanto,
normalmente isso s6 pode trabalhar bem em malhas de controle independente para cada
variavel, ou seja, para sistemas de controle SISO ou ndo acoplado. Para o caso de sistemas
multivaridveis e acopladas, a estratégia de limitacdo direta pode tornar o sistema em
instabilidade, ainda pior se o sistema fora altamente ndo linear. Este foi verificado com o
modelo da planta térmica e o sistema torna-se instavel. Uma solucéo alternativa nas aplicacfes
praticas na industria, é utilizar um compensador antiwindup com descarga da acao integral, este
adiciona uma malha do erro da lei de controle ao integrador de rastreamento. A realimentagéo
é com estados observados. Ao resolver o problema sdo obtidas a matriz P e os ganhos de

realimentacdo dados por:



-9,1268 61,4225
K., =| 0,3267  3,4767
—4,4543 752,2786
[-1,6600 131,5453
Ke,=| 0,9102  3,9605
26,6577  2087,1
[-0,5061 54,3164
Keo=| 01225 12,8447
| —3,2490 217,0203
[—0,3469 54,5545
Ke,=| 0,9342 11,5764
| 3,3919  614,5925
10,4391 59,0253
Kes =|0,3051 2,9951
| 4,8024 703,7368
11,4867 99,1820
Keo =| 0,6619 3,9243
18,9543 1490,9
[—0,5005 54,8051
Ke,=| 01190 12,8723
| -3,2206 215,1367
11,7346 56,3757
Keg=| 1,0119 13,5510

10,7256 2,6949  —0,1465

2,6949 154,5289 -0,0258
-0,1465 -0,0258 0,3318
-0,5387 0,2687  0,0018
0,2865 —-2,6689 —0,0068

1 32,6550 9,0145 -0,5312

4,2985
-0,1341 |, K
-0,0342
0,3624
-0, 3731}
~0,2154

0,3922
-0,1222 |, K

, K

0,0599
0,3786
-0,3762|, K
-0, 0025]
0,3776

—0,0154

0,2686
-0,2665|, K
-0,1111

0,3885

-0,5387 0,2865
0,2687 —2,6689
0,0018 -0,0068
1,4355 -0,0613

—0,0613 23,5456

-0,1602 0,9564 116,3072 |
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32,6550 |
9,0145
—-0,5312
-0,1602
0,9564

-0,6007 -1,3810 -30,1236
1 =|-0,0045 -0,0508 10469 |,
4,7833 -13,3692 19,8486

[-1,0159 -2,2705 2,7549

.,=|-0,0305 -0,0392 12,8837 |,

| 41277 -36,3500 92,1144
-1,1503 -0,9652 -4,7343

3= 0,0356 -0,2242 0,4783 |,

 0,7455 -3,9680 —8,7345

[-11583 -0,9404 -1,7290]
.=|-0,0118 -0,1742 2,9973 |,
| 1,4444 -10,8435 13,5603 |
[-1,1497 -1,0171 -1,4141]
—0,1254 |, K,,=|-0,0049 -0,0429 0,9763 |,
| 1,6080 -12,3877 18,3234 |
[-1,0935 -1,6988  2,0461
= | -0,0195 -0,0472 2,1011 |,
| 2,9533 25,9696 65,5223
[-1,1462 —-0,9734 —4,6801

-0,1210|, K,,= |-0,0363 -0,2248 0,4680 |,

0,0594
5,3209

| 0,7397  -3,9335 -8,6575
[-0,4619 -1,3780 -37,9240

-0,4026 |, K,; = | -0,0104 -0,2068  3,2504

| —8,4749 656,7615 -0,0251

| 54117 11,7478 14,8316

Nas Figuras 16, 17, 18 sdo mostradas as respostas dos sinais controladas, sinais de

controle, velocidade de mudanca dos sinais de controle e estado observado x,(t).
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Figura 16 — Saidas controladas com o Teorema 3.

Fonte: Proprio autor.
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Figura 18 — Sinal de estado X,(t) com o Teorema 3.
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Das Figuras 16, 17 e 18 pode-se notar que os sinais de saidas alcancam a referéncia em
tempos aceitaveis tanto para valores proximos e distantes do ponto de equilibrio, além disso, o
estado observado x,(t) tem adequada estimativa para valores pertos ao equilibrio, para valores
mais distantes e pertos aos limites inferior e superior da faixa de operacdo tem um ligeiro desvio,
mas, este ndo estd comprometendo a estabilidade do sistema. Um grande inconveniente de
utilizar este método pode-se notar na Figura 17 com a taxa de variacdo da amplitude do sinais
de controle encontrando-se fora da faixa de operacdo (92), em cada mudanca de referéncia, os
sinais de controle sdo mudados de valor em forma repentina, pudendo assim diminuir a vida

util dos atuadores e até provocar fenémenos fisicos como o golpe de ariete nas tubulagdes.

O controle do sistema (114) em malha fechada, considerando agora a saturagdo dos

atuadores no modelo € desenvolvida mediante a aplicacdo do Teorema 5, na qual consiste em

um problema de minimizacdo do valor de y = iz com a finalidade de obter o0 maior tamanho
o

da regido de atracdo &£(P, p) para o ponto de equilibrio. Neste também é atribuido taxas de

decaimento especifico para cada estado mediante a escolha da matriz D, dada por:

(0,185 0 0 0 0 0
0 005 0 0 0 0
o - 0 0 0,03 0 0
‘ 0 0 0 013 0 0 |
0 0 0 0 013 0
0 0 0 0 0 013]

junto com as consideracdes e dados comentadas acima € resolvida com o Teorema 5 incluindo
também a LM (80) para limitar a norma dos ganhos. Os estados observados s&o utilizados para
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a realimentacéo. Ao resolver o problema de otimizacdo com o Teorema 5 sdo obtidos «, P e

0s ganhos dados por:

a=0,3165
[0,0155 0,0002 -0,0005 —0,0001 0,0000
0,0002 0,0001 -0,0001 0,0000
o_|~0.0005 -0,0001 0,0005 0,000 0,000
~0,0001 0,0000  0,0000
0,0000 -0,0000 0,0000 —0,0000 0,0000
10,0023 0,0008 -0,0015 0,0000
-0,0377 -0,0008 —0,0011] 0,0004
K., =| 0,0148 -0,0061 0,0049 |, K,,= |-0,0006
0,0253  0,0009 -0,0079 ~0,0001
[-0,0380 —0,0008 —0,0011] 0,0004
K.,=| 0,0105 -0,0043 0,0034 |, K,,= {0,0004
| 0,0255 0,0009 -0,0078 ~0,0001
[-0,0381 -0,0002 -0,0015 0,0004
K.,=| 0,0006 -0,0037 0,0031 |, K,,= {—0,0004
10,0234 0,0015 -0,0083 ~0,0001
[-0,0383 —0,0003 —0,0015] [ 0,0004
K.,=| 0,0188 -0,0060 0,0051 |, K,,= |-0,0006
| 0,0252  0,0010 -0,0080 | ~0,0001
[-0,0378 —0,0008 —0,0011] (10,0004
K..=| 0,0148 -0,0062 0,0050 |, K, = |-0,0006
 0,0255 0,0009 -0,0079 | -0,0001
[-0,0380 -0,0008 —0,0011] [ 0,0004
K., =| 0,0100 -0,0042 0,0034 |, K, = |-0,0004
 0,0257  0,0009 -0,0078 | -0,0001
[-0,0381 —0,0003 —0,0015] [ 0,0004
K.,=| 0,0105 -0,0037 0,0031 |, K,,= |-0,0004
| 0,0236  0,0016 —0,0083| | -0,0001
[-0,0383 —0,0003 —0,0015] [ 0,0004
K., =| 0,0188 —-0,0057 0,0050 |, K,,= |-0,0006
| 0,0253 0,0010 -0,0080 | -0,0001

0,0001
0,0007
-0,0001
0,0001
0,0005
-0,0001

0,0000
0,0004
-0,0002

0,0000
0,0006
-0,0001

0,0001
0,0007
-0,0001

0,0001
0,0004
-0,0001

0,0000
0,0004
—0,0002
0,0000

0,0006
-0,0001

0,0023 |
—0,0000 0,0008
—-0,0015
0,0000 -0,0000 0,0000
—0,0001
-0,0001 0,0109 |

0,0012
0,038,
0,0305
0,0010 |
-0,0236
0,0309 |

0,0050 ]
-0,0180
0,0344 |
0,0034 |
~0,0264
0,010 |
0,0014 ]
~0,0344
0,0306 |
0,0010 ]
-0,0230
0,010 |
0,0049 ]
-0,0183
0,0345 |

0,0035 |

-0,0234 |.

0,0313 |



84

Nas Figuras 19, 20 e 21 sdo mostradas as respostas dos sinais controladas, sinais de

controle, velocidade de mudanca dos sinais de controle e estado observado X, (t) .

Figura 19 — Saidas controladas com o Teorema 5.
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Figura 20 — Amplitude e Velocidade de Mudanca dos sinais de controle com o Teorema 5.
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Figura 21 — Sinal de estado X,(t) com o Teorema 5.

— 600 T T T T . T T
s -

g c x3(t)or|g|nal

% E)’-D 500 X,(t) observado

T g o

2 5 X 400

C o

[m]
2 300 1 1 1 1 1 1 1

0 500 1000 1500 2000 2500 3000 3500 4000
Tempo (s)

Fonte: Proprio autor.

Das Figuras 19, 20 e 21 pode-se notar que os sinais de saidas alcancam a referéncia
satisfatoriamente, tanto para valores proximos e distantes do ponto de equilibrio. Para valores
distantes toma-se um pouco mais tempo, porém, é uma resposta aceitavel para o processo. Os
sinais de controle ttm um comportamento adequado para toda a faixa de operacéo provada, pois
eles ttm um comportamento suave sem mudancas abruptas como no caso anterior, observe que

quase ndo resultam ficar saturados. Da Figura 21, note-se que o estado observado x,(t) tem

adequada estimativa para valores pertos ao equilibrio; para valores mais distantes e pertos a

seus limites inferior e superior tem ligeiro desvio que de acordo ao comportamento das saidas
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e amplitude dos sinais de controle, este ndo tem um efeito que poderia comprometer o
rendimento do sistema. Da Figura 20, pode-se observar que, as taxas de amplitude dos sinais
de controle podem ficar dentro da faixa de operacdo (92) se as mudancas de referéncias foram
pertos um respeito de outro sem importar se estiveram proximos ou distantes ao ponto de
equilibrio, quer dizer que, por exemplo para um caso extremo como mostrado nos ultimos 1500
segundos da Figura 20 onde a mudanga de referéncia é um valor distante um respeito de outro,
0 mais adequado seria mudar de referéncia de forma escalonada para chegar a referencias
desejada. Esta ultima questdo de mudancas de referéncias longas um respeito de outro, na
prética ndo acontece porque na operacdo de uma usina, 0s requerimentos de carga por parte dos
clientes sdo de forma paulatina. Portanto, pode-se concluir que todos os requisitos para controle

da planta térmica comentados ao inicio do capitulo sdo satisfeitos.

4.4 CONCLUSOES PARCIAIS

O uso da estratégia de modelagem com rastreamento, representado pela inser¢do de uma

nova variavel de estado E(t) ao sistema, melhora significativamente o comportamento das

saidas eliminando o erro em regime permanente.

Em uma implementacdo pratica do controle para a planta térmica trabalhada, a

realimentacdo de todos os estados nédo poderia ser possivel ja que o estado x,(t) que representa

a densidade da mistura liquido-vapor na caldeira ndo pode ser medida. Isso € resolvido com o
uso do observador de estado entregando uma boa predicdo para pontos pertos ao ponto de
equilibrio, para pontos distantes perto aos limites superior e inferior dos estados, o valor

estimado de x,(t) tem um ligeiro desvio, mas, o efeito de isso ndo alterou a condigéo de

estabilidade do sistema em malha fechada apresentadas acima.

A consideracéo da saturacdo dos atuadores no modelo, permitiu resolver o problema de
controle para a planta térmica mediante o Teorema 5, cumprindo assim os requisitos de projeto.
A escolha da matriz adequada D, que permite atribuir taxas de decaimento especificas a cada
estado foi muito importante porque oferece melhor resposta respeito ao caso quando €
considerado uma taxa de decaimento geral. O procedimento comentado neste trabalho para

encontrar os valores adequados da matriz D, , resultou adequado para o projeto do controle.

A estratégia de controle utilizando compensador antiwindup pode garantir a estabilidade
do sistema, no entanto, a taxa de variagdo da amplitude dos controladores pode ser seriamente

prejudicada, pudendo assim causar danos ou diminuir a vida util dos atuadores.
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5 CONCLUSOES

Neste trabalho foram abordadas estratégias que permitirdo projetar sistemas de controle
Fuzzy TS e orienta-los para abordar plantas de processos industriais. Tais estratégias sao o
controle com rastreamento, observador de estados, a saturacdo dos atuadores e a atribuicdo de
taxas de decaimento especifico para cada estado. Todos esses detalhes sdo discutidos e
desenvolvidos no trabalho. Também séo discutidos alguns conceitos e filosofias de operagéo
necessarios relacionados aos processos industriais que permitem um melhor entendimento dos

processos, e em particular o processo de uma planta térmica de vapor para geracao elétrica.

Em muitos processos industriais, existem algumas variaveis que nao podem ser medidas
e que sdo necessarias para a implementacdo pratica de um sistema de controle, isso pode ser
resolvido utilizando o observador de estado com a finalidade de estimar os estados necessarios
para sua realimentacdo em malha fechada. Também, o uso da estratégia com rastreamento do
erro entre o valor desejado e valor medido da saida, permite eliminar o erro em regime
permanente. A atribuicdo de taxas de decaimento especifico para cada estado por meio dos

elementos diagonais da matriz D, pode-se obter uma melhor resposta que no caso quando é

utilizado uma taxa de decaimento geral, sendo este incorporado no problema de controle com
saturacdo dos atuadores mediante o Teorema 5. Para projetar os ganhos do controlador e
observador de estados de forma independente um respeito de outro, pode-se utilizar o principio
de separacdo sempre que 0s estados que precisam ser estimados ndo formam parte das variaveis
premissas. Estas estratégias foram aplicadas ao sistema planta térmica e os resultados obtidos

cumprem com o0s requerimentos de operacgéo do sistema.

5.1 SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Alguns trabalhos futuros relacionados com este poderiam ser:

e Projetar o controlador Fuzzy TS considerando a saturacdo dos atuadores para um
conjunto de pontos de equilibrio.

e Projetar o controlador Fuzzy TS para um sistema sujeito a distdrbio considerando taxas
de decaimento especificas para cada estado.

e Determinar novas condi¢fes que permitam considerar a taxa de variacdo da amplitude
das leis de controle, além de considerar a saturagdo em amplitude.

e Determinar novas condi¢cdes que permitam considerar a satura¢do assimétrica nos

atuadores.
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