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No inicio, a humanidade ndo conhecia os meios para se obter a energia a partir da matéria.
Desse modo, a energia era fornecida pelo proprio trabalho humano ou pelos trabalhos de
animais domésticos. Somente no século XVIIl, com o advento das maquinas a vapor ,
conseguiu-se transformar a energia da matéria em trabalho. Porém, o homem apenas teve a
sua condicdo de trabalho mudada, passando do trabalho puramente bracal ao trabalho mental.
Nesse momento, cabia ao homem o esforgo de tentar “controlar” esta nova fonte de energia,
exigindo dele entdo muita intuicdo e experiéncia, além de expb-lo constantemente ao perigo
devido a falta de seguranca. No principio, isso foi possivel devido & baixa demanda. Entretanto,
com o aumento acentuado da demanda, o homem viu-se obrigado a desenvolver técnicas e
equipamentos capazes de substitui-lo nesta nova tarefa, libertando-o de grande parte deste
esforco bracal e mental. Dai entdo surgiu o controle automatico que, quanto a necessidade,
pode assim ser classificado:

1-Porque o homem a- produgéo elevada do siste[na
ndo é mais capaz de b- rltmq acelerado_de producao
—  |manter o controle a >  |C- Preciséo requerida na
contento. producdo
NECESSIDADE d- confiabilidade
DO CONTROLE e- aumento do nivel de perigo

AUTOMATICO

f- reducdo de mao-de-obra

2- Para elevacgéo da aumento da eficiéncia

Produtividade. 4, operacional das instalagdes.

h- reducéo de custo operacional
do equipamento

«Q
1

1.1 - EVOLUCAO HISTORICA DO CONTROLE AUTOMATICO

O primeiro controlador automético industrial de que ha noticia € o regulador centrifugo
inventado em 1775, por James Watts, para o controle de velocidade das maquinas a vapor.

Esta invencao foi puramente empirica. Nada mais aconteceu no campo de controle até 1868,
quando Clerk Maxwell, utilizando o célculo diferencial, estabeleceu a primeira analise
matematica do comportamento de um sistema maquina-regulador.

Por volta de 1900 aparecem outros reguladores e servomecanismos aplicados a maquina a
vapor, a turbinas e a alguns processos.

Durante a primeira guerra mundial, N. Minorsky cria o servocontrole, também baseado na
realimentacao, para a manutengcdo automatica da rota dos navios e escreve um artigo intitulado
“Directional Stability of Automatically Steered Bodies”.

O trabalho pioneiro de Norbert Wiener (1948) sobre fenbmenos neuroldgicos e os sistemas de
controle no corpo humano abreviou o caminho para o desenvolvimento de sistemas complexos
de automacao. 6
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A partir daqui o progresso do controle automatico foi muito rapido. Atualmente existe uma
enorme variedade de equipamentos de medidas primérias, transmissdo das medidas
(transmissores), de regulacdo (controles pneuméticos, elétricos e eletrénicos), de controle final
(valvulas pneumadticas, valvulas solendide, servomotores etc.), de registro (registradores), de
indicacdo (indicadores analdgicos e digitais), de computacao (relés analdgicos, relés digitais
com microprocessador), PLC’s, SDCD’s etc.

Estes equipamentos podem ser combinados de modo a constituirem cadeias de controle
simples ou mdltiplas, adaptadas aos inimeros problemas de controle e a um grande nimero de
tipos de processos.

Em 1932, H. Nyquist, da Bell Telephone, cria a primeira teoria geral de controle automatico com
sua “Regeneration Theory”, na qual se estabelece um critério para o estudo da estabilidade.

2) CONCEITOS E CONSIDERACOES BASICAS DE CONTROLE
AUTOMATICO

2.1) CONCEITOS

O controle Automatico tem como finalidade a manutengdo de uma certa variavel ou condigdo
num certo valor ( fixo ou variante). Este valor que pretendemos é o valor desejado.

Para atingir esta finalidade o sistema de controle automatico opera do seguinte modo:

A- Medida do valor atual da variavel que se quer regular.

B- Comparacéo do valor atual com o valor desejado ( sendo este o ultimo indicado ao
sistema de controle pelo operador humano ou por um computador). Determinacdo do
desvio.

C- Utilizac&o do desvio ( ou erro ) para gerar um sinal de corregao.

D- Aplicac@o do sinal de corre¢do ao sistema a controlar de modo a ser eliminado o
desvio, isto € , de maneira a reconduzir-se a variavel ao valor desejado. O sinal de
correcdo introduz pois variagdes de sentido contrario ao erro.

Resumidamente podemos definir Controle Automatico como a manutencdo do valor de uma
certa condicdo através da sua média, da determinacéo do desvio em rela¢do ao valor desejado,
e da utilizagdo do desvio para se gerar e aplicar um agdo de controle capaz de reduzir ou
anular o desvio.

Para concretizar vamos considerar o controle de temperatura da agua contida num depdsito, de
uma maneira simplificada ( fig.2.1).



SENAI T COMPANHIA
SIDERURGICA DE TUBARAO

Bourdon

Contator

Fig. 2.1 - Controle de Temperatura.

De todas as grandezas relativas ao sistema ( Nivel, pressdo, vazao, densidade, pH, energia
fornecida, salinidade etc.) a grandeza que nos interessa, neste caso, regular € a temperatura
da 4gua. A temperatura é entdo a variavel controlada.

Um termdmetro de bulbo permite medir o valor atual da variavel controlada. As dilatagBes e
contragdes do fluido contido dentro do bulbo vao obrigar o “Bourdon”( Tubo curvo de sec¢éo
elipsoidal) a enrolar ou desenrolar. Os movimentos do extremo do bourdon traduzem a
temperatura da agua, a qual pode ser lida numa escala.

No diagrama representa-se um contato elétrico no extremo do bourdon e outro contato de
posicdo ajustavel a nossa vontade. Este conjunto constitui um “Termostato”. Admitamos que se
guer manter a temperatura da agua nas proximidades de 50 °C. Este valor da temperatura da
agua é o valor desejado.

Se a temperatura, por qualquer motivo, ultrapassar o valor desejado, o contato do termostato
esta aberto. A bobina do contator ndo estd excitada e o contator mantém interrompida a
alimentacdo da resisténcia de aquecimento. N&o havendo fornecimento de calor , a
temperatura da &gua vai descer devido as perdas. A temperatura aproxima-se do valor
desejado. Quando, pelo contrario, a temperatura € inferior ao valor desejado o bourdon enrola e
fecha o contato do termostato. O contator fecha e vai alimentar a resisténcia de aquecimento.
Em conseqiéncia, a temperatura da agua no depdésito vai subir de modo a aproximar-se de
novo do valor desejado.

Normalmente as cadeias de controle sdo muito mais elaboradas. Neste exemplo simples
encontramos contudo as fun¢des essenciais de uma malha de controle.

Medida - A cargo do sistema termomeétrico.

Comparacao Efetuada pelo sistema de Contatos ( Posi¢ao Relativa)

Computacdo Geragdo do sinal de correcdo ( efetuada também pelo sistema de
contatos e pelo resto do circuito elétrico do termostato.

Corregéo - Desempenhada pelo 6rgédo de Controle - Contator

Observa-se que , para a corre¢do da variavel controlada ( temperatura) deve-se atuar sobre
outra variavel ( quantidade de calor fornecida ao deposito). A agcdo de controle € aplicada,
normalmente, a outra variavel da qual depende a variavel controlada e que se designa com o
nome de variavel manipulada. No nosso exemplo, o “Sinal de Controle “ pode ser a corrente
elétrica i.
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Como veremos mais tarde, estamos diante de uma malha de controle do tipo ON-OFF. O sinal
de controle apenas pode assumir dois valores. Na maior parte dos casos , como se vera, a
funcdo que relaciona o sinal de controle com o desvio € muito mais elaborada. Podemos agora
representar um diagrama simbolico das varias funcdes e variaveis encontradas (fig.2.2). Alguns
dos elementos de medida e os elementos de comparacdo e de computagdo fazem
normalmente parte do instrumento chamado de “CONTROLADOR”".

(Quantidada de calor)
Varidvel (Temperatura da égua)
menipulads p Varidvel Controlada
(Dspssito) 0
Orgios Elementos
de de Termdmetro
Controle Medida
Elementos de
Sinal o comparacio
Correcio Elsmentos de .
Computacio i Valor
desejado
S

Fig.2.2 - Diagrama das funcdes e variaveis envolvidas no controle de temperatura.

Para facilitar o entendimento de alguns termos que aqui serdo utilizados, a seguir, serdo dadas
de forma sucinta suas defini¢des:

Planta Uma planta € uma parte de um equipamento, eventualmente um conjunto
de itens de uma maquina, que funciona conjuntamente, cuja finalidade é
desenvolver uma dada operacéo.

Processo Qualquer operacdo ou sequéncia de operacgdes, envolvendo uma mudanca
de estado, de composicdo, de dimensdo ou outras propriedades que
possam ser definidas relativamente a um padrdo. Pode ser continuo ou
em batelada.

Sistemas E uma combinac&do de componentes que atuam conjuntamente e realizam
um certo obijetivo.

Variavel do Processo (PV)  Qualquer quantidade, propriedade ou condi¢do fisica
medida a fim de que se possa efetuar a indicacdo e/ou
controle do processo (neste caso, também chamada de
variavel controlada).

Variavel Manipulada (MV)  E a grandeza que € operada com a finalidade de manter
a variavel controlada no valor desejado.

Set Point (SP) ou  E um valor desejado estabelecido previamente como referéncia de
Set Valor (SV) ponto de controle no qual o valor controlado deve permanecer.
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Disturbio (Ruido) E um sinal que tende a afetar adversamente o valor da variavel
controlada.

Desvio Representa o valor resultante da diferenca entre o valor desejado
e o valor da variavel controlada.

Ganho Representa o valor resultante do quociente entre a taxa de
mudanga na saida e a taxa de mudanga na entrada que a
causou. Ambas, a entrada e a saida devem ser expressas na
mesma unidade.

2.2) TIPOS DE CONTROLE
2.2.1) Controle Manual e Controle Automatico

Para ilustrar o conceito de controle manual e automético vamos utilizar como processo tipico o
sistema térmico das figuras 2.3 e 2.4 . Inicialmente considere o caso em que um operador
detém a funcdo de manter a temperatura da agua quente em um dado valor. Neste caso, um
termdmetro esta instalado na saida do sistema , medindo a temperatura da 4gua quente. O
operador observa a indicagdo do termdmetro e baseado nela, efetua o fechamento ou abertura
da valvula de controle de vapor para que a temperatura desejada seja mantida.

Deste modo, o operador é que esta efetuando o controle através de sua observacdo e de sua
acado manual, sendo portanto, um caso de “Controle Manual”.
-[l——"termametro

| —

——— S
,,,,, quente
vapor W

dreno
Fig. 2.3 - Controle Manual de um Sistema Térmico

Considere agora o caso da figura 2.4, onde no lugar do operador foi instalado um instrumento
capaz de substitui-lo no trabalho de manter a temperatura da agua quente em um valor
desejado. Neste caso, este sistema atua de modo similar ao operador, tendo entdo um detector
de erro, uma unidade de controle e um atuador junto a valvula, que substituem respectivamente
os olhos do operador, seu cérebro e seus musculos. Desse modo, o controle da temperatura da
agua quente é feito sem a interferéncia direta do homem, atuando entdo de maneira
automética, sendo portanto um caso de “Controle Automatico”.

10
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Dispositivo
- demedida do

temperatura
Controlador @ Ee e o
autemdtico

T
[
I
1
I
I
1
|
i

- dgua
quente

Vdlvulg de
mﬂﬂ.ﬂe

vapor

AAA
VVYV

dgua fria —-—U

dreno

Fig. 2.4 - Controle Automatico de um Sistema Térmico
2.2.2) Controle Auto-operado

Controle em que a energia necessaria para movimentar a parte operacional pode ser obtida
diretamente, através da regido de deteccdo, do sistema controlado. Deste modo, este controle
obtém toda a energia necessaria ao seu funcionamento do proprio meio controlado. Este
controle é largamente utilizado em aplicacdes de controle de pressdo e menos comumente no
controle de temperatura, nivel, etc. A figura 2.5 mostra um exemplo tipico de sistema de
controle de pressao, utilizando uma valvula auto-operada.

queimador
vdivula de controle
e combustivel
fluido

sistema

de
selagem

vdlvula auto- operada

Fig. 2.5 - Sistema de Controle de Pressao Minima de Combustivel auto-operado
2.2.3) Controle em Malha Aberta e Malha Fechada

Os sistemas de controle sao classificados em dois tipos: sistemas de controle em malha aberta
e sistemas de controle em malha fechada. A distincdo entre eles é determinada pela acédo de
controle, que é componente responsavel pela ativacdo do sistema para produzir a saida.

a) Sistema de Controle em Malha Aberta

E aquele sistema no qual a agdo de controle é independente da saida, portanto a saida n&o
tem efeito na acdo de controle. Neste caso, conforme mostrado na fig. 2.6, a saida nao é
medida e nem comparada com a entrada. Um exemplo pratico deste tipo de sistema , € a
maquina de lavar roupa. Apds ter sido programada, as operacdes de molhar, lavar e enxaguar
sdo feitas baseadas nos tempos pré-determinados. Assim, ap0s concluir cada etapa ela néo
verifica se esta foi efetuada de forma correta ( por exemplo, apds ela enxaguar, ela ndo verifica
se a roupa esta totalmente limpa).

11
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Plonta :
L0108l Gontrolador 0 |t
Processo

Fig. 2.6 - Sistema de Controle em Malha Aberta
b) Sistema de Controle em Malha Fechada

E aquele no qual a acdo de controle depende, de algum modo, da saida. Portanto, a saida
possui um efeito direto na acdo de controle. Neste caso, conforme pode ser visto através da
figura 2.7, a saida é sempre medida e comparada com a entrada a fim de reduzir o erro e
manter a saida do sistema em um valor desejado. Um exemplo prético deste tipo de controle, é
0 controle de temperatura da agua de um chuveiro. Neste caso, 0 homem €é o elemento
responsavel pela medicdo da temperatura e baseado nesta informacdo, determinar uma
relacdo entre a 4gua fria e a agua quente com o objetivo de manter a temperatura da agua no
valor por ele tido como desejado para o banho.

Planta :
soido

| Controlador oJ

Processo

entrada

Elemento
de

Medicdo °

Fig. 2.7 - Sistema de Controle em Malha Fechada

2.3 - REALIMENTACAO

E a caracteristica do sistema de malha fechada que permite a saida ser comparada com a
entrada. Geralmente a realimentacdo € produzida num sistema, quando existe uma sequéncia
fechada de relacbes de causa e efeito entre varidveis do sistema. Quando a realimentacao se
processa no sentido de eliminar a defasagem entre o valor desejado e o valor do processo,
esta recebe o nome de realimentag&o negativa.

2.4 - DIAGRAMA DE BLOCOS

Um sistema de controle pode consistir de varios componentes, o que o torna bastante dificil de
ser analisado. Para facilitar o seu entendimento e a fim de mostrar as fun¢cdes desempenhadas
por seus componentes, a engenharia de controle utiliza sempre um diagrama denominado
“Diagrama de Blocos”.

Diagrama de blocos de um sistema € uma representacdo das fun¢bes desempenhadas por
cada componente e do fluxo de sinais. Assim, conforme pode ser visto na figura 2.8 , os
componentes principais de um sistema séo representados por blocos e séo integrados por meio
de linhas que indicam os sentidos de fluxos de sinais entre os blocos. Estes diagramas sao,
entdo utilizados para representar as relagfes de dependéncia entre as variaveis que interessam
a cadeia de controle.

12
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Fig. 2.8 - Representacdo em Diagrama de Bloco de um Sistema de Controle

2.5 - ATRASOS NO PROCESSO

Todo processo possui caracteristicas que determinam atraso na transferéncia de energia e/ou
massa, 0 que consequentemente dificulta a acdo de controle, visto que elas séo inerentes aos
processos. Quando, entdo, vai se definir o sistema mais adequado de controle, deve-se levar
em consideracdo estas caracteristicas e suas intensidades. Sao elas: Tempo Morto,
Capacitancia e Resisténcia.

2.5.1 - Tempo Morto

E o intervalo de tempo entre o instante em que o sistema sofre uma variacdo qualquer e o
instante em que esta comeca a ser detectada pelo elemento sensor. Como exemplo veja o
caso do controle de temperatura apresentado na figura 2.9. Para facilitar, suponha que o
comprimento do fio de resisténcia R seja desprezivel em relacdo a distancia I(m) que o separa
do termdmetro e que o didmetro da tubulacdo seja suficientemente pequeno.

Se uma tenséo for aplicada em R como sinal de entrada fechando-se a chave S conforme a
figura 2.10, a temperatura do liquido subird imediatamente. No entanto, até que esta seja
detectada pelo termémetro como sinal de saida, sendo V(m/min) a velocidade de fluxo de
liquido, terd passado em tempo dado por L = I/V (min). Este valor L corresponde ao tempo que
decorre até que a variacao do sinal de entrada apareca como variacdo do sinal de saida recebe
0 nome de tempo morto. Este elemento tempo morto da apenas a defasagem temporal sem
variar a forma oscilatoria do sinal.

sin0l de entrada ’
S oy (tensio)
= J:/ fio de resistencia (R)
pei ET I termometro 5 ey
s velocidade %o v T
liquido 7 — U sinal de s0ido l
! ! : (temperutura)
O:b L __; tempo ——
Fig. 2.9 Exemplo do Elemento Tempo Morto Fig. 2.10 - Resposta ao Degrau Unitario do Elemento

Tempo Morto

13
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2.5.2) Capacitancia

A capacitancia de um processo é um fator muito importante no controle automatico. E uma
medida das caracteristicas proprias do processo para manter ou transferir uma quantidade de
energia ou de material com relacdo a uma quantidade unitaria de alguma variavel de referéncia.

Em outras palavras, € uma mudanc¢a na quantidade contida, por unidade mudada na variavel
de referéncia. Como exemplo veja o caso dos tanques de armazenamento da figura 2.11. Neles
a capacitancia representa a relacdo entre a variagdo de volume e a variagdo de altura do
material do tanciue. Assim , observe que embora os tanques tenham a mesma capacidade ( por
exemplo 100 m~), apresentam capacitancias diferentes.

Neste caso, a capacitancia pode ser representada por :

C= v _ A
dh
onde: dV = Variacéo de Volume
dh = Variacdo de Nivel
A = Area
g 4am .
~ 4 StAm= AE
8 '
7
6
5
4
3
2
I
Copocidode = 11;_4'.3 =100 Copocidade =y_(4ﬁ‘f_4 = 100m"
Capacitancia = _g_Q = 12.5m*/m.nivel Capacitancia = 100 = 25nf/m.nivel
4

Fig. 2.11 - Capacitancia com relacdo a capacidade

2.5.3) Resisténcia

A resisténcia é uma oposicao total ou parcial a transferéncia de energia ou de material entre as
capacitancias. Na figura 2.12, est4d sendo mostrado o caso de um processo contendo uma
resisténcia e uma capacitancia.

2]

Fig.2.12 - Processo com uma resisténcia e uma capacitancia
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Observacéo :

O efeito combinado de suprir uma capacitancia através de uma resisténcia produz
um tempo de retardo na transferéncia entre capacitancias. Tal tempo de retardo
devido a resisténcia-capacitancia (RC) é frequentemente chamado de “atraso de
transferéncia”.

3) CARACTERISTICAS DE PROCESSOS INDUSTRIAIS

O dicionario MERRIAN-WEBSTER define um processo, como uma operagdo ou
desenvolvimento natural, que evolui progressivamente, caracterizado por uma série de
mudancas graduais que se sucedem, uma em relagdo as outras, de um modo relativamente
fixo e objetivando um particular resultado ou meta. No ambito industrial o termo processo
significa uma parte ou um elemento de uma unidade de producgédo; por exemplo um trocador
térmico que comporta uma regulacéo de temperatura ou um sistema que objetiva o controle de
nivel de uma caldeira de produgéo de vapor.

A escolha de que tipo de malha de controle a utilizar implica em um bom conhecimento do
comportamento do processo. O nivel da caldeira ou a temperatura apresenta uma inércia
grande ? € estavel ou instavel ? Tem alto ganho ? Possui tempo morto ? Se todos esses
guestionamentos estiverem resolvidos vocé terd condi¢cbes para especificar uma malha de
controle mais apropriada para sua necessidade, em outras palavras, o melhor controle é aquele
gue é aplicado num processo perfeitamente conhecido.

3.1) PROCESSOS DE FABRICACAO CONTINUA E DESCONTINUA

3.1.1) Processos Continuos

Em um processo continuo o produto final € obtido sem interrup¢des como no caso da producéo
de vapor de uma caldeira.

cHAMINE

TusuLko
SUPERIOR

a:rnrnm:/" f
~sgy = ETREETEN
Il ‘," ‘,ﬁ‘i/f:/a‘!s(w{t\
il

VAPOR SUPERAOQUECIDO
COM TEMPERATURA E
PRESSAD CONSTANTE

TTITTR

COMBUSTIVEL

Asua

)|

1

f/////////j/////////////,- L;mmmcm-
J

rusuLlo VENTILADOR
INFERIOR DE TIRASEM

FORGADA

Fig. 3.1 - Esquema Basico de uma Caldeira Aquatubular
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3.1.2) Processos Descontinuos

Um processo descontinuo é um processo que seu produto final é obtido em uma quantidade
determinada apoés todo o ciclo. A entrada de novas matérias primas sé se dara apés o
encerramento desse circuito.

Exemplo: considere a producdo de massa de chocolate.

VAPOR

¥

v

Fig. 3.2 - Tanque de Mistura

Etapas:
O Introduzir o produto A, B e C;
00 Agquecer a misturar por 2 horas misturando continuamente;
[0 Escoar produto final para dar inicio a nova Batelada.

Os processos descontinuos sd@o também conhecidos processos de batelada.

3.2) REPRESENTACAO E TERMINOLOGIA DE PROCESSOS

3.2.1) Esquema de Funcionamento e Diagrama de Bloco

O esquema da figura 3.3, abaixo representa um tanque, uma bomba e tubulacdes. Todos
esses elementos constituem o processo.

Qe

Fig. 3.3 Representagdo Esquematica de um Processo de Nivel
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As variaveis fisicas envolvidas:
O A vazao de entrada: Q.

O A vazao de saida: Qs

00 O nivel do tanque: L

As vazdes Q. e Qs sdo varidveis independentes do processo e sdo chamadas de variaveis de
entrada do processo cujo produto € o nivel. A variagdo de uma delas, ou de ambas influencia a
variavel principal, o nivel “L".

O esquema de funcionamento da fig. 3.3 pode ser representado também conforme o diagrama
da fig. 3.4. O retangulo representa simbolicamente o processo.

VARIAVEIS I Ge » } VARIAVEL
PERTUBADORAS 1 CONTROLADA
L Qs ———pf

Fig. 3.4 - Diagrama em Blocos da figura 3.3

3.2.2) Processos e a Instrumentacao

A representacao do diagrama de nivel da fig. 3.3 com o seu sistema de controle € mostrado na
fig. 3.5.

Fig. 3.5 - Malha de Controle de Nivel

Podemos observar na fig. 3.5 que a varidvel Q. é manipulavel através da véalvula controladora
de nivel. Normalmente é chamada de variavel reguladora. A variavel Qs € chamada de variavel
perturbadora do nivel pois qualquer variagdo de seu estado o nivel podera ser alterado. Para
diferenciar variaveis reguladoras de varidveis perturbadoras, utilizamos a representagéo da fig.
3.6 ou3.7.
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VARIAVEL

Os e oo rypaDORA

l

VARIAVEL -y Qe >
REGULADORA

L ¢emeai VARIAVEL

CONTROLADA

Fig. 3.6 - Variaveis Reguladoras x Variaveis Pertubadoras

3.3) PROCESSOS MONOVARIAVEIS E MULTIVARIAVEIS

Foi incorporado um sistema de aquecimento no tanque da figura 3.7 que utiliza uma resisténcia
R de aquecimento para aquecimento do fluido.

Fig. 3.7 - Malha de Controle de Um Tanque de Aquecimento

Desta forma podemos evidenciar:

Variaveis controladas:

- Nivel L no tanque

- Temperatura T, de saida

Variaveis reguladoras:

- Vazao Q. de entrada

- Tensédo U de alimentacao da resisténcia

Variaveis perturbadora:

- Vazéo de saida Qs

IS0

Fig. 3.8a - Representagdo Esquematica

Qe ——

b= — = ——
-

-
R ———

- Temperatura T, de entrada do fluido

75

Fig. 3.8b - Diagrama em Bloco
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O diagrama de bloco da fig. 3.8b, mostra as interacfes entre as variaveis reguladoras (ou
manipuladas) e as varidveis do processo (ou controladas). Podemos observar que a variagdo
em U faz com que apenas a temperatura de saida Ts varie e que uma variacdo em Q,
provocara variacdes em “L” e “Ts", simultaneamente. Por essa razdo o processo é dito
multivariavel.

De uma forma genérica, um processo € dito multivariavel quando uma variavel reguladora
influencia mais de uma variavel controlada.

Um processo monovariavel é um processo que sO possui variavel reguladora que influencia
apenas uma variavel controlada. No meio industrial o tipo multivariavel € predominante.

3.4 - PROCESSOS ESTAVEIS E INSTAVEIS
3.4.1) Processos Estaveis (ou Naturalmente Estaveis)

Consideremos o nivel “L” do tanque da fig. 3.9. A vazdo de saida Qs é funcdo do nivel “L”
(Q, = k.\/t). Se “L” é constante, implica que Qs esta igual a Q.. No instante T,, provocamos

um degrau na valvula, o nivel comecara a aumentar provocando também um aumento na vazao
de saida Qs. Ap6s um periodo de tempo o nivel estabilizara em um novo patamar Nj, iSSO
implicara que a vazao de saida Qs sera igual a vazdo de entrada Q.. Quando isso ocorre,
afirmamos que o processo considerado é um processo estavel ou naturalmente estavel.

MV
DEGRAU )
NAVALVULA ,p
wﬂ
1 _h_.t
Qe | %

CONTROLADOR ' SpP
EMMANUAL  Se—p

PV

4 EVOLUCAO
Dok e it DO NIVEL
'l it
| ‘ i
B :_-/_
—te | — t

b1

| To
1

Fig. 3.9 - Exemplo de um Processo Estavel
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3.4.2) Processos Instaveis (ou Integrador)

Modificando o processo anterior com escoamento natural por um forcado, ou seja,
acrescentando uma bomba de vaz&o constante Q. (fig. 3.10) e repetindo o procedimento
anterior observamos que o nivel ndo se estabilizar4. Esses processos recebem o nome de

processo instaveis ou integrador.

- t
Qe
CONTROLADOR
EM MANUAL
L EVOLUCACQ
T DO NIVEL
|
Lo l
_|__L__ —_—
tn

Fig. 3.10 - Exemplo de Um Processo Instavel.

3.5) PARAMETROS DE RESPOSTA DE UM PROCESSO

Mostramos anteriormente que a resposta de um processo, h4 uma determinada excitagéo,
poderad ser do tipo estavel ou instavel. Nesta se¢do determinaremos os parametros que
caracterizam o processo a partir da mesma resposta obtida anteriormente. O conhecimento
desses parametros nos auxiliara a decidir sobre a otimizagdo da malha de controle.

3.5.1) Processos Estaveis
Considerando o diagrama de um trocador de calor da fig. 3.11 com o controlador em manual

provocamos um degrau “AMV” no sinal da varidvel manipulada e observamos a evolucdo da
temperatura Ts. A resposta obtida € mostrada na fig. 3.12 .

MV = Conirolador

Degrauna em Manual
Valvula _@_‘* PROCESSO
ﬁ I

i

-

Carga do
Trocador

G\LTC

Fhuido
Quente |
Qe,Te

@__________________

Ts

. 2 S ]
L

e et et i e L L A —

Resposta da
temperatura

t
Fig. 3.11 - Trocador Térmico.

20



T COMPANHIA

SIDERURGICA DE TUBARAD

z

5% de APV

—_———

Regime
Transitorio

Regime
Estavel

Regime
Estavel

Fig. 3.12 - Resposta a um Degrau de um Processo Estavel

Esta forma em “S” é a resposta de um processo estavel. O regime transitorio (ou simplesmente
transitorio) € o intervalo de tempo entre o instante T, da origem do degrau, até o instante ts

guando PV = PV,

A resposta a um degrau de um processo estavel € caracterizado pelos parametros da tabela

3.1.
Parametros Denominacéao Definigcao
Intervalo de tempo entre a
aplicacdo do degrau e o
I gs:gpo morto ou retardo inl'c_io da evolucdo da
variavel do processo.
T=t1 -1
Intervalo de tempo entre a
Tempo de resposta ou | aplicagdo do degrau até o
¢ tempo de estabilizacdo em | instante onde a variavel do
ea malha aberta processo atingir 95% de
seu valor final ou te = t, — tg
G Ganho Estatico do | Relagdo entre a variacdo
P processo de APV e a variagdo AmV.

Tabela 3.1 - Parametros de resposta a um degrau de um processo estavel.

Verificaremos, mais adiante, que o conhecimento de G, tea, T NOS permite a determinar as

acOes P, | e D a serem colocadas no controlador da malha.
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3.5.2) Processos Instaveis

A resposta a um degrau de um processo instavel € dada pela fig. 3.13. Os parametros que
caracterizam essa resposta pode ser vista na tabela 3.2.

ot

Sinal da valvula

E

PV

T ———
tﬂl t
PV (Sinal Medido)
I
| |
|
I
|
; [ JAPV
i I At
| :
0 1 T
t, | E3 vt
Ty

Fig. 3.13 - Resposta a um Degrau de um Processo Instavel.

Parametros

Denominagao

Definicao

Tempo morto ou retardo
puro

Intervalo de tempo entre a
aplicacdo do degrau até o
inicio da evolucao da PV:

T:tl—to

coeficiente de integragéo

Coeficiente  caracteristico

do processo

« = OPV
AMV.AT

Tabela 3.2 - Parametros de resposta a um degrau de um processo instavel.
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4) ACOES DE CONTROLE

Foi visto que no controle automatico, efetua-se sempre a medicao varidvel controlada (saida),
compara-se este valor medido com o valor desejado e a diferenca entre estes dois valores é
entdo processada para finalmente modificar ou ndo a posi¢éo do elemento final de controle. O
processamento € feito em uma unidade chamada unidade de controle através de calculos
matematicos. Cada tipo de célculo € denominado agéo de controle e tem o objetivo de tornar os
efeitos corretivos no processo em questdo os mais adequados.

Existem 4 tipos de agbes basicas de controle que podem ser utilizados isoladamente ou
associados entre si e dois modos de acionamento do controlador. Iniciaremos definindo estes
dois modos par em seguida estudar cada tipo de acéo e suas associagdes principais.

4.1) MODOS DE ACIONAMENTO

O sinal de saida do controlador depende de diferenga entre a variavel do processo (PV) e o
valor desejado para aquele controle (SP ou SV). Assim, dependendo do resultado desta
diferenca, a saida pode aumentar ou diminuir. Baseado nisto um controlador pode ser
designado a trabalhar de dois modos distintos chamados de “acao direta” e “acéo indireta”.

4.1.1) Acdao direta (normal)

Dizemos que um controlador esta funcionando na agéo direta quando um aumento na variavel
do processo em relagdo ao valor desejado, provoca um aumento no sinal de saida do mesmao.

4.1.2) Acdo indireta (reversa)

Dizemos que um controlador esti funcionando na “acdo reversa’ quando um aumento na
variavel do processo em relagdo ao valor desejado, provoca um decréscimo no sinal de saida
do mesmo.

4.2) ACAO DE CONTROLE ON-OF (LIGA-DESLIGA)

De todas as ac¢les de controle, a acdo em duas posicdes € a mais simples e também a mais
barata, e por isso € extremamente utilizada tanto em sistemas de controle industrial como
doméstico.

Como o proprio nome indica, ela s6 permite duas posi¢des para o elemento final de controle, ou
seja: totalmente aberto ou totalmente fechado.

Assim, a variavel manipulada é rapidamente mudada para o valor maximo ou o valor minimo,
dependendo se a variavel controlada est4d maior ou menor que o valor desejado.

Devido a isto, o controle com este tipo de acéo fica restrito a processos prejudiciais, pois este
tipo de controle ndo proporciona balanco exato entre entrada e saida de energia.

Para exemplificar um controle ON-OFF, recorremos ao sistema de controle de nivel mostrado
na figura 4.1. Neste sistema, para se efetuar o controle de nivel utiliza-se um flutuado para abrir
e fechar o contato (S) energia ou ndo o circuito de alimentagdo da bobina de um vélvula do tipo
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solendide. Este solendide estando energizado permite passagem da vazdo maxima e estando
desenergizado bloqueia totalmente o fluxo do liquido para o tanque. Assim este sistema efetua
0 controle estando sempre em uma das posicdes extremas, ou seja, totalmente aberto ou
totalmente fechado.

115v

-

/Bdia

—

R

Fig. 4.1 - Sistema ON-OFF de Controle de Nivel de Liquido

Observe que neste tipo de agdo vai existir sempre um intervalo entre o comando “liga” e o
comando “desliga”. Este intervalo diferencial faz com que a saida do controlador mantenha seu
valor presente até que o sinal de erro tenha se movido ligeiramente além do valor zero.

Em alguns casos este intervalo € proveniente de atritos e perdas de movimento nado
intencionalmente introduzido no sistema. Entretanto, normalmente ele é introduzido com a
intencdo de evitar uma operacdo de liga-desliga mais freqiiente o que certamente afetaria na
vida util do sistema.

A figura 4.2, mostra através do gréafico, o0 que vem a ser este intervalo entre as acdes liga-
desliga.

Valor desejodo
i
i

ON ;
: w Intervalo enfre as aoes
I /
A
i
OFF
- 0 +
Desvio

Fig. 4.2 - Intervalo ente as ac¢es de liga-desliga

O fato deste controle levar a variavel manipulada sempre a uma das suas posi¢cdes extremas
faz com que a variavel controlada oscile continuamente em torno do valor desejado. Esta
oscilagéo varia em frequéncia e amplitude em fungéo do intervalo entre as a¢des e também em
funcdo da variacdo da carga. Com isto, o valor médio da grandeza sob controle serd sempre
diferente do valor desejado, provocando o aparecimento de um desvio residual denominado
erro de “off-set”. (vide fig. 4.3).
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"Off-set"
- /\ { /\ Valor desejado
Varidvel ,/— _____ V .~
controlada r
Valor médio

Vaidel ) || o OFF

Fig. 4.3 - Erro de Off-Set

4.2.1) Caracteristicas basicas do controle ON-OFF

Basicamente todo controlador do tipo ON-OFF apresenta as seguintes caracteristicas:
a) A correcdo independe da intensidade do desvio
b) O ganho é infinito
¢) Provoca oscilagdes no processo
d) Deixa sempre erro de off-set

4.2.2) Concluséo

Conforme j& foi dito, o controle através da acdo em duas posicbes € simples e, ainda,
econdmico, sendo portanto utilizado largamente nos dias atuais.

Principalmente, os controles de temperatura nos fornos elétricos pequenos, fornos de
secagem, etc, sdo realizados em sua maioria por este método. No entanto, por outro lado,
apresenta certas desvantagens por provocar oscilagdes e “off-set” e, principalmente, quando
provoca tempo morto muito grande, os resultados de controle por estes controles simples
tornam-se acentuadamente inadequados.

Assim, quando nédo é possivel utilizar este tipo de controle, recorre-se a outros tipos de controle
mais complexos, mas que eliminam os inconvenientes deste tipo.

4.3) ACAO PROPORCIONAL (ACAO P)

Foi visto anteriormente, que na ac¢ao liga-desliga, quando a variavel controlada se desvia do
valor ajustado, o elemento final de controle realiza um movimento brusco de ON (liga) para Off
(desliga), provocando uma oscilacdo no resultado de controle. Para evitar tal tipo de
movimento foi desenvolvido um tipo de ac¢do no qual a acdo corretiva produzida por este
mecanismo € proporcional ao valor do desvio. Tal acdo denominou-se acao proporcional.

A figura 4.4 indica o movimento do elemento final de controle sujeito apenas a ac¢ao de controle

proporcional em uma malha aberta, quando é aplicado um desvio em degrau num controlador
ajustado para funcionar na acao direta.
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desvio
VP
VP =5V
tempo
My
S |
tempo

Fig. 4.4 - Movimento do elemento final de controle
A acao proporcional pode ser determinada pela seguinte equacao:

MV =Kp.DV + So Q)
Onde:
MV = Sinal de saida do controlador
Kr = Constante de proporcionalidade ou ganho proporcional
DV = Desvio = |VP - SV|
So = Sinal de saida inicial
VP = Variavel do processo (PV)
SP = SV = Valor Setado (Desejado)

Note que mesmo quando o desvio € zero, ha um sinal Sp saindo do controlador cuja finalidade
€ a de manter o elemento final de controle na posicao de regime. E mais, para se obter o
controle na acao direta ou reversa, basta mudar a relacdo de desvio.

Assim, para DV = (PV - SV) tem-se a a¢do direta e DV = (SV - PV) tem-se a agao reversa.

Um exemplo simples de controle utilizando apenas a acéo proporcional € o mostrado na figura
4.5, onde a valvula de controle é aberta ou fechada proporcionalmente a amplitude do desvio.

- Ajuste
A

Entrada do fluxo

v Saida do fluxo

Fig. 4.5 - Exemplo de um sistema simples com ac¢éo proporcional
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Fig. 4.6 - Controle pela acdo proporcional

Para melhor explicar este exemplo, considera-se que a valvula esteja aberta em 50% e que o
nivel do liquido deva ser mantido em 50cm de altura. E ainda, a vélvula tem seu curso total
conforme indicado na figura 4.6. Neste caso, o ponto suporte da alavanca deve estar no ponto
b para que arelacéo ab : bc =1:100 seja mantida.

Entdo, se o nivel do liquido descer 1 cm, 0 movimento da valvula sera 1/10, abrindo-se 0,1 cm
a mais. Deste modo, se o nivel do liquido descer 5cm a valvula ficard completamente aberta.
Ou seja, a valvula se abrira totalmente quando o nivel do liquido atingir 45cm. Inversamente,
guando o nivel atingir 55cm, a valvula se fechard totalmente.

Pode-se portanto concluir que a faixa na qual a valvula vai da situacédo totalmente aberta para
totalmente fechada, isto €, a faixa em que se realiza a acdo proporcional sera 10cm.

A seguir, se o ponto de apoio for transportado para a situagéo b e a relacdo passar a ser
ab :b.c=1:20, o movimento da valvula sera 1/20 do nivel do liquido se este descer 1cm.

Neste caso, a valvula estard totalmente aberta na graduacdo 40cm e totalmente fechada em
60cm e entdo, a faixa em que a valvula passa de totalmente aberta para totalmente fechada
sera igual a 20cm.

Assim, ndo é dificil concluir que a relacdo entre a variagdo maxima da grandeza a ser
controlada e o curso total da valvula depende neste caso, do ponto de apoio escolhido. Este
ponto de apoio vai determinar uma relagdo de proporcionalidade.

E como existe uma faixa na qual a proporcionalidade é mantida, esta recebe o nome de faixa
proporcional (também chamada de Banda Proporcional).

4.3.1) Faixa Proporcional

E definida como sendo a porcentagem de variacéo da variavel controlada capaz de produzir a
abertura ou fechamento total da valvula. Assim, por exemplo, se a faixa proporcional é 20%,
significa que uma variacdo de 20% no desvio produzird uma variacdo de 100% na saida, ou
seja, a valvula se movera de totalmente aberta par totalmente fechada quando o erro variar
20% da faixa de medicéao.
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A figura 4.7 mostra a relacdo entre a abertura da valvula e a variavel controlada.

500% 200%
1%

100 \ }00%
P L /' ] 50%
"é y /..-"(../
60| L = 20%
s ;ﬁw;t/
"]
§ @ .a-", ’//‘
s |-
=] g /]
§ 9 2
> /
r
/

20 4 €0 80 00
Abertura da vdiula %
Fig. 4.7 - Representacdo grafica de diversas faixas proporcionais

Observando a figura 4.7 chega-se a conclusdo de que “quanto menor a faixa proporcional,
maior serd o movimento da vélvula em relagdo ao mesmo desvio e, portanto, mais eficiente
serd a acao proporcional”.

Porém, se a faixa proporcional for igual a zero, a acdo proporcional deixa atuar, passando
entdo a ser um controle de acéo liga-desliga.

Entdo, podemos concluir que existe uma relacdo bem definida entre a faixa proporcional (FP) e
o ganho proporcional (K,). Esta relagédo pode ser expressa da seguinte forma:

_ 100 _ Variacdodasaida
FP  Variacdodaentrada

P

4.3.2) Erro de Off-Set

Verificamos até aqui que ao introduzirmos 0os mecanismos da agéo proporcional, eliminamos as
oscilagbes no processo provocados pelo controle liga-desliga, porém o controle proporcional
ndo consegue eliminar o erro de off-set, visto que quando houver um distarbio qualquer no
processo, a agdo proporcional ndo consegue eliminar totalmente a diferenca entre o valor
desejado e o valor medido (variavel controlada), conforme pode ser visto na figura 4.8.

Variacio
cieg
(disturbio)
tempo

|

i
Varidvel *Offset”
- AN

— Vaor desejado

Fig. 4.8 - Resultado do controle pela a¢éo proporcional
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Para melhor esclarecer como aparece este erro de “off-set”, voltemos a figura 4.6. Para tal,
suponha que a valvula esteja aberta em 50% e que a variavel controlada (nivel) esteja igual ao
valor desejado (50cm, por exemplo). Agora, suponha que ocorra uma variagdo de carga
fazendo com que a vaz&o de saida aumente. O nivel neste caso descera e, portanto, a bdia
também, abrindo mais a valvula de controle e assim aumentando a vazao de entrada até que o
sistema entre em equilibrio.

Como houve alteragdo nas vazdes de saida e de entrada de liquido, as condi¢des de equilibrio
sofreram alteracdo e este serd conseguido em outra posi¢do. Esta mudanca na posicao de
equilibrio entdo provocard o aparecimento de uma diferenga entre os valores medidos e
desejados. Esta diferenga permanecera constante enquanto nenhum outro distarbio acontecer,
ja que a acao proporcional s6 atua no momento em que o distarbio aparece.

Uma observacdo importante que deve ser feita é de que o valor do erro off-set depende
diretamente da faixa proporcional, tornando assim cada vez menor a medida que a faixa
proporcional diminuiu. No entanto, a medida que a faixa proporcional diminuiu, aumenta a
possibilidade do aparecimento de oscilagbes, sendo portanto, importante estar atento quando
escolher a faixa proporcional de controle.

4.3.3) Caracteristicas basicas do controle proporcional
Basicamente todo controlador do tipo proporcional apresenta as seguintes caracteristicas:

a) Correcéo proporcional ao desvio
b) Existéncia de uma realimentagéo negativa
c) Deixa erro de off-set ap6s uma variagéo de carga

4.3.4) Esquema béasico de um controlador proporcional

{ a ) Controlodor pneumdtico

/ N e Y
MYV

b
AW

{b) Conﬂulodor eletronico

Fig. 4.9 - Controladores proporcionais
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4.3.5) Conclusao

Vimos que com a introducdo da agdo proporcional, se consegue eliminar as inconvenientes
oscilagbes provocadas pelo controle “ON-OFF”. No entanto esta agdo ndo consegue manter 0s
sistema em equilibrio sem provocar o aparecimento do erro de off-set caso haja variacdo na
carga, que muitas vezes pode ser contornado pelo operador que de tempos em tempos
manualmente faz o reajuste do controle eliminando este erro. Se, entretanto, isto ocorrer com
freqUéncia, torna-se desvantajosa a acdo de correcdo do operador e entdo outro dispositivo
dever ser usado.

Assim, sistemas de controle apenas com agéo proporcional somente devem ser empregados
em processos onde grandes variagfes de carga sao improvaveis, que permitem pequenas
incidéncias de erros de off-set ou em processos com pequenos tempos mortos. Neste ultimo
caso, a faixa proporcional pode ser bem pequena (alto ganho) a qual reduz o erro de off-set.

4.4) ACAO INTEGRAL

Ao utilizar o controle proporcional, conseguimos eliminar o problema das oscilagées provocadas
pela agdo ON-OFF e este seria o controle aceitavel na maioria das aplica¢cdes se ndo houvesse
0 inconveniente da ndo eliminacdo do erro de off-set sem a intervencdo do operador. Esta
intervencdo em pequenos processos é aceitavel, porém em grandes plantas industriais, isto se
torna impraticavel. Para resolver este problema e eliminar este erro de off-set, desenvolveu-se
uma nova unidade denominada agéo integral.

A acéo integral vai atuar no processo ao longo do tempo enquanto existir diferenga entre o
valor desejado e o valor medido. Assim, o sinal de correcdo é integrado no tempo e por isto
enquanto a acgéo proporcional atua de forma instantdnea quando acontece um disturbio em
degrau, a acao integral vai atuar de forma lenta até eliminar por completo o erro.

Para melhor estudarmos como atua a agéo integral em um sistema de controle, recorremos a
figura 4.10, onde est4d sendo mostrado como se comporta esta acdo quando o sistema é
sensibilizado por um disturbio do tipo degrau em uma malha aberta.

Observe que a resposta da acao integral foi aumentando enquanto o desvio esteve presente,
até atingir o valor maximo do sinal de saida (até entrar em saturagéo).

Assim, quanto mais tempo o desvio perdurar, maior seré a saida do controlador e ainda se o
desvio fosse maior, sua resposta seria mais rapida, ou seja, a reta da figura 4.10 seria mais
inclinada.

varidvel %
do =
processo vargve |
(vP)
Desvio (DV)
1o termpo Valor setodo (SV)
Mv ’/’
-
DI o v o o o i e . . G’ s e . i s =
Saido do controlador
to tempo

Fig. 4.10 - Resposta da agdo integral em disturbio em degrau
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Percebemos entdo que a resposta desta acdo de controle é fungcdo do tempo e do desvio e
deste modo podemos analiticamente expresséa-la pela seguinte equacao:

$:K|.DV @)

Onde:
ds/dt = Taxa de variacdo de saida do controlador
DV = desvio
K, = ganho integral ou taxa integral.

. . . 1
Na maioria das vezes o inverso de K, chamado de tempo integral T, :K— € usado para
|

descrever a agdao integral.

[T; = tempo necessario para que uma repeticdo do efeito proporcional seja obtido, sendo
expresso em minuto por repeticdo (MPR) ou segundo por repeti¢do (SPR)].

Integrando a equacao (2), nds encontramos a saida atual do controlador em qualquer tempo
como:

MV () = K, f DV(t) . dt + S, 3)

Onde:

MV(t) = saida do controlador para um tempo t qualquer
So = saida do controlador parat=o0

Esta equacao mostra que a saida atual do controlador MV (t), depende do histérico dos desvios
desde quando este comecou a ser observado em t = 0 e por conseguinte ao ser feita a
correcdo do desvio, esta saida ndo mais retornar4 ao valor inicial, como ocorre na acéo
proporcional.

Podemos ver pela equacgdo (2), por exemplo, que se o desvio dobra, a razdo de saida do
controlador muda em dobro também. A constante K significa que pequenos desvios produzem
uma grande relacdo de mudancas de S e vice-versa. A figura 4.11(a) ilustra graficamente a
relacdo ente S, a razdo de mudanca e o desvio para dois diferentes valores de K,. A figura
4.11(b) mostra como, para um desvio em degrau, os diferentes valores para MV como fun¢ao
do tempo conforme foi estabelecido pela equacéao (2). Portanto, podemos concluir que a rapida
razdo gerada por K; causa uma saida do controlador muito maior para um particular tempo
depois que o desvio € gerado.(OBS.: Figura 4.11)
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a) A razdo de mudanca de saida depende do ganko e do desvio

tempo
b) llustracho da resposk do ocGo mtegral para um desvio em
degrau

Fig. 4.11 - Agéo do controle integral

4.4.1) Caracteristicas basicas do controle integral:
As principais caracteristicas do controle integral sdo:

a) Correcdo depende néo so6 do erro mas também do tempo em que ele perdurar.

b) Auséncia do erro de off-set.

¢) Quanto maior o erro maior serd velocidade de correcéo.

d) No controle integral, 0 movimento da valvula ndo muda de sentido enquanto o sinal
de desvio néo se inverter.

4.4.2) Esquema basico de um controlador integral

e
1]
SV + R:, B
—k Vo
WA +
i R, % ¥ R . Gt

Fig. 4.12 - Controlador integral eletrénico
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4.4.3) Conclusao

Vimos que a agéo integral foi introduzida principalmente para eliminar o erro de off-set deixado
pela acdo proporcional, atuando entéo, até que o desvio volte a ser nulo. No entanto, como ela
€ uma funcao do tempo, sua resposta é lenta e por isto, desvios grandes em curtos espacos de
tempo ndo sao devidamente corrigidos.

Um outro fator importante notado quando se usa este tipo de acdo, é que enquanto o desvio
ndo mudar de sentido, a corre¢do (ou seja, 0 movimento da valvula) ndo mudara de sentido
podendo provocar instabilidade no sistema.

Tipicamente, a acdo integral ndo €& usada sozinha, vindo sempre associada a acgdo
proporcional, pois deste modo tem-se o melhor das duas acdes de controle.

A acao proporcional corrige os erros instantaneamente e a integral se encarrega de eliminar a
longo prazo qualquer desvio que permaneca (por exemplo, erro de off-set).

Entretanto, as vezes ela pode ser utilizada sozinha quando o sistema se caracteriza por

apresentar por pequenos atrasos de processos e correspondentemente pequenas
capacitancias.

4.5 - ACAO PROPORCIONAL + INTEGRAL (ACAO P+ 1)

Esta € a acdo de controle resultante da combinacdo da agéo proporcional e a acao integral.
Esta combinag&o tem por objetivos principais, corrigir os desvios instantaneos (proporcional) e
eliminar ao longo do tempo qualquer desvio que permaneca (integral).

Matematicamente esta combinacdo € obtida pela combinagdo das equacgdes (1) e (3), sendo
entéo:

MV(t)=K,.DV+K, . K'_[)t DV .dt +S, (v)

Na prética, como sempre desejamos conhecer a saida para um tempo conhecido e um erro
constante, podemos significar esta equacéo (IV) que é entdo assim representada:

MV =K,.DV + K,.K.DV.T +Sg (V)
Onde:

T = tempo para o qual se deseja saber a saida MV
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A figura 4.13 mostra como esta combinagéo faz atuar o elemento final de controle quando a
variavel controlada sofre um desvio em degrau em malha aberta. Em (b) temos o caso em que
o controlador esta ajustado apenas para atuar na agdo proporcional, em (c) ele esta ajustado
para atuar na acéo integral e finalmente em (d) temos as duas agbes atuando de forma

combinada.

Desvio

movimento
.da
vdivula

ocao P

I

Y VP
?V
tempo
ANTE
:
gcdo F MV
tempo
H (b)
]
I
1
!
I
]
]
1
1
]
]
]
1
1
1
i
I tempo
| (¢)
] 5
I
} MV
]
1
i
1
]
1
1
I ------ — o w w—————
P
tempo

Fig. 4.13 - Resposta em malha aberta das agbes P, | e P+ |
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Vejamos agora o grafico da figura 4.14 que representa o sinal de saida de um controlador

(P+ 1) sujeito a um distdrbio, em malha aberta, que apés um determinado tempo é eliminado.
Observe que neste caso, ap6s cessado o disturbio, a saida do controlador ndo mais retorna ao
valor inicial. Isto acontece porque devido a atuacdo da acéo integral, uma corre¢do vai sendo
incrementada (ou decrementada) enquanto o desvio permanecer. Observe que o sinal de
correcdo é sempre incrementado (ou decrementado) enquanto o desvio se mantém no mesmo

sentido.

fempo

ek

tempo

Fig. 4.14 - Resposta em Malha Aberta da A¢éo P+l

4.5.1) Esquema basico de um controlador P + I.

Esquema basico de um controlador P + L.

Tempo integral T,=RC \:gls"}'i'fﬁge )
(infegral Hedl nisniaptg
volume R~y integrol
valor setado . (H:D —JaP—

e .
|
:

o medio T

Fig. 4.15 - Exemplo tipico de um controlador com ag6es P e | pneumatico

Alimentacdo
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4.5.2) Conclusao

Como notado, através da combinacdo das acdes proporcional e integral, consegue-se eliminar
as oscilacdes e o desvio de off-set e por isto essa associagdo € largamente utilizada em
Controle de Processo. No entanto, deve-se estar atento ao utilizar a agao integral, pois se o
processo se caracteriza por apresentar mudancas rapidas, esta agdo pode vir a introduzir
oscilacdes que implicaria em instabilidade do sistema.

Outro tipo de processo no qual deve-se ter muito cuidado com a agéo integral € o processo em
batelada, pois no inicio de sua operacdo a acao integral pode causar “over-shoot” na variavel
sob controle.

Por fim, em processo que se caracteriza por ter constante de tempo grande (mudangas lentas)
esta associacdo torna-se ineficiente e uma terceira acdo se faz necessario para acelerar a
correcdo. A esta acdo da-se o nome de acao derivativa (ou diferencial).

4.6 - ACAO DERIVATIVA (ACAO D)

Vimos até agora que o controlador proporcional tem sua acdo proporcional ao desvio e que o
controlador integral tem sua acéo proporcional ao desvio versus tempo. Em resumo, eles s6
atuam em presenca do desvio. O controlador ideal seria aquele que impedisse o0 aparecimento
de desvios, 0 que na prética seria dificil. No entanto, pode ser obtida a acdo de controle que
reaja em funcéo da velocidade do desvio, ou seja, ndo importa a amplitude do desvio, mas sim
a velocidade com que ele aparece.

Este tipo de acdo é comumente chamado de acdo derivativa. Ela atua, fornecendo uma
correcdo antecipada do desvio, isto é, no instante em que o desvio tende a acontecer ela
fornece uma corre¢édo de forma a prevenir o sistema quanto ao aumento do desvio, diminuindo
assim o tempo de resposta.

Matematicamente esta acédo pode ser representada pela seguinte equacéo:

MV =Td %€ + 50 ®)
dt

Onde:

€ A .
— = Taxa de variagao do desvio

dt
So = Saida para desvio zero

Td = Tempo derivativo
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O tempo derivativo, também chamado de ganho derivativo, significa o tempo gasto para se
obter a mesma quantidade operacional da acdo proporcional somente pela acdo derivativa,
guando o desvio varia numa velocidade constante.

As caracteristicas deste dispositivo podem ser notadas através dos graficos da figura 4.16.

No caso (a), houve uma variacdo em degrau, isto €, a velocidade de variagdo foi infinita. Neste
caso a acdo derivativa que € proporcional a velocidade desvio causou uma mudanga brusca
consideravel na variavel manipulada.

No caso (b), esta sendo mostrada a resposta da acdo derivativa para a situa¢do na qual o valor
medido € mudado numa razdo constante (rampa). A saida derivativa & proporcional & razéo de
mudanca deste desvio.

Assim, para uma grande mudanca, temos uma maior saida do desvio & agéo derivativa.

2 1
s
&
@D
-
V] = /' —VP
& ———1 - -—=SV
to tempo to t tempo
wol AL
2 i
= acdo
= D .
2 acdo D
o b——mv L mv
to tempo to t, tempo
( 0 ) Desvio em degrou { b) Desvio em rampa

Fig. 4.16 - Resposta da acdo derivativa a uma mudanca da variavel do processo

Analisaremos agora a figura 4.17 que mostra a saida do controlador em funcédo da razéo de
mudanca de desvio. Observe que para uma dada razdo de mudanca do desvio, existe um Unico
valor de saida do controlador. O tempo tracado do desvio e a nova resposta do controlador,
mostram o comportamento desta acdo conforme pode ser visto pela figura 4.18.

S(*/s) ( saida)

dE
7 = 57 13 (Yo/s)
Razto de mudanca do desvio

Fig. 4.17 - Agao controle do modo derivativo onde uma saida de 50%
foi assumida para o estado derivativo zero.
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Fig. 4.18 - A¢éo de controle do modo derivativo para uma amostra de sinal de desvio.
4.6.1) Caracteristicas basicas do controle derivativo
As principais caracteristicas do controle derivativo s&o:
a) A correcao € proporcional a velocidade de desvio.

b) N&o atua caso o desvio for constante.
¢) Quanto mais rapida a razdo de mudanca do desvio, maior sera a correcao.

4.6.2) Esquema basico de um controlador derivativo

Rd
B | \
- @
VP
1 To* Cd. Rd(minutes de antecipacio )

Fig. 4.19 - Esquema elétrico do controle derivativo
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4.6.3) Conclusao

Como esta agdo de controle depende somente da razdo da variagdo do desvio e ndo da
amplitude deste, ndo deve ser utilizada sozinha pois tende a produzir movimentos rapidos no
elemento final de controle tornando o sistema instavel. No entanto, para processos com
grandes constantes de tempo, ela pode vir associada a acdo proporcional e principalmente as
acoes proporcional e integral. Esta acdo ndo deve ser utilizada em processos com resposta
rapida e ndo pode ser utilizada em qualquer processo que apresente ruidos no sinal de
medicao, tal como vazéo, pois neste caso a acdo derivativa no controle ir4 provocar rapidas
mudanc¢as na medicdo devido a estes ruidos. Isto causard grandes e rpidas variagbes na
saida do controlador, o qual ira manter a valvula em constante movimento, danificando-a e
levando o processo a instabilidade.

4.7 - ACAO PROPORCIONAL + INTEGRAL + DERIVATIVA ( PID)

O controle proporcional associado ao integral e ao derivativo, € o mais sofisticado tipo de
controle utilizado em sistemas de malha fechada.

A proporcional elimina as oscilagdes, a integral elimina o desvio de off-set, enquanto a
derivativa fornece ao sistema uma agdo antecipativa evitando previamente que o desvio se
torne maior quando O processo se caracteriza por ter uma corre¢ao lenta comparada com a
velocidade do desvio (por exemplo, alguns controles de temperatura).

A figura 4.20 mostra dois tipos de desvios que aparecem num processo e como cada agao atua
neste caso. Em (a), houve um desvio em degrau e a acao derivativa atuou de forma brusca
fornecendo uma grande quantidade de energia de forma antecipada no sistema, que pode
acarretar em instabilidade no sistema pois o sistema responde de forma rapida ao disturbio. J&4
em (b), ocorreu um desvio em rampa, ou seja huma velocidade constante e a acéo derivativa
s6 ira atuar no ponto de inflexdo quando aconteceu fornecendo também uma energia
antecipada no sentido de acelerar a corre¢do do sistema, pois agora pode-se observar que o
sistema reage de forma lenta quando ocorre o distarbio.

Como este controle é feito pela associagéo das trés agdes de controle, a equagdo matematica
gue o representa sera:

|\/|V:KF,.E+K,fE.dt+KF,KD(i']|—'tE S, (7)

Onde:
E = DV = desvio
Ko = Tp = ganho derivativo (tempo derivativo)

Esta equacéo na pratica pode ser simplificada para
MV:KP.E+KP.K|.E.T+KP.KD.VC
Onde:

T = tempo
V. = velocidade do desvio
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rapida

Fig. 4.20 - Movimento do elemento de controle pela agdo PID

4.7.1) Esquema basico de um controlador PID

Fig. 4.21 - Esquema basico de um controlador PID eletrdnico

4.7.2) Conclusao

A associagdo das trés acdes de controle permite-nos obter um tipo de controle que reune
todas as vantagens individuais de cada um deles e por isto, virtualmente ela pode ser utilizada
para controle de qualquer condi¢cdo do processo. Na pratica, no entanto, esta associagdo é
normalmente utilizada em processo com resposta lenta (constante de tempo grande) e sem
muito ruido, tal como ocorre na maioria dos controles de temperatura.
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4.8 - QUADRO COMPARATIVO ENTRE O TIPO DE DESVIO E A RESPOSTA DE

CADA ACAO

Na figura 4.22, estdo sendo mostradas formas de resposta das ac¢des de controle sozinhas ou
combinadas, apds a ocorréncia de disturbios em degrau, pulso, rampa e senoidal, sendo que o
sistema se encontra em malha aberta.

80 - I _/ A
e |l g 1| A MR
|| _;11( e
D 1 B . N _I'_\74L
- _,/ —,/I- %Ktﬂ()f ==

| l _l/
PD B _ }_ _ _%f_
PID J/ _’/}- J/ oA

Fig. 4.22 - Resposta das a¢des de controle a diversos tipos de disturbios (malha aberta).

4.9) EXERCICIOS RESOLVIDOS

1) Um controlador de temperatura cujo range é de 300 K a 440 K tem seu valor desejado

ajustado em 384 K . Achar o erro percentual quando a temperatura medida é de 379 K.

SOLUCAQ:

O erro percentual é definido por:

Dv=VP - SV . 100 = 379 - 384 .100 = -3,6%
Faixa 440 - 300

OBS: Neste caso o0 desvio € negativo pois o valor medido esta abaixo do valor desejado.
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2) Um sistema estd sendo controlado através da acdo proporcional direta, se encontra
funcionando nas seguintes condi¢gbes: VP = 50%; SV = 40% e FP = 60%.
Calcular a sua saida neste instante sabendo que So € igual a 50%.

SOLUCAOQ:
MV = So + Kp.DV

MV =So + 100. (VP - SV) Agdo direta
FP

MV =50 + 100. (50 - 40) Acao direta
60

MV = 50 + 16,67 = 66%
MV = 66,66 . 16 + 4 (MA ) = 14,66 (MA)
100

3) Um controlador proporcional de agéo reversa é sensibilizado por um desvio se manifesta a
uma taxa de 8 % / min. Sabendo-se que a faixa proporcional € de 20%, qual é a variagao
produzida na saida do controlador ao final dos primeiros 20 segundos?

SOLUCAOQ:
(o]0 —— 8%
P O —— DV
Entdo: DV =8
3
MV -So = +100.DV
FP
MV -So = +100.8
20 3
MV —So = *13,34%
MV —So = +13,34.16
100
MV -So = +2,13 (mA)
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4) Um controlador P + | é sensibilizado em um determinado instante por um desvio de 10 %.
Considerando que este controlador se encontra em uma bancada de teste (malha aberta)),
calcular a nova saida 5 segundos apés Ter sido introduzido o desvio, sabendo-se que:
Faixa Proporcional = 60%

Ganho Integral = 2 rpm ( repetigbes por minuto )
Acao do Controlador = Reversa

Saida Anterior So = 12 mA

VP > SV

SOLUCAOQ:
MV=So+(Kp.DV + Kp.Ki.DV.T)
So=(12—4) .100 =50%

16

MV = 50% + ( 100 .10 + 100 .2 .10 .5)
60 60 60

MV =50% + (16,66 +2,77)
MV =50 * 19,44 (Acgéo Reversa)
MV =50 - 19,44

MV = 30,56%

Ou seja:

MV = 30,56 .16 + 4 = 8,88 (MA)

100

5) Um controlador P + D é sensibilizado por um desvio que se manifesta com uma velocidade
de 20%/min. Considerando VP > SV, acgéo direta; Kp = 2; KD = 0,25 min e So= 50%, qual a
saida do controlador 10 segundos apds o inicio do desvio?

SOLUCAOQ:

MV =So+ (Kp.DV + Kp.KD.DE )
dt

MV = 50% + ( Kp. 20 .10 + Kp.KD.20)
60
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MV=50%+(2.20 .10 + 2.0,25.20)
60

MV =50 % + (6,667 +10)

MV =50 * 16,667 (Acéo Direta)
MV =50 + 16,667

MV = 66,667%

Ou seja:

MV = 66,667 .16 + 4 = 14,66 (MA)
100

5) MALHAS DE CONTROLE AUTOMATICO

Nesta se¢ao estudaremos os principais tipos de malhas fechada de controle .
5.1) MALHA DE CONTROLE TIPO FEEDBACK

Qc

S
£y

o —————
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g

p | T
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Aspecto Regulatério

Aspecto Servo

Respostada temperatura auma
Respostada temperaturaa

uma variaciono Set- Point.

Q¢ :Vazdo de Carga(fluido a ser quecido)
Qy : Vaziio reguladora(fluido quente)

Tg :Temperaturasaser controlada

variacdona vazio de carga

PV :Variavel do processo
SP :Set-Point
MYV : Variavelmanipulada

Fig.5.1 - Malha de Controle
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Nesse tipo de regulacdo automatica, a acado de corre¢do (mV) é produzida com fungdo das
diferencas entre a variavel do processo e o set-point. A correcdo ndo mudard o seu sinal até
gue o desvio ndo mude. A correcao é cessada quando PV=SP.

Na fig. 5.1, pode-se observar o esquema de regulacdo em malha fechada de um trocador de
calor.

Essa regulacdo tem como objetivo manter a temperatura de saida Ts igual ao set-point (SP).
Nota-se na figura o comportamento da malha quando sujeita as perturbacgdes:

— Mudanca de Set-Point (caso servo)

— Variagéo de carga Q. (caso regulador)

As figuras 5.2 e 5.3 mostram os diagramas de blocos para os dois casos (servo e regulador).

Nos dois casos, sao ilustrados nocdes de malha fechada que € independente do tipo de
regulagdo utilizada.

Os controladores normalmente séo:
- De tecnologia analégica ou digital.
— De fungéo continua ou descontinua.
— De algoritmo geralmente PID ou outro.

TROCADOR

CONTROLADOR DE

w-0—1 TIC IOV E [ TE[ TY
IDC

Fig.5.2 - Aspecto “Servo”.

CONTROLADOR
TROCADOR

DE CALOR SENSOR  CONVERSOR r'_ T T 7T 71 vAvoea
Qc Ts PVl |
o E —~ TEFTY l T1E —TCV
1 T S
Qr

Fig. 5.3 - Aspecto “Regulador”.
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5.2 - CRITERIOS DE PERFORMANCE E COMPORTAMENTO DAS ACOES PID EM
MALHA FECHADA.

O que é um bom controle? Existem alguns critérios para se analisar a qualidade de
desempenho de um controlador. A escolha de um critério depende do processo em analise. O
gue é o melhor desempenho para um processo pode ndo ser para outro. Veremos nos
proximos paragrafos qual o critério a usar em casos determinados. Todos estes critérios
referem-se a forma e a duracdo da curva de reacdo depois de um distarbio.

5.2.1) Critério da Taxa de Amortecimento ou Area Minima

De acordo com este critério, a area envolvida pela curva de recuperagédo devera ser minima ver
figura 5.4. Quando esta area € minima, o desvio correlaciona a menor amplitude entre dois
picos sucessivos € 0,25. Isto é, cada onda serd um quarto da precedente. Este critério € o mais
usado de qualidade de controle ou estabilidade. Ele se aplica especialmente aos processos
onde a duracdo do desvio é tdo importante quanto a amplitude do mesmo. Por exemplo, em
determinado processo, qualquer desvio além de uma faixa estreita pode ocasionar um produto
fora de especificacdo. Neste caso, o melhor controle sera aquele que permite os afastamentos
desta faixa pelo tempo minimo.

Fig.5.4 - Curva de Reagéo do Critério da Area Minima.

5.2.2) Critério de Disturbio Minimo

De acordo com este critério, as acdes de controle deverdo criar o0 minimo de distarbio a
alimentagcdo do agente de controle e a saida do processo. Isto requer geralmente curvas de
recuperacdo ndo ciclicas similares a curva da figura 5.5. Este critério aplica-se a malhas de
controle onde as acdes corretivas constituem disturbios aos processos associados. Por
exemplo, corre¢des repentinas ou ciclicas a uma valvula de controle de vapor pode desarranjar
a alimentacdo de vapor e causar sérios distUrbios a outros processos alimentados pela mesma
linha. Do mesmo modo toda vez que se tenha uma condi¢cdo onde a saida de um processo € a
entrada de outro, as variagdes repentinas ou ciclicas de saida do primeiro processo pode ser
uma mudanca de carga intoleravel para o segundo.

Discurbio #inime

Fig.5.5 - Curva de Reacéo do Critério de Distdrbio Minimo
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5.2.3) Critério da Amplitude Minima

De acordo com este critério, a amplitude do desvio deverd ser minima. A figura 5.6 mostra a
curva. Este critério aplica-se especialmente aos processos onde 0 equipamento ou o produto
podem ser danificados por desvios excessivos, mesmo sendo de pouca duragao.

Amplitude Minima

\ 1~

Fig. 5.6 - Curva de reagéo do critério de amplitude minima

Aqui, a amplitude do desvio é mais importante que sua durag¢do. Por exemplo, na fundicdo de
determinadas ligas metalicas, especialmente as de aluminio, uma ultrapassagem mesmo
temporaria de temperatura pode queimar o metal e reduzir consideravelmente sua qualidade.

Um outro processo desta espécie € o da nitracédo do tolueno na fabricacdo de TNT (explosivo).

Aqui, se tolerasse que as temperaturas se afastassem de 5°F do set-point, uma grande reacao
exotérmica ocorreria, capaz da destruicdo total do equipamento da fabrica.

Para tais processos, as acfes de controle devem ser escolhidas e ajustadas de maneira a
produzir os desvios de menor amplitude.

5.2.4) Acéo Proporcional

O comportamento da acao proporcional € de “acelerar” a resposta da variavel do processo e
consequentemente reduzir o erro entre a variavel do processo e o0 set point. Lembramos de
capitulos anteriores que a saida do controlador proporcional puro, se traduz pela seguinte
relacéo.

Estudos das acBes de controle proporcional aplicada a processos estaveis em malha fechada

mostram que diante de uma mudanca no set point, no regime permanente, aparecera um erro
residual ¢ (off-set) que tem médulo igual a:

g:AS—P
(1+Kp.Gp)

G, - ganho estatistico do processo
K, - ganho proporcional
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w
ﬁ‘—-_____!_
T T sl
6 t (min)
Fig. 5.7 - Resposta na Condi¢éo Servo
N |
+ APertubagiio =10%
—— et B e S R,
K, =3 pv. O o vy
Kp =2
Kp-17
- EA | T ] ) 1 | I r
0 2 4 t (min)
Fig. 5.8 - Resposta na Condicdo “Regulador”.
Exemplo:

Calcular o off-set para os dados a seguir.

Se Gp=15
ASP = 10%
Obtemos:

ASP 10

E= = =2,5%
(1+Kp.Gp) 1+215

€=25%

Um aumento de k, acelera a resposta do processo, provoca uma diminui¢do do off-set (€), mas
aumenta as oscilagdes. O valor 6timo de k, € aquele que resulta em uma resposta rapida com
bom amortecimento.

Estudos da acéo proporcional em processos instaveis (integradores), mostram que apés uma
variacao de set point, a varidvel do processo buscard o SP em todos casos. Ja diante de uma
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perturbacdo, a variavel do processo afastar-se-4 do set point, conforme a figura 5.9 (regulagéo
de nivel num tanque).

Op

D

1

e —————————

D &

r
-

S
i

Consumo

1Al’ertub acdce =10%

]
_ﬁ =1 LJ__
; il

-y —r P, © Gmim)

Resposta do nivel diante

Resposta do nivel diante

de uma variaciio de Set-Point de uma variacéio da
vazio Qp

Fig. 5.9 - Controle Proporcional em um Processo Instavel.
5.2.5) Acéo Integral
O objetivo da acao integral € eliminar desvio entre a variavel do processo e o set point. O sinal

de saida do controlador é proporcional a integracdo do erro (PV - SP): isso se traduz na formula
ja conhecida.

MV (1) :%._T[(PV _SP)dt
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T ™™
6 t {mnin)

% |

APertubacio =10%

T

1
0 2 4 6  t(min)

Fig. 5.10 - Controle Proporcional e Integral.

z

A acdo integral é geralmente associada a acdo proporcional. Como no caso da acdo
proporcional, um aumento excessivo da acdo integral (diminuicdo de T;), aumenta a
instabilidade. A figura 5.10 mostra, o valor étimo de T;. O resultado é um compromisso entre a
velocidade e a estabilidade.

O comportamento da acdo integral em um processo instavel, & sensivelmente parecido com os
de processos estaveis.

5.2.6) Acéo Derivativa

A funcdo da acdo derivativa é de compensar os efeitos do tempo morto do processo. Ela tem

efeito estabilizante mas um valor excessivo pode entrar em uma instabilidade. A saida do
controlador derivativos é proporcional a derivada de erro (PV - SP).

d(PV -SP)

MV (t) = Td.
(t) ”

Observe que a agéo derivada ndo pode ser utilizada sozinha em uma malha de controle.
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% |

15

t{min}
Fig. 5.11 - Controle Pl e PID : Caso Servo
APertubacio
L
Pl
PV {
e SEL s
. 3 ! T tmin)

Fig. 5.12 - Controle PI e PID : Caso Regulador

Em casos em que o sinal da varidvel do processo é ruidoso, a agédo derivativa amplifica esses

ruidos o que torna a sua utilizagao delicada ou impossivel.

W

— D

DERIVADOR

Fig. 5.13 - Médulo Derivativo Puro

A solucao a esse problema consistem adicionar um filtro no sinal da variavel do processo ou
utilizar um modulo de derivada filtrada. E na maioria dos controladores PID, a derivada é
filtrada, mas o valor da constante de tempo do filtro € raramente alteravel.
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5.3) CONTROLE EM CASCATA

O controle em cascata é implementado quando a malha de controle simples ja ndo responde
satisfatoriamente, principalmente em processos de grande inércia e quando 0 processo possui
uma continua perturbacado na variavel regulante.

No controle em cascata normalmente encontra-se duas variaveis de processo, dois
controladores e um elemento final de controle.

5.3.1) Funcionamento

Estudaremos a evolucdo dos sinais de um controle em cascata de um forno confrontando com
0s obtidos por uma malha simples.

A figura 5.14 mostra os resultados obtidos do controle em malha fechada simples desse forno.

Durante uma variagdo na pressao P., consequentemente na vazdo Qs, 0 controle age atuando
na valvula TCV; até o reequilibrio de Ts.

T Pressiao do Combustivel

T APe 1 /' K
Ts

Vazdo do Combustivel "
JARN ~. d‘-:)

Va7 & cxrca

p
T Vartdvel Controlada (PV) Ly
P — - sP
| N Are ¢
Ts + MV, 7/
Pe |

TVarisivel Manipulada (MY) Combustivel Ar
i
i
I

/_\/“"= &

Fig. 5.14 - Malha de Controle de um Forno

Na figura 5.15 mostra os resultados obtidos para a mesma perturbacdo em uma malha com
cascata implementada.

Observa-se que a malha interna corrige rapidamente as variacbes da vazéo de combustivel Q.

provocadas pelas variacbes de pressdo P.. Consequentemente nota-se que a temperatura Ts
tem pouca variagao.
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Expirtte: Sandc
Pressio de Combustivel .T_?..._

;APQ

e e

t

[y
?Vazﬁo de Combustivel
1 Qc

!
I

¢ Variavel Controlada (PV)

[— —

4 Variavel Manipulada (MV)
1
:
|

- — e e e —

t

Malha 5. T

Interna

Combustivel

Fig. 5.15 - Mallha de Controle de um Forno com Cascata

5.3.2) Exemplos de malha em cascata

A figura 5.16 mostra a malha de controle em cascata com a malha escrava regulando a vazao
de vapor e malha mestre regulando a temperatura de saida.

Carga

Fig.5.16 - Controle em Cascata de um Trocador de Calor
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A figura 5.17 mostra a malha de controle em cascata com a malha escrava regulando a
temperatura de saida do fluido de aquecimento e malha mestre regulando a temperatura de

reagcao quimica.

|

|
beewoas
Fluido de

e e

Aquecimento @

Fig.5.17 - Controle Cascata de um Reator Quimico.

Finalmente, na figura 5.18, mostra a malha de controle em cascata com a malha escrava

regulando a vazao de fluido de entrada da caldeira e a malha mestre regulando o nivel.

Fig. 5.18 - Controle Cascata de um Tanque.
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Este tipo de controle consiste em determinar uma vazdo Qs a uma outra chamada de vazéo
livre (ou piloto) Q..

5.4) CONTROLE DE RELACAO

Concentrade

Agua Q de suco
Qa L

-@

Suce de
Fruta

Fig. 5.19 - Fabricagéo de Suco de Fruta

A figura 5.19 mostra uma aplicacdo em que se deseja obter um suco de fruta a partir da vazao
de concentrado de suco Q, e de uma vazao de agua.

QAzk.QL

A relacdo k depende dos segredos de fabricacdo, e que determina um sabor sempre
caracteristico.
K= QL
Qu

Sua malha mais completa é mostrada na figura 5.20.

—_——— e e — — =

AQa=K.AQL

Fig.5.20 - Controle de Relagéo
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Nas figuras a seguir mostramos outros exemplos de controle de relagéo.

— —— —qAgua
Gases de

| T

Fig. 5.21 - Caldeira de Vapor

Mistura W

Fig. 5.22 - Misturador

5.5) CONTROLE FEED FORWARD

O controle Feed Foward também é conhecido por:
- regulagdo em malha aberta
- regulagéo preditiva
— controle por antecipagao
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A figura 5.23 representa uma malha de controle que associa uma malha fechada a uma malha
aberta, esse ultimo, no entanto, raramente utilizado sozinho.

Temperatura K
Ts

—é Carga
; Q
SP @ =
A
El

Ee @ %
&

D)
T ;

Q
.

E;—i-

- —
|
I
1
I
I
|

Fig.5.23 - Controle FeedForward

5.5.1) Malha de Controle Feed Forward (malha aberta)

Na figura 5.24, apenas o processo em malha aberta é representado. O somador FY2 é
necessario para associar a malha aberta com a malha fechada.

A malha aberta fornece uma correcdo na vazdo de combustivel instantaneamente para
qgualquer variagdo em Qc. De modo que sua repercussao ndo perturbe a variavel controlada Ts.

O controle Feed Forward se justifica se a varidvel perturbadora (Qc) provoca grandes variagfes
na variavel do processo Ts.

Temperatura
Ts

P
T e

do TIC 1 Qc

1
E1
- .

Fig. 5.24 - Controle em Malha Aberta.
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5.5.2) Outros Exemplos de Controle Feed Forward

Na figura 5.25 e 5.26 sdo mostrados o controle de nivel a dois e trés elementos.

FIT = % BALANCO
AGUA-VAPOR

v [Z
SP
g l—ic _.__S $=K .E +K E b
v E,
I @@
|
|
i
I
N
|
|

i
: é}——— . AGUA

Fig. 5.26 - Controle & Trés Elementos
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5.6) CONTROLE TIPO SPLIT-RANGE

O controle split-range é uma montagem particular que utiliza no minimo dois elementos finais
de controle comandados simultaneamente pelo mesmo sinal.

Essa montagem é utilizada:
- Quando a rangeabilidade necessaria para uma aplicacdo é maior que a rangeabilidade
de um anico elemento final de controle (fig. 5.27).
- Quando é necesséario utilizar dois elementos finais de controle indiferente da situagéo
(fig. 5.28).

AGUA @

20

Sinal {(mA
! ”'Pj_(‘: e —1
[ Sp—{ P1CY @ |
[ 1 /Aciio
@ | Direta I
1A 1 -
| PT '
i : .\\ 1 [ I3 Exaustiio
% : | mr—Abre e s
:_,_ _,._‘__ Abertura ()
¢ rmpe e, et st 100
1 : :
0 -
“4 12 20
Sinal (mA)

Fig. 5.28 - Controle Split-Range Il

A montagem split-range necessita de posicionadores que permitam efetuar em cada EFC o
seu curso nominal para uma parte do sinal do controlador.
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6) METODOS DE SINTONIA DE MALHAS

Os principais métodos utilizados para sintonia de malhas de controle do tipo feedback séo:
6.1) METODO DE APROXIMACOES SUCESSIVAS OU TENTATIVA E ERRO

Consiste em modificar as agdes de controle e observar os efeitos na variavel de processo. A
modificacdo das a¢des continua até a obtengdo de uma resposta 6tima.

Em funcdo da sua simplicidade é um dos métodos mais utilizados, mas seu uso fica
impraticavel em processos com granes inércias. E necessario um conhecimento profundo do
processo e do algoritmo do controlador.

O método de sintonia PID por tentativa e erro pode ser resumido nos seguintes passos:

1) Eliminar a acéo integral (1, = ) e a acdo derivada (14 = 0).

2) Coloque k num valor baixo ( ex: k. = 0,5) e coloque o controlador em
automaético.

3) Aumente o k. aos poucos até o processo ciclar continuamente nos casos de
servos e regulador.

4) Reduza k. a metade

5) Diminua T; aos poucos até processo ciclar continuamente nos casos servos e
regulador. Ajuste 1, para 3 vezes o valor.

6) Aumente T; a0s poucos até o0 processo ciclar continuamente nos casos servos
e regulador. Ajuste T, para 1/3 do valor

O valor de k. quando o processo cicla continuamente € chamado de ultimo ganho (ultimate
gain) sendo representado por ke,

Durante o teste é importante que a saida do controlador ndo sature.

Graficamente temos as seguintes situacdes:

T
]
]
1
1
1
1
]

]
CEE R T
4
I
]

1
1
]

{sem saturacgio) t , [com saturac3o) t
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O método de tentativa e erro tem as seguintes desvantagens:

a) Utiliza muito tempo, se o0 nimero de tentativas para otimizar k. , 1, e 14 for
muito grande ou se a dindmica do processo for muito lenta.

O teste pode ser muito caro devido a baixa produtividade ou qualidade ruim do
produto durante o mesmo.

b) A ciclagem continua pode ser dificultada, pois esta no limite de estabilidade e
qualquer perturbagédo ou alteragéo no processo pode ocorrer durante a
sintonia e causar operacgao instavel ou perigosa. (ex: disparar a temperatura
de um reator quimico)

c) Este procedimento de sintonia ndo é aplicavel a processos em malha aberta
pois estes processos sao instaveis tanto com valores baixos kc como valores
altos de k¢, mas sao estaveis em valores intermediarios de k..

o

) Alguns processo simples nédo tem k., ( ex: processos de 12 e 2 @ ordem sem
tempo morto).
Mostraremos a seguir algumas regras que podem ser Uteis na sintonia fina do controlador:

1) Partindo de um pré-sintonia, o ajuste do ganho ndo deve ser superior a 20% do
valor inicial, o ideal seria entre 5 a 10%.

2) Reduza o ganho nos seguintes casos:
- A variavel controlada tende a ciclar
- H& um grande overshot na variavel manipulada.
- A variavel controlada esta movendo em torno do set-point.

3) A acgdo integral pode ser ajustada por um fator de dois inicialmente e entéo
reduzida até que a sintonia se torne satisfatoria.

A acdo integral deve ser aumentada se a varidvel controlada estiver lenta na sua
aproximacao do set-point.

Uma alteracdo grande na agéo integral deve ser acompanhada de uma alteracédo no
ganho do controlador, isto €, diminua o ganho levemente se o tempo integral é
reduzido e vice-versa se for aumentado.

4) A acao derivativa deve ser evitada.
Se a acao derivativa for necesséria, entdo devem ser compensados com o tempo
proporcional e integral quando alterada a acdo derivativa, isto é feito de forma
semelhante ao ajuste da integral.

Note que a razéo entre o tempo derivativo e o tempo integral deve ser menor que 0,5.
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6.2) METODOS QUE NECESSITAM DE IDENTIFICACAO DO PROCESSO
O conhecimento dos parametros do processo e da estruturacdo do controlador permite o
calculo de agBes de controle. Este método necessita de um registrador continuo e rapido. E
utilizado, de preferéncia em processos de grande inércia.
A identificacdo de um processo permite a obten¢do dos seus principais parametros ( ganho,
constante de tempo, etc.). A partir desses parametros, podemos calcular as acdes a serem
fixadas no controlador que dependem basicamente de:

- Do modelo escolhido para a identificagao;

- Da estrutura do controlador utilizado;

- Do modo de regulacéo escolhido (P, PI, PID)
6.2.1) Para Processos Estaveis
Apos a identificacdo do processo segundo o modelo de primeira ordem, utilizar a tabela 9.1
para calcular as a¢des a serem afixadas no controlador. As formulas da tabela 9.1 permitem

obter respostas bi-amortecidas.

A escolha do modo de regulacéo esta ligada a controlabilidade do sistema que é determinada
pela relacdo 6/t .

0 1 2 5 10 20
T *
malhas especiais
ou PID PI P ON-OFF
Outros algoritmos

MODOS DE REGULACAO
A(;()ES P Pl Pl PID PID PID
Série Paralelo Série Paralelo Misto
Gr 0.8.6 0.8.6 0,8.6 08.6 0+0,4 6+04
G..1 G..1 G..1 G..1 T T
1,2 G 1,2 G
Ti Maxi 0 Ge.1 0 Ge.1 0+04.1
0,8 0,8
Ty 0 0 0 04.1 0,35 .6 0.1
Gs T+2,5.0

Tabela 6.1 — Célculo das Acdes P, | e D para Processos Estaveis
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ApoOs os calculos e fixagdo das agbBes , no controlador, é necesséario efetuar um teste de
resposta do sistema (mudangas no set-point). Se os resultados obtidos ndo forem satisfatorios,
refazer a identificacdo, confirmar a estrutura do controlador e recalcular as acgdes.

EXEMPLO:

1) Identificagdo do sistema

A resposta de um sistema em malha aberta é mostrada na figura 6.2. Da identificacdo por
“Broida”. Gp = 0,84; 6 =26s; 1=14s

Fig.6.2 — Registro da Excitagdo de um Processo Estavel

2) Célculo das agbes para um controlador com estrutura em série

Arelagdo 6 = 1,85, indica que o modo apropriado € um PID
T

Da tabela Kp<0,85.1 .6 =175
T

Q|-

p

Ti 20=26s
Td =0,41=6s

Fig.6.3 — Resposta a uma Varia¢éo no SP
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6.2.2) Para Processos Instaveis

Apos a identificacdo do processo segundo o modelo integrador puro com tempo morto, utilizar a
tabela 6.4, para calcular as acdes a serem fixadas no controlador de estrutura conhecida. As
formulas da tabela 6.4 permitem obter respostas bi-amortecidas.

A escolha do modo de regulacéo estéa ligada a controlabilidade do sistema que € determinada
pelo produto K .t .

0,05 0,1 0,2 0,5
K.t < f >
ON-OFF P Pl PID malhas
) especiais
MODOS DE REGULAC;AO
ACOES P Pl Pl PID PID PID
Série Paralelo Série Paralelo Misto
G, 0,8 .9 0,8 .9 0,8.6 0,8.6 0,8.6 0,8 .9
K.t K.t K.t K.t K.t K.t
Ti Maxi 0 K.T° 4,8.1 K.T° 5,2.T
0,15 0,15
Ty 0 0 0 04.1 0,35 04.1
K

Tabela 6.4 — Célculo das Acgbes P, | e D para Processos Instaveis

ApoOs os célculos e fixacdo das agdes, no controlador, é necessario efetuar um teste de
resposta do sistema (mudangas no set-point). Se os resultados obtidos ndo forem satisfatorios,
refazer a identificacdo, confirmar a estrutura do controlador e recalcular as acgdes.

Exemplo:

1) Identificagdo do Sistema

A resposta de um sistema em malha aberta é representado na fig. 6.5.

Da identificagdo obtém-se os seguintes parametros:

T=036mn e k= 1,4 min*
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Fig.6.5 — Resposta de um Processo Instavel

2) Calculo das ac¢des de um controlador série

O produtoK.1=1,4.0,36 = 0,5 (PID)
Da tabela 9.2:

Kp= 085 =085 =1,7
K.t 0,5

Ti=S.t =1,8min

Td=0,4.1 =0,14 min

Fig.6.6 — Resposta de um Processo Instavel para uma variagdo em SP

6.3) METODO DE ZIEGLER E NICHOLS EM MALHA FECHADA
Este método baseia-se na observacdo da resposta do processo e do conhecimento da

estrutura do controlador. E um dos métodos que permite o calculo das a¢bes de controle sem a
necessidade dos parametros do processo.
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Este método é indicado para processos estaveis e instaveis, mas ndo se adapta muito bem em
malhas rapidas (vazéo por exemplo) e nos processos com tempo morto alto. O método consiste
em colocar a malha de controle em oscilagdo. O periodo das oscilagdes e ganho critico do
controlador Ger que ocasiona oscilagfes, permitem os calculos das a¢des a serem fixadas no
controlador. O calculo depende da estrutura do controlador utilizado e do modo de regulagéo
escolhido ( P, Pl e PID).

O critério de performance escolhido por Ziegler e Nichols foi o de resposta de amortecimento
de 1/4. (fig. 6.7)

Fig.6.7 — Resposta com amortecimento de 1/4
6.3.1) Procedimento
a) Determinacdo de Gcre T
Com o controlador em manual, estabilizar o processo em torno do ponto de funcionamento.
- Fixar o controlador Td = 0 e Ti = maximo, ou seja, controlador proporcional puro.
- Fixar ganho proporcional Kp =1 ou BP = 100%

- Colocar set-point igual ao valor da variavel do processo (PV) e passar o controlador
para automatico.

- Efetuar um degrau no set-point ASP de duracao limitada. O valor de ASP devera
ser escolhido do modo que a amplitude de oscilacdo ndo exceda a 10%. Durante
o0 teste é importante que a saida do controlador ndo sature.

- Observar o sinal da variavel do processo ( PV ) ou da variavel manipulada ( mV ) na
carta de um registrador.

Se a variacdo de PV estiver amortecida, como na figura 6.8, aumentar o ganho proporcional Kp
( diminuir BP%) e refazer a excitacao.

Fig. 6.8 — Resposta Amortecida
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Se a oscilacdo de PV for divergente, como na figura 6.9, diminuir o ganho proporcional
(aumentar BP%).

Fig. 6.9 — Resposta Divergente

O teste termina quando se obtém uma oscilacdo continua da varidvel do processo como
mostrado na figura 6.10

Fig. 6.10 — Resposta Oscilatoria

- Anotar o ganho do controlador que ocasionou a oscilagdo continua ( Gcr )
- Diminuir o ganho proporcional para estabilizar a variavel controlada ( PV) .

- Medir o periodo T; figura 6.11

Fig 6.11 — Resposta Oscilatoria
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b) Célculo das agdes do controlador

Obtido os parametros T e Gcr , usar a tabela 9.3 para calcular as a¢des a serem fixadas no
controlador.

MODOS DE REGULACAO

AC@ES P Pl Pl PID PID PID
Série Paralelo Série Paralelo Misto

Gr gig g&g SEE SEE SEE giﬁ

2 2,2 2,2 3,3 1,7 1,7

T, Maxi T 2.T T 0,85.T T

1,2 G 4 G 2

T4 0 0 0 T T.G. T

4 13,3 8

Tabela 6.12 — Método de Ziegler e Nichols para Processos Estaveis e Instaveis

EXEMPLO:

A figura 6.13 mostra o sinal da valvula para um ganho critico do controlador = 4 (Gcr = 4)

T =56s

Fig. 6.13 — Resposta Oscilatoria

Da figura 6.14 obtém-se T =56 s

Se escolhermos um PID com estrutura série e fazendo uso da tabela 6.12, obtemos:

Kp= 4 =12
3,3
Ti=0,25.56 =14's

Td=0,25.56=14s
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Fixando os valores calculados no controlador e aplicando um degrau no SP, obtém-se como
resultado a figura 6.14:

T -
0 30 60 90 t{s)

Fig 6.14 — Resposta do Processo para uma Variagao no SP

6.4) METODOS DE AUTO-SINTONIA

Astréom e Hangglund descrevem um método de sintonia automética (auto-sintonia) que é uma
alternativa do método Ziegler-Nichols pela ciclagem continua.

O método tem as seguintes caracteristicas:

1) O sistema € excitado por um relé que causa oscilagées no sistema com pequena
amplitude. A amplitude pode ser restrita pelo ajuste da amplitude da entrada.

2) Normalmente um experimento em malha fechada é suficiente para encontrar o
modelo dindmico, eo experimento ndo reuger alguma informagéo prévia do modelo.

O auto-sintonizador usa um relé com uma zona morta que gera a oscila¢gdo do processo:

r—-h

Processo

Relé
tfZona mona
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O ultimo ganho ( K, ) é calculado por:

1]
N
o

KCU

=
©

Onde:

d = Amplitude do relé
a = Amplitude da oscilacao do processo

O ultimo periodo ( P, ) € encontrado medindo o periodo de oscilagdo do processo.

A partir de K., e P, obtém-se os parametros do controlador utilizando o critério de Ziegler-
Nichols.
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EXERCICIOS PROPOSTOS

1) Qual é a diferenca entre Variavel do Processo (VP) e Variavel Manipulada (MV)?

2) Como pode ser classificado um controle em relacdo a sua acao?

3) Conceitue:

a)
b)
c)

Controle Manual
Controle Automatico
Controle Auto-operado

4) Quais as caracteristicas inerentes de cada processo, que determinam atrasos na
transferéncia de energia e consequentemente dificulta a acdo de controle? Defina-

as

5) Como podemos caracterizar um processo como instavel ou estavel?

6) Quais sdo os modos de acionamento existentes?

7) Quais sdo as caracteristicas basicas de um controle ON-OFF?

8) O que é Faixa Proporcional?

9) Quais séo as caracteristicas basicas de um controle proporcional?

10)
11)

12)

13)

14)

Quais séo as caracteristicas basicas de um controle integral?
Quiais sdo as caracteristicas basicas de um controle derivativo?

Um controlador integral é usado para controle de nivel, estando o valor
desejado ajustado para 12 metros e sendo a faixa de medicdo de 10 a 15
metros. A saida do controlador é inicialmente 22%, sua ac¢ao é direta e esta
ajustada com Ki = 0,15 rpm. Qual é a saida do controlador apés 2
segundo, se o nivel sofre um desvio em degrau e passa para 13,5 metros?

Numa bancada de teste (malha aberta), um controlador PI, acdo direta, se
encontra com VP = SV e saida estavel em 8,00 mA. A sua faixa proporcional
esta ajustada em 100% e o ganho integral em 3 rpm. Em um instante qualquer
foi introduzido um desvio em degrau de 10%, fazendo-se VP > SV. Ao final de 15
segundos, o desvio foi anulado voltando-se a ter VP=SP. Qual seria a saida do
controlador 3 minutos apos ter sido introduzido o erro?

Um transmissor envia um sinal de 11,20 mA para um controlador proporcional
cujo valor setado esta ajustado para 12,00 mA. O controlador envia entdo um
sinal de 6,80 mA para o posicionador. Nestas condicdes e supondo que
inicialmente So = 12 mA, em qual faixa proporcional o controlador esta ajustado?
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15)

16)

17)

18)

19)

20)

21)
22)
23)

24)

Num controlador proporcional estando a variavel do processo igual ao valor
desejado, o que acontece com a saida se alterarmos o ganho de 1 para 2?

Qual é a saida do controlador Pl quando VP=SV?

Um controlador Pl de acdo direta estava em condi¢cdes abaixo quando foi
introduzido um desvio e VP passou a ser 40%. Qual serd a nova saida 10
segundos apos ter sido introduzido o desvio?

Condicdes Iniciais:

VP =30% ; SP = SV = 30%; FP = 50%; Ki=3rpme So=0,4 Kgf/cm2

A saida de um controlador Pl esta equilibrada e estavel numa bancada de teste.
Introduzindo-se um desvio de 10%, 15 segundos apds, a saida atinge 17,6 mA.
Introduzindo-se 0 mesmo desvio em sentido contrario, s saida atinge 6,4 mA no
final do mesmo tempo. Considerando que a faixa proporcional ajustada é igual a
50%, qual é o ganho integral utilizado no teste?

O que um controle tipo Feedback?

Quais séo os critérios de performance e comportamento das aces PID em malha
fechada? Defina-os.

O que é um controle em cascata?
O que é um controle Feed Foward?
O que é um controle Split Range?

Quais sdo os métodos de sintonia de malhas mais utilizados? Defina-os.
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