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RESUMEN

Este documento presenta un estudio de los sistemas de control lineales y no lineales, en
especial los sistemas de control con accién de reset y basados en légica difusa, haciendo

un especial énfasis en el disefio y analisis de estabilidad de los mismos.

El presente realiza un estudio mediante el disefio y simulacién de diferentes esquemas de
control, tanto lineales (clasicos) como no lineales (NPID) con y sin accion de reset;

considerando y no considerando la l6gica difusa.

Se toma en consideracion dos procesos quimicos no lineales, se busca obtener el modelo
de primer orden mas retardo de tiempo (FOPDT) para: un tanque de mezclado con retardo

variable y un reactor CSTR con reaccion Van Der Vusse.

Para validar los resultados de cada esquema se utilizan indices de desemperio (indice ISE,
indice ITSE e indice TVu) y caracteristicas de respuesta en estado transitorio (Maximo

sobrepico (M,) y tiempo de establecimiento ().

Para presentar los resultados de forma amigable al usuario se presentan todos estos en
una interfaz grafica de usuario (GUI), se presentan ambos procesos con sus respectivos
indices y caracteristicas de respuesta ftransitorias ante cambios de consigna vy

perturbaciones.

PALABRAS CLAVE: Sistemas de control con acciéon de reset, esquemas PID lineal,
esquemas PID no lineal, modelo lineal de primer orden mas retardo de tiempo, sistemas

de control con logica difusa, indice ISE, indice ITSE, indice TVu, Maximo sobrepico (M,),

tiempo de establecimiento (t;).
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ABSTRACT

This document presents a study of linear and non-linear control systems, especially Reset
Control Systems and Fuzzy Control Systems, with special emphasis on their design and

stability analysis.

The present one carries out a study of the design and simulation of different control
schemes, both linear and non-linear (NPID) with and without reset action; considering and

not considering fuzzy logic.

Two non-linear chemical processes are taken into consideration a mixing tank with variable

delay and a CSTR reactor with Van Der Vusse reaction.

To validate the results of each scheme, performance indexes (ISE, ITSE and TVu) and

response characteristics in transitory state (overshoot (M, ) and setting time (ts)) are used.

The results are presented in a graphical user interface (GUI), both processes are presented
with their respective performance indexes and response characteristics in transitory state

to setpoint changes and disturbances.

KEYWORDS:

Reset control systems, linear PID scheme, nonlinear PID control scheme, First Order Plus
Dead Time models, Fuzzy control systems, index ISE, index ITSE, index TVu, overshoot

(Mp), setting time (t;).



1. INTRODUCCION

En la industria, es comun encontrarse con procesos continuos, en donde la transformacion
de materias primas se realiza de manera constante por lo que se vuelve necesario el
manejo de variables como temperatura, presion, nivel, flujo, entre otras, que son variables
del tipo analdgicas y son de gran importancia para medir, manipular o controlar el flujo de
material [1].

El control de este tipo de procesos continuos requiere obligar al sistema a seguir un
comportamiento en su respuesta y mantenerlo alrededor de un punto de control a pesar de
cambios de referencias o la presencia de perturbaciones. Los controladores mas populares
en la industria son los esquemas PID (Accion Proporcional, Integral y Derivativa) el cual
presenta ventajas de facilidad de disefio, versatilidad y un desempefo usualmente
adecuado en procesos lineales. Sin embargo, sistemas como los procesos quimicos que
evidencian comportamientos dinamicos no lineales, presentan una frecuente degradacion
del desempeno en la respuesta a pesar de la correcta sintonizacién del controlador [2].

Los sistemas de control con reset fueron uno de los primeros intentos de superar las
limitaciones de los sistemas de control lineal e invariante en el tiempo (LTI). Su desarrollo
se inicié hace sesenta afos con el trabajo de Clegg (1958), que introdujo un integrador no
lineal basado en una accion de reset [3]. Por lo general, se utiliza un sistema de control
base para poder disenar de forma adecuada un controlador con accién de reset. Un
enfoque comun es disenar el sistema base para que sea estable y cumpla con algunas
especificaciones de rendimiento, y luego se incluya el reset sobre algunos estados
compensadores para mejorar el rendimiento y la robustez del sistema inicial. Sin embargo,
la accién de reset puede desestabilizar un sistema de control base. Es decir, el control con
accion de reset puede usarse para superar las limitaciones fundamentales de los sistemas
de control LTI, pero puede funcionar peor que su sistema base si se usa a ciegas [4].

Los sistemas de control basados en una légica difusa (Fuzzy Control Systems) pertenecen
al grupo de los basados en técnicas de inteligencia artificial y se ha convertido, junto con
las redes neuronales, en una alternativa atractiva en aplicaciones de control de procesos
[5]. Estos sistemas se basan en el disefio de un controlador que realice una interpretacion
intuitiva (no numéricamente exacta) del estado de ciertas variables, y con esto se deduzca
en forma légica una actuaciéon posible que permita llevar a la variable al estado deseado
[6]. Sin embargo, a diferencia de un control PID o un control con accion de reset este tipo
de control introduce ciertos problemas de indole practica debido a que no maneja las
ganancias que se utilizan usualmente en los controladores mencionados, por esto, es
posible que se llegue a obtener resultados no deseados que obliguen a una revision
completa del disefio [7].

Por lo anteriormente mencionado, el objetivo de este trabajo de titulacién es disefar y
simular esquemas de control PID lineales (Clasicos) y PID no lineales a los que se les
pueda afadir una accién de reset para mejorar el rendimiento de los mismos, un esquema
basado en légica de control difuso; y una vez que se logre un rendimiento adecuado
(Respuesta rapida con el menor sobre-pico posible y buen rechazo de perturbaciones)
aplicar légica de control difuso a un esquema de control PID no lineal con accién de reset
de manera que se pueda obtener los beneficios del control con reset y el control basado
en logica difusa en el mismo esquema. Estos controladores se aplicaran a dos procesos
quimicos no lineales: un reactor CSTR con reaccion Van der Vusse con respuesta inversa
[8] y un tanque de mezclado con retardo variable [5].



Utilizando los indices de desempefio, ISE (Error cuadratico integral) para evaluar el
desempefio de los esquemas de control disefiados en la parte transitoria como en la parte
permanente de la respuesta del sistema y TVu (Variacion total del esfuerzo de control) para
evaluar la suavidad de las sefales de control, se verificara el rendimiento y robustez de los
esquemas de control propuestos, ademas de comparar los resultados ante perturbaciones

y camb

1.1

ios de referencia tipo paso.

OBJETIVOS

El objetivo general de este Proyecto Técnico es:

Disefiar y simular esquemas PID lineales y no lineales con accién de reset aplicando l6gica

de control difuso a dos procesos quimicos no lineales.

Los objetivos especificos del Proyecto Técnico son:

Realizar una recopilacién bibliografica de la teoria para implementacion de
esquemas de control PID lineales y no lineales con accion de reset y basados en
I6gica difusa y estudiar los modelos de orden reducido con tiempo muerto para
plantas quimicas no lineales, y el rendimiento que presentan diferentes esquemas
de control ante perturbaciones y cambios de referencia tipo paso, de al menos
10%.

Disefiar esquemas de control basados en PID lineales y no lineales, con accién de
reset, basados en logica de control difuso y un esquema PID no lineal con accion
de reset y aplicando logica difusa.

Comparar esquemas de control basados en PID lineales y no lineales, con accién
de reset, basados en légica de control difuso y un esquema PID no lineal con
accién de reset y aplicando légica difusa, tomando como referencia los indices
desempenio ISE y TVu.

Desarrollar una interfaz grafica a través de la herramienta GUI en Matlab para
simular un tanque de mezclado y un reactor CSTR con reaccién Van der Vusse [8]
a través de los resultados que se obtengan del desempeno de los diferentes
esquemas de control.

Verificar el desempefio de esquemas de control PID lineales y no lineales, con
accion de reset, basados en légica de control difuso y un esquema PID no lineal
con accion de reset y aplicando légica difusa, a través de los indices de desempefio
ISE, TVu, asi como también M, y Ts, ante perturbaciones y cambios de referencia
tipo paso, de al menos 10%.



1.2 ALCANCE

e Se estudiara y analizara dos procesos quimicos no lineales: un tanque de mezclado
con retardo variable y un reactor CSTR con reaccion Van der Vusse para posterior
aproximacién a un modelo de orden reducido con tiempo muerto.

e Se estudiara esquemas PID lineales y no lineales con accion de reset para
determinar las ventajas y desventajas que estos esquemas de control presentan en
un tanque de mezclado con retardo variable y un reactor CSTR con reacciéon Van
der Vusse.

e Se analizara la teoria de control basado en logica difusa para conocer las ventajas
y desventajas que ofrece estos esquemas a procesos quimicos no lineales.

e Anadlisis de esquemas de control basados en légica difusa para emular el
comportamiento de PID lineales y no lineales con accion de reset a una técnica de
control basado en légica difusa.

e Se disefiara esquemas de control PID lineales y no lineales, con accién de reset,
basados en légica difusa y no lineales con accién de reset basado en légica difusa
a partir de los modelos de orden reducido, para mejorar el rendimiento de PIDs
lineales y no lineales con o sin accién de reset cuando se presentan perturbaciones
y cambios de referencia tipo paso, de al menos 10% en el proceso.

e Se simularan los esquemas de control mencionados a través de la herramienta
Simulink del software computacional Matlab para realizar la comparacion del
rendimiento de cada uno de los controladores ante perturbaciones o cambios de
referencia tipo paso, de al menos 10%.

e Losresultados del trabajo de titulacién seran parte de una interfaz grafica, la misma
que sera desarrollada en el software computacién Matlab, se podra observar
detalladamente la respuesta de las variables a controlar de los procesos quimicos,
las senales de control, asi como los indices de desempefo que permitiran
determinar el rendimiento de los esquemas implementados.

e Se simulara los esquemas de control mencionados a través de la herramienta
Simulink del software computacional Matlab para realizar la comparacion del
rendimiento de cada uno de los controladores ante perturbaciones o cambios de
referencia tipo paso, de al menos 10%. Se presentaran los resultados a través de
una interfaz grafica donde se considerara la respuesta de las variables a controlar
en los procesos quimicos, las sefiales de control y los indices de desempeno ISE y
TVu.

® Se considerara indices de desempefio ISE, TVu, asi como también M, y T, con la
finalidad de obtener un rendimiento adecuado y las acciones de control no
corrompan el correcto funcionamiento de los actuadores.



1.3 MARCO TEORICO

1.3.1. SISTEMAS DE CONTROL

Tanto en la vida cotidiana como en la industria es muy comun trabajar con sistemas de
control que regulan magnitudes de temperatura, presion, nivel, flujo, entre otras [1]. En
la vida cotidiana permiten mejorar la calidad de vida de las personas mientras que en
la industria estos sistemas permiten ganar en relacion cantidad y calidad de los
productos producidos, permiten una reduccion de costos e inclusive la posibilidad de
producir articulos que por otros medios no se lograrian conseguir. Es por esto que en
la actualidad es posible afirmar que todo debe ser controlado con la finalidad de

optimizar y mejorar el desempefo de los procesos.

Un sistema de control es un conjunto de elementos que funcionan de forma
concatenada para proporcionar una respuesta deseada a un determinado proceso [9].
Los sistemas de control presentan tres componentes: los objetivos de control que se
pueden describir como entradas o sefiales entrantes, elementos de control y los

resultados o salidas [10].

Objetivos Resultados
SISTEMA DE
CONTROL

Y
Y

Figura 1.1. Componentes de un sistema de control.

Para comprender el funcionamiento de un sistema de control, es posible realizar una
comparacion de este con un tirador de ballesta. El tirador mira al blanco, apunta y
realiza un disparo, si la flecha no da en el objetivo, sino que resulta en un punto mas
bajo, el tirador debera levantar la ballesta para dar en el blanco. Si el disparo resulta
dar en un punto mas alto, el tirador debera bajar la ballesta para dar en el blanco; y asi
sucesivamente, hasta que el tirador logre su objetivo. El tirador cumple con la funcion
de sistema de control pues es quien da la orden de elevar o bajar la ballesta, el objetivo
es el blanco, y el resultado esta dado por donde la flecha es lanzada, es posible decir

también que el brazo del tirador hace la funcién de elemento actuador.



1.3.1.1. Tipos de sistemas de control

Los tipos de sistemas de control que existen se pueden clasificar segun lo siguiente:

e Sistema de control a lazo abierto: en este tipo de sistema la salida no se ve
afectada por la sefial de entrada, es decir, no se da ningun tipo de comparacién

entre las dos sefiales [9].

Entrada de refarencia | Sefal de control Variabde controlada
P | CONTROLADOR > PROCESO A CONTROLAR

L

Figura 1.2. sistema de control en lazo abierto.

e Sistema de control a lazo cerrado (Control realimentado): en este tipo de
sistema la sefial de entrada al controlador viene dada por la sefial de error de
desempeno, la cual esta representada por la diferencia entre la senal de entrada

y la senal de salida [9].

Los principios de un sistema de control con realimentacién tienen efecto en
caracteristicas de desempefio del sistema como estabilidad, ancho de banda,

ganancia global, perturbaciones y sensibilidad [10].

Enirada de referencia Sefal de control Variable controlada
CONTROLADOR PROCESD A CONTROLAR »

k

Realimentacion

Figura 1.3. Sistema de control en lazo cerrado.

1.3.1.2. Sistemas de control lineales y no lineales
Los sistemas de control pueden ser clasificados de acuerdo a los métodos de analisis

y disefio en sistemas lineales y no lineales [10].
Sistemas de control lineales

Estrictamente hablando, los sistemas lineales no existen en la practica, ya que todos
los sistemas fisicos son no lineales en algun grado. Cuando las magnitudes de las
sefiales en un sistema de control estan limitadas en intervalos en los cuales los
componentes del sistema exhiben una caracteristica lineal (Es decir que se cumple el

principio de superposicion), el sistema es esencialmente lineal [10].



El principio de superposicién indica que para un sistema que presente una salida y,
(k=1, 2, ..., n) ante una entrada x,, la respuesta a una entrada representada por una
combinacion lineal de las entradas x;, es una salida representada también por una

combinacion lineal de y;,.
Sistemas de control no lineales

Cuando un sistema empieza a operar en un rango que se aleja del intervalo de porcion
lineal, el sistema no puede seguir considerandose lineal ya que en dicho intervalo el
principio de superposicion no se cumple, considerar al sistema como lineal puede traer

consecuencias en el rendimiento del sistema e incluso en su estabilidad.

Los sistemas de control no lineales pueden describirse a partir de ecuaciones

diferenciales no lineales que se pueden representar mediante la Ecuacién 1.1 [11].

dv
- =F(tuv) (1.1)

F y v representan funciones vectoriales no lineales de orden n x 1, donde:
u : Variable de entrada
t : Tiempo en el cual evoluciona la dinamica del sistema no lineal representado.

El orden del sistema se representa en n y corresponde al grado de la derivada mas alta

de la variable de salida de sus ecuaciones diferenciales [12].

La ley de control por la cual se rige el sistema, de forma general, se describe en la

ecuacion 1.2:
u==G(v) (1.2)

Los sistemas pueden presentar no-linealidades de caracter inherente (que se
presentan de forma natural con el hardware o el movimiento del sistema) o de caracter
intencional (que se presentan de forma artificial introducidas por el disefiador). Por sus
propiedades matematicas también pueden ser clasificadas como continuas y
discontinuas, debido a que las no-linealidades discontinuas no permiten una
aproximacioén lineal a sistemas del mundo real se les suele dar el nombre de no-

linealidades duras [11].

El estudio de estrategias de control no lineal ha sido de gran interés en los ultimos afios,
y ha representado grandes ventajas en el control de procesos como la mejora del

rendimiento de los sistemas de control lineal, avances en el analisis de no-linealidades



duras, permitir lidiar con incertidumbres del modelo siempre enfocado en obtener

simplicidad de disefio.

1.3.2. APROXIMACION DE SISTEMAS A MODELOS DE ORDEN REDUCIDO

El andlisis y disefio de diferentes sistemas de control se realizan en base a la
representacién matematica de los componentes del sistema y del sistema como tal,

es decir, de su modelado matematico.

En procesos industriales y sistemas de ingenieria es muy comun trabajar con modelos
matematicos complejos que requieren de métodos numéricos con ecuaciones
extensas y amplio nivel de procesamiento. Realizar el control de estos procesos y
sistemas utilizando los modelos matematicos exactos, que representen
adecuadamente las plantas, implica una complejidad matematica considerable en el
disefio de los controladores, lo cual no se justifica a menos que se requiera de un

control muy fino en un amplio rango de operaciones.

Trabajar con funciones de transferencia de alto orden requiere de un gran trabajo. Las
funciones de transferencia de alto orden pueden aproximarse a funciones de
transferencia de un orden reducido. EI modelo mas comunmente utilizado para
describir la dinamica de un proceso industrial es el modelo de primer orden con retardo
de tiempo (First Order Plus Dead Time, FOPDT) [13].

Los retrasos que existen en el transporte, mediciones, tiempos de analisis, retrasos en
calculos y comunicaciones introducen retardos de tiempo en los sistemas de control.
El retardo de tiempo es utilizado para compensar la reduccién del modelo cuando el
sistema de orden superior esta representado por un modelo de orden inferior con
retardo [13].

Existen varias técnicas de identificacién experimental para obtener el modelo de orden
reducido entre los que se encuentran: métodos basados en la curva de reaccion del
proceso (respuesta al escalon), métodos de oscilacion sostenida, de realimentacion
con relé y de control P. Los métodos que se basan en la curva de reaccion del proceso
son métodos de lazo abierto, mientras que los demas métodos son de lazo cerrado
[14].

El procedimiento que se utiliza para la curva de reaccién se describe a continuacion:

obtener la respuesta del sistema en lazo abierto hasta que este se estabilice.



Posteriormente, se aplica un escalon (De alli el nombre de respuesta al escalén) de
amplitud Au a la entrada de la variable manipulada, de la misma manera que en el
inicio, se registrara la salida del sistema hasta una nueva estabilizacion, es decir, hasta
que la variable controlada x(t) se estabilice. Un ejemplo de la curva de reaccién se

presenta en la figura 1.4.
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Figura 1.4. Curva de reaccion para obtener el modelo reducido de un proceso [14]

Los modelos de orden reducido que permiten representar de manera adecuada a los
sistemas dinamicos son los de primer orden mas tiempo muerto cuyo modelo se
presenta en la ecuaciéon 1.3, y segundo orden mas tiempo muerto cuyos modelos se

presentan en las ecuaciones 1.4 y 1.5:
Primer orden mas tiempo muerto:

—tms
kpe m

Gp(s) =

Ts+1
Segundo orden sobreamortiguado mas tiempo muerto

—tms
kpe m

(t15+1)(T5+1)

Gy (s) = (1.4)



Segundo orden subamortiguado mas tiempo muerto

2 —tms —tms
wpkpe—m>  kpe”m

Gp(s) = (1.5)
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Como se menciond anteriormente el modelo mas comunmente utilizado para describir
la dinamica de un proceso industrial es el modelo de primer orden con retardo de
tiempo (First Order Plus Dead Time, FOPDT) y es el modelo que se utilizara para este
trabajo de titulaciéon con el fin de trabajar con un nimero de parametros reducido y

tener simplicidad de disefo.

Los parametros que destacan en este modelo son: la ganancia k,, constante de

tiempo t y tiempo muerto t,,, [14].

Se restringira entonces los métodos de identificacion a aquellos que permitan
identificar un modelo de primer orden mas tiempo muerto, y en particular a los

siguientes:

1.3.2.1. Método de la tangente de Ziegler y Nichols
Este procedimiento requiere que se trace una recta tangente en la salida del proceso,
esta recta se debera trazar en su punto de inflexion o de maxima pendiente como se

muestra en la figura 1.5.
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Figura 1.5. Curva de reaccion para método de la tangente de Ziegler y Nichols [14].



La ganancia se calculara como la relacién entre el cambio total en la salida del sistema

y el cambio total en la entrada del mismo, como se muestra en la ecuacién 1.6:

ky =22 (1.5)

T Au

El tiempo transcurrido entre la aplicacién del escaldn de entrada y el punto en que la
recta corta al eje del tiempo es el valor que se le asignara al tiempo muerto t,,,, mientras
que la constante de tiempo t vendra dada por el tiempo entre este instante y el tiempo

en que la tangente corta con el valor final de la salida x(t) [14].

1.3.2.2. Método de dos puntos de Smith
Para este método se requiere los instantes en los que el tiempo alcanza el 28.3% (t,3)
y el 63.2% (t43) del valor final, estos valores corresponden a las ecuaciones 1.6y 1.7

gue se muestran a continuacion:
T
tez =tm + 7T (1.7)

Siendo este un sistema de ecuaciones que al ser resuelto permiten obtener los valores

de Ty t,, de acuerdo a las ecuaciones 1.8 y 1.9:
T= 1'5(t63 - tzs) (1 8)
tm - t63 -7 (19)

Este método se representa en la figura1.6:
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Figura 1.6. Curva de reaccion para método de dos puntos de Smith [14]

En este proceso el calculo de la constante k,, se realiza de la misma forma que con el

método de la recta tangente de Ziegler y Nichols [14].

1.3.3. PROCESOS QUIMICOS

Un proceso es un conjunto de procedimientos que se encargan de transformar insumos
y materia prima (de manera econdmicamente rentable y amigable con el medio

ambiente) en productos terminados, esta definicion se ilustra en la figura 1.7.

En un proceso quimico ingresan insumos(Agua, vapor, energia), materia prima y
materiales secundarios para tener como resultado productos principales, secundarios,

de desecho; energia desperdiciada, recuperada y materia prima o materiales

secundarios sin reaccionar [15].
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Figura 1.7. Proceso quimico

1.3.3.1. Control de procesos quimicos

Como se menciond con anterioridad, el objetivo del proceso quimico, dicho de forma
simple, es transformar materia prima en productos terminados. En este proceso de
transformacion es imperativo que las variables que se van a manejar tanto al inicio del
proceso como las que resultan del mismo, sean monitoreadas de manera efectiva, es
decir, que se controlen de manera eficiente para que el proceso quimico se efectue

satisfactoriamente.

Es posible considerar que el control de un proceso quimico se realice mediante una
serie de pasos, o tareas principales mediante las cuales se asegura que el resultado

en la salida del proceso sea el deseado. Las tareas se describen a continuacion:
1. Medicién y seguimiento de las variables de salida del proceso

2. Toma de decision frente a acciones correctivas que el controlador deba ejecutar

para llevar al proceso de un estado actual a un estado deseado.

3. Ejecucién de las acciones necesarias para que las decisiones tomadas sean

aplicadas en el control del proceso.

1.3.3.2. Procesos de prueba

Los procesos de prueba en los que se basara este trabajo de titulacién son dos: un
tanque de mezclado con retardo variable y un reactor CSTR con reaccion Van der
Vusse. En esta seccidén se analizara una descripcion general de los modelos, en el
capitulo dos del presente trabajo de titulacién se analizard con mayor énfasis
caracteristicas relevantes de los procesos en funcion del modelado matematico de los

mismos.
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1.3.3.2.1. Tanque de mezclado con retardo variable

Un tanque de mezclado se puede definir como un depdsito industrial utilizado para la
mezcla de dos o mas sustancias, dando como resultado mezclas homogéneas o
heterogéneas. El modelo del tanque variable presenta variaciones en el tiempo muerto
o un retardo variable, inducido en la medicion de temperatura que se realiza en el
mismo. Es muy comun encontrar tanques de mezclado con retardo variable en la
industria, aunque en procesos quimicos se refieren a este como reactor, cuando debido
a los componentes usados en el tanque se produce una reaccion quimica. Es posible
encontrarse con este proceso en diferentes aplicaciones dentro de la industria y son

Optimos para la mezcla de distintos fluidos.

El contenido del tanque y la tuberia que se utiliza en el mismo, deben estar bien aislados
[8]. Esta es una de las condiciones de disefio que se utiliza cuando se trabaja con este
tipo de procesos. El tanque enviara y recibira fluidos a través de las tuberias asociadas
a él y lo que se busca es evitar pérdidas de calor, tanto en el tanque como en las
tuberias. El material utilizado en la fabricacion del tanque para este propésito es acero
inoxidable, aunque este material puede variar dependiendo de las condiciones

ambientales o del propdsito del proceso.

El tanque de mezclado poseera toda la instrumentacién necesaria para el monitoreo de
sus variables como nivel, temperatura, determinar flujos de ingreso, entre otros, para

realizar un seguimiento en tiempo real de la evolucién de todas sus variables [16].

De acuerdo al proceso descrito en [8]: otras consideraciones que se tienen son que el
contenido del tanque debe estar bien mezclado y que el volumen dentro del tanque se
considere constante. El tanque de mezclado trabajara con dos fluidos. El primer fluido
sera agua caliente y el segundo agua fria, el propdsito del proceso sera la mezcla de
los fluidos para conseguir un producto a una temperatura de referencia definida para el

proceso.

El flujo del agua fria sera variable, podra aumentar y disminuir, sin embardo el flujo de
agua caliente se considera constante. Sin embargo, si se presentan variaciones en
éste, es decir, perturbaciones que se generen en el sistema, estas deben ser
compensadas por el sistema de control asegurando que la temperatura de la mezcla

se mantenga en el valor de referencia en todo momento del proceso.

1.3.3.2.2. Reactor CSTR con reaccion Van der Vusse
Uno de los reactores mas usados en la industria quimica, es el reactor CSTR con

reaccion Van der Vusse, Las ventajas que se derivan de la uniformidad de presion,
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composicion y temperatura lo convierten en una opcion muy llamativa en el control de
procesos no lineales. Una gran ventaja que presentan es la posibilidad de operacion
en condiciones isotérmicas, a pesar de que el calor de reaccion del proceso sea
elevado. Esta caracteristica es aprovechada cuando se desea que el reactor opere en
intervalos pequefios de temperatura para reducir las reacciones secundarias que

podrian degradar al producto o para evitar velocidades desfavorables [17].

Los reactores de tanque con agitacion continua son contenedores de gran volumen,
por lo que poseen tiempo de residencia largo, esto junto a la ventaja de operacion en
condiciones isotérmicas permiten que el reactor opere con un tiempo de reaccion
elevado, pero a una temperatura 6ptima. El modo de trabajo del reactor es continuo,
esto significa que no existe ningun tipo de interrupcion entre carga y carga al introducir
un fluido de alimentacién. Su comportamiento de agitacion continua, permite tener la

ventaja de que exista un control directo sobre la temperatura y el pH de la reaccién [18].

Debido a que el reactor CSTR es un proceso continuo, siempre existe entrada de
reactante y salida de producto del sistema, por lo que el volumen en el contenedor varia

de acuerdo al nivel de la mezcla.

Una consideracién que se debe tener es que la reaccion es exotérmica, irreversible y
de primer orden, del tipo A —» B, donde A es el reactante y B es el producto. Ademas,

no se modela el retardo, es decir, el tiempo muerto.

También es importante mencionar que el reactante y el producto se encuentran en fase
liquida. La densidad y capacidad caldrica de la mezcla permanecen constantes, asi

como otras propiedades termodinamicas del reactante y del producto [17].

En el reactor existe transferencia de calor, sin embargo, la transferencia de calor que
existe del contenedor de reaccidn hacia la chaqueta se considerara ideal, esto quiere

decir que las pérdidas de calor de la chaqueta al entorno son despreciables [8].

Finalmente, se considera que el volumen de la mezcla varia proporcionalmente con el
nivel de la misma, y el volumen de la chaqueta es constante durante la fase de
enfriamiento [17]. Los reactores CSTR tipo tanque de agitacién continua son utilizados
comunmente en sistemas de fase liquida con presiones bajas o medias, y se

consideran con frecuencia para la produccién de hidrégeno [18].

1.3.4. FUNDAMENTOS DEL CONTROL CON ACCION DE RESET
La idea de con control con accién de reset no es reciente, fue propuesta en 1958 por

J. C. Clegg y fue refundada en la década de los 70 por I. Horowitz quien se encargd
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de resaltar la competencia de los sistemas de control con accién de reset para superar
las limitaciones fundamentales que presentan los sistemas lineales con retardos o con

polos o ceros en el semiplano derecho [4].

Clegg propuso la inclusion del integrador reseteado a los sistemas de control, este
integrador fue denominado integrador de Clegg (Cl). EI Cl en un integrador que tiene
por objeto reiniciar su estado a cero cada vez que la entrada del sistema cruce por

cero.

Es posible definir el control con accion de reset como un esquema que consta de un
controlador lineal a que se le ha incorporado un mecanismo de reseteo o reinicio a
cero del estado. La puesta a cero del estado del controlador (o0 de alguna de sus
coordenadas) se aplica s6lo cuando se cumple cierta condicion. La condicion que

activa o dispara el reseteo es normalmente el cruce por cero del error de seguimiento
[3].

Es posible afirmar que el integrador de Clegg (Cl) es fundamental en un sistema de
control con accion de reset y en todo el desarrollo posterior sobre control con accién
de reset. En la figura 1.8 se presenta una comparacién de un integrador lineal vs un

integrador de Clegg.

ult), x1(t), x2(t)

Tiempo (5)

Figura 1.8. Integrador de Clegg vs. Integrador lineal

Como se puede observar en la figura 1.8, ante una entrada sinusoidal el integrador de
Clegg (Cl) reinicia su estado en los cruces por cero de la entrada mientras que el

integrador lineal integra por separado los ciclos positivos y negativos.
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Figura 1.9. Integrador de Clegg (Cl)

La figura 1.9 representa el integrador de Clegg (Cl), a través de la herramienta
Simulink de MATLAB, para poder obtener el bloque que se presenta en la figura es
necesario habilitar una entrada de reset externo en el bloque de integrador lineal que

ofrece la herramienta. La dinamica del Cl se presenta a continuacion:
u(t) = e(t) sie(t) #0 (1.10)

u(tt) =0 sie(t) =0 (1.11)

La ecuacion 1.10 representa el modo continuo, es decir, la accion integral, mientras
que la segunda ecuacioén representa el modo discreto o de reseteo. En la segunda
ecuacion cuando e(t) = 0 se producira la accidén de reset, y provocara un reinicio a

cero u(t*) = 0 y la consiguiente discontinuidad de salto, u(t*) =, u(t™) [3].

El integrador de Clegg (Cl) también puede ser representado como un integrador con
una flecha a través de su estado, lo que indica la accion de reset, esto se puede

observar con claridad en la figura 1.10

1

_s¥

Figura 1.10. Integrador de Clegg (Cl)

1.3.4.1. Elemento reseteado de primer orden (FORE)

En 1974, Krishnan y Horowitz proponen un primer trabajo, un estudio detallado de las
propiedades del integrador de Clegg (Cl) y su utilidad en la teoria de control; mas
tarde, en un segundo trabajo (Krishnan y Horowitz, 1975) se propone una
generalizacion, el elemento reseteado de primer orden (FORE) [3] que se representa

en la figura 1.11.
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Figura 1.11. Elemento reseteado de primer orden (FORE) [3]
El FORE contiene al Cl como caso particular, para cuando K =1y a = 0.
La dinamica del FORE se presenta a continuacion:
u(t) = Ke(t) — au(t) sie(t) #0 (1.12)
u(tt) =0 sie(t) =0 (1.13)
La funcién de transferencia, en el modo continuo, del FORE se conoce como sistema
base lineal [3] y se presenta en la ecuacion 1.14.

c(s) == (1.14)

s+a

Una estructura cominmente utilizada para un sistema de control con accion de reset,
se presenta en la figura 1.12. En esta estructura se tiene un bloque de reseteo que

viene dado por el sistema base lineal, es decir, el FORE; y un sistema lineal P(s).

Los beneficios que ofrece un sistema de control con accion de reset frente a un sistema
de control lineal, se pueden observar realizando una comparacion del comportamiento
de ambos sistemas con un sistema base puramente lineal ante una entrada de tipo
paso. Considerando los mismos parametros que en [3], se tendra P(s) = (s +
1)/(s(s + 0.2)) para la planta y con un FORE de base lineal C(s) =1/(s+ 1) con
K=a=1.

) 4 et} uf't) vt}

- Cis) Pis)
| E——

b

Figura 1.12. Lazo con sistema lineal P(s) y bloque reseteado de base C(s) [3]
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Figura 1.13. Comparacién de un sistema de control lineal vs. Un sistema de control

con accion de reset (FORE)
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Figura 1.14. Acciones de control del sistema lineal vs. Sistema de control con accién
con reset (FORE)

En la figura 1.13 se puede apreciar el efecto final que se tiene en un control con reset
(FORE) en comparacion con un control lineal, en el control con accion de reset se
mantiene la rapidez de respuesta, sin embargo, se reduce la sobreoscilacion y se
mejora las caracteristicas de tiempos de establecimiento. Para el sistema lineal, la
respuesta tiene un tiempo de subida rapido (Aproximadamente 1 segundo), pero con
gran sobreoscilacion (M, ~ 70%). En el sistema con accion de reset (FORE) se puede

obtener una sobreoscilacion menor (M, =~ 40%), claramente un mejor tiempo de
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establecimiento y con un tiempo de subida similar al que se obtuvo con el sistema
lineal, es decir, se logré beneficios en sobreoscilacion y tiempos de establecimiento

sin sacrificar rapidez.

En la figura 1.14. se pueden observar las sefales de control tanto del sistema de
control lineal como del sistema de control con accion de reset (FORE). Para el sistema
de control lineal cuando el error del sistema es cero, la salida del controlador lineal se
encuentra sobre el eje positivo y, por lo tanto, generara la sobreoscilacion que se
observa en la figura 1.13. debido a la “inercia” causada por el término integrador del
sistema. Por otra parte, cuando se produzca el cruce por cero, el controlador con
accién de reset (FORE) restablecera la salida de su controlador a 0, eliminando la
“‘inercia” que se presentaba en el sistema lineal y reduciendo la sobreoscilacién del
sistema. El proceso de restablecimiento de la salida del controlador se producira cada
vez que el error del sistema cruce por cero lo que se traducira en un menor tiempo de
establecimiento de la salida del sistema, obteniéndose asi las ventajas de menor
sobreoscilacién, menores tiempos de establecimiento y manteniendo la rapidez del

sistema lineal.

1.3.5. FUNDAMENTOS DEL CONTROL CON ACCION DE RESET PI+ClI
En esta seccidn se hablara de una nueva estrategia para el control con acciéon con
reset, se detallara los inconvenientes que el control con un elemento reseteado de
primer orden (FORE) puede producir en el control de procesos quimicos y cual es la

solucion mas efectiva para prevenir un control poco eficiente.

1.3.5.1. Ciclos limites en el control con accién de reset

Cuando la precision de la actuacion es menor que la precision de la medida, de tal
forma que resulte imposible llegar a un valor de régimen permanente en la salida que
anule el error, se produce un fendmeno denominado ciclo limite, un efecto de
oscilacién indeseada que aparece a la salida de controladores a pesar de que estos
puedan denominarse “estables” [19]. En otras palabras, cuando en un proceso
quimico, o cualquier tipo de proceso se necesita de la accion del integrador para
conducir la planta a una salida deseada debido a un error de estado estacionario se

produciran ciclos limites.

Entonces surge una pregunta: ¢La presencia de ciclos limites afecta al control con
accion de reset con un elemento reseteado de primer orden (FORE)?, y la respuesta
es si. Un integrador lineal almacenara energia en su estado para poder mantener un

error de estado estable cero y anulara el error, mientras que el integrador de Clegg
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(Cl) utilizado en el FORE no tendra el mismo efecto, sino mas bien reseteara el estado
a cero y la energia almacenada “desaparecera”. En pocas palabras, un control con

accion de reset FORE puede producir ciclos limites.

Para ilustrar de mejor manera se presentara un ejemplo en donde el Cl se ve
superado por una técnica de control lineal. Utilizando los mismos valores que en [20]
se considerara una planta de primer orden dada por: P(s) = 1/(s + 0.5), a través de
un controlador Pl se intenta que la salida del sistema siga la referencia deseada, el
controlador tiene la forma: C(s) = (s + 1)/s. Adicionalmente, se crea un controlador
con accion de reset, con la misma estructura que presenta el controlador lineal, pero
que incluye un Cl. Los resultados tanto en la salida de la planta para cada controlador,
como en las acciones de control de los controladores utilizados se presentan en las
figuras 1.15.y 1.16.

ENTRADA x(1), CONTROL LINEAL y1(1), CONTROL CON RESET yai1)

- - —— ENTRADA M)

w— COMTROL GON RESET

COMTROL LIEAL 111

XIt), yi{t), v2(t)

VYV

[ 2 4 3 ] L] -] u " L]

Tiempo (s)

Figura 1.15. Control con reset vs. Control lineal ante entrada de tipo escalén
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: r .
——— SERAL DE GORTROL CONTRILADOR LWEAL u1il]
L SERAL BE GEHTROL CONTROLADOR CON AGGHHDE RESET witl |

ul(t), u2(t)

nw
Tiempo [s)

Figura 1.16. Sefales de control de sistema de control con accion de reset vs. Sefial

de control de sistema de control lineal ante entrada de tipo escalon

El controlador con reset llega al valor de referencia, sin embargo, una vez cumple con
esta accion cae su valor, e intenta llegar nuevamente al valor de referencia, pero
vuelve a suceder lo mismo, creando asi oscilaciones o ciclos limites, que no se dan
en el controlador lineal. La senal de control del controlador con accion de reset

resetea el valor de su estado a cero cada vez que alcanza la referencia.

1.3.5.2. Control con accién de reset PI+ClI

Los controladores PID o compensadores proporcional-integral-derivativo, son, por
mucho, los controladores mas utilizados. Segun [21], en la industria de procesos, mas
del 90% de los controladores son PIDs. De hecho, son Pls, ya que el termino
derivativo en muchos de los casos no se utiliza [3]. Esto se debe a que los PIDs/Pis
son muy sencillos de implementar y se necesitan apenas de tres (en el caso de PIDs)
o dos (en el caso de Pls) parametros para su sintonizacion, con el desarrollo
tecnoldgico se han convertido en una opcién muy practica y de bajo costo en

aplicaciones como el control de procesos, automocion, control de vuelos, entre otros.

El controlador con accién de reset Pl1+Cl es un compensador que puede competir con
controladores PIDs/Pls debido a que posee una simplicidad en la sintonizacion (Se
trabaja con tres parametros, los 2 parametros del control Pl base sumados al
porcentaje de reset) y que pretende superar las limitaciones de un compensador
PID/PI correctamente disefado. Adicionalmente, este tipo de control mantiene las
caracteristicas de una salida con menor sobreoscilacién, tiempos de respuesta

adecuados, mejores tiempos de establecimiento y evitar la aparicion de ciclos limites
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que podrian causar dafos al elemento final de control, lo que lo hace una opcion

atractiva a considerar en el control de procesos quimicos.

Como se menciond anteriormente, el compensador PI+Cl se define a través de un
control Pl base en el que se suma un parametro adicional para su desarrollo, en otras
palabras, dispone de algo que se denominara un Pl . cuya funcién de transferencia

y representacion en espacio de estados se muestra en las ecuaciones 1.15. y 1.16.
Plygse = kp(1 +Tii) (1.15)

x(t) = e(d),

Plyase u(t) = %x(t) + kye(t)

(1.16)
La funcién de transferencia no es mas que la funciéon de transferencia de un
controlador PI, dispone de una ganancia proporcional k,y de una constante de
tiempo integral 7;. Sin embargo, el controlador PI1+Cl anadira en paralelo un integrador
de Clegg (Cl) a este controlador Pl. La figura 1.17 ilustra lo mencionado
anteriormente. Se puede concluir entonces que el controlador PI+Cl consta de tres
términos: Los términos proporcional e integral caracteristicos del control Pl junto con

un integrador de Clegg (CI).

Figura 1.17. Diagrama de bloques del PI+CI [3]

La entrada e es el error del sistema, la salida v es la sefal de control del sistema, k,
es la ganancia proporcional y t; la constante de tiempo integral. Se afadié el
parametro P,.s.; = P, [3], donde 0 < P,.5; < 1. Este parametro determina el peso
relativo del término del integrador de Clegg sobre el integrador lineal, es decir,

representa el porcentaje de reseteo del controlador PI+ClI.

En un caso extremo se tendria que P. = 1, donde la funcién eliminaria el integrador |

y solo se trabajaria con el integrador de Clegg (Cl), sin embargo, este caso no tendria
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consecuencias favorables en el control de los sistemas puesto que no existirian

propiedades de aumento del tipo de sistema ni se mejoraria el régimen permanente.

Por otra parte, en un segundo caso extremo se podria llegar a B- = 0, sin embargo,
en este caso no se tendria de una accién de reset en el sistema y no tendria sentido
el disefio de un sistema en el que no se pueda aprovechar las ventajas del control

con accion de reset para superar las limitaciones del control lineal.

Es légico entonces, que el valor adecuado para B. en el disefio de un compensador
PI1+Cl sera un valor que se encuentre en el rango 0 < P,.s.: < 1. Existen reglas de
disefio que sugieren los valores mas adecuados para encontrar tanto el parametro B.
como la ganancia k, y constante de tiempo integral z; no solo para un tipo especifico

de planta, sino para un rango amplio de sistemas.

La ecuacion 1.17 describe la estructura del compensador PI+Cl:

PI +CI =k, (1 +2(EE +;—,)> (1.17)

Basandose en el ejemplo que se presentd 1.3.5.1. se presentaran los resultados de
un controlador lineal, un controlador con accién de reset y un controlador con accién
de reset PI+Cl. El sistema P(s) = 1/(s + 0.5) se mantendra, y se consideran k, = 1,
7; =1, y P. = 0.2 los parametros del PI+ClI. Los resultados de esta comparacién se

presentan en la figura 1.18.

ENTRADA, Control_emal, Comred et PReCt

£

B

(), wi{t), v2(t), y3(t)

B

Tiem po--[s]

Figura 1.18. Comparacion del sistema de control lineal, sistema de control con
accion de reset y sistema de control con accién de reset PI+Cl ante una entrada

paso.
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Como se puede observar, se pudo evitar el problema de los ciclos limites
manteniendo los beneficios de un control con accién de reset, sobreoscilacion mucho
mejor, mejor tiempo de establecimiento y sin sacrificar el tiempo de respuesta del

sistema.

1.3.5.2. Reglas de ajuste del control con accién de reset PI+ClI
Las reglas de ajuste del control con accion de reset PI+Cl se presentaran en la tabla
1.1. estas reglas permitiran saber los valores adecuados para el parametro Pg

dependiendo del tipo de sistema.

Tabla 1.1. Reglas de ajuste del control con accion de reset PI+Cl [3]

Sistema k, T; Poreset
2
Primer orden 1+ Ky < Kicp Preset
. 2T TT;
sin retardo _xm
e B
1+ Kk Kk = =
P = = —p . = _P —_ 2 -7
(s) s+ 1 x 2t ' T; a 1+e P
Primer
orden cte.
T
Tiempo 2kt 8t, [0.3,0.6]
dominante
FOPDT Tt
P(s) = - o~tos Primer
s+ orden
retardo 3t . i
dominante 2kcto
to
T
Orden dos y superior Aproximar a un sistema de primer
orden con retardo
_ 1
integradores 2Kty 8ty 1
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1.3.6. FUNDAMENTOS DE LA LOGICA DIFUSA
En esta seccion se detallaran los fundamentos de la l6gica difusa: se iniciara tratando
de explicar la légica difusa, definiciones y conceptos necesarios para posteriormente
estudiar el controlador difuso, equivalencias entre controladores PIDs/Pls a

controladores basados en légica difusa, entre otros.

1.3.6.1. Légica difusa
En la logica clasica, fundamentada en la logica aristotélica, solamente existen dos
posibles valores de veracidad veracidade{0,1}, es decir, una afirmaciéon puede ser
verdadera o puede ser falsa. La l6gica difusa permite decir que una afirmacién puede
ser parciamente verdadera o parcialmente falsa, en otras palabras, los valores de

veracidad de la logica difusa pueden ser parciales 0 < veracidad < 1.

La légica difusa es utilizada para el control difuso (Control basado en logica difusa),
lo que permite una automatizacion de procesos basados en la experiencia del

operador.

Las ventajas que presenta el control con logica difusa frente al control convencional

se presentan a continuacion:
e Permite trasladar la experiencia humana para ser procesada en un computador.

e Contribuye al procesamiento de informacion con incertidumbre al utilizar el

razonamiento aproximado de la légica difusa.

e El control basado en logica difusa no requiere identificar el sistema con el que

se va a trabajar.

e EIl control basado en logica difusa se puede realizar sin aproximaciones del

modelo, o linealizaciones, es decir, presenta facilidad en su disefo.

A pesar de que existen varias ventajas del control difuso frente al control convencional
es necesario aclarar que en este tipo de control se necesita conocer las reglas

linguisticas de control de un experto.

El estudio del control basado en légica difusa ha permitido desarrollar una serie de
aplicaciones tecnoldgicas como el control de dosificacion en las plantas de tratamiento
de aguas residuales, control de robots en inspeccion de tuneles, posicionamiento en
prensar, control de temperatura en maquinas de moldeo de plastico, climatizacion y

automatizacioén de edificios, entre otros [22].
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1.3.6.2. Funciones de membresia
Una funcién de membresia puede ser escrita como u(x), donde su dominio, también

llamado universo de discurso es x € X y suimagen u € [0,1].

Las funciones de membresia son de gran relevancia en el control basado en ldgica
difusa, en la figura 1.19. se presenta una funcion de membresia junto a conceptos

importantes de la misma.

Para una funcién de membresia:

nucleo(A) = {x|u,(x) = 1} (1.18)
fronteras(A) = {x|0 < pyu(x) < 1} (1.19)
soporte(A) = {x|us(x) > 0} (1.20)
cruce(A) = {x|uy(x) = 0.5} (1.21)
ancho(A) = {x, — x} (1.22)

u(x) Ancho de banda

A

1 = / g &

/ "\
/
Punto  / I \' Punto

de corte / \ de corte
| \

/

Frontera Nicleo Frontera

soporte

Figura 1.19. Funcion de membresia

Existen funciones de membresia normales o subnormales, dependiendo de si la
membresia de la funcién alcanza el valor de 1 (Normales) o si no lo hace
(Subnormales), sin embargo, para el control con logica difusa se deseara trabajar con
funciones normales. De igual forma, existen simétricas y no simétricas, con la finalidad

de obtener simplicidad en el disefio se pretendera usar funciones simétricas.

Es posible encontrarse funciones de membresia abiertas por la derecha, por la

izquierda y funciones cerradas. Usualmente los conjuntos en los extremos del universo
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de discurso se trabajan con funciones de membresias abiertas, mientras que las que

no se encuentren en los extremos se trabajaran con funciones cerradas.

Finalmente, es posible encontrar funciones de membresias convexas y no convexas

definidas por:
pa (e + (1= Dxp = min(w, (ey), ug(x2)) Vg, x2€X,V2€[0,1] (1.23)

Si tomamos un segmento cualquiera de u, (x) entre x; y x4, ¥ s (x) NO €s menor a

sus extremos, entonces pu,(x) es convexa.

El disefio de las funciones de membresia para este trabajo de titulacién se centrara en

funciones normales y convexas.

1.3.6.2.1. Formas especiales de las funciones de membresia

Funcién Singleton

La funcién Singleton se define matematicamente:

_(1x=x
palxo) = {0 X % %o (1.24)
La figura 1.20 es una representacion de una funcion Singleton:
u(x)
A
1 -
05+
0 > X
Xo
Figura 1.20. Funcion Singleton
Conjunto cortado
Es el resultado de cortar un conjunto difuso, definido de la siguiente manera:
A = {x|pa(x) = a} (1.25)

Un conjunto fuertemente cortado se lo define:
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Ax = {x|pa(x) > a} (1.26)

1.3.6.2.2. Funciones de membresia tipicas

Existen cinco tipos de funciones de membresias tipicas para disefiar controladores con
I6gica difusa las cuales se definiran a continuacion, adicionalmente se presentaran los
comandos que permiten graficar estas funciones en la herramienta computacional de
MATLAB.

Funciones con derivadas discontinuas

1. Funcién triangular

(0 <a
|xa <x<bh
f(x;a,b,c) =4b (1.27)
|— <c
c—b
kO =>c
a<b<c

El comando que permite graficar esta funcién en la herramienta computacional

MATLAB se presenta a continuacion:

y = trimf(x,[a b c]) (1.28)
2. Funcion trapezoidal
( 0 x <
| % a<x<bh
f(xabcd:{l b<x<c (1.29)
| d—: c<x<d
t x=>d

a<b<c<d

El comando que permite graficar esta funcion en la herramienta computacional

MATLAB se presenta a continuacion:

y = trapmf(x,[a b c d]) (1.30)

Funciones con derivadas continuas y son cerradas-simétricas
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3. Campana Gaussiana

fioxg) = e ) (1.31)
Donde:
o es el ancho de la campana y;
X, fija el centro de la campana

El comando que permite graficar esta funcion en la herramienta computacional

MATLAB se presenta a continuacion:

y = gaussmf (x, [sig x,]) (1.32)

4. Campana generalizada

1
_ 1.33
= "

f(x;a,b,xy) =

Donde:

a es el ancho de la campana,

b es la pendiente de la campana y;
X, fija el centro de la campana

El comando que permite graficar esta funciéon en la herramienta computacional

MATLAB se presenta a continuacion:

y = gbellmf (x,[a b x,]) (1.34)

Funcion con derivada continua y abierta

5. Funcioén sigmoidal

f(x; a, XO) = m (1 35)

Donde:
a es la pendiente de la campana y;

X, fija el punto de cruce
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Para la funcién sigmoidal si a > 0, la funcion se abre a la derechay sia <0 la

funcion se abre por la izquierda.

El comando que permite graficar esta funcion en la herramienta computacional

MATLAB se presenta a continuacion:
y = sigmf (x, [a x,]) (1.36)

1.3.6.3. Operaciones entre conjuntos difusos

Los conjuntos difusos, a diferencia de los conjuntos clasicos (certeros) presentan
ciertas diferencias en la l6gica de operaciones entre los mismos. En esta seccién se
tratara de explicar las operaciones basicas de los conjuntos difusos que permitira

desarrollar los controladores basados en légica difusa.

Un conjunto difuso se denota:
4={zt} (1.37)
Subconjuntos difusos
Para conocer si un conjunto difuso es subconjunto de otro se debera cumplir:
BCA o uglx) Spus(x) vx e X (1.38)
Interseccién de conjuntos difusos
La interseccién de conjuntos difusos € = AN B si y solo si:
pe(x) = min(p, (), up(x)) = ua () Aup(x) vx€Xx  (1.39)

Es decir, la interseccion de conjuntos difusos se debera elegir los valores minimos de

las funciones de membresia dadas por los conjuntos difusos.
Unidén de conjuntos difusos
La union de conjuntos difusos C = A U B si y solo si:
pe(x) = max(pa (), pup (1)) = pa(X)Vpp(x) vx € X (1.40)

Es decir, la unién de conjuntos difusos se debera elegir los valores maximos de las

funciones de membresia dadas por los conjuntos difusos.
Complemento de conjunto difusos

El complemento de un conjunto difuso A se puede detallar:
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Uoax) =1—pu(x) Vx € X (1.41)

1.3.6.4. Otros conceptos fundamentales de légica difusa
En esta seccion se trataran otros conceptos que son fundamentales dentro de la logica

difusa, y que seran de gran utilidad en el control con Iégica difusa.
Producto cartesiano
El producto cartesiano de dos conjuntos difusos esta definido por:
taxg(x,y) = min(u, (x), up(¥)) (1.42)
Composicioén para relaciones difusas
La composicion difusa se define de la siguiente manera:
Hryor, (%, 2) =Vy [1g, (X, ) A g, (v,2)] (1.43)

Es decir, para realizar la composicién de relaciones difusas se debera obtener los valores
maximos de los minimos valores de membresia de R, y R,, manteniendo constante el valor

de y.

1.3.7. EL CONTROLADOR DIFUSO PARA PROCESOS INDUSTRIALES
Para lograr un control exitoso en procesos industriales, es necesario tener en consideracion
que existen varias etapas que un controlador difuso debe tener, estas etapas se pueden

observar en el diagrama de bloques presentados en la figura 1.21.

CONTROLADOR DIFUSO

Pre Reqglas
procesamiento - Fusificacién - de —» Defusificacicn
control

Pos
procesamiento >

k4

Método de inferencia

Figura 1.21. Diagrama de bloques de un controlador difuso

En la etapa de pre-procesamiento se debe acondicionar las sefiales que ingresan al
procesador digital, como por ejemplo filtros, amplificadores, muestreo de sefiales, etc. En
la etapa de fusificacién, en términos simples, se convierte la magnitud de la sefial en una
cantidad difusa, es decir, se obtendra el valor de pertenencia que se tenga en cada uno de

los valores linguisticos. Las reglas de control son el conjunto de reglas linguisticas “si-
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entonces” que definen como se debera controlar el sistema. Todo el proceso de control
difuso se basa en un método de inferencia el cual sera el algoritmo que se seguira para
inferir la conclusion a partir de las premisas dadas, es decir, a partir de las sefales
entrantes y las reglas de control definidas. La etapa de defusificacion realiza la accién
contraria a la etapa de fusificacion al convertir el conjunto difuso resultante de la inferencia
en una cantidad certera que se convertira en la sefial de control. Finalmente, el pos-
procesamiento genera la sefial de control a partir de la cantidad defusificada, de la misma
forma que en pre-procesamiento, a través de filtros, amplificadores, o convirtiendo la senal

discreta en continua de manera que la senal esté acondicionada para al actuador.

1.3.7.1. Métodos de inferencia para controladores difusos

Existen tres métodos de inferencia utilizados para controladores difusos como son:
1. Controlador de Mamdani (Método de inferencia de Mamdani)
2. Controlador de Sugeno (Método de inferencia de Sugeno)
3. Controlador de Tsukamoto (Método de inferencia de Tsukamoto)

Se analizara una interpretacién matematica y una interpretacioén grafica de cada uno de los
métodos de inferencia mencionados, de manera que se pueda seleccionar uno de estos

métodos para los propdsitos de este trabajo de titulacion.

1.3.7.1.1. Controlador de Mamdani

La inferencia de Mamdani se puede representar:

xesA'yyesB’

sixes ALy yes By, entonces z es (;

sixes A, yyes B, entonces z es C,

zesC' (1.44)

La estructura tiene dos entradas para el controlador, sin embargo, lo que se va a
representar para dos entradas permitira trabajar para tres, cuatro, o mas entradas en el
controlador. En la primera linea se tiene una premisa hecho, donde x y y son las variables
linglisticas y A" y B’ son los términos linglisticos. Posteriormente, se encuentran las reglas
difusas “si-entonces” con dos antecedentes (Aunque pueden tener mas antecedentes) y
un consecuente. Pueden existir n reglas difusas. EI modus Ponens difuso genera un
conjunto conclusiéon que es €', es decir, que el método de inferencia debe de calcular la

funcién de membresia de C’ a través de las entradas A’ y B'.
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En la interpretacion matematica el hecho se interpreta como una relacion difusa, en
especifico con un producto cartesiano entre A’ y B’, y lo mismo se realizara con las reglas

difusas:

R'=A"XB'
R1=A1XBl XC1
R2=A2XBZ XCZ

Luego de esto se debera realizar una composiciéon difusa entre el hecho R’ y la primera
relacion difusa R;, proveniente de la primera regla difusa, y el proceso se repite con las
demas reglas. Para obtener la conclusion se debera realizar la unién entre los conjuntos

conclusiones de cada regla:

Cll = R’O R1
Clz = R’O Rz
C, = Cll V) Clz U - (145)

Es posible simplificar este procedimiento debido a que los conjuntos A" y B’ son conjuntos
singletons, primero se debera calcular la funcién de membresia de las reglas mostradas
anteriormente, C';,C’,, ---. El primer paso sera realizar la composicion difusa del hecho R’

con las relaciones difusas R;:
ter (@) =V y [ipr (6, ¥) Mg, (%, 9, 2)]
Se descompone las relaciones difusas, considerando el producto cartesiano de las mismas:
ter (2) =Vay [ (O Augr ) A, () A, () Asic, (2)]
Reagrupando:
te! (@) = (Ve GO, COBAVy [1p ) At 0D P sc, (2)

Considerando que A’ = {x,} y B’ = {y,}
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Figura 1.22. Conjuntos singletons para A" y B’

Al hacer la comparacion entre las dos funciones de membresia, es necesario obtener el
valor minimo entre el valor de membresia de A’ y de 4;, sin embargo, dado que A’ es un
conjunto singleton lleno de ceros, y para todos los valores del universo de discurso se
tendra un cero, al obtener el valor minimo, el valor resultante sera siempre el valor de cero.
excepto en el valor de x,, en donde el conjunto de A’ tomara el valor de 1, y por lo tanto el
valor minimo entre estos dos sera el valor de membresia de A; evaluado en x,. Finalmente,
debido a que se debera escoger el valor maximo de todos los minimos el resultado sera el

valor de membresia de A; evaluado en x,, que se le llamara valor de fusificacion.

Este mismo procedimiento se repetira para la segunda comparacion obteniendo entonces:
Vy [#A'(X)A#Ai(x)] = #Ai(xo)
Vy [1gr ) Ag, 0] = 15,0

Por lo tanto,
He! (2) = pa; (o) Autg; (Vo) A ke, (2)

De esta forma la ecuacion 1.45 puede reestructurarse de una forma mas simplificada:

Hc| (2) = pa, (o) Aptg, Vo) A i, (2)
Hc} (2) = pa, (o) Attg, Vo) A pic, (2)

e (2) = pc,(2) V uc, (2) A+ (1.46)

A continuacion, se dara una interpretacion grafica para el controlador de Mamdani:
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ey, (¥a)

Reala 1 —

Unir
Cortar —

Regla 2 Hay(xa) ¢ ! / —

Ha, ()

Minimo

Figura 1.23. Interpretacion grafica método de Mamdani

En la figura 1.23. Se presentan dos reglas, con dos antecedentes dados por A;, 4,, B; Y
B, y un consecuente para cada regla dado por C; y C,. En el caso de las reglas como en el
caso de los antecedentes, no sélo se puede trabajar con uno o dos valores, sino que
pueden existir n reglas y n antecedentes, para el ejemplo dado se utilizaran solamente

dos.

En primer lugar, se debera realizar la fusificacion obteniéndose los valores de membresia
de A,y A, en x, , de igual forma B,y B, en y,, para posteriormente identificar el minimo
de los valores de membresia de A,y B; asi como de A, y B,. El valor que pase cortara los
conjuntos C; y C,, para finalmente realizar la unién y defusificacién. La defusificacion
consistira en obtener el valor de z, a través de C’, es decir, en obtener un valor escalar que

pueda ser enviado como accién de control para la compensacion del error.

1.3.7.1.2. Controlador de Sugeno-Takagi-Kang
En este método de inferencia, es una simplificacion del método de inferencia de Mamdani.

Su interpretacion se presenta a continuacion:

xesA'yyesB’

sixes A, yyes By, entonces zes f; = (x,y)

sixes A, yyes By entonceszes f, = (x,y)

Z es z, (1.47)
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Para este caso, se puede observar que se tiene una premisa hecho, asi como dos reglas
con dos antecedentes, sin embargo, para este tipo de controlador las reglas no tienen un
conjunto difuso consecuente, sino mas bien funciones que dependeran de las entradas del
controlador. Al final, se tendra una conclusion en donde se tiene una diferencia notoria con
el controlador de Mamdani, la cual es que la conclusién sera un valor escalar z,, en lugar

de un conjunto difuso.

El valor de z,, viene dado por:

Vo)t Vo)t
ZO — wlfl(x() y()) waZ(x[) y()) (1 _48)
(1)1+(l)2+"'
Como se puede observar en z,, se tiene una combinacion lineal de funciones. La utilidad
del controlador de Sugeno y una ventaja frente al de Mamdani es lograr que la transicion

de una funcién a otra funcién sea muy suave.

La interpretacién grafica del método se presenta en la figura 1.24. En esta figura se puede
observar que la etapa de fusificacion es muy similar a la del controlador de Mamdani, pero
en este caso los valores minimos de la etapa de fusificacién seran asignados a los valores
de w; Y w,. En este controlador se omiten varias operaciones, no existen conjuntos

consecuentes y no existe la necesidad de realizar el proceso de defusificacion.

Regla 1
Wy

Regla 2

Ws

Minimo

Figura 1.24. Interpretacion grafica del controlador de Sugeno

1.3.7.1.3. Controlador de Tsukamoto
Este controlador también es una simplificacion del controlador de Mamdani, su

interpretacion se presenta a continuacion:
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xesA'yyesB'

sixes A,y yes By, entonces z es C;

sixes A, yyes B, entonces z es C,

Z es 7, (1.49)

En este caso, al igual que el método de Sugeno, se obtiene un valor de z, como conclusién.

No se necesita defusificacion y su valor corresponde a la ecuacion 1.41.

W1Z1+WpZy+- (1.50)

%0 =
witwy+

La interpretacion grafica se muestra en la figura 1.25 en donde los valores de w; y w, son
los minimos valores de los valores de membresia obtenidos en la etapa de fusificacion, sin
embargo, los valores de z; y z, son calculador como una “imagen inversa” en el dominio

de los conjuntos C; y C,.

J-._l ]
Regla 1
Ha. (%) w1
Z
Regla 2 (%) &
| Hi. (V) ws
Z3
Minimo

Figura 1.25. Interpretacion grafica del método de Tsukamoto

Por los motivos ya expuestos, en este trabajo de titulacion se trabajaran controladores con
I6gica difusa basados en el método de inferencia de Sugeno, de manera que se pueda
obtener facilidad en el disefio y mejorar las transiciones entre funciones. La idea principal
es lograr obtener una respuesta rapida con menor sobreoscilacion y menores tiempos de
establecimiento (Beneficios del control con accién de reset) pero sin afectar la respuesta

en la accion de los controladores (Beneficio del control basado en logica difusa).
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1.3.8. CONTROLADOR DIFUSO: FUZZY LOGIC DESIGNER EN MATLAB
Para poder acceder a la herramienta se debera escribir “fuzzyLogicDesigner” en la ventana

de comandos de MATLAB, y se obtendra la ventana que se muestra en la figura 1.26.

4 Fuzzy Logic Designer: Untitled - O X
File Edit View
Untitled
(mamdani)
input output1

FIS Mame: Untitled FIS Type: mamdani
And method min ~ Current Variable
Or method max o | [ input1

T it
Implication min ~ = -

Range [01]
Aggregation max ~
Defuzzification centroid ~ ‘ Help Close | ‘
System "Untitled”: 1 input, 1 output, and 0 rules ‘

Figura 1.26. Ventana Fuzzy Logic Designer (Controlador de Mamdani)

Esta herramienta permitira disefar controladores con ldgica difusa utilizando dos métodos
de inferencia, el método de Mamdani y el método de Sugeno. En este proyecto de titulacion
se trabajara con el método de Sugeno, debido a las caracteristicas de facilidad de disefio

tal como se lo menciond anteriormente.

‘4 Fuzzy Logic Designer: Untitled?2 - O X
File Edit View
Untitled2
peEe=o Soo g tiu)
(sugeno)
input output
FIS Name: Untitled2 FIS Type: sugeno
And method prod o Current Variable
Or method probor v Name input?
T input
Implication min Nl A0
Range [01]
Aggregation max
Defuzzification wiaver - ‘ Help Close | ‘
System "Untitled2": 1 input, 1 output, and 0 rules ‘

Figura 1.27. Ventana Fuzzy Logic Designer (Controlador de Sugeno)
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Para poder seleccionar el tipo de controlador tendremos que escogerlo en la opcién

File—»New Fis.

En las ventanas que se muestran en las figuras 1.26 y 1.27. Se podra seleccionar tanto
como las entradas como las salidas y renombrar las variables segun los datos

caracteristicos del controlador a disenar.

Current Variable
. |SALIDA
Type output
Hange [01]
Help Close

Figura 1.28. Cambio de nombre de variables

Usualmente los valores del lado izquierdo de las ventanas principales se manejan por
Default, es decir, los valores AND se cancelaran a través del minimo valor de las funciones
de membresia, los valores OR se calcularan por los valores maximo, la implicacién con
minimos, agregacion con maximos, y también permite modificar el método de

defusificacidon, que para el caso se encuentra por el método del centroide.

Al hacer doble clic en las entradas o en las salidas se podra acceder a una nueva ventana
que permitira detallar las funciones de membresia, tanto para la entrada como para la
salida, se podra seleccionar funciones triangulares, trapezoidales, campanas de gauss,
entre otras. Y renombrarlas segun las caracteristicas del sistema de control con logica

difusa que se esté trabajando.
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[E Membership Function Editor: Untitled2

File Edit View

Membership function plots ™™ ™™™

FIS Variables

mf1 mf2 mf3
XX '
A flu)

ENTRADA SALIDA
05 -
a n n n = n n " " "
0 0.1 02 03 04 05 06 07 08 09 1
input variable "ENTRADA"

Figura 1.29. Ventana de edicién de valores de entrada y salida del controlador con légica
difusa

Para modificar las reglas de control “Si-entonces”, desde la ventana principal ingresamos
a Edit-Rules, o presionamos Citr/+3, y se abrira la ventana que permitira modificar las

reglas de control como se muestra en la figura 1.30.

(4 Rule Editor: Untitled

File Edit View Options

Figura 1.30. Ventana para el ingreso de las reglas “Si-entonces”
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Una vez que se ha modificado e introducido todos los valores del controlador con logica
difusa se procede a realizar un guardado del trabajo realizado el mismo que sera un archivo

fis.

Finalmente, en la ventana de View, se puede observar las reglas de control, asi como
también la superficie de control. La superficie de control es la grafica que corresponde a

las variables del sistema de control, las entradas vs. las salidas.

En Simulink, el bloque que permitird obtener toda la informacién introducida en la

herramienta fuzzyLogicDesigner se muestra en la figura 1.31.

out [

Fuzzy Logic
Controller

Figura 1.31. Bloque de Fuzzy Logic Controller en Simulink

1.3.9. EQUIVALENCIA ENTRE CONTROLADOR PID CON LOGICA DIFUSA Y
CONTROLADOR PID CONVENCIONALES
En esta seccidon se propone realizar una equivalencia entre controladores PIDs/Pls
convencionales a un controlador PID/Pl basado en légica difusa. Un controlador PID
correctamente disefiado puede ser transformado a un PID basado en légica difusa

rapidamente observando los rangos de operacion de la entrada y salida del controlador.

El disefio del controlador PID basado en légica difusa que se propone es una equivalencia
al controlador PID convencional. En primer lugar, se muestra la ecuacién de salida u(t) en

el dominio del tiempo:

u(t) = Kye(t) + K, [ e(t)dt + Kp =2 (1.51)

En donde el controlador provee de un término proporcional, un término integral y un término
derivativo. Las entradas del compensador e(t), [e(t) y é(t), asi como la salida u(t),
pueden ser tomadas como variables difusas del controlador difuso. Se asume los rangos
de operacion (OR por sus siglas en inglés) para estas variables difusas, siendo OR, =
[—a., a.l, OR; = [—a;,a;], OR; = [—ag4,a4] Y OR, = [—ay, a,] l0s rangos de operacion de

las variables e(t), [e(t), é(t) y u(t), respectivamente [23].
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En la figura 1.32. se definen las funciones de membresia para las variables difusas e(t),

Je(®), e yu®.

E] IE||.'iu+ll b E.-,- |J-'I'r|l F.i
I e
nl I I ¥ L] ] |
& e 0 : e. i - 0 e
I e(t) - b-— _[é’l[ﬂ —-4
—da da _aj 2:I'.'
'DI 'DI m+1)12 Drn {"II] "Iq."s.'.u—ll 2 I"Irirn—i
X - XX
n T ] ] T 1
d 0 d‘rn u, - 0 by, s
— o) —— — ) ——————»
—d il —a il

Figura 1.32. definicién grafica de las funciones de membresia para las variables difusas

e(t), [e(t), e(t) y u(t) [23].

Como se puede observar en la figura 1.32. los m conjuntos difusos se encuentran a la
misma distancia el uno del otro y poseen una forma triangular, esto se aplica para e(t),
[e(t), é(t). Sin embargo, la variable difusa u(t), se fusifica mediante 3m — 2 funciones

singletons.

Si ey, iy, dy ¥ u, son considerados los centros de los conjuntos difusos Ey, I, Dy ¥ Uy,

respectivamente. Entonces se pueden definir las siguientes ecuaciones:

_ (2k-m-1) . (2k-m-1) (2k-m-1)

="y Ge b= G dk =" T —aq Isksm (1.52)
(2k—3m+1)
ukzg(m—Tl)au, 1<k<(Bm-2) (1.53)

La distancia que existe entre u; y u.., viene definida por:
Au = Upq — Uy (1.54)

Una vez que se han definido las variables difusas, las expresiones “si-entonces” para cada

regla difusa vienen dadas por:
Sie(t)esE;y[e(t)es I; y é(t) es D, entonces u(t)es U, (1.55)

En esta expresion se tienen tres variables difusas como entradas e(t), [ e(t), é(t) que se

toman en cuanta al mismo tiempo para el controlador difuso. Una representacion

42



generalizada para las reglas difusas considerando tres entradas difusas y una salida se
puede observar en la figura 1.33.

L]

m| L Bm-i - L (P}

m

m| Ug | = | Usps e}

m m

L]

m L - === L -.'1'

Figura 1. 33. Representacién generalizada de reglas difusas [23]

Luego de esto, se verifica el disefio equivalente propuesto a través de las reglas de
inferencia de Sugeno, tal como se habia mencionado con anterioridad. Relacionando los
valores descritos con la ecuacion 1.48 se tiene:

% s x (g (e(©)x i ([ e(£)Xtp,, (E(t))

u(t) = A<ijk<ml=i+j+k—-2 (1.56)
Z(ugi(e(t))xmj(fe(t))xuuk(e’(t))>

Se utilizan los conceptos de producto para implicaciones de logica difusa, y el método del
centroide es utilizado para la defusificacion, con esto se determina que existen como
maximo, ocho reglas que deben considerarse para las variables de entrada del controlador

e(o), [e(v), e(d).

Las ocho reglas a considerarse se muestran a continuacion [23]:

1. Sie(t)esE;y[e(t)es Ly é(t) es Dy entonces u(t)es Uiy jk—2
2. Sie(t)esE;y[e(t)es Ly é(t) es Dyyq entonces u(t)es Ujyjyk—1
3. Sie(t)esE;y[e(t)es L1y é(t) es Dy entonces u(t)es Upyjir—1
4. Sie(®esE;y[fe(t)esli1y é(t) es Dyyq entonces u(t)es Uiy i
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5 Sie(t)esEj,y[e(t)es Ly é(t) es Dy entonces u(t)es Upy jyx-1
6. Sie(t)esEjy,y[e(t)es Ly é(t) es Dyyq  entonces u(t)es Upy jik
7. Sie(t)esEjy1y [e(t)es Liy1y é(t) es D, entonces u(t)es Upy jik
8. Sie(t)esEj1y[fe(®) esli1y é(t) es Dyyq entonces u(t)es Uiy

Al realizar el analisis matematico de la ecuacién 1.56 se obtiene que el controlador PID
difuso equivalente poseera la siguiente estructura:

— Gu S Ay de(t)
u(t) = 3aee(t) + e e(t)dt + B0y dt (1.57)

Esto implica que los valores de las constantes proporcional, integral y derivativa del

controlador PID difuso vendran dados por:

Kp=fw go=fu yp =9 (1.58)

3a, 3q; " 3ap

Estos valores nos permitiran determinar los rangos de operacién de las funciones de
membresia de las variables difusas del compensador. Para ejemplificar el funcionamiento
del controlador PID difuso equivalente a un controlador PID convencional se trabajara con
el ejemplo descrito en la seccion 1.3.5.2. El sistema P(s) = 1/(s + 0.5) se mantendra, y se

consideran k, = 1, 7; = 1, y P = 0.2 los parametros del PI+ClI. Para este problema debido

a que el controlador no es un PID se considerara solo la equivalencia para un PI,
considerando que K, = 0. Adicionalmente cabe recalcar que este seria un controlador que

considerara la accion Pl mas la accion de reset y estara basado en una logica difusa.

Por motivos de comparacion en la figura 1.34. se aplicé al sistema el controlador lineal, un
controlador con accién de reset, un PI+Cl, un controlador basado en légica difusa
equivalente al controlador lineal, un controlador con accidén de reset acoplado a un
controlador basado en ldgica difusa y el controlador PI+Cl basado en logica difusa. Es
posible observar que la opcién mas idénea para el control de la planta es el PI+Cl acoplado
a un controlador con logica difusa, ya que evita los ciclos limites, se obtiene un mejor tiempo
de respuesta, no se obtiene sobreoscilacion, por lo tanto, no existe tiempo de
establecimiento y al utilizar el método de inferencia de Sugeno la transicion entre funciones

es muy suave.

44



ENTRADA, Contral_lineal, Control_resst, P1+CI, Fuzzy, Fuzzy con reset, PI_CI_Fuzzy
2z~ T I ENTRADA
——— PI_C|_Fuzzy

Fuizzy con msst
——Fuzzy

PieCi
Gonlrol_roset
Controd_lineal

08—

08—

04—

02— —

0 s 0 15
Offset=

Figura 1.34. Comparacion entre control lineal (azul), control con reset (rojo), PI+ClI
(verde), control basado en ldgica difusa (morado), control con reset acoplado a control
con logica difusa (celeste) y PI1+Cl con légica difusa (rosa) ante una entrada paso

(amarillo).

Para el controlador basado en légica difusa se mostrara la configuracion que se realizé en

la herramienta Fuzzy Logic Designer:

"4\ Furzy Logic Designer: CdifusoP22 - O )4

File Edit View

- CdifusoP22
flu)
/ sugeno)
ﬂ u
ei
FIS Mame: CdifusoP22 FIS Type: sugeno
And method prod w Current Vanable
Or method probor o || Name
T
Implication min o
Range
Aggregation max
Defuzzification wtaver v Help Close
Renamed FIS to "CdifusoP22"

Figura 1.35. Ventana principal de herramienta Fuzzy Logic Designer

45



Debido a que en este caso especifico se tienen Unicamente dos entradas, el error
proporcional y el error integral, se tendran dos variables difusas de entrada e y ¢;; y la salida

u.

Considerando que k, =1, 7; = 1, se calcularan los rangos de operacion de las funciones
de membresia: OR, viene dado por [—a,,a.] = [—1,1], que son los valores del rango de
e(t), para satisfacer K, =1, OR, viene dado por [-ay,a,] = [-3,3]. Finalmente, para
satisfacer K; = 1, OR; viene dado por [—a;, a;] = [—1,1] como se muestra en la figura 1.36.
Adicionalmente se eligio m = 5, por lo que se tendra 5 funciones de membresia para cada

variable difusa de entrada y se tendran 9 funciones singletons para la variable difusa de

<4 Membership Function Editor: CdifusoP22 - (m] X 4. Membership Function Editor: CdifusoP22 - a X
File Edit View File Edit View
EOVEEES Membership function plots ™" """~ 181 FIS Variables Membership function plots "™ ™™™
1 2 3 4 5 2 3 4
X ‘
e u e u
VA4
[0

el

input variable “e"

&l

input variable "ef"

Current Variable Current Membership Function (click on WF to select) Current Variable Current Membership Funetion (click on MF to select)

Name . Name 1 Name oi Name 1

Type input Type trimf Type input Type trimf

Range o Params [5-1-08] . tn e [1.5-1-05]

Display Range 1] | Help Close ‘ ‘ Display Range 1) Help Close ‘ ‘

Selected variable "e” ‘ Selected variable "ei" ‘
(a) (b)

Figura 1.36. Funciones de membresia para (a) e(t) y (b) [ e(t)
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4 Membership Function Editor: CdifusoP22 - m} X

File Edit View

. : nint nnints- 181
FIS Variables Membership function plots
1
XX 4
e u 9
: ;
ei
& 7
1 6
output variable "u"
Current Variable Current Membership Function (click on MF to select)
Name u Name 4
Type output Type constant ~
Params 3
Range 01
Display Range ‘% w ‘

Selected variable "u" ‘

Figura 1.37. Funciones singletons para u(t).

Los valores de las funciones singletons que se designé para la variable de salida de este
ejemplo son: —3,—-2.52,-1.92,-0.87,0,0.87,1.92, 2.52, 3.

Se tendran 25 reglas difusas, las mismas que seran calculadas a través de las expresiones
“si-entonces” mostradas en esta seccion previamente, o de igual forma a través de la

representacioén grafica generalizada que se mostroé en la figura 1.33.

4 Rule Editor: CdifusoP22 - O X

File Edit View Options

g T 7 TOT
15_If (e is 3) and (ei is 5) then (uis 7) (1)
16. If (e is 4) and (ei is 1) then {u is 4) (1)
17_If (e is 4) and (ei is 2) then (u is 5) (1)
18 If (e is 4) and (ei is 3) then (u is 6) (1)
19. If (e is 4) and (ei is 4) then {u is 7) (1)
20 If (e is 4) and (ei is 5) then (u is 8) (1)
21. If (e is 5) and (ei is 1) then (u is 5)

22 If(eis 5) and (ei is 2) then (u is 6) (1)
23. If (e is 5) and (ei is 3) then (uis 7) (1)
24_If (e is 5) and (ei is 4) then (u is 8) (1)
25_If (e is 5) and (ei is &) then (uis 9) (1)

If and Then
eis eiis uis

G
BEEL
ERTE

none ] none v none v

[Inot [Inat [ Jnat

— Connection Weight:

Oor
@) and 1 Delete rule Addnds | Changs ule | ==

Help Close ‘

‘ FIS Name: CdifusoP22

Figura 1.38. Reglas “si-entonces” para el controlador PI+ClI con légica difusa

Finalmente, se revisara las reglas de control y la superficie de control del sistema:
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4 Rule Viewer: CdifusoP22 = ] b4

File Edit View Options

e = 4.92e-06 ei = 0287 u=05

OO~ND O b N

InBut: " 14 92¢-06;0.2874]

Plot points: 404 HMcwe: MMM&‘

Opened system CdifusoP22, 25 rules ‘ ‘ Help 1 Close | ‘

Figura 1.39. Visualizador de reglas de control

En el visualizador de reglas de control se podra observar para cada una de las reglas “si-
entonces” los valores que toman las funciones de membresia en la entrada y de igual forma

para la salida. La superficie de control se muestra en la figura 1.40.

Figura 1.40. Superficie de control

1.3.10. CONTROLADORES PID NO LINEALES
Los sistemas de control propuestos son controladores no lineales, es decir, los sistemas
de control con accion de reset y sistemas de control basados en una légica difusa, sin
embargo, existen otras alternativas de control no lineal las cuales se revisaran en esta
seccion de manera que se logre superar las limitaciones fundamentales que poseen los

sistemas de control lineal.
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Como se ha explicado con anterioridad, un sistema de control PID tiene como tarea
principal mantener un valor de salida del sistema frente a un valor de referencia dado, y
debe ser capaz de aceptar de manera dinamica cambios en los valores de referencia. Los
controladores modernos deben ser capaces de hacer frente a variaciones de parametros
e incertidumbres del sistema [24]. Un controlador PID tiene la caracteristica de mantener
una ganancia fija, esto puede significar una gran desventaja ya que es posible obtener un
desempefio no deseado del sistema si dicha ganancia debe ser reducida con el objetivo de
evitar oscilaciones sobre el valor de referencia, o se necesite de un tiempo muy grande
para corregir la sefial y regresar al valor de referencia cuando en el sistema se presenten

perturbaciones.

Para superar estas limitaciones que se presentan en un controlador PID lineal, se propone
un controlador PID no lineal denominado NPID, ya que las aplicaciones de procesos
industriales son mayormente no lineales, el trabajar con controladores lineales puede
significar que para reducir sobreoscilaciones del sistema se tenga que sacrificar tiempos
de subida, es decir, para un desempefio satisfactorio la respuesta necesariamente sera
lenta. Este problema no ocurre con el NPID ya que se propone mejoras sobre los

controladores PID lineales basadas en la introduccién de funciones de ganancia no lineal

[2].

Un controlador NPID se puede definir entonces como un control PID tradicional acoplado
a un bloque de ganancia no lineal, tal como se indica en la figura 1.41. mientras que la
ecuacioén 1.59 se presenta la ley de control no lineal:

dg(e)
dt

u(t) = K,0(e) + K; [ @(e)dt + Kp (1.59)

Donde kp, k;, k4 son las ganancias fijas proporcional, integral y derivativa, respectivamente
y @(e) son las ganancias variantes en el tiempo en funcion de la magnitud del error e(t)
[2] dada por:

@(e) = k(e)e(t) (1.60)

Donde k(e) es la ganancia no lineal.
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CONTROLADOR NPID
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Figura 1.41. Diagrama de bloques de sistemas de control NPID

La ventaja de tener una ganancia variante en el tiempo es el ajuste automatico que esta
posee, es decir, si el error del sistema es excesivo la ganancia no lineal procedera a
amplificar dicho error y de esta manera lograr que la salida del sistema sea el valor
adecuado. Por el contrario, si el error del sistema es menor al deseado la ganancia realizara
la tarea de disminuir su valor de forma automatica para evitar tener grandes

sobreoscilaciones y mejorar el tiempo de establecimiento evitando oscilaciones excesivas.

La ganancia no lineal puede ser seleccionada de diversas maneras segun la literatura de

controladores PID no lineales, algunos controladores se enlistan a continuacion:
e Controlador NPI con ganancia lineal por partes
e Controlador NPID con ganancia sigmoidal
e Controlador NPID propuesto por Han.
e Controlador NPID propuesto por Wameedh-lbraheem

El presente trabajo de titulacion, segun los resultados del analisis realizado en [25], se

enfocara en el disefio propuesto por J. Han.

1.3.10.1. Controlador NPID propuesto por Han

El controlador NPID propuesto por Han se define a continuacién [26]:
unpp (t) = kpfal(epl Xy, 5p) + kifal(e;, «<;,8;) + kgfal(eq, %q,84) (1.61)

Donde:
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k,, ki, kq son las ganancias proporcional, integral y derivativa, respectivamente.

La funcion no lineal fal(ep,ocp,Sp) tiene la forma:

|ep|°(psign(ep), ley| > 6,

a,—1
6,7 “ep, lep| < 6,

fal(e,, <, 8,) = (1.62)

Donde:

ep es el error proporcional del sistema
a, determina el grado no lineal de la funcién para la parte proporcional

6, define el area lineal de la funcion no lineal para la parte proporcional, donde el

controlador actua como un controlador tipo PID convencional
La funcién no lineal fal(e;, «;, 6;) tiene la forma:

le;|%isign(e;), |ei|l > 6;
a1 ron o (1.63)
61' e, |€i| < 51'

fal(ei,oci, 61) = {
Donde:
e, es el error integral del sistema

a, determina el grado no lineal de la funcion para la parte integral

6, define el area lineal de la funcion no lineal para la parte integral, donde el controlador

actua como un controlador tipo PID convencional
La funcién no lineal fal(ey, <4, 84) tiene la forma:

leq|*esign(eq), |eq| > 84

ey, x¢4,64) = _
fal(ea a,3) {Sgd ‘eq, leq| < g4

(1.64)
Donde:
e, es el error derivativo del sistema

a, determina el grado no lineal de la funcion para la parte derivativa

&, define el area lineal de la funcion no lineal para la parte derivativa, donde el controlador

actua como un controlador tipo PID convencional.

Es importante mencionar que existe una relacion entre la correcta eleccion de los

parametros del controlador y el funcionamiento del mismo, Para la eleccion del parametro
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x, es necesario considerar qué resultados se espera tener la para la parte proporcional,

asi como para las partes integral y derivativa.

Es recomendable que el término proporcional o, se considere superior a uno con el

objetivo de que al presentarse errores con bajo valor se tenga mejor sensibilidad del

sistema.

Debido a la presencia de problemas de windup se recomienda que el término integral «;
se encuentre en el siguiente rango: —1 <«;< 1, con el objetivo de reducir la accién integral

si el error toma valores muy altos.

La presencia de ruido en el estado estacionario de la respuesta del sistema nos lleva a
elegir un término derivativo con un valor superior a 1: x;> 1, esto significara que la
ganancia diferencial tomara valores pequenos cuando el error también tome valores

pequenos [26].

Finalmente, se presenta el comportamiento de la ganancia no lineal para valores entre 0 y
1 y el diagrama de bloques del controlador NPID propuesto por han, en las figuras 1.42,

1.43 y 1.44, respectivamente.

- - -

4

c'J -l.-"\.

Y - -
=

= =
|

= fal(e, =, &)

Figura 1.42. Funcion no lineal fal(e, «,§) para 0 <x< 1
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u = fal(e, «,§)
u=e

Figura 1.43. Funcion no lineal fal(e, «,§) para <> 1
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Figura 1.44. Diagrama de bloques del controlador NPID propuesto por Han

1.3.11. INDICES DE DESEMPENO
Un indice de desempefo se puede definir como una medida del rendimiento del proceso.
El desempenfo del proceso se puede medir mediante un criterio de decisidon que identifique
un menor tiempo de asentamiento, menor error acumulativo, menor esfuerzo de control y
una energia minima de seguimiento, estos criterios podrian definir si un controlador es

mejor que otro [27].

La definicién de los indices de desempefio que se emplearan en el presente trabajo de

titulacién se presenta en la tabla 1.2.
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Tabla 1.2. Definicion de los indices basicos de desempefio [27]

Indicar basico Expresion Caracteristica
N
ISE ISE = Z e(k)? Integral del error cuadratico
k=0
N
ITSE ITSE = Z ke(k)? Integral del tiempo por el error cuadratico
k=0
N
TVu TVu = z | — Up_q Integral de la variacion total de control
k=1

El valor del ISE (Integral Square of the Error) se basa en el area del cuadrado de la funcion

del error, considera y penaliza a los valores tanto negativos como positivos del error.

El valor ITSE (Integral of Time multiplied by the Squared Error) considera y penaliza el

tiempo de convergencia de la respuesta del controlador a un estado estacionario.

El valor TVu (Total Variation of control effort U) es una medida que determina el esfuerzo

del controlador, es decir, como evoluciona la sefial de control.
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2. METODOLOGIA

El presente trabajo de titulacion hace uso de la investigacion descriptiva y comparativa,
mediante la recopilacion de informacion sobre técnicas de control lineales y no lineales, se
emplea el método deductivo para componer un nuevo esquema de control que acopla los
beneficios del control con reset y el control basado en logica difusa. A través de una serie
de pruebas simuladas y su correspondiente analisis se evaliua el desempeno de los

esquemas de control disefiados, utilizando diferentes indicadores.

Las fuentes de informaciéon empleadas son tanto primarias como secundarias, y son las
que validan el trabajo de titulaciéon. Entre fuentes de informacion primaria figuran libros y
articulos de revistas técnicas. Por otra parte, entre las fuentes de informaciéon secundaria
se encuentran diferentes articulos académicos y trabajos de titulacién, ademas de

resumenes, informes, guias y sitios web relacionados con el control de procesos.

La secuencia de etapas logicas de elaboracién de este trabajo se realizd en cuatro fases
de suma importancia. La primera fase presenta los elementos conceptuales del marco
tedrico, la segunda fase que presenta una etapa metodoldgica, luego una tercera fase de

simulacion y finaliza con una etapa de validacion y analisis de resultados.

En la primera etapa, como se menciond con anterioridad, se presentan los elementos
conceptuales del marco teérico del trabajo de titulacion, elementos necesarios para
comprender las siguientes fases del desarrollo del mismo. En la segunda etapa se presenta
la descripcion del modelamiento tanto matematico como empirico de las plantas quimicas
no lineales en consideracion: Un tanque de mezclado con retardo variable, y un reactor
CSTR con reaccion Van der Vusse con respuesta inversa. Se presenta también la interfaz

grafica para el manejo de resultados.

En la tercera fase se presenta los resultados de simulacién de los esquemas de control
lineales y no lineales; con y sin accién de reset; con légica difusa y el esquema propuesto
de un controlador no lineal con accién de reset y Idgica difusa, todos seran simulados a
través de la herramienta Simulink-Matlab® para los procesos quimicos mencionados.
Finalmente, en la ultima etapa se validaran los resultados obtenidos a través de la
comparacion de indices de desempefio y caracteristicas transitorias de todos los
controladores y se tendra una fase de analisis de resultados a manera de conclusiones con

sus respectivas recomendaciones para el trabajo realizado.
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2.1. MODELADO MATEMATICO DE LAS PLANTAS

El modelado matematico de las plantas es una de las tareas mas relevantes para el analisis
y disefio de sistemas de control, este proceso permite entender la dinamica del sistema

con el fin de obtener una abstraccién de la realidad.

En problemas de control 6ptimo es recomendable usar ecuaciones diferenciales, o
representaciones de espacios de estados como una forma de analisis del comportamiento
dindmico de las plantas. La complejidad de un modelado matematico estara ligada con la
precision con la que este representa el sistema o la planta. Una alta complejidad y un
analisis preciso de las relaciones de pardametros, entidades y variables asociadas al
sistema permitirdan mejorar la precision del modelo matematico. Sin embargo, se
necesitaran de mas recursos analiticos para su estudio. Los modelos matematicos deben

poseer un equilibrio entre la complejidad y precision de los resultados del mismo.

2.1.1. Tanque de mezclado con retardo variable

El tanque de mezclado tomado como proceso de prueba para este trabajo de titulacion se
muestra en la figura 2.1. El tanque recibe dos flujos, uno de agua caliente W;(t) y uno de
agua fria W, (t). Se busca mantener la temperatura T;(t) resultante de la mezcla de los
flujos mencionados, a través de la apertura o cierre de una valvula de control de flujo frio.
La temperatura de la mezcla T,(t) es medida a través de un transmisor de temperatura que
posee un intervalo de trabajo de 100 a 200°F, localizada a 125 [pies] aguas abajo por lo

qgue se genera un retardo en la medicién de temperatura.
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Figura 2.1. Tanque de mezclado

Los siguientes aspectos son tomados como consideraciones:
¢ No existen variaciones de volumen del liquido dentro del tanque.
e Se produce una mezcla uniforme en el interior del tanque.
e Lastuberias y el tanque se encuentran aislados.

Las ecuaciones que describen el comportamiento del proceso en funcion del tiempo para

el tanque de mezclado de agitacion continua se presentan a continuacion:
El balance de energia en el tanque se representa mediante la ecuacion 2.8:
W (£) Cpr (DT1 () + W (D) Cpa (DT () — (Wr (8) + W ()W (£) Cp3 (D)T3(8) = -

darT:
= VL T (2.8)

El tiempo de retardo de la tuberia del tanque respecto a la lectura del transmisor se

representa en la ecuacion 2.9:
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To(t) = T5(t — to) (2.9)
El tiempo de retardo en funcién de las variaciones de flujo:

LAp

to = YA (2.10)
La relacion de medicion del transmisor se representa en la ecuacion 2.11:
aro() _ i(n(t)—wo _ TO(t)) 2.11)
dt 7\ 100
La expresion que sigue la valvula se representa en la ecuacion 2.12:
Wa(6) = 55V (0GP, (2.12)
La posicién de la valvula se representa en la ecuacion 2.13:
e _ %(m(t) ~ () (2.13)
Donde:
W, (t) : flujo de agua caliente, Ib/min
W, (t) : flujo de agua fria, Ib/min
Cy : capacidad calorifica del liquido a presién constante, Btu/lb - °F
Cy : capacidad calorifica del liquido a volumen constante, Btu/lb - °F
CyL : coeficiente de flujo de la valvula, gpm/psi'?
AP, : caida de presion en la valvula, psi
Gy : gravedad especifica, adimensional
L : longitud de tuberia, pies
A : seccion transversal de la tuberia, pies?
T, (t) : Temperatura del fluido caliente en movimiento, °F
T,(t) : Temperatura del fluido frio en movimiento, °F
T5(t) : Temperatura de la mezcla resultante en el tanque de mezclado, °F
T, (t) : Temperatura T;(t) considerando el retardo t,, °F
TO(t) : sefial del transmisor de salida, pu
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T

Typ

m(t)

o (6)

4

: tiempo muerto debido al retardo de transportaciéon, min

: constante de tiempo del sensor de temperatura, min

: constante de tiempo del actuador, min

: fraccion de la salida del controlador, pu

: densidad del contenido de la mezcla del tanque, Ibm/pies?®

: posicion de la valvula de 0 a 1, considerando posicion de cerrado a abierto,

respectivamente

: volumen del liquido, pies?®

Los valores que toman las variables en estado estacionario, en sus condiciones iniciales,

para el tanque de mezclado de retardo variable segun las ecuaciones mostradas se

presentan en la tabla 2.1.

Tabla 2.1. Valores en estado estable de las variables del proceso de tanque de mezclado

con retardo variable.

Variable Valor Variable Valor
Wi, 250 Ib/min Ty (t) 250 °F
Wa, 191.7Ib/min T, (¢) 50 °F
Cp1 0.8 Btu/lb - °F Ts(t) 150 °F
Cp2 1.0 Btu/lb - °F TO(t) 0.5 pu
Cps 0.9 Btu/lb - °F AP, 16 psi
CvL 12 gpm/psi'? Tr 0.5 min
m, 0.478 pu Typ 0.4 min

L 125 pies p 62.4 Ibm/pies®
A 0.2006 pies? 4 15pies?®
Referencia 150 °F Vy 0.478pu

2.1.2. Reactor CSTR con reacciéon Van Der Vusse de respuesta inversa

Los componentes del proceso que corresponden al Reactor CSTR con reaccion Van Der

Vusse de respuesta inversa se muestran en la figura 2.2. En este tipo de reactor se produce

una reaccién exotérmica A — B. En este proceso se requiere el control de la concentracion

del compuesto B por medio de la apertura o cierre de la valvula de control de flujo.

Adicionalmente, se tiene un transmisor de concentracion de salida el cual se encarga de
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transportar la sefal que envia el sensor hacia una unidad remota. La apertura y cierre de
la valvula de entrada se realiza a través del controlador, el flujo de entrada es la variable a

manipular mientras que la concentracion del producto final es la variable a controlar.

=

Y

Contral
difuso con
accion de

reset

CA'
Alimentacién —h[:ii]——r

E, @
<0 |

Producto

Figura 2.2. Reactor CSTR con reaccion de Van Der Vusse

Para definir el proceso se procede a realizar el balance molar de los compuestos Ay B, las

ecuaciones que representan estos balances se muestran a continuacion:

dC;t(t) - FTT(t) [Cai(®) = Ca(O)] = k1 Ca(t) — ks CZ(2) (2.14)
dcjt(t) - _FTT(QCB (6) + k1Ca(8) — ko Cp(2) (2.15)

En donde:

C,(t) :Concentracion del reactivo A en el reactor, mol/l
C,i(t) : Concentracion del reactivo A de alimentacion, mol/l
Cg(t) : Concentracion del producto B, mol/l

kq : Coeficiente de tasa de reaccion 1, min™’

k, : Coeficiente de tasa de reaccion 2, min™'
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ks : Coeficiente de tasa de reaccién 3, I/mol-min
E.(t) : Flujo de alimentacién del proceso, I/min

Vv : Volumen del reactor, |

La ecuacion del sensor-transmisor de concentracion se representa a través de la ecuacion

2.16, mientras que la ecuacion de la valvula se presenta en la ecuacién 2.17, ambas

ecuaciones se trabajan en porcentaje.

()% = (o) Ca (1)

1.5714

R = (Z=0)u®)%
En donde:
y(t) : Senal de salida del transmisor, 0 a 100%

u(t) : Accion de control, 0 a 100%

La ecuacion 2.17 regula el flujo de entrada E.(t).

(2.16)

(2.17)

Los valores que toman las variables en estado estacionario, en sus condiciones iniciales,

para el reactor CSTR con reaccién Van Der Vusse segun las ecuaciones mostradas se

presentan en la tabla 2.2.

Tabla 2.2. Valores en estado estable de las variables del proceso de reactor CSTR con

reaccion Van Der Vusse de respuesta inversa

Parametro Valor Parametro Valor
Cy 2.9175 mol/l ks 1/6 I/mol-min
Cyi 10 mol/l /4 7001
Cg 1.1 mol/l Ug 60%
ky 5/6 min™ Yo 70%
k, 5/3 min E, 380.5 I/min

2.2. MODELADO EMPIRICO DE LOS PROCESOS NO LINEALES

En la gran mayoria de procesos quimicos, el analisis y disefio de los sistemas de control

se realiza a través de modelos empiricos, en favor de que la dinamica de la planta no

complique el esquema de control a implementarse.



Como se menciond en el primer capitulo, el modelo empirico usualmente aplicado para
modelos de orden reducido es el FOPDT, por su confiabilidad y amplio rango de
frecuencias en el analisis y disefio de control de procesos. En esta seccion se presentara
el modelado empirico de las plantas no lineales a trabajar, el tanque de agitaciéon continua

con retardo variable y el reactor CSTR con reaccion Van Der Vusse.

Las ecuaciones que se emplean para obtener el modelo que describe la Ecuacion 1.3, la
Ecuacion 1.6 define la ganancia; la Ecuacion 1.12, la constante de tiempo, y la Ecuacién

1.13, el retardo de tiempo.

Para un 6ptimo reconocimiento del modelo reducido de las dos plantas, es decir, para que
el modelo de orden reducido responda de forma eficaz antes cambios de referencia
positivos 0 negativos, se efectla la media aritmética de los resultados tomando como
entrada una funcion u + tipo paso positivo, la cual se identificara por el superindice con el
signo (+); y, una entrada en la que se tiene una variacion negativa del paso, u —, la cual se

identificara por el superindice con el signo (-).

2.2.1. Tanque de mezclado de retardo variable

e Senal tipo paso positivo

La posicion de la valvula esta en 0.478 [pu] en condiciones iniciales de operacion,
al valor mencionado se le realiza un incremento del 10% en un instante t = 10[min],

encontrandose una variacién Au* como se muestra en la figura:

Aut

Figura 2.3. Set Point con incremento de 10% en su valor a t=10 [min]

La figura 2.4, indica la respuesta del transmisor de temperatura, a partir de la

respuesta obtenida se calculan los valores de t{y t;:
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SALIDA DEL TRANSMISOR

Y
0.283Ay* \\

Ay

0.632Ay*

Figura 2.4. Salida del tanque de mezclado cuando se aplica una entrada

paso positiva.

Donde:
ty = 4.973[min] : Tiempo en el que ocurre una variacion del 28.3% de Ay™*
t5 = 6.408[min] : Tiempo en el que ocurre una variacion del 63.2% de Ay™*

Utilizando las ecuaciones propuestas en el capitulo 1, se determinan los valores

caracteristicos del modelo FOPDT:
e Constante de tiempo al cambio positivo 7%, Ecuacion 2.18.
7+ = 1.5(6.408 — 4.973) = 2.152 (2.18)
e Tiempo de retardo al cambio positivo ¢}, Ecuacion 2.19.
t+ = 6.408 —2.152 = 4.26 (2.19)

e Ganancia al cambio positivo K*, Ecuacién 1.20.

K+ = 24607°05 19991 (2.20)
0.5258-0.478

La ecuacion 2.21 representa la funcion de transferencia del modelo FOPDT:

4+ _ —0.8221e %265
G(s)" = 2.1525+1 (2.21)

Seial tipo paso negativo

Para encontrar la funcién de transferencia del modelo FOPDT para un cambio

negativo se realizara una variacion de -10% con respecto al valor de la condicién
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inicial de la valvula, en un tiempo t = 10[min], esto se puede observar en la figura
2.5.

- SET FOINT

Au~

Figura 2.5. Set Point con decremento de 10% en su valor a t=10 [min]

La figura 2.6, indica la respuesta del transmisor de temperatura, a partir de la

respuesta obtenida se calculan los valores de t;y t; :

[———sALIDA DEL TRANSMISOR |

0.6320y~

Ay~

0.283Ay"

Figura 2.6. Respuesta del tanque de mezclado ante una entrada paso

negativo.
Donde:
t; = 5.375[min] : Tiempo en el que ocurre una variacion del 28.3% de Ay~
t; = 6.918[min] : Tiempo en el que ocurre una variacion del 63.2% de Ay~
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Utilizando las ecuaciones propuestas en el capitulo 1, se determinan los valores

caracteristicos del modelo FOPDT:
e Constante de tiempo al cambio positivo 7%, Ecuacion 2.22.
7~ = 1.5(6.918 — 5.375) = 2.312 (2.22)
e Tiempo de retardo al cambio positivo t;},, Ecuacion 2.23.
t, = 6.918 — 2.312 = 4.606 (2.23)

e Ganancia al cambio positivo K*, Ecuacion 2.24.

- = 22208 .8933 (2.24)
0.4302-0.478
La ecuacion 2.25 representa la funcién de transferencia del modelo FOPDT:

—0.8933¢ 46065
G s) =———
(s) 2.312s+1

(2.25)

FOPDT Promedio

Para realizar el calculo del FOPDT promedio, se utilizara la media aritmética de los
valores tanto para los cambios tipo paso positivos como para los cambios tipo paso

negativos:

e Constante de tiempo promedio 7, Ecuacion 2.26.

+
T = T — 2.152+2.312 = 2232 (226)

T~ 2

e Tiempo de retardo promedio t,,, Ecuacion 2.27.

_ thttn | 4.26+4.606

Ly = I = 2RO — 4433 (2.27)

¢ Ganancia promedio K, Ecuacion 2.28.

_ KY+K~  -0.8221-0.8933

K=""—= - = —0.8577 (2.28)

En la ecuacion 2.29 se presenta la FOPDT promedio para el tanque de mezclado

con retardo variable:

—0.8577e~4433s
G(s) =——
(s) 2.2325+1

(2.29)

La figura 2.7 y figura 2.8 muestran el modelo FOPDT promedio, asi como el modelo

para el paso positivo y negativo, se comprueba a la vez que el FOPDT promedio es
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la respuesta mas satisfactoria ante cambios positivos y negativos en la entrada del

proceso no lineal.

Sistama no lineal

Apraximaciom FOPOT al paso posiliva
Aproxkmacion FOPDT al paso negative
Aproximacion FOPDT promedio

Figura 2.7. Respuestas de aproximaciones FOPDT ante paso positivo para

tanque de agitacion continua.

Sistema na lineal
Aproximaciom FOPDT al paso positivo

Aproximacién FOPDT al paso negative /"_
Aproximacidn FOPDT promedio |

Figura 2.8. Respuestas de aproximaciones FOPDT ante paso negativo para

tanque de agitacion continua.

2.2.2. Reactor de agitacion continua (CSTR) con reacciéon Van Der Vusse

¢ Senal tipo paso positivo

La posicion de la valvula esta en 0.478 [pu] en condiciones iniciales de operacion,
al valor mencionado se le realiza un incremento del 10% en un instante t = 10[min],

encontrandose una variacion Au* como se muestra en la figura 2.9.
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SET POINT

Aut

Figura 2.9. Set Point con incremento de 10% en su valor a t=10 [min]

La figura 2.10, indica la respuesta del transmisor de temperatura, a partir de la

respuesta obtenida se calculan los valores de t;'y t:

Salida dal transmisor

0.632Ay*

Ay

Figura 2.10. Respuesta del reactor CSTR con reaccion Van Der Vusse

ante una entrada paso positivo.
Donde:

t{ = 0.75[min] : Tiempo en el que ocurre una variacion del 28.3% de Ay ™
t3 = 1.2[min] : Tiempo en el que ocurre una variacién del 63.2% de Ay™*

Utilizando las ecuaciones propuestas en el capitulo 1, se determinan los valores

caracteristicos del modelo FOPDT:

e Constante de tiempo al cambio positivo T+, Ecuacién 2.30.
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+ =1.5(1.2 — 0.75) = 0.675 (2.30)
e Tiempo de retardo al cambio positivo t,},, Ecuacion 2.31.
th =1.2—-0.675 = 0.53 (2.31)

e Ganancia al cambio positivo K*, Ecuacion 2.32.

_72.03-70
T 66-60

K+ = 0.3383 (2.32)

La ecuacion 2.33 representa la funcion de transferencia del modelo FOPDT:

4+ _ 0.3383¢70:535
G(s)* = 0.6755+1 (2.33)

Senal tipo paso negativo

Para encontrar la funcion de transferencia del modelo FOPDT para un cambio de
referencia negativa, se realizara una variacion de -10% con respecto al valor de
requerimiento de operacion inicial, en un tiempo t = 10[min], esto se puede

observar en la figura 2.11.

I SET POINT

Au~

Figura 2.11. Set Point con decremento de 10% en su valor a t=10 [min]

La figura 2.12, indica la respuesta del transmisor de temperatura, a partir de la

respuesta obtenida se calculan los valores de t{y t;:
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Salida del transmisor
0.283Ay "

0.632Ay" Ay~

Figura 2.12. Respuesta del reactor CSTR con reaccién Van Der Vusse

ante una entrada paso negativo.

Donde:
t; = 0.767[min] : Tiempo en el que ocurre una variacion del 28.3% de Ay~
t; = 1.243[min] : Tiempo en el que ocurre una variacion del 63.2% de Ay~

Utilizando las ecuaciones propuestas en el capitulo 1, se determinan los valores

caracteristicos del modelo FOPDT:
e Constante de tiempo al cambio positivo t*, Ecuacién 2.34.
77 = 1.5(1.243 — 0.767) = 0.7125 (2.34)
e Tiempo de retardo al cambio positivo ¢}, Ecuacion 2.35.
t. =1.243 —0.7125 = 0.5305 (2.35)

e Ganancia al cambio positivo K*, Ecuacién 2.36.

_ 67.588-70
T 54-60

K- = 0.402 (2.36)
La ecuacion 2.37 representa la funcién de transferencia del modelo FOPDT:

—0.5305s
G(s)~ =22%2¢ — — (2.37)

0.7125s5+1

FOPDT Promedio
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Para realizar el calculo del FOPDT promedio, se utilizara la media aritmética de los
valores tanto para los cambios tipo paso positivos como para los cambios tipo paso

negativos:
e Constante de tiempo promedio 7, Ecuacion 2.38.

_ Tt 0.675+0.7125

= 0.6937 (2.38)

e Tiempo de retardo promedio t,,, Ecuacion 2.39.

+ -
£ = tm-;-tm _ 0.53+;).5305 — 053025 (2.39)

e (Ganancia promedio K, Ecuacién 2.40.

__ KT+K~ _ 0.3383+0.402
o2 2

K =0.3702 (2.40)

En la ecuacion 2.41 se presenta la FOPDT promedio para el reactor CSTR con
reaccion Van Der Vusse:

0.3702¢~0-53025s
G(s) =—————
(s) 0.69375+1

(2.41)

La figura 2.13 y figura 2.14 muestran el modelo FOPDT promedio, asi como el
modelo para el paso positivo y negativo, se comprueba a la vez que el FOPDT
promedio es la respuesta mas satisfactoria ante cambios positivos y negativos en

la entrada del proceso no lineal.

Sisterna no lineal

Aproximaciom FOPDT al paso positiva
= Aproximacion FOPDOT al paso negativo
Agroximacion FOPOT promedio

Figura 2.13. Respuestas de aproximaciones FOPDT ante paso positivo para

reactor CSTR con reaccion Van Der Vusse.
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Sistema no lineal

Apreximaciom FOPDT al paso posilive
- Aproximacion FOPDT al paso negativa
[\ Apeoximacion FOPDT promindio

Figura 2.14. Respuestas de aproximaciones FOPDT ante paso negativo para

reactor CSTR con reaccién Van Der Vusse.

2.3. ESQUEMAS DE CONTROL LINEALES Y NO LINEALES
IMPLEMENTADOS

En esta seccién se presentaran los esquemas de control lineales y no lineales aplicados al
tanque de agitacion continua y el reactor CSTR con reaccién Van Der Vusse, asi como sus
caracteristicas y conceptos relevantes.

2.3.1. Controlador PID

Los controladores PID (Accion proporcional-integral-derivativa), son la opciéon mas utilizada
en las diferentes aplicaciones de control de procesos. La sencillez de su estructura y
funcionamiento a través de sélo tres parametros de sintonizacion los han convertido en los
controladores mas populares, que ofrecen al ingeniero de control una comprension facil y
mejorada con respecto a otras técnicas de control mas avanzadas [28].

Como se menciond con anterioridad, Segun [21], en la industria de procesos, mas del 90%
de los controladores son PIDs y el disefio de los parametros nombrados juega un papel

sumamente importante en el seguimiento del punto de ajuste y rechazo de perturbaciones.

Los parametros de sintonizacién que se observan en la ecuacion 1.51. del capitulo 1,
muestra un término proporcional al error, la magnitud del error determinara la magnitud de

la accién de control, es decir, si el error es alto, el valor de la accion de control sera alto y
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viceversa [29]. Se debe tener en consideracion que si se lleva este valor a un punto

demasiado elevado se puede desestabilizar el sistema a controlar.

Adicionalmente, se muestra un término integral el cual se encarga de modificar la velocidad
proporcional al lapso de la sefal del error, esto lo realiza a través de una rampa
dependiente del error del sistema [29]; de manera similar con lo que ocurria con el término
proporcional un error mas grande indicara una mayor pendiente de la recta y viceversa. El
objetivo del término integral es que la respuesta del sistema siga tangencialmente a la
consigna en un instante de tiempo finito, reduciendo asi el error del sistema en un tiempo

determinado.

Finalmente, se tiene un término derivativo el cual se encarga de que la respuesta del
controlador sea proporcional a la variacion del error, en otras palabras, a su derivada [29].
Se debe tener en cuenta que este término deriva el valor del error, si el error que presenta
el sistema en un tiempo determinado posee un cambio brusco, la derivada del error puede
llegar a tender a infinito generando inconvenientes en el control del sistema. Se recomienda
la utilizacion del control que incluya accion derivativa cuando el sistema presente cambios

de referencia o perturbaciones que el sistema deba sobrellevar.

Si se dispone de un modelo matematico del sistema se puede utilizar métodos como:
posicionamiento de polos, para el ajuste de las ganancias del controlador PID, pero si el
modelo analitico del sistema no se conoce o simplemente esta incompleto, existen métodos
experimentales que permiten estimar los parametros del controlador mediante la respuesta

del sistema a una entrada determinada [30].
e Métodos de sintonizaciéon de parametros PID

Los métodos mas conocidos son los desarrollados por Ziegler-Nichols, Cohen
Coon, Dahlin, Chien et al., entre otros. Estos métodos se describen de manera
detallada en las tablas 2.3 y 2.4. Para un sistema PID en el dominio de Laplace
como se muestra en la ecuacion 2.42:

PID(s) = 22 = o, (1 +

£ +145) (2.42)

1
Tis
Todos los métodos fueron considerados para los casos de estudio, obteniendo que

el método de Dahlin, permite a los sistemas obtener un esquema de control con las

mejores caracteristicas referente al rendimiento y robustez requeridos.

Tabla. 2.3. Métodos de sintonizacién de términos para Pl
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Controlador PI

Regla k, Ti
Ziegler y Nichols 0.97 3.33t,,
Ktn,
Chien et al. 0.67 I
Ktn,
1 T 2
Cohen y Coon - <0.9— + 0.083) 333 4+ 031 (‘)
K tm . T . T
Ym
1+ 222 T
Dahlin T T
2Kt
t t
IMC 0.588 (r + ) T+
K  tm

Tabla. 2.4. Métodos de sintonizacién de términos para PID

Controlador PID

Regla k, T; Tq
Ziegler y Nichols 1.2 (tm)‘l 2tm 0.5t
K\t
Chien et al. 0.957 1.367 0.47t,,
Kt
1 T 2 0.37t
Coheny Coon | 2 (1.35 — 4 0.25) 250 1 0.46 () —2im
KA\t | —= ~T 1402
140612 t
T
Dahlin i T 0.5t,
2Kt,,
T
Kt

2.3.2. Controlador PI
En la mayoria de los casos de control de procesos industriales, un controlador Pl es
suficientemente bueno para satisfacer las necesidades de control de los sistemas.

Aumentar un término derivativo, como se menciond con anterioridad, no suele ser
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conveniente, ademas este término puede aumentar la sensibilidad al ruido que se genera
en el sistema, el cual llega a ser una gran molestia en procesos como los que son objeto

de estudio de este trabajo de titulacién.

En la figura 2.15 se presenta la accién de control de un PID, debido a la presencia de
cambios de referencia tipo paso para la entrada del sistema, asi como también, la presencia
de un término derivativo en el esquema de control, cuando los cambios son generados la
derivada del paso, la sefal impulso, se hace presente ocasionando una accién de control
brusca en el inicio del cambio de referencia. Las acciones de control bruscas del sistema
tienen repercusiones en la vida util de los elementos finales de control pudiendo ocasionar
el dafio de los mismos. Por las razones expuestas se ha decidido trabajar en los dos
procesos no lineales considerados, con un controlador PI, la sintonizacion del mismo se

realizo en funcion de la tabla 2.3. del presente capitulo.

PI(s) =K, (1+ T—ls) (2.43)

""""" SENAL DE CONTROL PID

Salida de control u(t)

Tiempo [min]

Figura 2.15. Accion de control PID

2.3.3. Controlador PI+CI

Como se muestra en el primer capitulo, el controlador PI+Cl se disefia con el objetivo de
adquirir las ventajas de un controlador con acciéon de reset para asi superar las
caracteristicas de un controlador PI/PID correctamente disefiado. Ademas, el controlador
P1+Cl posee simplicidad en su sintonizacion, al afadir Gnicamente un nuevo parametro
(Porcentaje de Reset P,..:) @ los parametros ya dados para el controlador PI/PID.

Tomando en cuenta las consideraciones mencionadas en la seccion 2.3.2, al disefiar este
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esquema de control, se trabajara solo un Pl y no un PID, para asi evitar las complicaciones

que el termino derivativo llegue a ocasionar en el esquema de control con los actuadores.

El esquema de control PI+Cl se presenta en la figura 2.16.

Figura 2.16. Diagrama de bloques del PI+CI [3]

2.3.4. Controlador NPI

El esquema de control NPI se muestra en la figura 2.17. Los parametros k,, y k; (k,/t;) son
los mismos que se calculd para el Pl base. Como se menciond anteriormente, en el capitulo
1, el NP1 posee dos parametros «, que se encarga de otorgar mayor sensibilidad a errores
pequenos del esquema y «; cuya funcion es disminuir la accién integral en el momento en
el que el error tiene un valor elevado, respectivamente. Los valores para «, y «; se

sintonizaron segun los efectos mencionados en el esquema de control.

ABS POW

o p ‘ X

SIGN

L 4

L 4

«(®) | 2]
> H ABS »D—» POW [— |
+ | ul(t)
+
T[> O

2!

k4

SIGN

Figura 2.17. Diagrama de bloques del controlador NPI
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2.3.5. Controlador NPI+CI

Este esquema de control se realizé siguiendo los criterios de [20]. El disefio se presenta en
la figura 2.18. Los parametros para el Pl base se sintonizaron segun lo mencionado en la
seccion 2.3.1, los parametros o, y «; se sintonizaron segun la seccion 2.3.4, mientras que
el valor del porcentaje de reset (Pr.s0:) S€ ajusto, teniendo en cuenta la respuesta de los

procesos considerando que el porcentaje de reset puede tener valores entre 0 < Pppger <

1.
ABS % POW
»| SIGN
e(t) 1
—T* = 1 — Proser
s
+
O ABS POW
1 I" L u(t)
M +y
S |-» Preser
Lyl IL ¥
Cl SIGN

A 4

Figura 2.18. Diagrama de bloques del controlador NPI+CI [31]

2.3.6. Controlador FUZZY

Para este esquema se utilizé el equivalente del controlador Pl a un esquema de control
Fuzzy, por lo que los parametros del Pl base, obtenidos a través del método de
sintonizacién de Dahlin, se utilizaron para determinar los rangos de operacion de las
funciones de membrecia, manteniendo m = 5, se determinaron las reglas de control, asi

como las funciones singletons para el esquema.

2.3.7. Controlador NPI+CI+FUZZY

El esquema de control NPI+CI+FUZZY se presenta en la figura 2.19. Este esquema reune

las reglas de sintonizacion de las secciones 2.3.5y 2.3.6.
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4

»| SIGN

-
v L
>

cl »| SIGN

e(t) Fuzzy Logic |yt

Y ¥

1= Prese: Controller

| =

o=

| =

Figura 2.19. Diagama de control NPI+CI+FUZZY

2.4. INTERFAZ GRAFICA

La interfaz gréafica de usuario (GUI- Graphic user interface), es donde coinciden el disefio
de la interaccion y el de la interfaz [32]. Esta interfaz puede llegar a ser desde algo simple
como un icono que parpadee, hasta tan compleja como unos grandes almacenes en
internet, se compone de varias ayudas visuales e interactivas de distinta naturaleza con el
fin de representar los datos y la informacién de una manera en la que los usuarios tengan

facil acceso a la informacion y facil manejo de la misma [33].

En este caso, se presenta una interfaz GUI realizada a través de la herramienta GUIDE de
Matlab. La interfaz tiene el objetivo de permitir al usuario visualizar la respuesta de los dos
procesos no lineales de prueba y comparar los resultados obtenidos con los diferentes

esquemas de control presentados.

La HMI posee tres niveles. El primer nivel corresponde a la portada del trabajo, donde se
encontrara informacion relevante del trabajo realizado, la figura 2.20 ilustra la portada. El
segundo nivel es una pantalla de seleccién de proceso para elegir con cual modelo de
planta se trabajara, es decir, si se trabajara con el proceso “Tanque de agitacion continua
con retardo variable” o “Reactor CSTR con reaccion Van Der Vusse”. Tal como se muestra
en la figura 2.21. Finalmente, se presenta el tercer nivel en donde se interacciona con las
ventanas del proceso. La figura 2.22 para el tanque de agitacion con retardo variable y la

figura 2.23 para el reactor CSTR con reaccion Van Der Vusse.

Las ventanas de interaccidén con los dos procesos de prueba en el tercer nivel, tienen el

objetivo de permitir al usuario modificar preferencias de simulacion, incluir cambios de
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referencias, perturbaciones, realizar comparaciones entre esquemas de control y visualizar

indices de desempefio.

Las graficas que se muestran en estas ventanas corresponden a las de la salida del

proceso y las leyes de control de cada esquema.

" ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
FACULTAD DE INGENIERIA ELECTRICA Y ELECTRONICA u

RSI

DISENO Y SIMULACION DE ESQUEMAS PID
LINEALES Y NO LINEALES CON ACCION DE RESET
APLICANDO LOGICA DE CONTROL DIFUSO A DOS PROCESOS QUIMICOS NO LINEALES

REALIZADO POR: DIRECTOR: INICIAR

Edison Benalcazar Ing. Oscar Camacho, PhD.

Figura 2.20. Portada de la interfaz grafica

ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
FACULTAD DE INGENIERIA ELECTRICA Y ELECTRONICA

LARSI

(Gl

*Seleccione el proceso no lineal de prueba:

TANQUE DE AGITACION CONTINUA CON RETARDO VARIABLE REACTOR CSTR CON REACCION VAN DER VUSSE

< ATRAS @ SALIR

Figura 2.21. Pantalla de seleccién del proceso no lineal de prueba
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& Tanque

Ayuda
s* ESCUELA POLITECNICA NACIONAL L%}
FACULTAD DE INGENIERIA ELECTRICA Y ELECTRONICA QE
LA e
PANEL DE CONTROL
TANQUE DE AGITACION CONTINUA
'PREFERENCIAS COMPARACIONES
A . Preferencias
o e Mrmiscidre DE R CONTROLAGOR 1 CONTROLADOR 2
[IReferencia 1 i Ninguno =
REFERENCLAS fices de desempeio e
Sonpurais Ftl Tamps, (il CONTROLADOR 1 CONTROLADOR 2
PASD1 TIME1 ISE: ISE ISE: sk
PASO2 TIME2 TVu: TV v T
PASO3 TIME3 ITSE: msE ITSE: ITSE
PERTURBACIONES MANEJO DE SIMULACION
Fluja de agua callente [ibimin] Timpo [Min]
PASO4 TIME4
S— —— ACTUALIZAR INICIAR
PASO6 TIMEE
pasO7 E?
ATRAS INICIO SALIR

Salida del procese: temperatura ['C]
180 -
160
140
120

100

1] 100
Sedales de contrul del proceso
200

180
160 -

400

500

600

0 100

200

300

400

Figura 2.22. Pantalla del proceso de tanque de agitacién continua con retardo variable

4 Reactar2

Ayuda

‘.t ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
FACULTAD DE INGENIERA ELECTRICA Y ELECTRONICA Q

PREFIRENCIAS

Tiempo de simulacion: TME
[JReferencia
REFERENCIAS
Temperatura [€]

PASO1

PASO2

PASD3

PERTURBACIONES
Concentracién inicial CA
PASO4
PASOS
PASOS
PasOT
Opsiones generales

ATRAS

Figura 2.23.

PANEL DE CONTROL
REACTOR CSTR

COMPARACIONES
o Preferencias
[min)
CONTROLADOR 1
Pl ~
ndices de desempeis
Tmpa [Min] CONTROLADOR 1
TIMEY 1SE: 3
TIME2 T™Vu: TVu
TIME3 ITSE: ITSE
MANEJO DE SIMULACION
Tiempo. [Min]
TIME4
TMES ACTUALIZAR
TIMEE
TIMET

INICIO

o

(

GONTROLADOR 2
Ninguno >

Indices de desempetie

CONTROLADOR 2
ISE: 18E

va ™

INICIAR

SALIR

‘Salida del procesa: temperarura ['C]

180 -
160 -
140 -
120 -
100 -

B0 ¢

60 -
40 -
20 -

0 I

0 100
Seitales de control del proceso
200
180 -
160
140 -
120
100 -

200
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400
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Pantalla del proceso de reactor CSTR con reaccion Van Der Vusse



2.4.1. Diagramas de flujo de la interfaz grafica

INICIO

Cargar tods los arehivos: del GUIDE
enla carpeta achual de tishao

v
Cli en &l
o Presentar pantalla de portada ,,z«,,‘c,:,:‘m Sl 2
'
N
N -{ Presentar pantalla de seleccion de proceso
‘ Clie en ¢Clle en " Seecsitn de” L Seleccin
“"“ bottn aurdsz_ N v u o T de
s s sl
¥ T '
Presentar pantalla de panel Presentar pantalla de panel de
de control de reactor CSTR contol de tangue de mezclado
T
¥
(Clicen Clic en
FIN Actualizar? n Abhiars n
No s Mo sl
T L4
. Mo . ¢Glic en £Clic en Clle en Altés?S—N
- Salir? - Initiar? o= . o
s =i = =

O 00 6 0 0 O

Figura 2.24. Diagrama de flujo de la HMI

Ejecutar

simulacion

Presentar
resultados

¢Clicen

Figura 2.25. Diagrama de flujo de pantalla de procesos
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3. RESULTADOS Y DISCUSION

En este capitulo se presentan los resultados obtenidos a traves de las simulaciones de los
esquemas de control disefiados, de esta manera se verifica el funcionamiento de los
mismos. El rendimiento del controlador Fuzzy NPI con accion de reset se compara con el
disefio de los controladores PI, PI+CI, NPl y NPI con accién de reset segun las
sintonizaciones recomendadas en [31]. El controlador Fuzzy NPI con accion de reset busca
mejorar el seguimiento de procesos no lineales y la accion de control de los actuadores en
los mismos, por lo tanto, se realizan dos tipos de prueba, la primera es una prueba de
seguimiento de referencia y la segunda una prueba de regulacién con el fin de mostrar la

robustez de la propuesta ante la presencia de perturbaciones.

Las simulaciones se realizan tanto para el tanque de agitacion continua con retardo variable
como para el reactor CSTR con reaccion Van Der Vusse. En los dos procesos lineales, los
resultados de los esquemas se comparan y analizan en funcién de los indices ITSE e ISE,
para determinar la respuesta de cada esquema y evaluar adecuadamente su desempefio;
el TVu, para conocer el esfuerzo que aplica la accién de control de cada esquema sobre

los actuadores; sobre pico y tiempo de establecimiento (M, y t;), para el analisis de la

respuesta de los procesos en régimen transitorio.

3.1 RESULTADOS SIMULADOS

En esta seccién se presentan los resultados de la simulacion de los esquemas de control
utilizados para los dos procesos no lineales, el tanque de agitacion continua con retardo
variable y el rector CSTR con reaccién Van der Vusse. Se presenta la salida de las plantas

para los diferentes esquemas, asi como las leyes de control.

3.1.1. Sintonizacién de esquemas de control
La tabla 3.1. Indica los valores de los términos del FOPDT promedio para los dos procesos

no lineales, los mismos que fueron presentados en el capitulo 2 del presente trabajo de

titulacion.
Tabla 3.1. Constantes de los modelos FOPDT promedio
Sistema K T tm
FOPDT Tanque de mezclado -0.8577 2.232 4.433
tos Reactor CSTR con
G(s) = ¢ " 0.3702 0.6937 0.53025
s+ reaccion Van der Vusse
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3.1.1.1. Parametros caracteristicos de los esquemas disefiados para el tanque de
mezclado

3.1.1.1.1. Controlador PI

Para el controlador Pl se utilizé la Tabla 2.3, la misma que presenta los diferentes métodos
de sintonizacién, siguiendo las recomendaciones de [31] se optd por un controlador Pl de

Dahlin con los parametros que se presentan en la tabla 3.2.

Tabla 3.2. Parametros de controlador PI-Dahlin

Controlador PI k, T

Dahlin -0.29371 2.232

Sustituyendo los valores de la tabla 3.2 en la Ecuacion 2.43, se obtiene el esquema de

control Pl de Dahlin que se muestra en la Ecuacion 3.1.

Plyase(s) = —029371 (1+ ——) (3.1)

2.232s

3.1.1.1.2. Controlador PI+ClI

Tal como se mencioné en el primer capitulo, el PI+CIl puede sintonizarse segun las reglas
de ajuste de la tabla 1.1. En donde se presenta una regla de ajusto del Pl en funciéon del
tipo de sistema a controlarse, sin embargo, el esquema sintonizado no arrojé resultados
satisfactorios como se muestra en la figura 3.1. Se puede notar que el control de los
procesos se vuelve excesivamente lento frente a cambios de referencia, por lo tanto, se
decidié utilizar el Pl base determinado por el método de sintonizacion de Dahlin, cuyos

parametros se presentan en la tabla 3.2. para el tanque de mezclado.

Temperatura [°F]

Tiempo {min];“
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Figura 3.1. Pl Base segun las reglas de ajuste de la tabla 1.1.

Si bien es cierto, el esquema de control PI+ClI presenta un parametro adicional (Pyeset), €l
mismo que puede tener un valor entre 0 < P,z <1, considerando los indices de
desempeiio ISE, TVu, ITSE, M,(%), t;(min) presentados en [31] para perturbaciones y
cambios de referencia en el tanque de mezclado, se toma el valor de P,.5; = 0.5, con el
afan de obtener los mejores resultados en el control de este proceso, al reemplazar los
valores de la tabla 3.2 y P,..: = 0.5 en la ecuacion 1.17, se obtiene la expresion
matematica que representa apropiadamente el esquema de control PI+ClI, el mismo que
se muestra en la ecuacion 3.2:

PI + CI = —0.29371 (1 (2 +§’a) (3.2)

2.232 N

3.1.1.1.3. Controlador NPI
Para la sintonizacion del controlador Pl no lineal, se debe considerar los diferentes
parametros caracteristicos del esquema, los mismos que se presentan en la figura 2.17.

Los valores de los términos ky,, k; y (k,/ 7;) son los calculados anteriormente para el Pl 4,
de la tabla 3.2. Los parametros ( «,,«;K;) del controlador Pl no lineal fueron

seleccionados segun recomendacion de [31] tomando en consideracion las variaciones de

los diferentes indices de desempefio en el tanque de mezclado.
Los valores seleccionados del control NPI se presentan en la tabla 3.3.

Tabla 3.3. Términos de disefio del esquema de control NPI por Han

Controlador NPI k, k; %, o; K; ()
Han -0.29371 | -0.13159 | 1.1 0.775 0.725 0
uyp; (t) = —0.29371fal(ey, a,) — 0.13159f al(e;, ;) (3.3)

Sustituyendo los valores dados en la tabla 3.3 en las Ecuaciones 1.61 y 1.62 se obtienen
las ecuaciones 3.4 y 3.5 que representan las funciones no lineales para los términos

proporcional e integral respectivamente.
1.1
fal(ep,ocp) = {|ep| szgn(ep); lep| >0 (3.4)

fal(e;, ;) = {le;|®"">sign(e;); le;| >0 (3.9)
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3.1.1.1.4. Controlador NPI+CI

Para este esquema de control se afiade el integrador de Clegg al Pl no lineal, de manera
que el parametro P,..; S€ suma a los parametros previamente calculados. Los parametros
(p, %, K;, Preser) del controlador NPI+Cl fueron seleccionados segun recomendacion de

[31] tomando en consideracion las variaciones de los indices de desemperfio.
Los valores seleccionados del control NPI+Cl se presentan en la tabla 3.4.

Tabla 3.4. Términos de disefio del esquema de control NPI+Cl

Controlador k, k; Xy ; K; 8 | Prese

NPI+CI -0.29371 | -0.13159 | 1.1 | 0.775 0.725 0 | 0.325

3.1.1.1.5. Controlador Fuzzy
Utilizando el Pl base cuyos valores se presentan en la tabla 3.2. Se calcula el esquema de

control difuso equivalente al Pl base, utilizando las ecuaciones 1.58 se tiene:

kp = 3“—“ = —0.29371 (3.6)

Qe

k; = :—“ = —0.13159 (3.7)

a;

Donde los rangos de operacion (OR) de los errores proporcional e integral se definen de la

siguiente manera:

1. OR, = [—a,,a.] = [-30,30] el rango definido para e(t).

2. ORy = [—ay,a,] = [-26.4,26.4] para satisfacer k, = —0.29371.
3. OR; = [—a;, a;] = [—66.96,66.96] para satisfacer k; = —0.13159.

Adicionalmente se eligio m = 5, por lo que se tendra 5 funciones de membresia para cada
variable difusa de entrada y se tendran 9 funciones singletons para la variable difusa de

salida.

Los valores de las funciones singletons que se designé para la variable de salida son:
—26.4,-17.53,-11.27,-3.26,0,3.26,11.27,17.53, 26.4.

3.1.1.1.6. Controlador NPI+CI+FUZZY
Este controlador es la unién del controlador presentado en la seccion 3.1.1.1.4 con el
controlador fuzzy, cuyos parametros caracteristicos se presentan en la tabla 3.4. Los

valores del Pl base se utilizan para calcular el esquema de control difuso equivalente
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siguiendo las ecuaciones 3.6 y 3.7, el esquema presentado en la figura 2.19 y los rangos

de operacién del apartado 3.1.1.5.

3.1.1.2 Parametros caracteristicos de los esquemas diseifiados para el reactor CSTR
con reaccion Van Der Vusse

3.1.1.2.1. Controlador PI

Para el controlador Pl se utilizé la Tabla 2.3 al igual que con el tanque de mezclado con
retardo variable, la misma que presenta los diferentes métodos de sintonizacién, siguiendo
las recomendaciones de [31] se opté por un controlador Pl de Dahlin con los parametros

que se presentan en la tabla 3.5.

Tabla 3.5. Parametros de controlador Pl-Dahlin

Controlador PI k, T

Dahlin 2.35 0.6855

Sustituyendo los valores de la tabla 3.5 en la Ecuacién 2.43, se tiene:

Plyase(s) = 235 (1+——) (3.8)

0.6855s

3.1.1.2.2. Controlador PI+CI

El PI+CI se sintonizé utilizando el Pl base de la ecuacion 3.8.

Considerando los indices de desempefio ISE, TVu, ITSE, M, (%), ts(min) presentados en
[31] para perturbaciones y cambios de referencia en el reactor CSTR con reaccion Van Der
Vusse, se toma el valor de P,..; = 0.125, con el afan de obtener los mejores resultados en
el control de este proceso, al reemplazar los valores de la tabla 3.5 y P,..q.; = 0.125 en la
ecuacion 1.17, se obtiene la representacion apropiada del esquema de control PI+Cl, el

mismo que se muestra en la ecuacion 3.9:

PI+ CI = 235 (1 + (B %)) (3.9)

0.6855 s /g'

3.1.1.2.3. Controlador NPI

La sintonizacion de este controlador se realiza considerando los diferentes parametros
caracteristicos del esquema, los mismos que se presentan en la figura 2.17. Los valores
de los términos k,, k; y (k,/ ;) son los calculados anteriormente para el Py, de la tabla
3.5. Los parametros ( o,,x;K;) del controlador NPI fueron seleccionados segun

recomendacioén de [31] tomando en consideracion las variaciones de los diferentes indices

de desempeiio mencionados.
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Los valores seleccionados del control NPI se presentan en la tabla 3.6.

Tabla 3.6. Términos caracteristicos para el control NPI por Han

Controlador NPI k, k; Xy o; K; 6
Han 2.35 3.42815 | 0.9 1.1 0.7 0
uyp (t) = 2.35fal(e,, ap) + 3.42815fal(e;, a;) (3.10)

Sustituyendo los valores dados en la tabla 3.6 en las Ecuaciones 1.61 y 1.62 se obtienen
las ecuaciones 3.11 y 3.12 que son las representaciones no lineales de los términos

proporcional e integral respectivamente.

fal(ep,ocp) = {leplo'gsign(ep); lep| >0 (3.11)

fal(e;, ;) = {le;|*1sign(e;); le;| >0 (3.12)

3.1.1.2.4. Controlador NPI+CI
Para este esquema de control se afade el integrador de Clegg al Pl no lineal, de manera
que el parametro P,.,.; S€ suma a los parametros previamente calculados. Los parametros

(Xp, %, K, Preser) del controlador NPI+CI fueron seleccionados segun recomendacion de

[31] tomando en consideracién las variaciones de los diferentes indices de desempenio.
Los valores seleccionados del control NPI+Cl se presentan en la tabla 3.7.

Tabla 3.7. Términos caracteristicos del esquema de control NPI+ClI

Controlador
NPI+CI

ky

ki

%p

X;

K;

é

Preset

2.35

3.4281

0.9

1.1

0.7

0

0.025

3.1.1.2.5. Controlador Fuzzy
Utilizando el Pl base cuyos valores se presentan en la tabla 3.5. Se calcula el esquema de

control difuso equivalente al Pl base, utilizando las ecuaciones 1.58 se tiene:

ay
kp =3t =235 (3.13)
k; = 2% = 3.4281 (3.14)

3a;

Donde los rangos de operacion (OR) de los errores proporcional e integral se definen de la siguiente

manera:
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1. OR, = [—a,, a.] = [-70,70] el rango definido para e(t).
2. ORy = [—ay, a,] = [—47.98,47.98] para satisfacer k), = 2.35.
3. OR; = [—a;, a;] = [—47.98,47.98] para satisfacer k; = 3.4281.

Adicionalmente se eligio m = 5, por lo que se tendra 5 funciones de membresia para cada
variable difusa de entrada y se tendran 9 funciones singletons para la variable difusa de

salida.

Los valores de las funciones singletons que se designé para la variable de salida son:
—493.5,—-396.2,—191.3,—80.38,0,80.38,191.3,396.2,4935.

3.1.1.2.6. Controlador NPI+CI+FUZZY

Este controlador es la unién del controlador de la seccion 3.1.1.2.4 con el controlador
Fuzzy, cuyos parametros caracteristicos se presentan en la tabla 3.7. Los valores del PI
base se utilizan para calcular el esquema de control difuso equivalente siguiendo las
ecuaciones 3.13 y 3.14, el esquema presentado en la figura 2.19 y los rangos de operacién
del apartado 3.1.1.2.5.

3.1.2. Pruebas simuladas

Tomando en cuenta los valores caracteristicos de los parametros mencionados que se
obtuvieron para los diferentes esquemas de control, se procede a realizar las diversas
pruebas de los mismos con los procesos no lineales de prueba, el tanque de agitacion

continua con retardo variable y el reactor CSTR con reaccién Van Der Vusse.

Con el objetivo de determinar el rendimiento de cada esquema frente a cada proceso se
realizan pruebas de variaciones de consigna y regulacion, corroborando cada resultado a

través de las especificaciones e indices de desempefio ISE, TVu, ITSE, M, (%), t;(min).

3.1.2.1 Pruebas simuladas para el tanque de mezclado
Las diversas pruebas que se realizaron en el tanque de mezclado se someten a la
condicion de que el rango de operacion del mismo es de 100 a 200°F y las acciones de

control que recepta la valvula se ubican de 0 a 1.

3.1.2.1.1. Prueba de seguimiento
Con el fin de realizar una comparacién del funcionamiento del esquema de control difuso y
el esquema NPI+Cl difuso con los esquemas PIl, PI+CIl, NPl y NPI+Cl| se toma las

especificaciones dadas en [31].
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Con un requerimiento inicial para el tanque, de 150[°F], la temperatura es incrementada en
un paso de 15[°F], es decir, llega a un valor de 165[°F] en el instante 25[min], luego se
eleva nuevamente la temperatura en un paso de 15[°F], llegando a un valor de 190[°F] en
el instante 120[min]. Finalmente, se reduce la temperatura en un paso de 15[°F],
alcanzando un valor final de 165[°F] en el instante 400[min] [31]. La salida del sistema con
los cambios que se mencionaron se presenta en las figuras 3.2, 3.3, 3.4 y 3.5, mientras

que la senal de control se presenta en la figura 3.6, 3.7, 3.8 y 3.9.
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Figura 3.3. Respuesta del sistema (Intervalo 0-100[min])
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En la figura 3.2 se presenta la respuesta de todos los esquemas de control disefiados,
adicionalmente las figuras 3.3, 3.4 y 3.5 permiten observar adecuadamente los intervalos

relevantes de la respuesta, asi como de la accion de control del esquema.

Todos los esquemas trabajan adecuadamente en el rango de operacion del proceso a
excepcion del control Pl (190 °F) debido a las limitaciones del control lineal; Es posible
decir, al observar las figuras mencionadas, que los esquemas de control no lineal presentan

una respuesta con un M,[%] menor que los esquemas de control lineal. El controlador NP
presenta una respuesta con un M,[%] mucho mejor que los esquemas de control lineal y

difuso, sin embargo, los controladores NPI con reset y NPI + Cl con ldgica difusa son los
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que presentan una mejor respuesta, siendo este ultimo el mejor esquema de control

implementado segun los cambios de consigna dados.

En La figura 3.6 se visualiza las acciones de control de los esquemas de control; mientras
que en las figuras 3.7, 3.8 y 3.9 se logra visualizar los intervalos relevantes de las mismas.
En los esquemas de control lineal y difuso se presentan oscilaciones suaves, mientras que
los esquemas no lineales presentan sefales de control que permiten a los actuadores
trabajar sin realizar un mayor esfuerzo. Para determinar cual esquema de control es el mas
adecuado para este proceso se presentan los indices de desempeno de los diferentes
esquemas en la tabla 3.8. Para realizar la comparacion se tomara en cuenta el punto mas
critico de la respuesta del sistema, es decir, cuando la temperatura se incrementa a

190[°F], dado que aqui se presenta un punto critico de la misma.

Tabla 3.8. indices de desempefio ante cambios de referencia.

INDICE DE DESEMPENO
ESQUEMA Méxim-o Tiempo de
ISE TVu ITSE Sobrepico | establecimiento
My, [%] ts[min]
PI 2.195 | 0.937454 | 111728.428 11.914 267.45
PI+ClI 1.215 | 0.440658 | 83474.525 3.5846 151.760
NPI 1.228 | 0.408521 | 88155.788 1.925 86.213
FUzzy 2.323 | 0.968527 | 116578.761 12.252 267.45
NPI+CI 1.298 | 0.380894 | 94909.317 0.016 60.695
NPI+CI+FUZZY | 1.287 | 0.380417 | 94020.679 0.0157 60.572

La tabla muestra cada uno de los indices de desempefio para cada uno de los esquemas
de control implementados, es posible en funcién de la misma determinar que el controlador
Pl junto con el control difuso son esquemas que presentan los peores indices de
desempeno, los controladores PI+Cl, NPI, NPI+Cl y NPI+CI+FUZZY son los controladores

mas recomendables para este proceso no lineal.

Lo anteriormente mencionado se puede corroborar a través del diagrama radial presentado
en la figura 3.10. Este diagrama presenta los indices de desempefio en conjunto con los
esquemas de control disefiados, el esquema y sus cifras se presentan estandarizados de
manera que el valor mas alejado del origen es considerado insatisfactorio asignandosele a

este mismo el valor de 1.
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Figura 3.10. Grafica radial de las especificaciones e indices de desempeno para los

esquemas disefiados.

3.1.2.1.1. Prueba de regulacion

Para esta prueba se ha considerado perturbaciones en el movimiento de entrada de flujo
de agua caliente (W;). Considerando el rango de alteracion de la entrada de flujo de 250 a
120 [lb/min]. Siendo el valor inicial del flujo 250[lb/min], este valor se reduce a 215
[lb/min] en el instante t = 25[min], después disminuye a 180[lb/min] en el instante t =
120[min], posteriormente a 150[lb/min] en el instante t = 250[min] y finalmente se reduce

a 120[lb/min] en el instante t = 500[min].

La respuesta del sistema, asi como los intervalos relevantes se presentan en las figuras
3.11y 3.12. respectivamente. Mientras que las acciones de control, asi como los intervalos

relevantes se presentan en las figuras 3.13 y 3.14.
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Como se menciond con anterioridad, este proceso no lineal posee un retardo variable, el
mismo que se evidencia en la figura 3.2. En esta figura se puede observar también que
existen dos esquemas de control que se vuelven inestables, estos son el controlador Pl y
el controlador difuso (Fuzzy), esto sucede debido a que al reducir el flujo de agua caliente
a 120 [lb/min] el tiempo de retardo en conjunto aumenté considerablemente, y al ser
esquemas de control lineal no estan en la capacidad de generar un seguimiento adecuado

de la referencia dada. De igual manera, el control difuso por si solo no logra mejorar la
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respuesta del proceso no lineal, dejando a los sistemas con accidén de reset como los

mejores esquemas a implementar.

Los esquemas que presentan los menores M,[%] son los esquemas NPI+Cl y la

combinacion entre este y el controlador difuso, ademas de presentar un tiempo de

estabilizacion adecuado.

Los controladores PI+Cl y NPI poseen mejor M,[%] y ts[min] que los controladores Pl 'y
Fuzzy, pero no mejores que los controladores no lineales con accion de reset y no lineal
con accion de reset y légica difusa. Para poder discernir apropiadamente se ha realizado
una tabla con los indicadores necesarios para elegir el mejor esquema de la respuesta del

proceso frente a perturbaciones.

La tabla 3.9. Indica los valores de las especificaciones consideradas para el proceso, asi
como también los indices de desempeno mencionados, al igual que se realizé con la
prueba de seguimiento se considerara el punto mas critico de la respuesta del sistema, es
decir, el momento en el que el flujo de agua caliente se reduce al valor minimo de 120
[lb/min] y el ty[min] se considerara como la suma total de los tiempos de establecimiento

para cada perturbacion.

Tabla 3.9. indices de desempefio ante perturbaciones

INDICE DE DESEMPENO
ESQUENA Maximo Tiempo de
ISE TVu ITSE Sobrepico establecimiento

M, [%] tg[min]

Pl Inestable | Inestable | Inestable Inestable Inestable

PI+ClI 0.2505 0.5961 | 43795.98 3.937 125.481

NPI 0.2323 0.4915 | 37031.86 3.289 108.242

FUZZY Inestable | Inestable | Inestable Inestable Inestable
NPI+CI 0.2099 | 0.31896 | 27721.86 1.849 69.731
NPI+CI+FUZZY | 0.2088 | 0.323592 | 27746.73 1.762 68.048

Como se menciond con anterioridad, esta tabla presenta las especificaciones e indices de
desempefio resultado de la prueba de regulacion realizada para el proceso no lineal con
los diferentes esquemas de control propuestos, en el momento en el que el flujo de agua
caliente se reduce al valor minimo de 120 [Ib/min] los controladores mas éptimos son los

controladores NPI+Cl y NPI+CI+FUZZY, siendo este ultimo el controlador mas adecuado
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para hacer frente a las perturbaciones por su tiempo de establecimiento mas pequefio que
el NPI+Cl, pero no el mas adecuado en el seguimiento de la sefial de set point. En donde

el controlador NPI+CI presenta ventaja sobre el controlador NPI+CIl+FUZZ.

Para realizar un analisis comparativo de las especificaciones consideradas para el proceso,
asi como también los indices de desempefio mencionados para cada esquema de control
implementado, se realiza el grafico radial de la figura 3.15. Este diagrama presenta los
indices de desempefio en conjunto con los esquemas de control disefados, el esquema y
sus cifras se presentan estandarizados de manera que el valor mas alejado del origen es

considerado insatisfactorio asignandosele a este mismo el valor de 1.

ISE
! —TNe
>’ = NP
g6 == NPI+Cl
0.4
t vu | == NPI+Cl
is . Twu U7
0
Mp ITSE

Figura 3.15. Grafico Radial de los indices de desempeno del proceso ante perturbaciones

3.1.2.2 Pruebas realizadas en el reactor (CSTR) con reacciéon Van Der Vusse.

El reactor CSTR con reaccion Van Der Vusse es sometido a pruebas de variaciones de
consigna y regulacion, utilizando la informacién de la seccion 3.1.1.2. para los esquemas
de control implementados en dichas pruebas. De igual manera que para el tanque de
agitacion continua se utilizan especificaciones de la respuesta del sistema e indices de

desempefio para evaluar los controladores disefiados.

3.1.2.2.1. Prueba de seguimiento
Con el objetivo de realizar una comparacion al trabajo expuesto en [31], para realizar la
prueba de seguimiento de empieza con un requerimiento inicial de concentracion Cg del

70[%], para luego realizar un aumento de la misma a un valor de 77[%], es decir, aumentar
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la concentracion de 1.1 a 1.21, en el instante t = 20[min], luego aumenta a 78.5[%], es
decir, de 1.21 a 1.23 [mol/l] en el instante t = 40[min], después se reduce su valora 70.5
[%], es decir de 1.23 a 1.107 [mol/l] en el instante t = 60[min], posteriormente se reduce a
65.5 [%], es decir de 1.107 a 1.029 [mol/l] en el instante t = 80[min] y por ultimo se reduce

la concentracion a 60.5[%], es decir de 1.029 a 0.9506 [mol/I] en el instante t = 100[min].

Las figuras 3.16 y 3.17 presentan la respuesta del sistema y los intervalos mas relevantes

de la misma.

Temperatura [°F]

Tiempo [min]

Figura 3.16. Salida del proceso.
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Es posible observar en ambas figuras que todos los esquemas de control propuestos se
encuentran en el rango de operacion del proceso, todos ellos logran alcanzar la referencia
dada, y no existen casos en los que la salida sea inestable; Los esquemas de control no
lineal presentan una ventaja frente a los esquemas de control lineal, esto se puede notar
sobre todo en los valores de maximo sobre pico inverso (M,;%)y en el tiempo de
estabilizacion ts [min] del proceso, los cuales representan la mayor problematica de este

tipo de procesos.

Los controladores NPI+Cl y NPI+CI+FUZZY son los controladores mas adecuados para
este proceso, debido a los valores menores de maximo sobre pico inverso y tiempo de

establecimiento de la respuesta.

En las figuras 3.18 y 3.19 se puede observar las sefales de control de los diferentes
esquemas Y los intervalos relevantes de las mismas, adicionalmente para determinar de
forma correcta el mejor esquema se presenta la tabla 3.10. con las especificaciones e
indices de desempefio de los diferentes esquemas considerando el punto mas critico de la
salida del sistema, es decir, el instante en el que la reduccion de la valvula toma un valor
de 70.5 [%] y al igual que en los casos anteriores en el tiempo de establecimiento
ts [min] se considera la suma de los tiempos de estabilizacién para cada variacién de

consigna.
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|
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Figura 3.18. Accién de control del sistema frente a variaciones de consigna.
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Figura 3.18. Acciones de control ante cambios de consigna: (a) intervalo 18-28 [min], (b)
intervalo 38-48 [min], (c) intervalo 58-68 [min], (d) intervalo 76-86 [min], (e)
intervalo 99-109 [min]
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Tabla 3.10. indices de desempefio ante variaciones de consigna para reactor CSTR

INDICE DE DESEMPENO
ESQUEMA Méxim.o Tiempo de
ISE TVu ITSE Sobrepico establecimiento
M, [%] t,[min]
PI 180.324 | 183.2647 | 10210.635 3.0863 27.0236
PI+ClI 179.865 | 165.5248 | 10122.351 2.6355 30.4563
NPI 187.828 | 148.5631 | 10565.785 2.5526 29.1023
FUzzy 183.291 | 186.3262 | 10325.187 3.1256 29.3564
NPI+CI 189.251 | 146.0235 | 10423.165 2.4147 28.8653
NPI+CI+FUZZY | 187.365 | 145.2654 | 10324.568 2.3956 28.5231

En la tabla se puede notar las especificaciones e indices de desempefo de los esquemas
lineales y no lineales implementados. Se puede observar que el controlador NPI+Cl vy el
controlador NPI+CI+FUZZY presentan los valores mas bajos de ISE, TVU, ITSE, M,
respecto a los controladores PI, NPl y FUZZY. El controlador Pl+Cl implementado presenta
los mejores valores de ISE e ITSE. Pero tomando en consideracién todas las
especificaciones y valores mostrados en la tabla es posible afirmar que los mejores
controladores para este proceso son el PI+Cl, NPI+Cl y el controlador NPI+CIl+FUZZY que

presenta una ventaja de suavidad en las senales de control frente al controlador NPI+CI.

Todo esto se puede corroborar a través del diagrama radial presentado en la figura 3.19.
en donde se puede observar todas las especificaciones e indices de desempeno de los

controladores. Las cifras dl diagrama se encuentran estandarizadas, es decir, el valor mas
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alejado del origen es considerado insatisfactorio asignandosele a este mismo el valor de 1.

| == FUZZY
=== P|
e Pl+C|
—= NPI

y 7 VU | NPI4C

== NPI+L]|
+FUZZY |

Mp— S — ITSE

Figura 3.19. Diagrama radial de los indices de desempefo presentados

3.1.2.2.2. Prueba de regulacion

La prueba de regulacién consiste en realizar una perturbacién en la concentracion del
reactante de alimentacién C,;. Considerando que el rango operativo del sensor-transmisor
de concentracion es de 0% a 100% (0 [mol/l] a 1.5714[mol/1]).

Oftras consideraciones tomadas son que el flujo maximo aceptado para este proceso en
valvula es de 634.17 [I/min]. Finalmente, se considera que las sefiales de control que la

valvula acepta pueden tomar valores de 0 a 100%.

Para realizar una comparacion del controlador no lineal con reset y légica difusa frente al
resto y el trabajo realizado en [31] se toma en cuenta las siguientes consideraciones para
esta prueba: Iniciando con la condicion inicial de 10[mol/l], en primer lugar, se cambia la
concentracion C4; un 15% de su condicion inicial (11.5[mol/l] a un tiempo de 10 [min]),
después se disminuye a un 12% de su condicién inicial 8.8[mol/I] a un tiempo de 40 [min]),
luego se aumenta la concentracion un 20% e su condicion inicial (12[mol/l] a un tiempo de
70 [min]), y por ultimo se reduce al 10% de su condicién inicial (9[mol/I] a un tiempo de 100

[min]). Esto se puede observar en la figura 3.20.

La respuesta del sistema frente a las perturbaciones, asi como los intervalos mas
relevantes se presentan en las figuras 3.21 y 3.22. Mientras que las sefiales de control del

proceso y sus intervalos relevantes se presentan en las figuras 3.23 y 3.24.
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Figura 3.20. Senal de perturbacion del proceso
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Figura 3.21. Respuesta del sistema frente a perturbaciones
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Figura 3.22. Respuesta del sistema: (a) intervalo 5-20 [min], (b) intervalo 35-50 [min], (c)

intervalo 68-78 [min], (d) intervalo 95-115 [min]
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Figura 3.23. Sefiales de control del sistema frente a perturbaciones
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Figura 3.24. Acciones de control ante perturbaciones: (a) intervalo 5-20 [min], (b)

intervalo 35-60 [min], (c) intervalo 70-90 [min], (d) intervalo 95-115 [min]

Para la tabla de especificaciones e indices de desempeio se considero el intervalo de 70

[min] debido a que esta es la zona mas problematica del proceso para las perturbaciones
dadas.
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Tabla 3.11. indices de desempefio para la respuesta del sistema ante perturbaciones

INDICE DE DESEMPENO
ESQUENA Maximo Tiempo de
ISE TVu ITSE Sobrepico establecimiento
M, [%] ty[min]
PI 315.463 | 241.426 | 21256.689 19.912 27.568
PI+ClI 330.401 | 216.442 | 21916.023 19.856 30.201
NPI 375.215 | 205.364 | 25438.576 20.163 29.135
FUzzy 317.263 | 245.391 | 21563.112 20.036 28.564
NPI+CI 376.122 | 202.506 | 25202.356 20.172 30.026
NPI+CI+FUZZY | 375.365 | 201.245 | 25581.147 20.151 29.893

La tabla muestra las cifras de los indices de desempefo resultados de las pruebas
realizadas con todos los controladores propuestos, se puede notar que el mejor
rendimiento se da en el controlador PI+Cl, por su maximo sobre pico mas bajo en
comparacion con el resto de controladores; sin embargo, en cuestion e actuadores el
controlador NPI+CI+FUZZY presenta la ventaja de brindar una sefal de control tenue, es
decir, agregar la logica difusa al control con accion de reset permite manejar senales de

control mejoradas que permitan evitar cambios bruscos que puedan daiar los actuadores.

Es posible notar que el tiempo de establecimiento mas pequefio se da en el controlador P,
y presenta también un buen ISE e ITSE, pero la sefal de control enviada a los actuadores
es (junto con el controlador difuso) deficiente, esto se puede traducir en dafos en los

actuadores.

Para tener un analisis comparativo de las diversas especificaciones e indices de
desempeno se presenta el diagrama radial de la figura 3.23. Las cifras se encuentran
estandarizadas, es decir, el valor mas grande designado como no satisfactorio se

encuentra asignado a 1 (Desempefo mas bajo de controlador).
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4. CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

41.

CONCLUSIONES

Se encontré el modelo de primer orden mas retardo de tiempo (FOPDT) de dos
procesos quimicos no lineales, un tanque de mezclado con retardo variable y un

reactor CSTR con reaccion Van der Vusse.

Se recopild informacién técnica y tedrica para el disefio de esquemas de control
lineales y no lineales, sistemas de control con accion de reset y sistemas de

control basados en légica difusa.

Se disefid un esquema de control lineal Pl para el control de dos procesos
quimicos no lineales: un tanque de mezclado con retardo variable y un reactor

CSTR con reaccion Van Der Vusse.

Se diseid un esquema de control PI+CIl agregando un integrador de Clegg al
esquema Pl disefado, el esquema PI+Cl permite obtener mejores resultados que
los esquemas clasicos superando las limitaciones que estos ofrecen en dos
procesos quimicos no lineales: un tanque de mezclado con retardo variable y un

reactor CSTR con reaccion Van Der Vusse.

Se disefid un esquema de control no lineal (NPI) para dos procesos quimicos no
lineales, un tanque de mezclado con retardo variable y un reactor CSTR con

reaccion Van Der Vusse.

Se disefd un esquema de control NPI+ClI, se analiz6 y estudio los beneficios de
afiadir un integrador de Clegg (Cl) al esquema NPI disefiado determinandose que
en ciertos procesos como el tanque de mezclado con retardo variable el esquema
NPI+Cl es una opcioén viable, mientras que en procesos como el reactor CSTR
con reaccion Van Der Vusse puede ser suficiente un esquema PI+Cl para superar

las limitaciones del control lineal.

Se estudié la teoria necesaria para disenar un esquema de control basado en
I6gica difusa como una equivalencia al esquema PI, para dos procesos quimicos
industriales: un tanque de mezclado con retardo variable y un reactor CSTR con

reaccion Van Der Vusse.

Se determin6 un esquema de control NPI+CI+FUZZY, que permite obtener los
beneficios del control con accion de reset y el control basado en logica difusa, es

decir, una respuesta rapida mejorando las caracteristicas de respuesta transitoria
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a la par de las sefales de control de manera que se eviten dafios en los

actuadores.

Se implementd, a través de la herramienta GUIDE de Matlab, una interfaz gréafica
de usuario, amigable y facil de usar presentando los dos procesos quimicos no
lineales, sus indices de desempeno, caracteristicas de respuesta transitoria,
graficas de respuesta del sistema, sefiales de control, manejo de cambios de
referencia y perturbaciones; de forma que se pueda comparar todos los

esquemas de control disefados.

Se determiné la importancia del porcentaje de reset (p,.se:) €n el diseno de
esquemas de control con accién de reset esta directamente ligado al desempefio
de los procesos en la respuesta transitoria de los mismos. Si p,..s.; aumenta su

valor, se tiene una respuesta con un maximo sobrepico (M,[%]) a cambio de

sacrificar tiempo de establecimiento (ts) y tiempo de subida (t,.).

Se calculd los indices de desempeio de varios esquemas de control aplicados a
dos procesos quimicos no lineales: un tanque de mezclado con retardo variable
y un reactor CSTR con reaccion Van Der Vusse, hallando los mejores esquemas

para cada proceso en funcion de los indices encontrados.

Para el tanque de mezclado con retardo variable, el esquema de control PI+ClI
presenta los mejores indices de desempeno ISE e ITSE, mientras que el esquema
NPI+CI junto con el NPI+CI+FUZZY presentan los menores valores de maximo
sobrepico (M,[%]), sin embargo, el menor tiempo de establecimiento (t;) se da en
el controlador NPI. Ante perturbaciones el esquema de control NPI+CI+FUZZY

ofrece el menor maximo sobrepico (M,[%]) con un buen tiempo de establecimiento

(ts) y mejores senales de control que el esquema NPI+CI.

Para el reactor CSTR con reaccion Van der Vusse, el esquema de control PI+Cl
presenta los mejores valores de los indices ISE e ITSE con las cifras mas bajas de
todos los esquemas, el control NPI+CI+FUZZY mejora las sefiales de control
dando el beneficio de preservar la vida Gtil de los actuadores, se tiene un maximo
sobrepico (M,[%]) reducido lo cual genera una ventaja en este tipo de procesos
en donde esta caracteristica de respuesta es ampliamente buscada. Ante
perturbaciones el PI+Cl presenta el menor maximo sobrepico (M,[%]), los
controladores NPI, NPI+Cl y NPI+CI+FUZZY mejoran la respuesta de las sefales

de control, dandose el TVu mas bajo en el control NPI+CI+FUZZY:; el control PI
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4.2,

compensa rapidamente las perturbaciones y brinda un tiempo de establecimiento
satisfactorio, presentando un valor bajo del mismo con excelentes indices ISE e
ITSE.

RECOMENDACIONES

Se recomienda estudiar adecuadamente los procesos quimicos no lineales y tener
sumo cuidado en obtener los modelos de primer orden con retardo de tiempo que
serviran para determinar los parametros caracteristicos de los diferentes esquemas

de control.

Los esquemas presentados, asi como la légica de funcionamiento pueden ser
utilizados como base para un nuevo trabajo que considere estos conocimientos

para tareas practicas dentro de esquemas reales.
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ANEXOS
ANEXO A

Manual de Usuario de la Interfaz Grafica

En esta seccidn se tiene un manual de manejo de la HMI desarrollada para mostrar los resultados
del trabajo de titulacion: DISENO Y SIMULACION DE ESQUEMAS PID LINEALES Y NO LINEALES CON
ACCION DE RESET Y APLICANDO LOGICA DE CONTROL DIFUSO A DOS PROCESOS QUIMICOS NO
LINEALES. El usuario puede utilizar este manual para dar un correcto uso a la interfaz desarrollada.

INICIALIZACION

La interfaz opera en la herramienta GUI de Matlab en la versiéon 20182 o superior. Los archivos
necesarios para su funcionamiento se encuentran en la carpeta “INTERFAZ”.

Para su ejecucidn, es importante que, al iniciar Matlab, la carpeta de trabajo que se maneje sea la
antes mencionada, tal como se muestra en la figura A.1.

Posteriormente, escribir “Interfaz” en la ventana de comandos (Zona B) para inicializar la
visualizacidn de la interfaz.

4\ MATLAB R2018a — O X
o wa .| Find Files - o =| o= Jo
o H - \r] £ [) L(_‘d [ Run Section Qj’
| Compare ¥ ) GoTo v o
New Open Save _ ' Breakpoints Run  Runand |- Advance Run and
v v v BPnnl v uﬁnd v v v Advance Time
FILE NAVIGATE Y BReaxPONTS RUN " -
L9 5 ,J *-C*Users * Jovi Benalcazar + OneDrive * Desktop * TESIS 2.0 INTERFAZ * v P
| Current Folder @ &d Editor - C:\Users\Jovi Benalcazar\OneDrive\Desktop\TESIS 2.0\INTERFAZ\T.. (® X Workspace =
Name {[+1 Interfaz m Interfaz seleccionnrocesn m Tanaem -+ | Name v
¥ slori Al Command Window ®
»] ATRAS.p.. [New to MATLAB? See resources for Getting Started. X
- Ayl_Jda'p'" fJg >> Interfaz]
_j CdifusoP..
_] CdifusoP..
j CdifusoP..
_) CdifusoP..
_] CdifusoP..
CdifusoP..
—~] ¥ Il ZONA A
Reactor2.fig.. Vv
= || ZONAA
No details availa...
< >

Figura A.1. Ejecucion de la interfaz en el entorno GUI de Matlab
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PORTADA

La portada se presenta en la figura A.2. donde se presentaran la zona C, Zona D y dos botones para
el manejo de la misma.

e | ZONAC
ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
FACULTAD DE INGENIERIA ELECTRICA Y ELECTRONICA Q

LARS

S

DISENO Y SIMULACION DE ESQUEMAS PID
LINEALES Y NO LINEALES CON ACCION DE RESET
APLICANDO LOGICA DE CONTROL DIFUSO A DOS PROCESOS QUIMICOS NO LINEALES

REALIZADO POR: DIRECTOR:
Edison Benalcazar Ing. Oscar Camacho, PhD.

INICIAR

Figura A.2. Portada de la interfaz
El botdn de Ayuda, abrira este manual.
El botdn INICIAR, permitira proceder a la pantalla de seleccion del proceso.
PANTALLA DE SELECCION DE PROCESO

La figura A.3. Presenta la pantalla de seleccion de proceso donde se encontrardn 4 botones.

\ ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
\‘ FACULTAD DE INGENIERIA ELECTRICA Y ELECTRONICA

LARS

(@l

*Seleccione el proceso no lineal de prueba:

TANQUE DE AGITACION CONTINUA CON RETARDO VARIABLE 4 \ REACTOR CSTR CON REACCION VAN DER VUSSE

43| amas e — @

Figura A.3. Pantalla de seleccién de proceso de la interfaz
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El botén TANQUE DE AGITACION CONTINUA CON RETARDO VARIABLE, Permite proceder al panel
de control del proceso de tanque de agitacion continua.

El botén REACTOR CSTR CON REACCION VAN DER VUSSE, nos llevara al panel de control del
proceso del reactor CSTR.

El boton ATRAS, nos llevara a la pantalla de |a portada de la interfaz.
El botén SALIR, cerrara la interfaz.
VENTANAS DEL PROCESO

En las figuras A.4 y A.5 se muestra la pantalla de panel de control del tanque de agitacidén continua
y del reactor CSTR, respectivamente. Se observa la separacion de paneles y dreas. Ambas pantallas
presentan la misma distribucién y modo de funcionamiento.

Falbis ded preceries Semprrwtars 1]
&. ESCUELA POLITECNICA NACIONAL m
FACULTAD DE INGENIERIA ELECTRICA Y ELECTRONICA |l
LA — 60
PANEL DE CONTROL -
TANQUE DE AGITACION CONTINUA Panel 2 |
[ e - AREA 1
T Lo ol COMTROLADOR 1 CONTROLADSOR 3 B0
Panel 1 Refermacia " s _
=
| WFTRISTIS e T "
Panel 3 e — comtaCLADGR | coNThOLADCR 3
Eason e ae « e az
0 M0 f
Pasoe ] Ve ™ T o
Pas00 = PalL] 4 e - 184
Crnre—r I SRR 180
SEDGEIRAL o
— 120 - -
= _ AREA 2
r s 10
by 0
—— Panel 6 b
0
Panel 7
ATRAS INIGIO SALIR
a
[ ) 300 F [

Figura A.4. Panel de control de Tanque de agitacién continua

PANEL 1, el panel 1 permite colocar el tiempo de simulacion, en minutos, adicionalmente se posee
un selector que permite que se muestre la referencia en el caso de que el usuario lo desee.

PANEL 2, permite al usuario elegir entre los diferentes controladores disefiados y simulados para
observar las respuestas y sefiales de control de los mismos.

PANEL 3, permite al usuario afiadir cambios de referencia al sistema (Hasta 3 cambios), se debera
rellenar el valor del paso que se desea afiadir y el tiempo en el que debe suceder el mismo.

PANEL 4, permite al usuario monitorear los indices de desempefio de los controladores
seleccionados en el panel 2.

PANEL 5, permite al usuario afiadir perturbaciones al sistema (Hasta 4 perturbaciones), se debera
rellenar el valor del paso que se desea afiadir y el tiempo en el que debe suceder el mismo.

PANEL 6, el botén actualizar permite al usuario seleccionar nuevos valores para realizar una
simulacién. El botén iniciar arrancard la simulacion.
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Panel 1

Panel 3

% Reacior?

Panel 5

Panel 7

Ralida e proa ria- semper wars {4
s. ESCUELA POLITECNICA NACIONAL e ot
FACULTAD DE INGENIERIA ELECTRICA ¥ ELECTRONICA gl it |
LAR S -
PANEL DE CONTROL 0
REACTOR CSTR Panel 2 [}
PREFERENCLAS rnm:ﬂﬂ w00 AR EA 1
Tarps se simulacien WE =)
COmTROLABOR 1 CONTHCLADON 2 il
Thekirsscis G : Nagus
R T e ol
Tempersbars [C] [ ——— CONTROLADO® 1 CONTROLADOR 2 ?’ |
Paso et = £ e *I 0
N 100 0 00 4 50 500
PaAD E? Tve Tve T —;E_:u.-mmmn
PRy e Palﬁ!el 4 ™ e ma I.i,:
FIETURRACRNS MANEI B SIMTLACHIY L
ot raibn s CA Tomgpa (M| 140
PRS0 e L 120
s o1 160 AREA 2
Pason e -
Panel 6 <
Ty W 40
ATRAS INICIO SALIR a
% 100 200 ¥ 00 500 600

Figura A.5. Panel de control de Reactor CSTR

Al presionar el botdn actualizar se presentara el siguiente mensaje indicativo de que los cambios

fueron realizados exitosamente.

4. Help Dialog

“ jLos dates han sido actualizados!

Figura A.6. Ventana de informacion sobre actualizacién de datos.

PANEL 7, Presenta el botén ATRAS para regresar a la pantalla de seleccién de proceso, el botén
INICIO para regresar a la portada del trabajo y el botédn SALIR para cerrar la interfaz.

VENTANA DE ERRORES

En el caso de que no se haya ejecutado la simulacidon y se desee activar referencia o elegir un
controlador para mostrar su respuesta o realizar alglin tipo de comparacion, la interfaz notificara
gue existe un error debido a la falta de datos para dicha comparacion.

4 Error Dialog

o Ejecute la simulacion primero

X

Figura A.7. Ventana de informacion sobre actualizacion de datos.
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