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Abstract: One of the most common processes in modern control is the liquid level. Traditionally,
the designers used the conventional PID (Proportional-Integral-Derivative) controller. However,
the liquid level’s behavior is nonlinear, and in this way, the PID controllers only show a
good performance near a determined operating point. This restriction produces limitations
in the improvements to the system’s behavior, which compromises the economic benefits. As
alternatives to the conventional PID, the researchers proposed several nonlinear controllers.
But, some of them show very complex implementations in a real scenario. Thus, in this work,
we propose a controller to the liquid level which does not require an operating point, has a simple
design and implementation, is robust to external disturbances, uncertainties, and variations in
the parameters. The work, beyond the proposed controller, presents results of stability analysis
and simulations.

Resumo: Uma das mais importantes atividades nos processos de controle moderno é o controle
do nivel de liquido em tanque. Tradicionalmente, os projetistas utilizam controladores do tipo
proporcional-integrativo-derivativo. Porém, devido ao fato da dinamica do nivel de liquido em
tanque ser nao linear, esses controladores s6 apresentam bom desempenho em torno do ponto
de operacgao para o qual foram projetados. Essa limitacao acaba por dificultar a melhoria
do desempenho do sistema comprometendo possiveis beneficios econdémicos. Para superar as
limitagoes dos controladores tradicionais, muitas propostas de controladores nao lineares vém
sendo apresentadas, embora em muitas delas, a complexidade do controlador proposto torna
muito dificil sua implementacdo. Assim, neste trabalho serd apresentada uma proposta de
controlador para o nivel de liquido em tanque, que nao requer operar em torno de um ponto
de operagao, que possui um projeto e implementacao simples, além de ser robusto a disturbios
externos e as incertezas e variagoes paramétricas. O trabalho, além da proposta do controlador,

apresenta resultados de andlise de estabilidade e simulagoes.
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1. INTRODUCAO

Muitos processos industriais, plantas de tratamento de
aguas e plantas de usinas de geracao de energia atomica,
dependem de controle do nivel de liquido em tanque, o qual
é comumente encontrado em aplicagoes industriais pois
representa uma necessidade generalizada em industrias de
todos os setores (Keviczky et al., 2011; Short e Selvakumar,
2020; Zhao e Zhang, 2020; Urrea e Pdez, 2021).

O controle de nivel de liquido em tanques é importante
nos processos de controle moderno, pois pode melhorar
potencialmente a qualidade do produto e aumentar seus
beneficios econdémicos (Yu et al., 2020).

A dinamica do nivel de liquido em tanques, assim como
a maioria das plantas reais (Tapak e Huba, 2012), é nao
linear. Devido a complexidade de se controlar dinamicas
nao lineares, muitos engenheiros projetam, para o con-
trole do nivel de liquido em tanques reais, controladores
baseados em modelos linearizados destes tanques (Tapdk
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e Huba, 2012; Short e Selvakumar, 2020; Urrea e Péez,
2021). A solucdo tipica adotada pela industria para o
controle do nivel de liquido em tanque é o uso de con-
troladores Proporcional-Integrativo (PI) ou Proporcional-
Integrativo-Derivativo (PID) (Zhao e Zhang, 2020; Short
e Selvakumar, 2020). Os controladores PI e PID, embora
sejam concisos, confidveis e possuam significado fisico de
facil compreensao (Zhao e Zhang, 2020), operam adequa-
damente apenas em um determinado ponto de operagao
para o qual foi projetado. Porém, quando operam fora do
ponto para o qual foram projetados, devido a perturbacoes
ou mudancas na referéncia do nivel, o desempenho destes
controladores se deteriora rapidamente (Tapdk e Huba,
2012; Short e Selvakumar, 2020; Dias et al., 2021).

O uso da configuragao tradicional dos controladores PI e
PID, devido a complexidade decorrente das nao linearida-
des, dificulta a melhoria do desempenho do sistema (Urrea
e Pdez, 2021), desta forma, comprometendo os possiveis
beneficios econémicos. Buscando superar a limitagao dos
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controladores convencionais, ao longo dos anos, pesquisa-
dores tém proposto diversas técnicas de controle, tais como
backstepping, gain scheduling, controle adaptativo, entre
outros (Tapék e Huba, 2012; Urrea e Pdez, 2021).

Embora o controle do nivel de liquido em tanques simples
seja muito comum na industria, outros arranjos também
sao observados, tais como tanques duplos, triplos, quadru-
plos entre outros. O arranjo se d4 de acordo com a neces-
sidade da atividade industrial desenvolvida. Na literatura
mais recente, é facil encontrar trabalhos que abordam o
controle do nivel de liquido em tanques simples (Short
e Selvakumar, 2020; Zhao e Zhang, 2020; Urrea e Péez,
2021), triplos (Tapdk e Huba, 2012; Yu et al., 2020; Amor
et al., 2022), ou quadruplos (Gouta et al., 2017; Destro
et al., 2021; Dias et al., 2021).

O que se pode observar em comum nos trabalhos citados
é a complexidade na implementacao do controlador pro-
posto, o que muitas vezes compromete a adocao destes
controladores.

Contribuicao: o objetivo deste trabalho é propor e ana-
lisar as propriedades matematicas de um controlador ro-
busto por modelo de referéncia com sinal de controle suave
para aplicacao no controle do nivel de liquido em tanques
reais com dindmica nao linear, que nao se limite a ope-
racao em determinados pontos de operagao e que possua
estrutura de projeto e implementacao simples para tornar
viavel sua implementacao em processos industriais reais.

Para tanto, o controlador proposto aqui fard uso de uma
técnica de suavizacao (Dias et al., 2013, 2018, 2019) asso-
ciada ao controlador TVS-MRAC (controlador adaptativo
por modelo de referéncia e estrutura varidvel para tanques)
proposto em Dias et al. (2021). O desempenho do contro-
lador proposto neste trabalho serd demonstrado através de
simulagoes para o caso do tanque em arranjo simples e em
arranjo quadruplo.

O Processo de Tanque Quadruplo (QTP) considerado foi
projetado por Johansson (2000) e é um processo composto
por quatro tanques interligados com duas bombas para
atuar no processo (ver Figura 1).

Tanque 3 Tanque 4

ha i
Eul e

Tanque 1 Tanque 2

Figura 1. Diagrama do processo de tanque quadruplo.

Neste artigo, o leitor encontrard na secao 2 a descricao dos
processos a serem controlados; na secao 3 o controlador
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serd proposto e detalhes das propriedades matemaéticas
serao discutidas; a secao 4 detalha a aplicagao do contro-
lador proposto; ja na secao 5 os resultados de simulagao
do controlador proposto aplicado aos processos de tanques
em arranjo simples e quadruplo serao apresentados e ana-
lisados; por fim, algumas conclusées sao incluidas na secao
6.

2. PROCESSOS A SEREM CONTROLADOS

O processo de controle do nivel de liquido em tanque que
serd estudado neste trabalho é o de um tanque simples,
descrito na Figura 1 (ex. Tanque 4), com o fluxo de
entrada de liquido no tanque proporcional & tensdo (v)
aplicada a uma bomba e com a medi¢ao do nivel (h) da
coluna de liquido no interior do tanque, através de sensor
de pressao instalado no fundo do tanque. Desta forma,
aplicando a equagao de Bernoulli, que é decorrente da lei
de conservacao de massa, tem-se

h = —ap\/2gh + kpv, (1)

af kb
ap = —— kp = —
D . ) D At 3
A; é a drea da segdo reta do tanque, ay é a area da segado
reta do furo de saida do tanque, kj é a constante da bomba,

e g é a aceleracao da gravidade.

em que

O processo do tanque quadruplo consiste de quatro tan-
ques simples interconectados com duas bombas para pre-
encher os tanques. Na Figura 1 é possivel verificar um
diagrama descritivo do processo. O objetivo do processo
é controlar o nivel dos tanques 1 e 2 manipulando as
tensoes aplicadas nas bombas 1 e 2. Os sinais de entrada
do processo sao as tensoes v; e vo aplicadas as bombas.
As saidas do processo sao os quatros niveis dos liquidos
nos tanques (hi, ha, hs e hy), sendo um por cada tanque.
Assim, o processo do tanque quadruplo pode ser descrito
por (Dias et al., 2021):

hy = —a1\/2gh1 + az\/2ghs + Y1k v,

f:l2 —az/2gha + as\/2gha + y2kava, 2)
hs = —ag\/2ghs + (1 — y2)kav2,

hy = —as\/2ghs + (1 —y1)k1v1,

em que os parametros v1,72 € (0,1) s@o proporcionais a
abertura das vélvulas (S1 e S2), sendo 0 completamente
fechada e 1 completamente aberta.

3. CONTROLADOR PROPOSTO

Considere a planta nao linear que descreve a dinamica
de um tanque simples (1), acrescida de um distirbio de
entrada, dada por

h = —ap\/2gh + k(v +d), (3)
em que a, > 0, k, > 0, d é o disturbio de entrada, h > 0
¢é a saida da planta e v é o sinal de entrada da planta, ou
seja, € o valor de tensao que deve ser aplicado na bomba,
o qual serd utilizado para controlar o nivel do liquido no
tanque. Seja .
R = —amhuy + kpr (4)
o modelo de referéncia para a planta em que r é a entrada
e h,, a saida.

Considere as seguintes hipoteses:
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H1. Somente a entrada e a saida da planta serao utilizadas
no célculo do sinal de controle v;

H2. A planta é completamente controlavel e observavel,

H3. Os sinais de k, e k,, sao assumidos iguais;

H4. O modelo de referéncia é estavel, ou seja, a,, > 0;

H5. com o objetivo de garantir que o erro entre o sinal
de referéncia e a saida do modelo seja nulo, deve-se
escolher k,, = am;

H6. disturbio constante.

O propédsito é encontrar uma lei de controle v, utilizando
apenas medidas da entrada e saida da planta, tal que o
erro entre a saida da planta e a saida do modelo,

€y = h — hm7
tenda a zero assintoticamente a partir de condicoes iniciais
arbitrarias e sinal de referéncia r arbitrdrio continuo e
uniformemente limitado.

Para a planta rastrear o modelo de referéncia, considere
v = 91 + 027 (5)

onde _
01 = —9160
{ 92 = —?260 (6)
e — —
0, = sgn(r)&k.lr >0 )
0y = k0, — 0,
com 651 > 0.

Aplicando a equagao (5) na equagio (3), tem-se
h(t) = —ap\/2gh + kp(01 + 02 + d). (8)

Derivando-se a equagao (8) e aplicando as expressoes (6)
e (7), obtém-se

h(t) = —a,,@—&- kp<é1 + 92 + d)7
h(t) = *apg(\/ih)ilh, + kp(él + 92),
h(t) = —f(h)h — ky((B1e0) + O2e0), )
h(t) = —f(h)h — ky(1e0 + O1é0 + Oze0),
h(t) = (h)h kpf 1(é0 + Emeo),
onde
F(h) = apg(v/2gh) " e
éo = h — hm (10)

Derivando-se a equagéao (10), considerando r um degrau e

aplicando (4), (9) e (10), obtém-se
éo(t) = }.l—.flm.:}:b‘tamhm_kmi’v .
éo(t) = —f(h)h — kpb1(éo + kmeo) + amhm,
éo(t) = —Apég — kpk 9160 + A, hm,

em que

(11)

Ap = (f(h) + kyb1),

Ay = (am - f(h))
Teorema 1. Considerando a planta (3), o modelo de refe-
réncia (4) com sinal de referéncia do tipo degrau, o sinal
de controle (5) e as hipdteses H1-H6, pode-se afirmar que
o erro entre a saida da planta e a saida do modelo de
referéncia ey — 0 quando ¢ — oco.

Prova. Considere a candidata a fungao de Lyapunov
B kykmbrcl

V(éo,e0) = ) 5
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e a sua derivada primeira
V(éo, 60) = éoéo + kpkm91éoeo.

Substituindo &y pela equagao (11) tem-se
V(éo,e0) = —Anéd + Aphunéo,

Devido ao cancelamento do termo kpkmgléoeo e hy, =0
quando t — oo para um sinal de referéncia constante,
obtém-se

V(éo, 60) S 0.

Para o sistema manter a condicio V(ég,e0) = 0, a
trajetéria deve estar confinada a linha ég = 0. Desta forma,
considerando (11) quando ¢ — oo, tem-se:

(12)

eg=0 = ¢4 =0 = ¢9 =0,
em que, de acordo com o teorema de LaSalle, a origem é
globalmente assintoticamente estavel. O

Modificando (3) para o caso de disturbio de saida, tem-se

= —ap\/2gh + kv + d. (13)
Corolério 2. Considerando a planta (13), o modelo de
referéncia (4) com sinal de referéncia do tipo degrau, o
sinal de controle (5) e as hipdteses H1-H6, pode-se afirmar
que o erro entre a saida da planta e a saida do modelo de
referéncia eg — 0 quando t — oo.

Prova. A prova é imediata pois a derivada a segunda da
equacdo (13), considerando as hip6teses H1-H6, é igual a

equagio (9) O
Considere a equagao do erro
e=r—h, (14)
e sua derivada )
é=—h. (15)

Derivando-se a equagdo (15), considerando as hipGteses
H5, H6 e aplicando (4), (9), (10), (14) e (15) obtém-se

e(t) (h)h +k 91(60 + k’meo)

é(t) = —f(h)é + k0, ((h — h m) + kmeo), (16)
€(t) (h)e —k 916 — k 91]1 + k‘ k 9160,

e(t) = (f( ) +k 9126 - k km016

é(t) = —Apé — kpknbre.
Teorema 3. Considerando a planta (3 ou 13), o modelo de
referéncia (4) com sinal de referéncia do tipo degrau, o
sinal de controle (5) e as hipéteses H1-H6, pode-se afirmar
que o erro entre o sinal de referéncia e a saida da planta
e — 0 quando t — oco.

Prova. Considere a candidata a fun¢ao de Lyapunov
22 7,2
é kyk,,01¢
Vie.e) = & o Bpfm¥ie”
(,6) = 5 + -2

e sua derivada primeira
V(é,e) = éé + kpknm0ée.
Substituindo € pela equagéo (16) tem-se
Vie,e) = —Apé® — kpkmbiée + kpkn0: ée,
Viée) = —Apé?
o que resulta em
V(é,e) <O0.
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Para o sistema manter a condigao V(é, e) = 0, a trajetoria
deve estar confinada a linha é = 0. Desta forma, conside-
rando (16) quando t — oo, tem-se:

e=0 = é=0 = e=0, (17)
em que, de acordo com o teorema de LaSalle, a origem é
globalmente assintoticamente estavel. O

Corolério 4. Considerando a planta (3 ou 13) com incer-
teza em seus parametros, o modelo de referéncia (4) com
sinal de referéncia do tipo degrau, o sinal de controle (5) e
as hipéteses H1-H6, pode-se afirmar que o erro entre o sinal
de referéncia e a saida da planta e — 0 quando t — oo.

Observagao 1. O controlador proposto é robusto as in-
certezas em seus parametros e disturbios externos de en-
trada ou saida. O formato final do controlador lembra
um controlador Proporcional-Integrativo nao linear. Este
formato proposto, além de suavizar o sinal de controle,
possui implementagao simples.

4. APLICACAO DO CONTROLADOR PROPOSTO

O controlador proposto sera aplicado a duas situagoes
distintas. A primeira é o controle do nivel de liquido
no tanque 4 do processo QTP (Figura 2(a)) de forma
isolada. A segunda situagao é o controle dos tanques 1
e 2 do processo QTP completo, um processo com forte
acoplamento entre suas entradas e saida, definido pelo
sistema (2).

O objetivo de controle serd determinar a dinamica do
nivel de liquido no tanque 4 (primeiro caso), tanques 1
e 2 (segundo caso). Para simplificar, definiremos como
requisitos de projeto uma dinamica sem oscilagoes e com
tempo de assentamento de 4s para todos os casos.

" l ; , l ;
M rvRr-pr, 2 I vRepr |2 1

| b |_hs
QTP 42 QTP lL 4
h ) hs
B 2 rMR-PL, |2 ]—.2
(a) (b)

Figura 2. Diagrama de blocos da estrutura de controle para
o tanque 4 isolado (a) e para o QTP (b).

O controlador proposto, que chamaremos de TMR-PI
(Tank Model Reference PI), utiliza um modelo de refe-
réncia para determinar o comportamento desejado para
a dinamica da saida da planta. Como utilizaremos, por
simplicidade, os mesmos requisitos de projeto para todos
0s casos, é necessario definir apenas um tnico modelo de
referéncia, dado por

hin(y = —hm@y +7¢), T =412 (18)
No processo do tanque 4 isolado e no QTP completo, os
distirbios serao considerados constantes e, desta forma, o

sinal de controle serd

e definindo-se
{91“) =sen(r)lagri >0 o
020) = Fmb1() — )

com ?k1(4) = 20, ﬁkl(l) = 51{)1(2) =8.
5. RESULTADOS

Nesta secao sao apresentados os resultados de simulacao do
controlador proposto aplicado a duas situagoes distintas.
Para cada uma delas, o controlador proposto serd compa-
rado com um controlador PI dado por

() = ke(i)€() +ki<j>/€<j>v i=4,1,2, (20)
em que

ke(ay = 9,175 ke(r) = 3,0 ke(2) = 2,7
Ki(ay = 2,388 y=0,1 ki(2) = 0,0675

No caso do tanque 4 isolado, projetou-se um controlador
PI, com os mesmos requisitos do modelo de referéncia, para
a funcao de transferéncia de primeira ordem da planta
linearizada, por série de Taylor truncada no primeiro
termo, em torno do ponto de operacao de lcm no nivel
do liquido no tanque 4, com condic¢oes iniciais nulas e
ajuste da abertura da vélvula v; = 0. J& no caso do QTP
completo, utilizou-se os ajustes dos controladores PI e os
pontos de operagao definidos por Johansson (2000).

Todas as simulagoes utilizaram o QTP da equacdo (2),
o modelo de referéncia (18), o controlador proposto (19)
e o controlador PI (20). Além disso, para solucionar
as Equacoes Diferenciais Ordindrias (EDO) utilizou-se o
método de Euler com um passo de h = 0,001. Todos os
sinais de tensoes enviados para as bombas eram saturados
entre 0-10V, os pardmetros utilizados no processo QTP
sao definidos na Tabela 1(a), as condigGes iniciais da
simula¢do do QTP completo na Tabela 1(b), as variagoes
na referéncia e em alguns parametros ao longo do tempo
para o tanque 4 isolado na Tabela 2(a) e, por fim, as
variacoes nas referéncias e em alguns parametros ao longo
do tempo para o QTP completo na Tabela 2(b).

Tabela 1. Parametros e condigoes iniciais

(a) Parametros (b) Condigéo inicial QTP

Valor Und. Valor | Und.

g 981 cm/s? h1 6,2 cm

agi,ap3 | 0,071 cm? ha 6,35 cm

aga,aps | 0,057 cm? hs3 0,9 cm

Ap1, A 28 cm? ha 0,7 cm
Aga, A 32 cm? vy, U2 3,0 \Y
kp1 3,33 | cm?/(Vs) 1 0,7 -
kb 3,35 | cm?/(Vs) 2 0,6 -

Na primeira simulacdo (Figura 3), a referéncia muda trés
vezes, sempre se distanciando do ponto de operagao para o
qual a planta foi linearizada. Também, foram realizadas al-
teracoes no ajuste da valvula S1, o que resulta na modifica-
¢ao do ganho de entrada, e no diametro do orificio de saida

v; = b13j) + 0205y, J = 4% .1,2 (19)  do tanque. Na simulagao ¢ possivel notar a degradagao do
onde desempenho do controlador PI & medida que o sistema
01(j) = _§1(.)60( y , se afasta do ponto de operacao. Ja o desempenho do
{ 0 ! -9 ! e Y i=4,12 controlador proposto praticamente permanece inalterado
2(7) 2(7)707) durante toda a simulacdo, o que comprova a robustez da

T No caso do tanque 4 isolado, o v1 do diagrama é igual a vy. técnica.
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a9 n
- ha (P)
—— hq (TMR-PI)

0 25 50 75 100 125 150 175 200

(a) Nivel do liquido no tanque 4(cm X s)

10 A
— v1 (Pl)

— v (TMR-PI)

g = S

0 25 50 75 100 125 150 175 200

(b) Tensdo da bomba 1(volts X s)

Figura 3. Simulagdo da dinamica do tanque 4 do QTP utilizando o controlador proposto (TMR-PI) e o PI projetado

para operar com o nivel em torno de lcm.
Tabela 2. Variagao temporal de cada simulacao

(a) Variacées tanque 4 (b) Variagoes QTP

Tempo | Mudanca Tempo Mudancga
Os rqg = 1,000 50s r =71
25s v1 = 0,200 75s 71 = 0,80, v2 = 0,60
50s rq = 2,000 100s ro =6,5
75s ag = 0,025 150s rL =26,9
100s rq = 3,000 175s v1 = 0,80, v2 = 0,80
125s ~v1 = 0,400 200s rg =5,0
150s as = 0,100 250s r =34
1758 r4 = 4,000 275s 41 = 0,60, v2 = 0,60
300s ro =17,25
350s ry=25,2

Na segunda simulagao (Figura 4) o cendrio é bem mais
complexo devido ao fato do sistema ser nao linear e for-
temente acoplado. O que se pode observar é que o con-
trolador PI projetado por Johansson tem seu desempenho
muito depreciado devido as variagOes paramétricas e as
mudancas de referéncias que fazem o controlador atuar
fora do ponto de operagao para o qual foi projetado.
Porém, mais uma vez é possivel verificar a robustez do con-
trolador proposto que praticamente consegue manter seu
desempenho conforme os requisitos de projeto para todas
as circunstancias, apenas falhando durante os momentos
de saturacao do sinal de controle.

5.1 Discussao

Projeto do controlador proposto: Pode ser conside-
rado bem simples, pois envolve a definicao de um modelo
de referéncia para a dindmica desejada para o nivel do
liquido no tanque, e a definicdo do ganho 6, com um
valor positivo, sendo que quanto maior for a amplitude
deste ganho, maior serao os picos do sinal de controle
e, consequentemente, mais rapida serd a convergéncia do
sinal de saida da planta para a dindmica do modelo de
referéncia.

Pontos de operagao: Diferente dos controladores PI,
o controlador proposto consegue operar adequadamente
sem a necessidade de pontos de operacao e ajustes nos
parametros do controlador. Isso ocorre devido a dinamica
nao linear existente no erro eg.
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Aplicabilidade: O controlador proposto pode ser con-
siderado uma opc¢ao vidvel para aplicacoes industriais de
controle do nivel de liquido em tanques. O mesmo é sim-
ples de se implementar e possui sinal de controle suave
mesmo seguindo as restrigoes de um caso real modelado no
trabalho de Johansson (2000). Além disso, o controlador
nao necessita do conhecimento dos parametros da planta
e requer apenas a medigao do sinal de saida da planta.

6. CONCLUSOES

Neste trabalho foi proposto um controlador nao linear
robusto para o controle do nivel do liquido em tanque.
O controlador proposto é robusto a distirbios externos,
incertezas e variagoes paramétricas. O controlador possui
regras de projeto simples, as quais necessitam de uma
definicdo de um modelo de referéncia para a dinamica do
sinal de saida da planta e a determinagao da amplitude de
um ganho relacionado a quao rapido se deseja o rastrea-
mento da planta ao modelo de referéncia. O controlador
apresentou um transitorio rapido e sem oscilagoes em to-
das as simulagoes realizadas, possui um sinal de controle
suave, nao exige o conhecimento dos parametros da planta
e apenas realiza medigoes do sinal de saida da planta.
Foram realizadas anédlises das propriedades matemaéticas
do controlador proposto e desenvolvidas simulagoes para
destacar as principais caracteristicas.

Em trabalhos futuros, sera realizado estudo para a imple-
mentacao do controlador proposto em uma planta real.
Também serao realizados estudos para embarcar a técnica
proposta em computadores industriais, em Controlado-
res Légicos Programdveis (CLP) e microcontroladores de
baixa poténcia com arquitetura RISC (Reduced Instruction
Set Computer).
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