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RESUMEN

En este trabajo de titulacion se presenta el disefio y simulacion de controladores PID no
lineales en modo Dual y su comparacion con sistemas de control clasicos, se consideran
dos procesos quimicos no lineales en los cuales se implementan los distintos sistemas de
control propuestos. Se realiza el disefio del sistema de control, partiendo de un PID clasico,
considerando varias alternativas de ganancia no lineal para el error y determinando un
punto de conmutacion para el modo Dual. La sintonizacién de los controladores es
realizada mediante la aproximacion del proceso a una funcion de primer orden con retardo
y utilizando tablas establecidas para dicha sintonizacion, ademas, se consideran criterios
empiricos basados en la practica y experiencia para la sintonizacion de constantes de las

ganancias no lineales.

El desempeiio de los controladores es obtenido mediante los indices ISE e IAE y mediante
el tiempo de establecimiento y sobreimpulso desarrollado, lo que permite dar una
apreciacion cuantitativa y discernir, entre todos los sistemas de control, al que tiene mejor
desempefio. Se desarrolla una interfaz de usuario para mostrar los resultados de manera
amigable en el complemento AppDesigner, como nueva version de Guide, del software
Matlab.

PALABRAS CLAVE: desempefio, interfaz, NPID, modo Dual de control, PID.
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ABSTRACT

In this degree work, the design and simulation of nonlinear PID controllers in Dual mode
and their comparison with classic control systems are presented. Two nonlinear chemical
processes are considered in which the different proposed control systems are implemented.
The design of the control system is carried out, starting from a classic PID, considering
several non-linear gain alternatives for the error, and determining a switching point for the
Dual mode. The tuning of the controllers is carried out by approximating the process to a
first-order function with delay and using established tables for said tuning, in addition,
empirical criteria based on practice and experience are considered for the tuning of

nonlinear gain constants.

The performance of the controllers is obtained through the ISE and IAE indices and through
the settling time and overshoot developed, which allows a quantitative assessment to be
made and to discern, among all the control systems, the one with the best performance. A
user interface is developed to display the results in a friendly way in the AppDesigner plugin,

as a new version of Guide, of the Matlab software.

KEYWORDS: performance, interface, NPID, Dual control mode, PID.
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1 INTRODUCCION

En la actualidad es evidente que la industria cada vez requiere mas eficiencia en todos sus
procesos, para lograr la optimizacién de recursos y asegurar una produccion ininterrumpida
y rentable; por tal motivo la ingenieria se ha adjudicado la ardua labor de buscar un sistema
de control con la capacidad de mantener a los procesos industriales operando dentro de
un estado deseado que sea eficiente y seguro para el recurso humano y para el recurso
tecnologico. Actualmente ya se ha incursionado en varios tipos de controladores que
cumplen su funcion de manera satisfactoria, sin embargo, la blisqueda para determinar al
controlador con el mejor desempeno esta muy lejos de terminar, debido a que nuevos

criterios y técnicas de control han sido incursionadas durante la ultima decada [1].

La demanda mas severa que un controlador debe cumplir es el seguimiento a la referencia
del sistema sin que esto impligue una ganancia infinita aplicada al actuador del proceso.
La velocidad de cambio de una variable esta definida por el valor de energia maximo que
puede ser entregado al proceso mediante el elemento final de control, es decir, una valvula
puede estar en un estado desde completamente abierta hasta completamente cerrada, no
puede estar infinitamente abierta o cerrada [2]. Adicionalmente al requerimiento de
seguimiento a la referencia, un controlador debe tener inmunidad al ruido, reducir

sobreimpulsos y no tener offset.

Un gran porcentaje de procesos en la industria contemplan plantas quimicas para obtener
su producto, por lo que el requerimiento de un control eficiente para procesos quimicos
sigue estando vigente en la actualidad. La industria ha optado por implementar
controladores PID en la gran mayoria de sus requerimientos, debido a la facilidad de
sintonizacion y amplia bibliografia disponible para su estudio, sin embargo, este conocido
controlador presenta desventajas como su inadecuado comportamiento para rechazar
perturbaciones, su sintonizacién entorno a un punto de operacion y su falta de operatividad

en las no linealidades del proceso. [3]

Es por estas razones que se ha considerado otros criterios de control para procesos
industriales. En este trabajo se presenta una de las tantas alternativas de control
enfocandose en procesos quimicos aproximables a modelos de primer orden con retardo
(FOPDT), se presenta al control PID no lineal (NPID) con esquema Dual. Una ganancia no
lineal del error de entrada a un PID amplia su rango de operacion, no limitandolo entorno
a un punto, mientras que un esquema Dual permite una respuesta mas rapida e idealmente
sin sobreimpulsos. Lo que se busca es combinar estas caracteristicas en un solo sistema

de control para reducir, o desaparecer, las desventajas que presenta un PID clasico en su



operacion. En definitiva, se busca que este sistema de control propuesto rechace las
perturbaciones, sea eficiente en el seguimiento de referencia y tenga un mejor
amortiguamiento para reducir el sobreimpulso, ese es el objetivo del modo Dual, para ello

se requiere de un alto costo computacional [4].
1.1 OBJETIVO GENERAL

Disefar y simular controladores PID no lineales con esquemas Duales aplicados a

procesos quimicos aproximables a modelos de primer orden con retardo (FOPDT).

1.2 OBJETIVOS ESPECIFICOS

1. Estudiar los modelos de los procesos aproximables a modelos de primer orden con
retardo (FOPDT): Tanque de mezclado con tiempo muerto variable y Reactor
CSTR, juntamente con la teoria para el disefio y sintonizaciéon de controladores tipo
PID lineales y no lineales con las distintas alternativas de ganancia no lineal y los

criterios necesarios para implementar un esquema Dual.

2. Determinar analiticamente el punto mas adecuado para realizar la conmutacién de
controladores en el esquema Dual y sintonizacién de los controladores, un PID

lineal y tres PID no lineales.
3. Realizar la simulacién de los procesos y sistemas de control en el software Simulink.

4. Desarrollar una interfaz grafica, GUIDE, para visualizar las variables importantes

del proceso y del sistema de control.

5. Analizar, discutir y comparar los resultados obtenidos para cada sistema de control
propuesto ante cambios de referencia y perturbaciones de al menos el 10% del
rango de operacion del proceso, el analisis estara basado en indices de desempefio
de controladores ISE (Integral Square Error), IAE (Integral Absolute Error), tiempo

de estabilizacion y sobre impulso obtenido.

1.3 ALCANCE

1. Se estudiaran los procesos considerados: Tanque de mezclado de flujo caliente y
fluio frio con tiempo muerto variable y Reactor CSTR, describiendo las
consideraciones necesarias de operacion, las ecuaciones y los valores de las

variables importantes que describen un punto de operacion del proceso.



2. Se estudiaran y presentaran los criterios de disefio y sintonizacién de controladores
PID con ganancia lineal y no lineal describiendo tres funciones para obtener una

ganancia no lineal.

3. Se describiran los criterios de la teoria del esquema Dual en sistemas de control,
buscando definir analiticamente el mejor punto de accién del esquema Dual para

cada proceso considerado.

4. Se aplicaran las expresiones matematicas obtenidas en la parte tedrica para
determinar los valores numéricos de los controladores y los criterios no lineales,

ademas de las caracteristicas que implica el modo Dual.

5. Se plantearan tres posibles combinaciones de controladores NPID para formar el

esquema Dual.

6. Se desarrollara la simulacion de los procesos y de los sistemas de control, ademas
de una interfaz grafica de usuario, GUIDE, en Simulink de MATLAB para visualizar
los resultados del funcionamiento de los sistemas de control, la salida del proceso

y las variables importantes del sistema.

7. Se realizaran cambios de referencia y perturbaciones mayores al 10% del rango de

operacion de cada proceso.

8. Se compararan los resultados obtenidos para cada tipo de esquema de control, PID
lineal actuando individualmente, PID lineal con esquema Dual, tres distintos NPID
actuando individualmente y los mismos tres NPID actuando cada uno con esquema
Dual. Los indices de desempeno que se consideraran estan basados en criterios

ISE e IAE, sobre impulso desarrollado y tiempo de establecimiento.
1.4 MARCO TEORICO

En este apartado se expone la informacion relevante necesaria para entender este
proyecto de titulacion. Se abarca la explicacién de los procesos quimicos que se
consideran en este trabajo, informacion referente a controladores PID, NPID y sobre el

esquema Dual de control.
1.4.1 TANQUE DE MEZCLADO

Un tanque de mezclado es un depdsito del tipo industrial que tiene la funcién de mezclar
dos o mas fluidos de entrada, mediante el accionamiento de un motor que impulsa un gje

que cuenta con paletas que se sumergen en los fluidos para que con la rotacion del eje se



lleve a cabo la mezcla. En este tipo de tanques no se da ningun tipo de reaccion quimica,
sino que solamente se realiza el proceso de mezcla. Su aplicacion en la industria es muy
amplia debido a que en muchos procesos se requiere mezclado en varias etapas sin
reaccion. El dimensionamiento de estos tanques esta definido por los fluidos que
intervengan en la operacion, es decir, el volumen, presion y material del tanque y paletas
para el mezclado estan definidos por los fluidos que ingresen al depésito. Las aplicaciones
mas usuales de estos tanques son: disolver o dispersar sélidos en liquidos, separacion de
liguidos no miscibles. Pese a que en el mercado existe una amplia variedad de tanques
con tamanos estandar, en la mayoria de los casos las dimensiones de un tanque estan
definidas por los requerimientos de cada proceso en una industria en funcion de una
aplicacion especifica. En la Figura 1.1 se representa un tanque de mezclado con dos fluidos
de entrada y una salida, la mezcla se realiza mediante paletas denominadas como

Agitador, acopladas a un eje impulsado por un motor [5].

Motor

Fluido 1 Fluido 2

Y

/_7‘___\

L Agitador

Mezcla resultante

Figura 1.1. Tanque de mezclado de dos fluidos, accionado por un motor [6].
1.4.2 REACTOR DE TANQUE AGITADO CONTINUO

El reactor de tanque agitado continuo denominado como Reactor CSTR, es un tanque de
mezclado donde si se lleva a cabo una reaccion quimica. Los reactores quimicos han sido
el centro de todos los procesos quimicos en la industria, una de sus caracteristicas mas
representativas es una chaqueta entorno al depdsito para permitir la refrigeracién
controlada del proceso, cuenta con un agitador y dos 0 mas alimentaciones de flujos de
entrada. Este tipo de reactor implica una dinamica altamente no lineal y que sin un

controlador adecuado recae facilmente en la inestabilidad ante perturbaciones.



Generalmente las reacciones dentro del depdsito con exotérmicas, o que agrega las
variables temperatura y presion en su operacion. Los campos de aplicacion mas usuales
de este tipo de reactor son la produccién de aceite y en la biofarmacéutica debido a su bajo
costo y alta eficiencia [7]. En la Figura 1.2 se visualiza un Reactor CSTR con medicion de

nivel en deposito.

Reactante 1 —=———; Motor  Sensor de nivel
Reactante 2 N dh 2K @
It Y { v o= Cases
i -,Lﬂi- |
A YF Ik
1 | 77,_1_7’
€ o B e Reaccidn
_ _L‘— ; 4 - resultante
Rﬁfﬂgemnte-"'ir-— & A=
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Figura 1.2. Reactor CSTR con medicion de nivel en deposito [8].
1.4.3 CONTROLADOR PID

El controlador PID es un tipo de controlador que considera una ganancia lineal y las
funciones integral y derivativa del error para obtener una ley de control hacia el actuador
del sistema, es ampliamente implementado en aplicaciones de control especialmente en
procesos industriales debido a su alto rendimiento, sintonizacion sencilla y estructura
simple. La implementacion de controladores PID abarca mas del 95% de las aplicaciones

en la industria. [9]

Su caracteristica de operacion implica una combinacién lineal de los parametros de error
actual, pasado y futuro, acciones proporcional, integral y derivativa respectivamente, lo cual
limita a este controlador a un pequefio rango de operacion adecuada para el sistema, esta
circunstancia puede desencadenar en una inestabilidad en el caso de que el sistema opere
en una rango no planificado, esta inestabilidad puede darse debido a la accién integral con
saturacion de la sefal de control o amplificacién del error con la accion derivativa [9]. Estas
limitaciones en el controlador PID han motivado la busqueda de otros criterios para

solucionar estas circunstancias adversas.



1.4.4 CONTROLADOR NPID

La industria esta conformada por procesos no lineales que presentan tiempos muertos o
retardos, por lo que no es muy adecuado disefar controladores con caracteristica lineal,
los cuales tendran comportamiento adecuado solamente en un reducido rango de
operacion. Una mejora para los controladores PID es asignarle una ganancia no lineal en
funcion del error del sistema, de esta manera se obtiene un error amplificado o atenuado

para obtener comportamientos mas rapidos o mas mas suaves respectivamente [10].

Un NPID es el resultado de la implementaciéon de una funcién no lineal del error seguido
de un PID tradicional; este nuevo sistema presenta un mejor rechazo de perturbaciones,
para el ajuste de la no linealidad de procesos, ampliacion del rango de comportamiento
adecuado del PID, aumento de amortiguacion, reduccion del tiempo de asentamiento y un
aumento en la precision de seguimiento. Todas estas condiciones no se lograrian
solamente con un PID tradicional. Adicionalmente a esto, existen varias funciones no
lineales que pueden ser consideradas para un NPID, brindando una amplia variedad de

controladores no lineales con caracteristicas especificas [11].

El comportamiento de un NPID tiene como principio amplificar errores grandes para lograr
una sefal de control grande y provocar una correccion rapida impulsando la variable de
salida del sistema hacia su valor deseado rapidamente. Cuando el error se reduce tambien
lo hara la ganancia no lineal de tal forma que se eviten los sobreimpulsos y oscilaciones
prominentes. De esta manera se tiene ganancias altas con errores altos para lograr una
respuesta rapida juntamente con una ganancia pequefia ante errores pequefnos para evitar

sobreimpulsos y oscilaciones excesivas [12].
1.4.5 MODO DUAL DE CONTROL

Lo que se busca en un controlador es que tenga la maxima velocidad posible, que su
operacion no conlleve a sobreimpulsos, sin offset y que sea inmune al ruido. El
cumplimiento de estos requerimientos para un sistema, en muchos casos, podria no ser
alcanzado mediante la implementacién de un solo controlador; debido a esto se ha
planteado la alternativa de considerar el conjunto de dos controladores inteligentemente
programados para lograr un rendimiento mejor al que se obtendria operando
individualmente. Esta combinacién de dos controladores operando de forma secuencial
sobre el mismo lazo de control ha sido denominado Modo Dual de Control [13]. La seleccion
de los controladores para implementar el Modo Dual debe realizarse considerando que
podria resultar mas conveniente contar con un controlador no lineal para errores grandes

y un controlador lineal para errores pequefios.



1.4.5.1 Conmutacién é6ptima de controladores en Modo Dual.

El desempefo que un sistema de control puede tener en un proceso esta relacionado con
el grado de inteligencia en su construccion. Es posible disefiar un programa que realice la
conmutacién entre los controladores en funciéon de los cambios de referencia y las
perturbaciones del sistema, sin embargo, este programa implicara medir mas
caracteristicas del proceso que los controladores convencionales [17]. El punto éptimo de
conmutacion variara con el tipo de controladores que conformen el Modo Dual y de la carga
que requiera el sistema, pero puede ser determinado analiticamente asumiendo el caso
mas critico, es decir, con la hipotesis de una carga del 50% utilizando controladores on-off,
debido a que de esta manera se logra velocidad maxima, pero se generan sobreimpulsos.
Es importante implementar la configuracion de antiwindup con reset para prevenir
sobreimpulsos ante cambios de referencia grandes o por otro lado ubicar saturadores en

la sefial de control para salvaguardar al elemento final de control.
1.4.6 MODELO DE APROXIMACION

Para aproximar un sistema de orden mayor a uno de primer orden con retardo se puede
considerar el modelo de dos puntos planteado por Smith sobre la curva de reaccién del

proceso en lazo abierto [16].

El procedimiento para la obtencién de esta aproximacion parte con plantear un cambio de
referencia en el sistema en lazo abierto, este cambio de referencia debe ser un valor
conocido. Es necesario obtener la respuesta en la salida del transmisor, y con la
informacion de dicha respuesta se determina analiticamente la funcion de transferencia de

aproximacion de primer orden, mostrada en la Ecuacion 1.1

Y(s) k e~bs (1.1)
m_rs+1

Donde:
¥(s) :Variable controlada en dominio de Laplace.

U¢s) :Variable manipulada en dominio de Laplace, se la denomina referencia.

k : Ganancia del sistema.
e : Tiempo de retardo del sistema.
T : Constante de tiempo del sistema.



Para determinar analiticamente los parametros que intervienen en la funcion de
transferencia expresada en la Ecuacion 1.1, es necesario determinar el tiempo que tarda
la respuesta desde que comienza a variar hasta que alcanza el 28.3% y el 63.2% de su

valor final, a estos tiempos se los denomina ¢; y tzrespectivamente.

El valor de la ganancia del sistema, k, es la relacién entre el rango de variacién de la
referencia y el rango de variacion de la respuesta del sistema, dicha relacién esta mostrada

en la Ecuacion 1.2

AY (1.2)

k:E

La constante de tiempo del sistema, 7, se determina a partir de la Ecuacién 1.3

T=15(t, —t;1) (1.3)

El tiempo de retardo del sistema, 8, es el tiempo que transcurre desde que se ocurre el
cambio de referencia hasta que el valor de la salida empieza a variar, este tiempo de

retardo se lo obtiene considerando la Ecuacion 1.4

0=t —1 (1.4)

Todos estos parametros caracteristicos de la curva de reaccidon de un sistema estan

ilustrados en la Figura 1.3
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Figura 1.3. Identificacion de parametros en metodo Curva de reaccion.



1.4.7 DESEMPENO DE SISTEMAS DE CONTROL

El desempenfo de un sistema de control se establece mediante la comparacion de valores
propios de operacion con los valores de otro sistema de control, se han establecido varios
criterios para llevar a cabo una comparacién conveniente, lo mas prudente es comparar las
caracteristicas de la respuesta transitoria de un sistema bajo la accion de un controlador.
La caracteristica transitoria de sistemas dinamicos tiene lugar debido a la falta de
capacidad del sistema de control de responder instantaneamente a las perturbaciones y
cambios de referencia, por lo que, esta claro el hecho de que las caracteristicas de la
respuesta transitoria son una manera de comparar el desempefio de controladores. En el
tiempo los cambios de referencia y perturbaciones definen un error, definido como la
diferencia entre el valor de referencia y el valor real de la variable controlada, esto pone a
disposicion otro criterio para determinar el desemperio de controladores, es decir, mediante
la comparacion de una funcién del error generado en la operacion de un sistema bajo la

accion de un sistema de control.
1.4.7.1 Respuesta transitoria

El desempefio de un sistema de control puede ser determinado mediante la caracterizacion
de la respuesta transitoria originada con el cambio de referencia en el sistema bajo la
accion del controlador, es comun caracterizar la respuesta transitoria con los parametros
de sobreimpulso y tiempos de transiciones [16]. En la Figura 1.4 se visualiza una respuesta
transitoria generada por una entrada de paso unitario con la identificacion de los
parametros de dicha respuesta.

y(t)

A
Tolerancia admisible

Mp

S | SR

Figura 1.4 Respuesta transitoria.



Donde:

tr : tiempo de crecimiento, puede considerarse desde el 10% hasta el 90% del valor
final.

tp : tiempo de pico, considerado hasta el tiempo de aparicion del Mp.

ts : tiempo de establecimiento, considerado hasta que la respuesta se establezca

dentro del rango comprendido por la tolerancia admisible, de 2 0 5%

Mp : maximo sobreimpulso, es el maximo valor de la salida que sobrepasa la referencia,

se lo expresa en porcentaje.

La tolerancia admisible comprende un rango entorno al valor de la referencia, puede ser
de 2 o 5%, en funcion de la tolerancia requerida por el sistema. Se considera como un
mejor desempefio a la respuesta menos brusca y mas rapida, bajo Mp y menor ts

respectivamente.
1.4.7.2 Integral del error cuadratico

Denominado ISE por sus siglas en inglés (Integral Square Error), es conveniente
considerarlo cuando se busca conocer el desempeiio del sistema ante errores grandes, es
decir, en estado transitorio. Con este indice de desempefio se toleran los errores pequenos,
es decir, de estado estable [17]. Su expresidén matematica esta presentada en la Ecuacion
1.5

ISE = f e(t)? dt (1.5)
0

1.4.7.3 Integral del error absoluto

Denominado IAE por sus siglas en inglés (Integral Absolute Error), este indice es mas
sensible a errores menores a la unidad, pero es menos sensible que el ISE ante errores
mayores a la unidad, para considerar que un controlador tiene mejor desempefio, el IAE

debe tender a cero [17]. En la Ecuacion 1.6 se define la expresion matematica para el I1AE.

t
1AE = fle(t)l dt (1.6)
0
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1.4.8 CASO DE ESTUDIO: TANQUE DE MEZCLADO DE FLUJOS MASICOS

Se considera un tanque de mezclado representado en la Figura 1.5, un depdésito que recibe
dos flujos de entrada, uno caliente W1(t), y uno frio W2(t). La temperatura de la mezcla es

medida a 125ft de distancia desde el depdsito, aguas abajo [5].

Reference

Hot flow
W, ()
T,®

T,

> »
»—v

L=126f ——

Figura 1.5 Tanque de mezclado de flujos masicos.
Se consideran las siguientes suposiciones:
1. El nivel del liquido en el depésito es constante.
2. Los fluidos dentro del deposito estan perfectamente mezclados.
3. No existe disipacion de calor en el tanque ni en las tuberias.

El transmisor de temperatura esta calibrado para un rango de operacion de 100 a 200 °F,

en la Tabla 1.1 se presentan las condiciones para operacion en estado estable.

Tabla 1.1 Condiciones de operacion del tanque de mezclado en estado estable

Variable Valor Variable Valor
Wy 250.00 [Ib/min] |4 15 [ft?
Wo 191.17 [Ib/min] 70 0.5
Cp: 0.8 [Btu/Ib-°F] Vo 0.478
Cp: 1.0 [Btu/lb-°F] Cui 12 [gpm/psi'?]

Cps Cvs 0.9 [Btu/Ib-°F] APv 16 [psi]
Referencia 150 [°F] Tr 0.5 [min]
7y 250 [°F] Top 0.4 [min]
T 50 [°F] A 0.2006 [ft?]
73 150 [°F] L 125 [ft]
P 62.4 [Ib/ft3] m 0.478

El modelo del proceso esta descrito por las siguientes ecuaciones.




Balance de energia en el tanque de mezclado, Ecuacion 1.7.

Wi (£)Cp Ty (£) + WL () Cp, To () — (W1(t) + Wz(t))CPsTs(t) =VpCv; * @ (1.7)

Retardo en la medicion de temperatura debido a la distancia entre el tanque de mezclado

y la ubicacién del sensor de temperatura, Ecuacion 1.8.
T4(t) = T5(t — £(0)) (1.8)

Tiempo de retardo en medicién de temperatura, Ecuacion 1.9.

LAp (1.9)

U A FRTAC

Transmisor de temperatura, Ecuacion 1.10

dTgt(t) _ % T4(t1)0—0 100 o (t)] (1.10)

Posicion de la valvula, Ecuacion 1.11.
dvgt(t) = %(—(T“(?O_Owo) - TO(t)) (1.11)

Ecuacion de la valvula, Ecuacion 1.12.
W2(e) = %cmvp(t) G,AP, (1.12)

Donde:

W+4(t) : Flujo masico de la corriente caliente, Ib/min.

W2(t) : Flujo masico de la corriente fria, Ib/min.

Cp : Capacidad calorifica de liquido a presion constante, Btu/lb — °F.
Cv : Capacidad calorifica de liquido a volumen constante, Btu/lb — °F.
: Temperatura del flujo caliente, °F.

: Temperatura del flujo frio, °F.

)
)

Ts(t) : Temperatura del liquido en el tanque de mezclado, °F.
)

T4(t) : Temperatura T3(t) considerando el retardo de tiempo t0, °F.
to : Retardo de tiempo, min.
p : Densidad del contenido en el tanque de mezclado, Ib/ft3

12



vV : volumen de liquido ft*3

TO(t) : Senal de salida del transmisor de temperatura en una escalade 0 a 1, p. u.
Vp(t) : Posicion de la valvula de 0 (valvula cerrada) a 1 (valvula abierta).

m(t) :fraccion del controladorde 0 a 1, p. u.

Cw  : Coeficiente del flujo de la valvula de control, gpm/psi1/2

Gf : Gravedad especifica, adimensional.

APv  : Perdida de presion a través de la valvula de control, psi.

Tr : Constante de tiempo del sensor de temperatura, min.
Tvp : Constante de tiempo de la valvula de control, min.

A : Seccion transversal de la tuberia, ft2

L : Longitud de la tuberia, ft.

1.4.9 CASO DE ESTUDIO: TANQUE REACTOR DE AGITADO CONTINUO

Se considera al tanque reactor de agitado continuo presentado en la Figura 1.6, donde se
lleva a cabo una reaccion exotérmica A — B, al resultado de dicha reaccion se lo denomina
producto. Se cuenta con una chaqueta que recubre al depésito para remover el calor de la

reaccion a traves del flujo de un liquido refrigerante [5].

D Referencia

m(t)

([[\t[)t) Alimentacién

()

Fe (t)
Te(t)

Refrigerante

Producto

E(t), Cat), T(Y)

Figura 1.6 Tanque reactor de agitado continuo.

Se asumen las siguientes consideraciones:
1. La disipacion de calor de la chaqueta y sus alrededores es despreciable.
2. Las capacidades calorificas y densidades de los reactantes y productos son iguales
e invariantes.
3. El calor de la reaccion es constante.
El nivel de liquido en el depésito es constante, es decir, los flujos de entrada y salida

son iguales.
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5. Elreactor y la chaqueta tienen una mezcla perfecta.
El transmisor de temperatura esta calibrado para un rango de operacion de 80 a 100 °C.
En la Tabla 1.2 se presenta la informacion correspondiente a una operacién en estado

estable.

Tabla 1.2 Condiciones de operacion del Reactor CSTR en estado estable [5].

Variable Valor Variable Valor
Ca 1.1306 [kg mol/m3] Ve 1.82 [m?]
Cai 2.88 [kg mol/m3] F(t) 0.45 [m*min]
T 88 [°C] Femax 1.2 [m3/min]
T; 66 [°C] Cpe 4184 [J/kg - °C]
Tei 27 [°C] a 50
Referencia 88 [°C] Tr 0.33 [min]
AHR -9.6e’ [J/kg mol] kK, 0.0744 [m®/s — kg mol]
Cp 1.815e° [J/kg mol - °C] E 1.182e’ [J/kg mol]
U 3550 [J/s — m? — °C] Tc 52.29 [°C]
De 1000 [kg/m?] m 0.2885
A 5.4 [m?] V 7.08 [m?)]
p 19.2 [kg mol/m?® 70 0.4
El modelo esta descrito por las siguientes ecuaciones:
Balance de moles del reactante A, Ecuacién 1.13.
dCu(t) F(t
% = % (CAi(t) - CA(f)) —kCi(®) (1.13)

Balance de Energia en el reactor, Ecuacion 1.14.

dT(t) F(¢)
dtc VvV

AH, UA

(T;(6) = T(t)) — kC} SCp VpCp

(T(t) —T_c(t)) (1.14)

Balance de energia en la chaqueta, Ecuacion 1.15.

W@ UA o gy RO

(Te(8) = Tei (1))

dt  VppcCpy Ve (1.15)
Coeficiente de velocidad de reaccion, Ecuacion 1.16.
___E
k=ky*e R(T(t)+273) (1.16)
Transmisor de temperatura, Ecuacion 1.17.
dro(t) 1 [T(t)—80
T _T_T T—TO(t) (1.17)
Valvula de control (aire para cerrar), Ecuacién 1.18.
Fe(®) =F¢ xo¢~ ML) (1.18)
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2 METODOLOGIA

El desarrollo de este componente como proyecto de titulacién ha sido realizado en base a
una investigacion descriptiva, considerando que adicionalmente a la busqueda de
informacion referente al sistema de control propuesto se aplica dicha informacién a dos
procesos quimicos no lineales, como lo son el Tanque de Mezclado de flujos masicos v el

Tanque Reactor de Agitado Continuo.

La informacion necesaria para la realizacion de este proyecto de titulacion ha sido expuesta
en capitulo anterior, por lo que, se aborda a este segundo capitulo para describir el
procedimiento de la obtencién de la aproximacion lineal de primer orden con retardo para
cada uno de los casos de estudio descritos anteriormente. La obtencion de dicha
aproximacion permitira el disefio del sistema de control en modo Dual y la sintonizacion de
los controladores PID y NPID. Se presenta el desarrollo matematico de cada controlador y
el disefio de la interfaz de usuario que permitira la visualizacion de los resultados de cada

uno de los casos de estudio bajo la accién de los sistemas de control propuestos.

2.1 APROXIMACION LINEAL DE LOS CASOS DE ESTUDIO

En la realidad, la gran mayoria de procesos tienen un comportamiento no lineal,
especialmente los procesos quimicos, esto supone un inconveniente al momento de
disefiar y sintonizar controladores, sin embargo, se puede representar a un sistema no
lineal mediante una aproximacion lineal de primer orden con retardo para facilitar el disefio
y sintonizacién de los controladores. Con esta consideracion y siguiendo el procedimiento
descrito en el capitulo 1, se realiza la aproximacion para cada uno de los casos de estudio,

Tanque de Mezclado de flujos masicos y para el Tanque Reactor de Agitado Continuo.

La determinacion de la expresion aproximada que representa al proceso no lineal se realiza
mediante el promedio de los parametros obtenidos ante un cambio de referencia

ascendente y un cambio de referencia descendente para cada caso de estudio.

2.1.1 TANQUE DE MEZCLADO DE FLUJOS MASICOS

La variable de salida de este proceso es |la temperatura de la mezcla en el depésito, es
decir, la variable controlada es la temperatura de la mezcla, para ello se manipula la valvula
que permite el flujo de fluido frio, W2 (t), de ingreso al depdsito, es decir, la variable

manipulada es el flujo frio, W2 (t).
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e Cambio de referencia ascendente.

Se realiza un cambio ascendente del 10% en la carrera de la valvula de flujo frio a partir de
la condicién de operacién descrita en la Tabla 1.1, es decir, desde 0.478, valor de m, en el

tiempo de 10 minutos. Este cambio se representa en la Figura 2.1

053 I | | I ] ! I ! ]
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1

1

tn

=
T
I
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4
wn
T
1

Salida transmisor temperatura [p.u.]
Y
<]
T
1

:
-

Tiempo [min]

Figura 2.1 Variacion ascendente del 10% en la carrera de la valvula de flujo frio.

La seial a la salida del transmisor de temperatura ante este cambio esta presentada en la

Figura 2.2, de donde se ha determinado que t; = 3.502 minutos y t- =5.012 minutos.

Considerando las Ecuaciones 1.2, 1.3 y 1.4 se determina el valor de los parametros que

definen a la aproximacion lineal de primer orden para este proceso.

0.461 — 0.500 (2.1)

= 0526 —o0478 0813
7= 1.5(5.012 — 3.502) = 2.265 (2.2)
6 =5.012 — 2.265 = 2.747 (2.3)

La expresion que representa la aproximacion del sistema ante un cambio ascendente de

referencia esta representada en la Ecuacion 2.4.

—0.813 2747 (2.4)
22655+ 1

G(s) =
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Figura 2.2 Senal a la salida del transmisor de temperatura.

¢ Cambio de referencia descendente.

Se realiza un cambio descendente del 10% en la carrera de la valvula de flujo frio a partir
de la condicion de operacion descrita en la Tabla 1.1, es decir, desde 0.478, valor de m, en

el tiempo de 10 minutos. Este cambio se representa en la Figura 2.3.

T T T T T T T T
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Tiempo [min]

Figura 2.3 Variacion descendente del 10% en la carrera de la valvula de flujo frio.

La seial a la salida del transmisor de temperatura ante este cambio esta presentada en la

Figura 2.4, de donde se ha determinado que ¢; =3.505 minutos y £ =5.493 minutos.
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Figura 2.4 Senal a la salida del transmisor de temperatura.

Considerando las Ecuaciones 1.2, 1.3 y 1.4 se determina el valor de los parametros que

definen a |la aproximacion lineal de primer orden para este proceso.

0.543 — 0.500 (2.5)

= 0430 _ 0478~ 089
T = 1.5(5.493 — 3.505) = 2.982 (2.6)
6 = 5.493 — 2.982 = 2.511 (2.7)

La expresion que representa la aproximacién del sistema ante un cambio ascendente de

referencia esta representada en la Ecuacion 2.8.

—0.896 e~2511s (2.8)

G(9) = —Zogas+1

¢ Obtencion de la aproximacion promedio.

Con los parametros obtenidos en los cambios de referencia descritos anteriormente, se
determina su valor promedio para determinar la funcién de primer orden con retardo que
sera utilizada para la sintonizacion de los sistemas de control. El calculo de los valores
promedio esta realizado en las Ecuaciones 2.9, 2.10 y 2.11 para la ganancia, constante de

tiempo y retardo de respuesta.
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—0.813) + (—0.896 .
k=" ) : s ) _ 08545 (29)
2.265 + 2.982 .
T=——=1726235 (2 10)
2
2.747 + 2.511 :
g=—" """ —2629 (2.11)

2
La expresiéon aproximada promedio del modelo esta representada en la Ecuacién 2.12

—0.8545 g=26295 (2.12)

G =
()= 6355+ 1

La validacion de la aproximacion promedio esta presentada en la Figura 2.5, donde se
verifica que la Ecuacién 2.12 representa una aproximacion adecuada para cambios
ascendentes y descendentes de referencia.

'; RESPUESTA A CAMBIO DE REFERENCIA ASCENDENTE
: T T T T T T
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Figura 2.5 Validacion de la aproximacion FOPDT ante un cambio ascendente y un

cambio descendente de referencia.
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2.1.2 TANQUE REACTOR DE AGITADO CONTINUO

La variable de salida de este proceso es la temperatura del depdsito donde se lleva a cabo
la reaccion, es decir, la variable controlada es la temperatura del reactor, para ello se

manipula la valvula que permite el flujo del fluido refrigerante, Fc (t).
¢ Cambio de referencia ascendente.

Se realiza un cambio ascendente del 10% en la carrera de la valvula que permite el flujo
del refrigerante a partir de la condicién de operacién descrita en la Tabla 1.2, es decir,
desde 0.2882, valor de m, en el tiempo de 10 minutos. Este cambio se representa en la
Figura 2.6.

0.32F 1 + 1 1 1 1 1 1 1 1 -

0.315 i ! ! ! ! ! I i -

o
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T
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8
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Carrera de valvula [p.u.]
o
w
T
1

B
1

0.285 1 1 1 1 1 1 1 1 1 |
0 .
Tiempo [mmun]

Figura 2.6 Variacion ascendente del 10% en la carrera de la valvula de flujo refrigerante.

La senal a la salida del transmisor de temperatura ante este cambio esta presentada en la

Figura 2.7, de donde se ha determinado que t; =6.251 minutos y t> =14.811 minutos.

Considerando las Ecuaciones 1.2, 1.3 y 1.4 se determina el valor de los parametros que

definen a |la aproximacién lineal de primer orden para este proceso.

_ 0448-04 (2.13)

"~ 0.3155—0.2885 1778
7=15(14.811 - 6.251) = 12.84 (2.14)
0 =14811—12.84 = 1.971 (2.15)
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Figura 2.7 Senal a la salida del transmisor de temperatura.

La expresion que representa la aproximaciéon del sistema ante un cambio ascendente de

referencia esta representada en la Ecuacion 2.16.

1.778 e~1971s (2.16)

G(s)=——""—
)= —Z8as+1

e Cambio de referencia descendente.

Se realiza un cambio descendente del 10% en la carrera de la valvula de refrigerante a
partir de la condicién de operacion descrita en la Tabla 1.2, es decir, desde 0.2885, valor

de m, en el tiempo de 10 minutos. Este cambio se representa en la Figura 2.8.

T T T T T T T T
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Figura 2.8 Variacion descendente del 10% en la carrera de la valvula de refrigerante.

21



La sefal a la salida del transmisor de temperatura ante este cambio esta presentada en la

Figura 2.9, de donde se ha determinado que ¢; =5.802 minutos y ¢, = 13.355 minutos.
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Figura 2.9 Senal a la salida del transmisor de temperatura.

Considerando las Ecuaciones 1.2, 1.3 y 1.4 se determina el valor de los parametros que

definen a |la aproximacion lineal de primer orden para este proceso.

0.357 — 0.4 (2.17)
"~ 0.259 —0.2885 1458

7 = 1.5(13.355 — 5.802) = 11.329 (2.18)

6 = 13.355 — 11.329 = 2.0255 (2.19)

La expresion que representa la aproximaciéon del sistema ante un cambio ascendente de

referencia esta representada en la Ecuacion 2.20.

1458 202555 (2.20)
113295 +1

G(s) =

¢ Obtencion de la aproximacion promedio.

Con los parametros obtenidos en los cambios de referencia descritos anteriormente, se
determina su valor promedio para determinar la funcién de primer orden con retardo que

sera utilizada para la sintonizacion de los sistemas de control. El calculo de los valores
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promedio esta realizado en las Ecuaciones 2.21, 2.22 y 2.23 para la ganancia, constante

de tiempo y retardo de respuesta.

1.458 + 1.778
=0T 1618 (2.21)
2
12.84 + 11.329
= — 12.084 (2.22)
2
1.971 + 2.0255
- — 1.998 (2.23)

2

La expresion aproximada promedio del modelo esta representada en la Ecuacion 2.24

1.618 =199 (2.24)

G() =2 08as+ 1

La validacion de la aproximacién promedio esta presentada en la Figura 2.10, donde se
verifica que la Ecuacion 2.24 representa una aproximacién adecuada para cambios

ascendentes y descendentes de referencia.
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Figura 2.10 Validacion de la aproximacion FOPDT ante un cambio ascendente y un

cambio descendente de referencia.
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2.2 SINTONIZACION DE CONTROLADORES PID

El controlador PID considera una ley de control conformada por la combinacion lineal de
los valores proporcional, integral y derivativo del error. En la Ecuacion 2.25 se presenta la

estructura de un controlador PID.

t

de(t
PID:  u(t) =kpe(t) +k; f e()dt + ky di ) (2.25)
0
Donde:
ko : Ganancia proporcional.
k; : Ganancia integral, donde k; = %
kg : Ganancia derivativa, donde k; =k, * Ty

e(t) :Error del proceso

Dahlin propuso expresiones para la sintonizacién de estos controladores PID [18], las

cuales estan presentadas en la Tabla 2.1

Tabla 2.1 Expresiones propuestas por Dahlin para la sintonizacion de controladores PID.

Constante Expresion
-1
5 12 &)
2K\t
Ti T
)

2.3 SINTONIZACION DE CONTROLADORES NPID

Este controlador tiene la caracteristica de contar con una funcion no lineal del error que
varia en el tiempo, la cual es considerada como el error en los componentes proporcional,
integral y derivativo de un PID clasico. La estructura de un NPID esta representada en la

Ecuacion 2.26

t

, key , de'(t)
NPID:  u(t) =k, e'(t) +? fe (O)dt + ky =Ty
i

dt

(2.26)
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Donde:
e'(t) :Funcién no lineal del error.

La ventaja que este controlador es |la disposicion de considerar la ganancia no lineal mas
conveniente para determinado proceso, es decir, se puede considerar cualquier ganancia
no lineal para este controlador. En la Figura 2.11 se presenta el diagrama de bloques de

un sistema bajo el control de un NPID propuesto en [14].

r(t) ety | Funcidnno e'(t) Control u(t) y(t)
—...©—~ lineal é:llrg)error - PID »| Proceso -

Transmisor |

Figura 2.11 Esquema en bloques de un proceso controlado por un NPID.

2.3.1 GANANCIA SIGMOIDAL EN CONTROLADOR NPID

Este controlador NPID con ganancia sigmoidal consiste en multiplicar el error del proceso

por una funcién sigmoidal, como se presenta en la Ecuacion 2.27 [19].

e'(t) = f(e) * e(t) (2.27)

Donde:

e'(t) :Nuevo valor de error, error no lineal.
f(e) :Funcion no lineal dependiente del error.
e(t) : Error del proceso.

El denominado error no lineal es la entrada del controlador PID, convirtiéndose este nuevo
sistema de control en un NPID, cuya ley de control esta expresada en la Ecuacién 2.28, la

cual se obtuvo al reemplazar la Ecuacion 2.26 en la Ecuacion 2.25.

d[f(e) e(t)]

= (2.28)

t
w(Ower = kplf(€) e(®] + k, f f(e) e(®) dt + kg
0

La funcién no lineal, en este caso, es la funcion Sigmoidal, la cual esta representada en la

Ecuacion 2.29.

2
Fe) = ko + Ky (m - 1) (2.29)
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Donde:

ko : Establece el valor intermedio de la funcion no lineal.

ki : Establece el rango de variacion de f(e), se requiere que k; < k, para garantizar
que f(e) =0

ko : Establece la velocidad de variacion de f(e).

En esta funcién no lineal se debe tomar en cuenta las siguientes consideraciones:

o kg, kq, ks : Son constantes positivas.
o ko—k : Valor minimo que tomara la funcién, cuando e = —oo.
o kog+ky : Valor maximo que tomara la funcion, cuando e = 0.

Un ejemplo de funcion sigmoidal para k, = 2.5, k; =1, k, = 0.75, estd mostrada en la
Figura 2.12.

25

N

Figura 2.12 Funcién sigmoidal en funcién del error.
2.3.2 GANANCIA LINEAL POR PARTES EN CONTROLADOR NPID

Manteniendo la forma de la ley de control expresada en la Ecuacion 2.28, este controlador

considera una funcion definida por tramos, la cual esta expresada en la Ecuacion 2.30 [19].

kmin € = emin
ko tkze emin <e <0
F@ =3k, +k e 0<e< e (2.30)
kméx € = Cmax
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Donde:

ko : Establece el valor intermedio de f(e), cuando e = 0.

k., k; :Valor de las pendientes de las rectas, no necesariamente son iguales.
Kmin - Minimo valor de la funcién.

ks :Maximo valor de la funcién.

emin - Error minimo, a partir del cual la funcién tomara una ganancia igual a k.

emsx - Error maximo, a partir del cual la funcién tomara una ganancia igual a k-

En la Figura 2.13 se representa un ejemplo de una funcién lineal por partes para los

siguientes valores: ky =2, k; = 0.5, ky =1, kppin = 1, kjpax = 4.5, €00 = —1, €nax = 5.
k(e)
A B

»e(t)
10

Figura 2.13 Funcion lineal por partes en funcién del error.
2.3.3 GANANCIA PROPUESTA POR HAN EN CONTROLADOR NPID

Esta ganancia considera combinaciones no lineales e independientes para la parte
proporcional, integral y derivativa del error, la ley de control para este NPID esta expresada
en la Ecuacion 2.31 [20].

unpipuan (t) = ky fHAN(eplapJ 5p) + ki fuan(ei, @i, 6;) + ky fuan(eq, @q, 84) (2.31)

Donde:

kep ki kg : Constantes de sintonizacion de un PID clasico.

La funcién propuesta por HAN, para el componente proporcional de la ley de control, esta

descrita por la Ecuacion 2.32.

ap—1

57 e e, <8
fran(ep, ap, 8,) = p%_l" lenl = 5 (2.32)
lep| €p lep| > 6,
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Donde:

e : Proporcional del error del proceso.

P
ap : Define el grado de no linealidad del componente proporcional de la funcion.
&y : Define el rango lineal de la funcién, en este rango el comportamiento es igual al

de un PID clasico.

La funcion propuesta por HAN, para el componente integral de la ley de control, esta

descrita por la Ecuacion 2.33

5% e, le;| < 8;
fuan(ep @y, 8;) = { L o (2.33)
leg|“i~te; leg| > &
Donde:
e; : Integral del error del proceso.
a; : Define el grado de no linealidad del componente integral de la funcion.
o; : Define el rango lineal de la funcidn, en este rango el comportamiento es igual al

de un PID clasico.

La funcion propuesta por HAN, para el componente derivativo de la ley de control, esta

descrita por la Ecuacion 2.34.

axg—1
Fuan (6arta, 84) = {I M= (2.34)
Donde:
eq : Derivada del error del proceso.
Xy : Define el grado de no linealidad del componente derivativo de la funcién.
04 : Define el rango lineal de la funcién, en este rango el comportamiento es igual al

de un PID clasico.

En esta funcién no lineal es importante tomar en cuenta las siguientes consideraciones:
e ap>1 . Para obtener mayor sensibilidad ante errores pequefos.

e —1<a; <0 : Sedisminuye la accion integral ante errores grandes, evitando el

efecto windup.

e a;>1 : Reducir el ruido en la estabilidad, es decir, ganancia derivativa

pequefia ante errores pequenos. [20]
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En la Figura 2.14 se presenta la funcion propuesta por HAN para los casos de a dentro del

rango entre 0 y 1, y para « mayor que 1.

u=falle,a, 5
u=e

u=fal(e,a, &)
u=e

(a)

Figura 2.14 Funcion propuesta por HAN, (a) Para0 < a <1, (b) Paraa > 1

2.4 DISENO DEL MODO DUAL DE CONTROL

Este modo de control consiste en la conmutaciéon entre dos controladores en funcion del
valor del proceso, en la Figura 2.15 se presenta el esquema en bloques del modo Dual de

control.

- Lagica de
Conmmutacidn

Controlador | —0 |
r(t) e(t) / N ul) — o

o—m Controlador 2 ——©

Transmisor [

Figura 2.15 Esquema de blogues del modo Dual de control.

El reto de este modo de control es determinar un punto de conmutacién adecuado de tal
manera que no se generen sobreimpulsos en el sistema, manteniendo la caracteristica de
rechazo de perturbaciones y de seguimiento de referencia. La légica de conmutaciéon ubica
a un controlador de arranque y llegado determinado valor de error se realiza la conmutacion
a un controlador de llegada. El valor del error necesario para minimo tiempo de control
puede ser determinado mediante la Ecuacién 2.35, esta expresién indica el error en el cual
el sistema ya ha disipado la energia necesaria para abandonar el estado estable y entrar

en estado transitorio.
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100 (12 + 74) —q(12 + 74 + ta)

Esw o (2.35)
Donde:
esw . Error de conmutacion.
q : Variacién de sefal de control requerida por el proceso.
T; : Constante de tiempo del parametro integral.
T, : Constante de tiempo secundaria del proceso.
T4 : Constante de tiempo del parametro derivativo.
ta : Tiempo de retardo requerido para disipar la energia adicional del sistema.
El tiempo td puede determinarse mediante la Ecuacion 2.36.

ty = —7,In (i) (2.36)
100

Al considerar una variacién de carga, g, del 10%, es decir, dar un cambio de referencia del
10% se puede determinar el valor del error de conmutaciéon al reemplazar la Ecuacion 2.36
en la Ecuacion 2.35 y considerando que t; = 74 [2], se determina la expresion que se
utilizara para el disefio de modo Dual en los casos de estudio, esta expresién se presenta

en la Ecuacion 2.37.

1569751,
=—

Cow (2.37)
2.4.1 SELECCION DE LOS CONTROLADORES DEL MODO DUAL

El objetivo es dotar al sistema de control de una alta velocidad mediante un controlador de
inicial rapido, entre los controladores que mejor cumplen con este requerimiento son un
controlador proporcional, controlador PID y finalmente controlador Pl en ese orden. Para la
extincién del sobreimpulso se debe disponer de controladores con caracteristica integral,
por lo que las mejores alternativas para reducir los sobreimpulsos son un controlador P,
controlador PID y finalmente controlador P, siendo este ultimo el menos adecuado para
evitar un sobreimpulso.

En la Figura 2.2 se presentan las caracteristicas de rapidez y sobreimpulso desarrollado
por las distintas formas de un controlador PID.

Tabla 2.2 Caracteristicas de rapidez y sobreimpulso de controladores PID [8].

Controlador Rapidez Anulacién de Sobreimpulso
P +++ +
PID ++ ++
Pl + +++
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En base a la informacién presentada en la Tabla 2.2, se puede considerar que la mejor
alternativa para un controlador inicial es un controlador P y conmutar a un controlador P,
de esta manera se tiene alta velocidad y anulacion de sobreimpulso maxima.
Se debe tomar en cuenta las siguientes consideraciones que pueden influir en la seleccion
de los controladores del modo Dual:

e El controlador P es el mas rapido y conforme se le afiade el parametro integral va

volviendose menos rapido [8].
¢ El controlador Pl es el mejor anulando el sobreimpulso y al ingresar la acciéon

derivativa, su caracteristica de anulacién de sobreimpulso va disminuyendo [8].

2.5 INTERFAZ GRAFICA

Se presenta la realizacion de la interfaz grafica de usuario para lograr una visualizacion
adecuada y amigable, en la interfaz se puede establecer hasta 3 cambios de referencia y
hasta 3 perturbaciones por simulacién. Se presentan los indices de desempefio ISE, IAE,
tiempo de establecimiento y sobreimpulso desarrollado juntamente con la grafica de la
salida del proceso con la accién de cada uno de los sistemas de control disefiados, sefiales
de control y las perturbaciones que han sido ingresadas por el usuario.

La interfaz gréafica es desarrollada en Matlab, en la herramienta AppDesigner que es la
nueva version de GUIDE. Se implementa una ventana inicial, mostrada en la Figura 2.16,
desde la cual se puede navegar hacia la ventana de cualquiera de los dos casos de estudio:
Tanque de mezclado de flujos masicos y Tanque Reactor de Agitado Continuo. Para cada

caso de estudio se ha desarrollado una ventana.

® ESCUELA POLITECNICA NACIONAL

- 'E}‘ FACULTAD DE INGENIERIA ELECTRICA Y ELECTRONICA

DISENG Y SIMULACION DE CONTROLADORES PID NO LINEALES
CON ESQUEMAS DUALES APLICADOS APROCESOS QUIMICOS APROXIMABLES AMODELOS DE
PRIMER ORDEN CON RETARDO (FOPDT)

|
g

) 1
sone
- T | katze
20 L ‘
-x: Ny :J/
° .
TANQUE DE MEZCLADO DE FLUJOS MASICOS REACTOR DE TANQUE CONAGITADO CONTINUO
IR ATANQUE IRAREACTOR
REALIZADO POR: SALIR DIRECTOR DE PROYECTO:
JEFFERSON XAVIER FLORES ERAZO DR. ING. GEOVANNY DANILO CHAVEZ GARCIA

Quito-Ecuador
Enero, 2022

Figura 2.16 Ventana Inicial de la interfaz grafica.
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En la Figura 2.17 se presenta el diagrama de flujo de la Ventana Inicial

Se presiond botén

A TANQUE?

-Cerrar Ventana Inicial
-Abrir Ventana de Tanque
de mezclado

e presiond botéd
IR A REACTORZ?

st

-Cerrar Ventana Ircial
-Abrir Ventana de Reactor

Se presiond botén
SALIR?

-Cerrar Ventana Inicial

G

Figura 2.17 Diagrama de flujo de Ventana Inicial.

Las ventanas de los procesos Tanque de Mezclado de Flujos Masicos y Tanque Reactor

de Agitado Continuo estan presentadas en las Figura 2.18 y Figura 2.19 respectivamente.

TANQUE DE MEZCLADO DE FLUJOS MASICOS

ESQUEMA

Temparamra de referencia
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wi)
)
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NPID Dual HAN NPID LP 0.2628 4372
\
NPID HAN 0.2741 4.407
145 - | -
i} NPID DSig 02105 354
qoF T i W NFID DLP 0216 3689
- ; ‘ ; ; ; : ; . NPID DHAN 0208 3712
0 50 100 150 200 250 300 350 400 450 500
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] & ] & 2
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']
p
=
\
|
7
f
|

]
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o

R . Controlador | PID v
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Dual PID
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NPID LP
NPID HAN Mp [%]: 4302  BBBET | 71.332
NAVEGACION

Simular | Vent Inicio
s Sefiales Control Reactor CSTR
450 500 Salit

Figura 2.18 Ventana del Proceso Tanque de Mezclado de Flujos Masicos.

Estas dos ventanas presentan un mismo diagrama de flujo, puesto que la manera de

interaccion del usuario con cada una de estas ventanas tiene el mismo procedimiento. Este

diagrama de flujo esta presentado en la Figura 2.20.
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Figura 2.19 Ventana del Proceso Tanque Reactor de Agitado Continuo.

Se presiond botén
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cambio de
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perturbacién?

Asignar valores de
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Salir?

e presiond botén
Cambio proceso?

-Cerrar Ventana del
Proceso Actual
-Abrir Ventana del
otro Proceso

Figura 2.20 Diagrama de flujo de las ventanas Tanque de Mezclado y Tanque Reactor de

Agitado Continuo,
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Para cada proceso se ha desarrollado una ventana adicional en donde se grafican las
sefiales de control para cada controlador considerado en este trabajo, para el Tanque de

Mezclado se presenta esta ventana en la Figura 2.21 y para el Tanque Reactor en la Figura

2.22.

SENALES - TANQUE DE MEZCLADO

Senal de control PID

Senal de control NPID Sigmomal
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08 QB[ S )
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—0.5 L 05 _
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043 DPID 04 NPIDS.g 242
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0 100 200 300 400 500 0 100 200 300 400 500
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Figura 2.21 Senales de control, perturbaciones y resumen de controladores para el

proceso Tanque de Mezclado de Flujos Masicos.
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Figura 2.22 Sefales de control, perturbaciones y resumen de controladores para el

proceso Tanque Reactor de Agitado Continuo
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El diagrama de flujo de la ventana de Sefales esta representado en la Figura 2.23, el cual

es valido para ambos casos de estudio.

INICIO

Mostrar formas de onda
de sefiales de control

.

Se presiond botdén

Mostrar forma de onda alir?
de las perturbaciones
l ‘ Cerrar ventana Sefiales ‘
Mostrar resumen
de controladores k

Figura 2.23 Diagrama de flujo de la ventana Senales.

El manual detallado del uso de la interfaz esta presentado en el ANEXO |

3 RESULTADOS, CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

En este capitulo se muestran los resultados obtenidos en las simulaciones de los casos de
estudio: Tanque de Mezclado de Flujos Masicos y Tanque Reactor de Agitado Continuo
con la accion de los controladores que han sido disefiados para su control, para esto se
utiliza Simulink, que es un software de programacién de alto nivel complementario de
Matlab.

Se describira el proceso para la sintonizacién de los controladores y ganancias no lineales
de los NPID. Ademas, se presentaran las graficas obtenidas de las simulaciones realizadas
a los dos casos de estudio, juntamente con los indices de desempeno obtenidos ante
cambios de referencia y perturbaciones ingresadas a cada proceso.

Finalmente, se presentaran las conclusiones y recomendaciones de este trabajo de

titulacion.

3.1 SINTONIZACION DE CONTROLADORES

Para la sintonizacion de los controladores PID se considerd el método de Dahlin, cuyos
valores de sintonizacion estan descritos en el capitulo anterior. Para la sintonizacion de los
controladores NPID se ha considerado un criterio empirico, es decir, basado en la practica,
experiencia y la observacion de los resultados obtenidos en las simulaciones, a partir de
los cuales se han realizado cambios en los valores de las ganancias de los componentes

de los controladores NPID.
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Se consider¢ al indice de desempefo ISE como una funcion de optimizacion en el proceso

de sintonizacion de los NPID considerados en este trabajo.

3.1.1 PARAMETROS DE LOS CONTROLADORES PARA LOS PROCESOS:
TANQUE DE MEZCLADO Y REACTOR CSTR.

En ambos casos de estudio se ha considerado un controlador PI, ya que la accién derivativa
genera un esfuerzo de control muy elevado, produciendo saturacion de los elementos
finales de control. Los valores de cada controlador disefiado en este trabajo de titulacion

estan mostrados a continuacion.

3.1.1.1 Sistema de control en modo Dual

El sistema de control Dual, como se ha detallado en el capitulo anterior, consiste en definir
un punto en el cual se da la conmutacién de un controlador de partida hacia un controlador
de llegada, dicho punto de conmutacién es definido en funciéon del error y en base a las
caracteristicas transitorias del proceso.

Para el proceso del Tanque de mezclado se ha determinado mediante la Tabla 2.1, la
Ecuacion 2.10 y Ecuacion 2.11, que el valor del tiempo integral es 7; = 2.6235 y el tiempo
derivativo t; = 1.314, con esto el punto de conmutacion queda determinado mediante la
Ecuacion 3.1, cuyo valor esta representado en porcentaje respecto a un cambio del 10%

de referencia.

_ (156.975) (1.314)

. (3.1)
W 2.6235

= 78.652

Este valor significa que para errores mayores al 78.652% de un cambio de referencia del
10% actua el controlador de partida, y por debajo de ese error actuara el controlador de
llegada.

Para el proceso del Tangue Reactor, se ha determinado mediante la Tabla 2.1, la Ecuacién
2.22 y Ecuacion 2.23, que el valor del tiempo integral es t; = 12.084 y el tiempo derivativo
74 = 0.999, con esto el punto de conmutaciéon queda determinado mediante la Ecuacion
3.2, cuyo valor esta representado en porcentaje respecto a un cambio del 10% de

referencia.

_ (156.975) (0.999) (3.2)

Cow 084 = 12.977

3.1.1.2 Controladores Pl Clasicos y en modo Dual
Considerando las aproximaciones promedio obtenidas en el capitulo anterior, en la

Ecuacion 2.12 para el Tanque de Mezclado y la Ecuacion 2.24 para el Tanque Reactor, se
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determinan los parametros del controlador Pl para cada caso, cuyos valores estan
presentados en la Tabla 3.1, para ello se consider¢ la sintonizacién propuesta por Dahlin,

mostrada en la Tabla 2.1.

Tabla 3.1 Parametros de controladores PI.

Proceso Parametro | Valor
k -0.701

Tangue de mezclado de flujos masicos L
ki -0.267
k 2.243

Tanque reactor de agitado continuo 4
ki 0.186

Al reemplazar los valores de la Tabla 3.1 en la Ecuacion 2.25, se determina la ley de control,
para el Tanque de mezclado en la Ecuacién 3.3 y para el Tanque reactor en la Ecuacién

3.4, considerando una perspectiva clasica.

t

u(t) = —0.701 e(t) — 0.267 f e(t)dt (3.3)
0

w(t) = 2.243 e(t) + 0.186 f e(t)dt (3.4)
0
Al considerar el modo Dual de control se establece un controlador de partida y uno de

llegada. Los parametros de estos controladores fueron determinados de manera empirica
mediante la simulacion de los procesos aplicando la experiencia y observacion buscando
el mejor resultado. En la Tabla 3.2 se presentan estos valores de los controladores del

modo Dual.

Tabla 3.2 Parametros del modo Dual de Control con Pl

Proceso Parametro Valor
Partida | Llegada

k, -1.301 -0.303

Tanque de mezclado de flujos masicos I; - -0.13
kq - -0.11
k, 6.5 1.8

Tangue reactor de agitado continuo k; 0.195 0.14
kg - 2.33

Para el Tanque de Mezclado, la ley de control de partida esta expresada en la Ecuacion

3.5 y la de llegada en la Ecuacién 3.6.

w(t) partiaza = —1.301 e(t) (3.5)
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t

w(t) p1egada = —0.303 e(t) — 0.13] e(t)dt — 0.11
0

de(t)
dt

(3.6)

Para el Tanque Reactor, la ley de control de partida esta expresada en la Ecuacion 3.7 y

la de llegada en la Ecuacion 3.8.

t

() partida = 6.5 e(t) + 0.195 f e(t)dt (3.7)
0
t

u(t)Liegada = 1.8 e(t) + 0.14] e(t)dt + 2.33
0

d e(t)
dt

(3.8)

3.1.1.3 Controlador NPID con ganancia Sigmoidal
Los valores de k), y k; mostrados en la Tabla 3.1 tambien son considerados para los NPID
para el caso de estudio correspondiente. Los valores de la funcién sigmoidal, mostrada en

la Ecuacion 2.29, estan presentados en la Tabla 3.3.

Tabla 3.3 Valores de los parametros de la ganancia Sigmoidal para controlador NPID

Proceso Parametro | Valor
ko 0.7
Tanque de mezclado de
ki 0.7
flujos masicos
ks 0.75
ko 0.45
Tanque reactor de agitado P 7
continuo !
Kk, 0.75

Al sustituir los valores de la Tabla 3.1 en la Ecuacién 2.28, se obtiene la ley de control para
este controlador, mostrada en la Ecuacion 3.9 para el Tanque de mezcladoy en la Ecuacion

3.10 para el Tanque reactor.

u(t) = —0.701[f(e) e(t)] — 0.267ff(e) e(t) dt (3.9)
0

t (3.10)
u(t) = 2.243[f(e) e(t)] + 0.186ff(e) e(t) dt
0

38



La expresion de la ganancia Sigmoidal esta mostrada en la Ecuacion 3.11 para el Tanque
de mezclado y en la Ecuacion 3.12 para el Tanque reactor, obtenidas al reemplazar los

valores de la Tabla 3.3 en la Ecuacion 2.29.

2

f(fi‘) =0.74+0.7 (m - 1) (31 1)
2

f(E) =045+1 (m - 1) (312)

3.1.1.4 Controlador NPID con ganancia Lineal por Partes

La ley de control en modo clasico, mostrada en las Ecuaciones 3.9 y 3.10 para el Tanque
de mezclado y para el Tanque reactor respectivamente, se mantiene para este controlador,
la diferencia es la ganancia no lineal, la cual esta mostrada en la Ecuaciéon 3.13 para el
tanque de mezclado y en la Ecuacion 3.14 para el tanque reactor, considerando los valores

de los parametros mostrados en la Tabla 3.4.

Tabla 3.4 Valores de los parametros de la ganancia Lineal por Partes para NPID.

Valor
Parametro | Tanque de mezclado | Tanque reactor de
de flujos masicos agitado continuo
ko 0.8 0.8
ky 1.7 1.7
k, 0.1 0.1
Kmin 0.9 0.9
Komax 0.91 0.9
Emin -0.03 -0.03
Cmax 0.085 0.08

Al reemplazar los valores de la Tabla 3.4 en la Ecuacion 2.30, se obtiene la expresion de
la ganancia lineal por partes para este controlador NPID, mostrada en la Ecuacion 3.13

para el Tanque de mezclado y en la Ecuacién 3.14 para el Tanque Reactor.

0.9 e < —0.03
_Jos+o01e —0.03<e<0
fle)=908+17e¢ 0 <e < 0.085 (3.13)
0.91 e > 0.085
0.9 e < —0.03
_Jos+01e —0.03<e<0
fle)=10g+17e 0<e<0.08 (3.14)
0.9 e >0.08
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Con el mismo procedimiento descrito, se pueden obtener las funciones no lineales de
partida y llegada en el modo Dual, por lo que para evitar aglomeracién de ecuaciones se
presentan los valores de los parametros del modo Dual en la Tabla 3.5, entendiéndose que
la ley de control puede ser determinada por el lector al reemplazar dichos parametros en
la ecuacion correspondiente, tomando como guia el procedimiento ya realizado en el

anterior controlador.

Tabla 3.5 Parametros del modo Dual para NPID Lineal por Partes.

Valor
Parametro | Tanque de mezclado | Tanque reactor de
de flujos masicos agitado continuo
Partida Llegada | Partida | Llegada
ko 0.8 0.8 0.8 0.8
kq 1.7 1.7 1.7 1.7
ko 0.1 0.1 0.1 0.1
kmin 0.9 0.9 0.9 0.9
Komax 0.91 0.91 0.9 0.9
Emin -0.03 -0.03 -0.03 -0.03
Cmax 0.085 0.085 0.08 0.08
ky -1.038 -0.25 4.1 3.7
ki -0.073 -0.132 1.6 0.144
kqy - -0.33 - 8.92

3.1.1.5 Controlador NPID propuesto por Han

Los parametros de este controlador NPID estan presentados en la Tabla 3.6 tanto para el

controlador clasico como para el modo Dual, para ambos casos de estudio.

Tabla 3.6 Valores de los parametros del controlador NPID propuesto por Han

Valor
Tanque de mezclado de Tanque reactor de agitado
Parametro flujos masicos continuo
o Dual o Dual
Clasico "5 rida | Liegada | ©2>°° [Partida | Llegada

ay 1.1 0.85 1.26 1.404 0.9 1.42
8y 0.02 0.02 0.021 0.49 0.049 0.049
a; 1.056 0.97 1.25 1.189 0.9 1.034
&; 0.08 0.08 0.039 0.051 0.051 0.051
k, -0.534 | -0.744 | -0.395 5.33 5.33 5.33
k; -0.104 -0.05 -0.239 0.157 0.157 0.157
kg - - -0.339 - - 3.155
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3.1.2 RESULTADOS DE LAS SIMULACIONES

Los resultados consisten en realizar pruebas del funcionamiento de cada proceso con la
accion de cada sistema de control propuesto en este trabajo, para ello se realizaran dos
pruebas, el seguimiento a la referencia y el rechazo a perturbaciones. Para la comparacion
cuantitativa de los resultados se consideran los indices de desempefno ISE e IAE,
juntamente con el valor de las caracteristicas transitorias: tiempo de establecimiento y
sobreimpulso desarrollado, los cuales fueron descritos en el primer capitulo de este

documento.

3.1.2.1 Prueba de seguimiento a referencia.

3.1.2.1.1 Tanque de mezclado de flujos masicos.

Se han realizado tres cambios de referencia en la temperatura del depdsito en el proceso
del Tanque de mezclado, el primer cambio de referencia es de +10%, de 150 a 160 °F a
los 10 minutos, el segundo cambio es del -15%, de 160 a 145 °F a los 170 minutos y el
tercero del -15%, de 145 a 130 °F a los 330 minutos, estos cambios estan presentados en

la Figura 3.1.

TEMPERATURA [*F]
&
T
1

I I I | I | I I I
0 50 100 150 200 250 300 350 400 450 500

Tiempo [mun]
Figura 3.1 Cambio de referencia en la temperatura del depdsito en el proceso Tanque de

mezclado.

En la Figura 3.2 se presentan las sefales de salida del proceso bajo la accion de los
controladores PID, PID en modo Dual, NPID Sigmoidal, NPID Lineal por partes y NPID
propuesto por HAN, mientras que en la Figura 3.3 se visualizan las sefales de salida del
proceso bajo la accién de los tres controladores NPID y ademas de los NPID con modo
Dual
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Figura 3.2 Respuesta del Tanque de mezclado bajo accién de controladores.
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Figura 3.3 Respuesta del Tanque de mezclado bajo accion de controladores en modo
Dual.

En la Figura 3.2 se evidencia que el modo Dual en un PID clasico produce que el proceso
pierda su caracteristica de seguimiento a la referencia ante valores menores a 140 °F, el
resto de los sistemas de control presentan un comportamiento adecuado. En la Figura 3.3
se visualizan los resultados al considerar el modo Dual, sin embargo, se puede notar como
en el cambio de referencia desde 160 a 145 °F tiene lugar un sobreimpulso para los
controladores en modo Dual.

En la Figura 3.4 se presentan las sefiales de control para todos los controladores
considerados, se puede notar como el control Dual Pl no es capaz de definir una sefal de

control para llevar al proceso a su valor esperado.
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Figura 3.4 Sefales de control para el Tanque de mezclado.

Al considerar los indices de desempefo obtenidos, mostrados en la Tabla 3.7, y su

representacion grafica en la Figura 3.5, se puede apreciar que el controlador con mejor

desempenio, segun el criterio ISE e IAE, es el NPID propuesto por HAN en modo Dual.

Tabla 3.7 Parametros de desempefio ISE e IAE en el proceso Tanque de mezclado.

- PI DUAL PI DUAL NPI| DUAL |DUAL NPI
INDICE| ) Asico |cLAsico | NP!SIG | NPILP | NPIHAN | =~ g~ NPILP | HAN
(f,;%) 462 1975 | 5442 | 4926 | 5,075 419 415 3.979
IAE 492 2075 | 5937 | 5461 | 5507 | 4354 4374 4,098

Al considerar el tiempo de establecimiento de las respuestas se obtienen los valores

presentados en la Tabla 3.8, y su representacion grafica en la Figura 3.6, donde se puede

apreciar que el sistema de control mas rapido es el NPID Sigmoidal en modo Dual.
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NPILP NPIHAN DUAL
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DUAL

CLASICO CLASICO

B ISE (x10)

NPI SIG
IAE

NPILP NPl HAN

Figura 3.5 Representacion grafica de los indices de desempefio ISE(x10) e IAE, ante

cambios de referencia.
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Tabla 3.8 Tiempo de establecimiento de las respuestas.

Pl DUAL PI DUAL | DUAL | DUAL

cLAsICO | cLAsIco | NPISIG [ NPILP INPIHAN | \oigic | NPILP | NPI HAN
[:nfﬁ] 36,808 12,624 20,426 | 36,666 | 20,550 | 11,678 | 11,655 12,002
[fn}:;] 34645 | 496 | 41217 |38,932| 37,992 | 35251 | 38,371 | 37,992
[f’n}'f] 65,378 | Indefinido | 63.212 | 64,227 | 65,302 | 39,101 | 42,122 | 45,892

70

T

DUALPI  NPISIG ~ NPILP  NPIHAN DUALNPI DUAL NPl DUAL NPI
CLASICO CLASICO SIG LP HAN

o

o

o

(=]

o

mlts[min] ®WM2ts[min] ™3 ts[min]

Figura 3.6 Tiempo de establecimiento del proceso

En la Tabla 3.9 se presentan los valores de los sobreimpulsos desarrollados en las
respuestas y su grafica en barras en la Figura 3.7, donde se puede apreciar que el modo

Dual desarrolla un sobreimpulso especialmente en el segundo cambio de referencia.

Tabla 3.9 Sobreimpulsos desarrollados en respuestas.

Pl DUAL PI DUAL DUAL DUAL

CLASICO | CLASIcO | NPISIG | NPILP [NPIHAN | \o s | NPILP | NPI HAN

1[%9 4302 | 0312 | 0166 | 0616 | 0236 | 1,173 | 1231 | 1.365
2[%;; 018 | 32012 | 0195 | 002 0 921 | 6334 | 9351
3[;’)']"’ 0 |Indefinido| 0,021 | 0 0 1,52 0 1,02
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Figura 3.7 Sobreimpulsos desarrollador por respuestas.

3.1.2.1.2 Tanque reactor de agitado continuo.

Se han realizado tres cambios de referencia en la temperatura del reactor, el primer cambio
de referencia es de +15%, de 88 a 91 °C a los 20 minutos, el segundo cambio es del -25%,
de 91 a 86 °C a los 180 minutos y el tercero del -20% de 86 a 84 °C a los 340 minutos,
estos cambios de referencia estan mostrados en la Figura 3.8.

Ante estos cambios de referencia se tienen los resultados mostrados en las Figuras 3.9 y
3.10, donde se presentan las respuestas ante controladores clasicos y controladores en

modo Dual respectivamente.
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Figura 3.8 Cambios de referencia en la temperatura del reactor.
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Figura 3.9 Respuesta del Reactor CSTR bajo accion de controladores.

Se puede visualizar como el control en modo Dual desarrolla un sobreimpulso. Con los

indices de desempeno mostrados en la Tabla 3.10 y su representacion en la Figura 3.11,

se puede apreciar como el modo Dual de control presenta un mejor desempefio.

I I
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Figura 3.10 Respuesta de Reactor CSTR bajo accion de controladores modo Dual.
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Tabla 3.10 indices de desempefio de la respuesta.

Pl | DUALPI DUAL | DUAL | DUAL
CLASICO | CLASICO NPISIG | NPILP | NPIHAN NPI SIG | NPILP | NPI HAN
(EE) 5285 | 5107 | 6219 | 5796 | 5209 | 5135 | 535 | 513

IAE 4,607 4,072 5452 | 5,221 | 4,096 3,795 | 4,094 | 4,193

Pl DUALPI NPISIG NPILP NPIHAN DUAL DUAL DUAL
CLASICO CLASICO NPISIG  NPILP  NPIHAN

W ISE (x10) ™ IAE

Figura 3.11 Representacion grafica de los indices de desempefio ISE(x10) e IAE, ante

cambios de referencia.

Considerando el tiempo de establecimiento de las respuestas, se obtienen los valores
presentados en la Tabla 3.11 y su representacion en la Figura 3.12, donde se puede

apreciar que los controladores en modo Dual presentan menor tiempo de establecimiento.

70

Pl DUALPI NPISIG NPILP NPIHAN DUAL DUAL DUAL
CLASICO CLASICO NPISIG  NPILP NPIHAN

W1ts[min] MW2ts[min] ™3 ts[min]

Figura 3.12 Tiempo de establecimiento del proceso
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Tabla 3.11 Tiempo de establecimiento de las respuestas.

CL%'S.C DUALPL | oy 616 | NpiLp |Npiwan | DUAL | DUAL | DUAL
[:n?i] 29,418 23,476 | 28,229 | 28,101 | 28,102 | 19,735 | 9,319 | 20,521
[rznrrsm] 21,216 20,533 42,96 | 48,059 | 28,272 | 9,992 | 22,735 | 28,086
[?n;(rS}] 58,024 53,877 60,76 | 59,64 | 18,918 | 40,635 | 40,825 | 41,010

El sobreimpulso desarrollado por cada controlador se encuentra en la Tabla 3.12 y su
representacion en la Figura 3.13, donde se aprecia que el controlador NPID Lineal por

partes en modo Dual es el Unico que no desarrolla sobreimpulso en el primer cambio de

referencia.
Tabla 3.12 Sobreimpulsos desarrollados en respuestas.
cLasIco | cLasico | NPISIG | NPILP |NPrHAN | (il | (BTG | B
1[££]p 18,770 11,431 7624 | 6,117 | 6,524 7,299 | 0,011 6,471
2[(;:"]" 14,231 | 5,101 0 0 | 1911 | 0701 | 2,922 | 2,921
3[(%']" 12,127 | 7,21 0 0 | 0000 | 3470 | 3,143 | 6,881
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DUALPI NPISIG  NPILP NPIHAN DUAL DUAL DUAL
CLASICO CLASICO NPISIG  NPILP  NPIHAN

H1Mp[%] m2Mp[%] m3Mp[%]

Figura 3.13 Sobreimpulsos desarrollador por respuestas.
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3.1.2.2

3.1.2.2.1

Pruebas de rechazo a perturbaciones.

Tanque de mezclado de flujos masicos.

En este proceso la perturbacion que puede suceder es en el flujo caliente de ingreso al

depdsito, W1, para poner a prueba los sistemas de control se ingresa 3 perturbaciones de

flujo caliente, la primera perturbacion de 250 a 230 Ib/min a los 50 minutos, la segunda de

230 a 200 Ib/min a los 200 minutos y la tercera de 200 a 180 Ib/min a los 350 minutos, estas

perturbaciones estan representadas en la Figura 3.14.

260F T T T T T T T T T -
——W/1 Flujo caliente [Ib/min] |
240} .
E‘ - —
E
)
Q
I
2 200 —
3
2
3
w
180}
160} .
1 1 1 1 1 1 1 1 1
0 50 100 150 200 250 300 350 400 450 500
Tiempo [min]

Figura 3.14 Perturbaciones en el flujo caliente, W1, en el Tanque de mezclado.

El resultado obtenido ante estas perturbaciones esta mostrado en las Figuras 3.15 y 3.16,

para controladores clasicos y para controladores en modo Dual respectivamente.
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Figura 3.15 Resultado ante perturbaciones, accion de controladores sin modo Dual.
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Figura 3.16 Resultados ante perturbaciones, accion de controladores en modo Dual.

Las sefales de los controladores estan mostradas en la Figura 3.17, donde se aprecia

como todas se encuentran entre 0 y 1 [p.u.], es decir, valvula cerrada o abierta

respectivamente.

Senal de control [p.u.]

T T

PI CLASICO

DUAL PI CLASICO
NPI SIGMOIDAL
DUAL NP1 SIGMOIDAL
NPILP

DUAL NPI LP

NPI HAN

DUAL NPI HAN

250

Tiempo [min]

Figura 3.17 Sefales de los controladores ante las perturbaciones.

Considerando los indices de desempefio, presentados en la Tabla 3.13 y su representacion

grafica en la Figura 3.18, se puede visualizar que el modo Dual de control no tiene el mejor

rendimiento para el rechazo de perturbaciones en este proceso.

Tabla 3.13 Parametros ISE e IAE ante perturbaciones.

Pl DUAL PI DUAL DUAL DUAL

cLAsICO | cLAsico | NPISIG | NPILP INPIHAN | w0 cic | NPILP | NPIHAN
(f;g) 04683 | 06305 | 05167 | 04933 | 05227 | 0,534 | 06159 | 0,6413
IAE | 1686 | 2712 | 1.747 | 1678 | 1777 | 2216 | 248 | 2.651
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Figura 3.18 Representacion grafica de los indices de desempefio ISE(x10) e IAE, ante

perturbaciones.

3.1.2.2.2 Tanque reactor de agitado continuo.

En este proceso se considera las perturbaciones en el flujo de alimentacion, F, la primera
perturbacion es de 0.45 a 0.4 m3/min a los 50 minutos, la segunda perturbacion es de 0.4
a 0.51 m3/min a los 200 minutos y la tercera de 0.51 a 0.6 m3/min a los 350 minutos, estas

perturbaciones estan representadas en la Figura 3.19.
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Figura 3.19 Perturbaciones de fujo de alimentacion en el Reactor CSTR.

En las Figuras 3.20 y 3.21 se presenta el comportamiento del proceso ante las
perturbaciones, con la accién de controladores clasicos y controladores en modo Dual

respectivamente.
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Figura 3.20 Respuesta del proceso ante perturbaciones, controladores sin modo Dual
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Figura 3.21 Respuesta del proceso ante perturbaciones, controladores en modo Dual.
En la Figura 3.22 se presentan las sefales de salida de los controladores, donde se

evidencia que todas se encuentran en el rango entre 0 y 1 [p.u.], asegurando que el

elemento final de control no estara expuesto a una accién de control que implique dafo en
Su operacion.
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Figura 3.22 Senales de control ante perturbaciones.

Al considerar los parametros de desempeno mostrados en la Tabla 3.14 y su

representacion grafica en la Figura 3.23, se puede apreciar que

Tabla 3.14 Parametros de desempefio ante perturbaciones.

Pl DUAL PI DUAL | DUAL | DUAL

cLAsICO | cLAsico | NPISIG | NPILP INPIHAN [ yo cic | NPILP | NPI HAN
(X'fgo) 1589 | 2486 | 4919 | 534 | 4000 | 2251 | 172 | 2,772
IAE 1,354 1,585 2,6 2,801 2,361 1,626 1,768 1,572

Pl

DUALPI

CLASICO CLASICO

NPI SIG

W ISE (x100) mIAE

NPILP

NPIHAN DUALNPI DUALNPI DUAL NPI

SIG

LP HAN

Figura 3.23 Representacién grafica de los parametros de desempefio ante

perturbaciones.
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3.2 Conclusiones

e Se realizd el estudio de los procesos Tanque de mezclado de flujos masicos con
tiempo muerto variable y el Tanque Reactor de Agitado Continuo, describiendo las
expresiones matematicas de su operacion y las consideraciones que son
necesarias para la sintonizacién de controladores PID, NPID y disefio del modo

Dual de control.

¢ Se determino analiticamente el punto de conmutacion para el modo Dual de control
para cada uno de los casos de estudio, considerando las caracteristicas propias de
cada caso y evidenciando que dicho punto de conmutacion no puede ser
generalizado para todos los procesos, sino que son especificos para cada caso en

funcién de sus caracteristicas transitorias.

e Se realizo la simulacion de los procesos denominados como casos de estudio en
Simulink juntamente con los sistemas de control propuestos inicialmente,
considerando un control PID clasico, un modo Dual para el PID clasico, tres NPID,
cada uno con una ganancia no lineal distinta, y los mismos NPID con modo Dual,

dando un total de 8 sistemas de control para cada proceso.

e Se presentaron los resultados obtenidos para cada sistema de control,
considerando indices de desempeiio ISE, IAE, tiempo de establecimiento y maximo
sobreimpulso desarrollado, asignando dos ventanas de la interfaz desarrollada para
cada proceso donde se pudieron apreciar la salida del proceso, la referencia
correspondiente, la sefal de control y la perturbaciéon asignada para la simulacion.
La interfaz permite hasta 3 cambios de referencia y el ingreso de 3 hasta

perturbaciones por simulacion.

e El sistema de control en modo Dual en NPI presenta un mejor desempefio en el
seguimiento de referencia, en base a los parametros ISE e IAE, los sobreimpulsos
y tiempos de establecimiento son menores en los controladores en modo Dual en
NPI, lo que permite concluir que estos sistemas de control son mas rapidos que los

controladores clasicos.

e Los parametros de desempefio ISE e IAE en el rechazo de perturbaciones,
muestran resultados distintos en cada proceso estudiado, en el Tanque de
mezclado se evidencia un mejor rendimiento para los controladores NPI con
parametros muy similares entre si, mientras que en el Reactor CSTR el mejor

rendimiento lo tienen los controladores NPl en modo Dual y el Pl clasico,
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considerando que el Reactor CSTR presenta una constante de tiempo mayor a la
del Tanque de mezclado, se puede establecer que los sistemas de control en modo
Dual presentan un mejor desempefio en procesos cuya constante de tiempo es

grande, es decir, en procesos cuya dinamica es lenta.

Se dispone de una gran variedad de ganancias no lineales para formar un NPID, y
la mejora en el desempefio obtenido es considerable sin requerir una exagerada
complejidad adicional en el disefio del sistema de control y su sintonizacion.
Considerando que el sistema Dual de control tampoco implica una complejidad
exagerada en su disefo, y en base a los resultados obtenidos en este trabajo se
menciona que al implementar un control mediante modo Dual con NPI se presentan
mejoras en el comportamiento del proceso, por lo que, es una adecuada alternativa
que se debe considerar en el momento de escoger un sistema de control a

implementarse.

Las perturbaciones en procesos quimicos tienen gran influencia en la salida de
dicho proceso, esto se puede evidenciar en los sobreimpulsos obtenidos en la
salida de cada proceso, por lo que se requiere un control eficiente que rechace
estas perturbaciones y mantenga al proceso operando en su valor deseado sin que
esto impligue una accién de control que reduzca la vida util de los elementos finales

de control.

3.3 Recomendaciones

La eleccion de los controladores que conforman el modo Dual no siempre recaera
en el controlador mas rapido en la partida y una accion integral de llegada, sino que
pueden considerarse otras alternativas, como un controlador proporcional con una
pequeiia accion integral de partida y un controlador PID de llegada, de esta manera
si se requiere una accion correctiva menos agresiva de partida se va incrementando
la accidn integral, y en la llegada la accién derivativa evita sobreimpulsos; en base
a esto, se sugiere considerar varias combinaciones de PID para formar el modo
Dual, sin sentirse obligado a usar un controlador proporcional de partida y un Pl en

la llegada.

La determinacién del modelo aproximado de procesos no debe realizarse
solamente usando un cambio de referencia ascendente o descendente, siempre se
sugerira como una buena practica el considerar ambos cambios de referencia y

obtener los valores promedio para establecer la expresion de la aproximacion.
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e Se recomienda que los procesos sean simulados considerando su modelo
matematico no lineal, de esta manera se representa adecuadamente su
comportamiento sin aproximaciones lineales que no reflejan el comportamiento que

el proceso tendria en la vida real.
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5 ANEXOS
ANEXO |

Manual de uso de interfaz desarrollada.

En este manual se describen los requisitos, componentes, consideraciones y guias para
que el usuario pueda navegar en cada una de las ventanas de la interfaz desarrollada para

la visualizacion de los resultados obtenidos en este trabajo de titulacion.
1. Requisitos minimos para el uso de la interfaz.

Esta interfaz ha sido desarrollada en el software Matlab, en el complemento Appdesigner,
que es una version actual del complemento Guide, el cual quedara obsoleto con las nuevas
actualizaciones del software. Para ejecutar esta interfaz se requiere la version 2021a o mas

reciente de Matlab.

Los archivos necesarios para ejecutar esta interfaz deben estar almacenados en una

misma carpeta, estos archivos son:

e Constantes_operacion_ReactorCSTR.m

e Constantes_operacion_ TANQUE_MEZCLADO.m
¢ Escudo_de la_Escuela_Politecnica_Nacional.png
e fondo_1.jpg

e Imag_Agitador.jpg

e Imag_Reactor.png

e Imagen_ReactorCSTR.png

e Imagen_Tanque_Mezclado.png

e Interfaz_Final.mlapp

e RCResumen.mlapp

¢ Reactor CSTR.slx

e Tanque_ Mezclado.slx

¢ TMResumen.mlapp

¢ Ventana_Reactor.mlapp

¢ Ventana_Tanque.mlapp

En los archivos con extensiéon .m se encuentran las constantes que definen un punto de
operaciéon de cada proceso estudiado, esta informacion es requerida para la simulacion de

los modelos matematicos de los procesos, cuya extension es .slx. La extension .mlapp
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hace referencia a los archivos de las ventanas que conforman la Interfaz, para lo cual se

han utilizado imagenes, archivos con extension .jpg y .png, para su disefio.

2. Inicializacion
Al abrir Matlab por primera vez, se debe direccionar la carpeta en donde se encuentran los
archivos necesarios, para ello se presiona el icono mostrado en la Figura A.1 y se

selecciona la carpeta, luego se presiona la opcién Seleccionar carpeta.

4 "
=l o Gessussasior) PYMSWSSEEE « -
— -

= n N i 12 Nass Vavizhla [ o Anzhrra Cada o E
L 1m 57 3 [GFindFiles 2% g ; -]

New New New Open ([ gerfiare It Ons  RESOURCES
saipitLive Saipil = Dat ¢ 5 « 4 [|> Dropbox » TESS v © O Buscaren TESIS r - _

FiL B
Lol s | .51 » G v Users b Jeffeson » Organizar ¥ Mueva carpeta = @ s
Cunent Folder A Nombre Fecha de madificacion Tipa

Name # Bccesa ripida
3D Objects B Escritorio & Programa Definitivo 23/1/2002 22:00 Carpeta de archi
Contacts
@ Desktop & Descargas
@ Documents <] Document tas
®  Downloads = Imagenes
@ Dropbox
B Favorites CORREQ
B 1 Links & Documentas fin
Music
@ | | OneDrive SERVICIO DE FUI
B Pictures S0CE
Saved Games
- 33 Dropbox
Details & Lrop
Workspace & OneDrive v o< >
Name Value Carpets: | Programa Definitivo

Seleccianar carpets Cancelar

Figura A.1 Vinculacion de los archivos necesarios para el funcionamiento de la Interfaz.

Al vincular la carpeta con los archivos, estos apareceran en el lado izquierdo de la pantalla.
Se sugiere abrir la ventana inicial de la interfaz, para ello se da clic izquierdo en el archivo

“Interfaz_Final.mlapp” y seleccionar la opcion “Run”, como se muestra en la Figura A.2.

FHPEHOH A » C ¥ Users » Jefferson » Dropbox ¥ TESIS » Prograr

Command Win
Name x>
|&] Escudo_de_la_Escuela_Politécnica_Nacional.png FS
\&| fondo_1.,jpg
& Imag_Agitador.jpg
& Imag_Reactor.png
& Imagen_ReactorCSTR.png
|& Imagen_Tanque_Mezclado.png
e Interfaz_Final. mlapp
£ RCResumen.mlapp Open Intro
*a Reactor_CSTRuslx Show Details
% Reactor_CSTR.shic
*a Tengque_Mezclado,slx I By # I
|| Tanque_IMezclada.six.arigina Show in Explarer
&5 he 4
Interfaz_Final.mlapp {App) Create Zip File
Workspace Rename F2
Name Value Delete Suprimir
Compare Against >
Cut Ctrl+X
Copy Cirl+C
Ctrl+V

~ Indicate Files Not on Path

Figura A.2 Ejecutar la ventana inicial de la Interfaz.
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Al abrirse la ventana inicial de la interfaz, se puede observar que esta tiene tres botones

para su interaccion, como se muestra en la Figura A.3.

® ESCUELA POLITECNICA NACIONAL

- FACULTAD DE INGENIERIA ELECTRICA Y ELECTRONICA

DISENO Y SIMULACION DE CONTROLADORES FID NO LINEALES
CON ESQUEMAS DUALES APLICADOS APROCESOS QUIMICOS APROXIMABLES AMODELOS DE
PRIMER ORDEN CON RETARDC (FOPDT)

Wikzd prosuct

TANQUE DE MEZCLADO DE FLUJMAS'COS REACTOR DE TANQUE CON AGITADQLCONTINUO
IR ATANQUE IRAREACTOR 9

REALIZADO POR: SALIR DIRECTOR DE PROYECTO:

JEFFERSON XAVIER FLORES ERAZO DR. ING. GEOVANNY DANILO CHAVEZ GARCIA

Quito-Ecuador
Enero, 2022

Figura A.3 Venta inicial de la Interfaz.
La funcion de cada botoén esta detallada en la Tabla A.1.

Tabla A.1 Funcion de los botones de la ventana inicial.

Botén Funcion
Cierra la ventana inicial y abre la ventana del proceso Tanque de
IR A TANQUE ] )
mezclado de flujos masicos.
Cierra la ventana inicial y abre |la ventana del proceso Tanque reactor
IR AREACTOR
de agitado continuo.
SALIR Cierra la ventana inicial.

Al presionar el botdon “IR A TANQUE?”, se abre la ventana mostrada en la Figura A.3, la cual

tiene las secciones y botones, etiquetadas de color azul y rojo respectivamente.
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TANQUE DE MEZCLADO DE FLUJOS MASICOS

ESQUEMA GRAFICAS DE RESULTADOS PARAMETROS DE DESEMPEﬂO@
Tempesanira de referzocia o TRANSMISOR DE TEMPERATURA - CONTROL DUAL ISE IAE
B85
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Figura A.3 Ventana del proceso Tanque de mezclado de flujos masicos.

En la seccion A se puede realizar la configuracion del tiempo de simulacion, cuya unidad
de tiempo es el minuto, el cambio de referencia que puede ser en tres pasos y el ingreso

de hasta tres perturbaciones por cada simulacion, esto se muestra en la Figura A 4.

CONFIGURACION DE SIMULACION

Tiempo de simulacion [min]: 500

Referencia T [*F] Tiempo [min]
|II\I|IIII‘IIII|IIII|IIII|IIII| 5
120 130 140 150 160 170 180
|II\I|IIII‘IIII|IIII|IIII|IIII| WTU
120 130 140 150 160 170 180

Perturbacidn de Flujo caliente, W1 [Ibimin) Tiempo [min]

v |IIH|IIII|IIIIIIIII|IIII|IIH|IIII|III\| 1["]
180 190 200 210 220 230 240 250 260

w |Il|\|l|ll|llIl|||ll|ll|l||ll\lllll|lll\| 430

180 190 200 210 220 230 240 250 260

Figura A.4 Seccion A: Configuracion de simulacién

Para habilitar cada cambio de referencia y cada perturbacion es necesario que la casilla a

la izquierda de cada paso esté seleccionada, de otro modo se deshabilitara dicho paso.

En la seccion B se grafican los resultados obtenidos en la simulaciéon, se dispone de dos
graficos, en los que se distribuyen los resultados para facilitar su apreciacion, esto se puede

visualizar en la Figura A.5
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GRAFICAS DE RESULTADOS
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Figura A.5 Seccion B: Grafica de resultados.

En la seccion C se pueden apreciar los indices de desempefio de los controladores y las
caracteristicas transitorias de la respuesta obtenida, para ello se cuenta con un menu
desplegable que permite al usuario seleccionar el controlador del cual se visualizaran los

resultados para cada uno de los cambios de referencia., esto se muestra en la Figura A.6.

PARAMETROS DE DESEMPENO PARAMETROS DE DESEMPENO

ISE IAE ISE IAE

PID 0.2464 3.376 PID 0.2464 3.376
Dual PID 0.2127 3.273 Dual PID 0.2127 3273
NPID Sig 0.2015 3.982 NPID Sig 0.2815 3.082
NPID LP 0.2599 3716 NPIDLP 0.2539 3716
NPID HAN 0.2709 378 NPID HAN 0.2709 378
MNPID DSig 0.2091 3.053 MNPID DSig 0.2001 3.053
NFID DLP 0.2123 3.084 MNPID DLP 0.2123 3.084
NPID DHAN 0.2053 3.098 NPID DHAN 0.2053 3.098
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v
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Simular Vent. Inicio Simular NPID DSig
NPID DLP
Sefiales Control | Reactor CSTR Sefiales Cor
NPID DHAN
| Salir | Salir
(@ b

Figura A.6 Seccion B: (a) Visualizacion de resultados; (b) Despliegue de menu

seleccionable.
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La navegacion entre ventanas se la realiza mediante los botones de cada ventana, en este

caso se tienen cinco botones, cuya funcion esta detallada en la Tabla A.2.

Tabla A.2 Funcién de los botones de la ventana Tanque de mezclado de flujos masicos.

Botén Funcién
Simular Inicia la simulacién del proceso.
Vent. Inicio Cierra la ventana del proceso y abre la ventana inicial de la interfaz.
Sefales 3
Abre la ventana de sefales del proceso.
Control
Cierra la venta del proceso actual y abre la ventana del Reactor
Reactor CSTR
CSTR.
Salir Cierra la ventana del proceso.

La ventana de sefiales del proceso esta presentada en la Figura A.7, donde se aprecian
los graficos de las senales de control, la perturbacion del sistema y una tabla resumen con

los controladores considerados en cada sistema de control implementado.

SENALES - TANQUE DE MEZCLADO
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Sefial de control NPID HAN

300 400 100 200 300

Tiempo [min]

500

06 Resumen controladores
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Tiempo [min) Tiempo [min]

SALIR

Figura A.7 Ventana de grafica de sefales de control, perturbacion y resumen de

controladores.

El boton “SALIR” cierra la ventana de sefales.

Para la ventana del proceso del Reactor CSTR se tiene la misma disposicion de secciones
y botones, porlo que su nhavegacién es idéntica, pero se muestra la informacién del proceso
del Reactor CSTR.
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