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Resumen

Durante los ultimos afios, el requerimiento de modelar sistemas de orden
superior, asi como la complejidad de estos sistemas, han llevado a los
investigadores a la reduccién del orden de estos, tanto para facilitar su estudio
y analisis, sino también a la basqueda de aproximaciones adecuadas a los
sistemas de alto orden adecuado que mantenga las mismas caracteristicas.
Por lo tanto, el presente documento se desarrolla el componente practico del
examen complexivo denominado “Evaluacion de controladores PID y RST
aplicado a sistemas de calefaccibn en plantas de destilacion usando
Simulink”. Para controlar el proceso de destilacién se adopta un controlador
PID utilizando el segundo método de Ziegler y Nichols, y se compara por un
regulador RST, que se caracteriza por dos grados de libertad de control (uno
para la entrada y otro para la entrada y el otro para la salida), por lo que es

robusto frente a las perturbaciones.

Palabras claves: CONTROLADOR, PID, RST, PROCESOS, DESTILACION,
SIMULACION

Xiv



Capitulo 1: Descripciéon del componente préactico

1.1. Introduccion.

Las industrias que se dedican a los procesos son de naturaleza
dindmica. Las plantas industriales no suelen funcionar en estado estable. Las
perturbaciones de la linea de suministro y del entorno, las vibraciones de los
equipos, los cambios en las condiciones ambientales, el desgaste de los
intercambiadores de calor y la degradacion del rendimiento de los equipos

afectan al buen funcionamiento del proceso. (Ramli, 2018)

Las columnas de destilacion son una de las partes mas importantes del
proceso de separacion en las industrias quimicas y petroquimicas. En un
proceso tipico, un sistema de columna de destilacion se utiliza para la
separacion y la purificacion de mezclas que contienen dos o0 mas
componentes. El control del proceso de la columna de destilacion presenta
algunas dificultades debido a sus caracteristicas altamente no lineales, a su
estructura de multiples entradas y multiples salidas (MIMO) y a la presencia

de perturbaciones durante su funcionamiento. (Haji H. & Monje, 2019)

Un controlador proporcional-integral-derivativo (PID) es un mecanismo
de retroalimentacién del bucle de control general (controlador) muy utilizado
en la industria encargas de procesos de destilaciéon. Un controlador PID
intenta corregir el error entre un punto de consigna deseado y una variable de
proceso de medicién y luego una accién correctiva que puede ajustar el
proceso en consecuencia para mantener el error minimo. (Jones & Hengue,
2009)

MatLab/Simulink es un potente programa de simulacion que proporciona
un entorno para la exploracion del comportamiento del modelo dinamico de
sistemas eléctricos, mecénico, termodinamico, entre otros. Este software
permite la determinacion y el ajuste adecuado de los parametros de
interaccion y las propiedades fisicas, asi como disefios alternativos para los

sistemas de destilacion.



1.2. Definicion del problema.

Evaluacion de controladores PID y RST aplicado a sistemas de

calefaccion en plantas de destilacion usando Simulink

1.3. Objetivo General.
Realizar la evaluacion de los controladores PID y RST aplicado a

sistemas de calefaccion en plantas de destilacion usando Simulink.

1.4. Objetivos Especificos.
a. Describir los fundamentos tedricos de los sistemas controladores y
procesos de destilacion industrial.
b. Disefar el modelo de identificacion de un sistema de calefaccion de
una planta de destilacion.
c. Evaluar los resultados obtenidos del sistema de calefaccion mediante

los controladores PID y RST.



Capitulo 2: Fundamentacion teorica.

2.1. Introduccién de los sistemas de control PID.

El control PID se invent6 en 1910, y durante las Ultimas diez décadas se
han propuesto numerosos métodos de disefio de controladores PID. Los
meétodos de Ziegler Nichols y Cohen-Coon son dos métodos basicos que se
basan en la experiencia de la sintonizacion manual. Estos dos métodos se
emplean principalmente para los procesos que tienen grandes retardos de
tiempo, por ejemplo, los procesos quimicos. Ademas, estos dos métodos
proporcionan una relacion de amortiguacion insatisfactoria y los criterios de

estabilidad no estan claramente descritos.

El controlador PID es inevitable en la mayoria de las aplicaciones de
control debido a su universalidad y simplicidad. En el disefio del controlador
PID se utilizan las reglas de sintonizacion. El método de sintonia Ziegler-
Nichols (Z-N) es bien conocido y ampliamente utilizado en la formacion de
ingenieros en sistemas de control. Su perfeccionamiento se realizé para
suprimir el exceso de sobreimpulso en la respuesta del punto de consigna o

referencia.

Posteriormente, la modificacion del método Z-N que aporta un
rendimiento mas robusto. EI método de sintonizacién Z-N es adaptado por
Cohen y Coon (C-C) para optimizar el lazo de control PID con respecto al
rechazo de perturbaciones resultando con una tasa de decaimiento de un
cuarto. La tasa de decaimiento de un cuarto se considera como la regla
general que proviene del método de sintonizacién Z-N. Las cantidades clave
en el disefio del controlador son la ganancia y frecuencia final. (FisSer & Zitek,
2019)

2.2. Controladores PID.
El controlador PID en la actualidad es, sin duda, el control méas utilizado.
El sistema de control PID se muestra en la figura 2.1 donde r(s), y(s) y d(s)

son la entrada de referencia, la salida y la perturbacion respectivamente, G, (s)

denota la planta. Se divide en tres términos, proporcional (P), integral (1) y



derivativo (D), que se basan en el error presente, pasado y futuro
respectivamente. El término proporcional es proporcional al valor actual del
error y proporciona una accion de control general. Sin embargo, el uso del
término proporcional por si solo conducira a un error de estado estacionario
entre la sefal de salida y el punto de consigna. Para eliminar el error de estado

estacionario, se emplea el término integral.

K /s
' d(s)
+
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| R

r(s)+ > G/v (s)
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Figura 2. 1: Diagrama de bloques del sistema de control PID.
Fuente: (Ellis, 2012)
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El término integral integra los valores pasados del error en el tiempo para
producir la sefial de control. Si el error existe, el término integral seguira
funcionando debido al valor histérico acumulado del error. El término integral
dejara de crecer si se elimina el error. De modo que el término integral asegura
el seguimiento del error en estado estacionario cero o la eliminacién de la
sefial de DC. El término integral aporta un gran retardo al sistema debido a
las integraciones. Para compensar el retardo se emplea el término derivativo

debido al adelanto de fase de 90°.

Ademas, el término derivativo estima la tendencia futura del error
calculando la tasa de cambio del error. Es lo que se denomina "control
anticipado”. El término de la derivada reducira el efecto de control si el error
cambia suavemente. El efecto de control sera mayor si el error cambia

rapidamente.

Aparte de los métodos Z-N y C-C, se han propuesto algunos métodos de
disefio de PID basados en modelos. Tales como el método de colocacién de
polos, el método de colocacion de polos dominantes, el método de Haalman,
los métodos de disefio basados en la ganancia y el margen de fase.



El método de colocacién de polos permite a los disefiadores colocar los
polos del sistema de bucle cerrado en las ubicaciones deseadas mediante la
adicion de un controlador, de modo que la dindmica del sistema sea la
deseada. Sin embargo, la colocacion arbitraria de los polos es dificil de lograr
si la planta es de alto orden y el controlador es de bajo orden. Para superar

este problema, se propone la colocacion de polos dominantes.

La idea detrds del método de colocacion de polos dominantes es poner
dos polos de lazo cerrado en la region dominante, y los otros polos estan fuera
de la region. En este sentido, es necesario proponer un método convencional
de colocacién de polos dominantes. Se basa en el modelo simplificado de las
plantas. Sin embargo, no se puede garantizar la dominancia de los polos
elegidos. Ademas, este método conducira a inestabilidad del sistema de lazo
cerrado si no se maneja bien. Por todo ello, el método de colocacién de polos

es complicado o incluso no esté disponible para el sistema de alto orden.

El método de Haalman puede considerarse como un método de
cancelacién de polos y ceros. Proporciona un controlador que es capaz de
cancelar los polos y ceros del proceso para lograr el rendimiento y la dinamica
deseados. El inconveniente del método de Haalman es que todos los polos y
ceros del proceso se cancelan, lo que puede causar la pérdida de
controlabilidad del controlador, lo que significa que el controlador no sera
capaz de reducir el error. Se sabe del control clasico que el margen de fase
esta relacionado con el amortiguamiento del sistema, el margen de ganancia

y el margen de fase pueden considerarse como una medida de rendimiento.

El método basado en el margen de ganancia y de fase proporciona un
controlador para satisfacer los criterios de margen de ganancia y margen de
fase de un sistema de bucle cerrado de un sistema de lazo cerrado. Sin
embargo, es complicado expresar los margenes de ganancia y de fase del
sistema. A la luz de lo anterior, el criterio de estabilidad y el método de ajuste
del controlador PID convencional estan asociados a tres ganancias de control,

gue son complicadas y dificiles de obtener.



2.3. Ventajas y desventajas de los controladores.
2.3.1. Ventajas e inconvenientes de la accion proporcional.

Se observa que el controlador P proporciona una transmision
instantdnea de la sefial de error; en este sentido, su accion es relativamente
dindmica: su control no depende del pasado, ni de una tendencia, sino

simplemente de lo que esta ocurriendo en el momento presente.

Una limitacion del controlador P es su incapacidad para cancelar el error
estatico (con respecto a una consigna constante o a una perturbacion
constante). En efecto, si la sefial de control u(t) que se aplica al sistema debe
ser distinta de cero para que éste recupere 0 mantenga su estado de
equilibrio, es necesario al mismo tiempo que el error sea distinto de cero ya
que:

u(t) # 0
K,e(t) #0
et)+0

Sin embargo, la accion proporcional suele ser suficiente para controlar
varios sistemas en la industria. Es sencillo de aplicar (amplificador simple), de
ahi su gran ventaja. La accion integral se utiliza normalmente la industria
siempre que sea necesario, por razones tecnoldgicas, para tener una
precision perfecta, por ejemplo, para el control de la presién o la temperatura
en un reactor nuclear. Ademas, hay que tener en cuenta que la accion integral
es un filtro, por lo que es interesante utilizarla para la regulacion de parametros

muy dindmicos como la presion.

2.3.2. Ventajas e inconvenientes de la accidn integral.

El controlador de accion integral complementa la del controlador de
accion proporcional. Este tipo de accion integral permite eliminar el error
residual en estado estacionario. Para que el sistema sea mas dinamico
(reducir el tiempo de respuesta), se reduce la accién integral. Sin embargo,
lamentablemente se introduce un desplazamiento de fase de -90° y corre el

riesgo de que el sistema sea inestable (reduccion del margen de fase).



El coeficiente 1/T; actia como una ganancia y su valor afecta al
comportamiento del lazo de control. En la industria, la accion | se utiliza
cuando se requiere una precision perfecta por razones tecnolégicas. Por

ejemplo, la regulacion de la presién o la temperatura en un reactor nuclear.

2.3.3. Ventajas e inconvenientes de la accion derivativa.

Al compensar la inercia debida al tiempo muerto, la accién derivativa
acelera la respuesta del sistema y mejora la estabilidad del bucle. En la
practica, la accién derivativa se aplica sélo a las variaciones de la variable a
controlar y no a la desviacion de la consigna para evitar tirones por una

variacion brusca de la consigna.

En la industria, la accién D nunca se utiliza sola, sino siempre asociada
a otras acciones. Se recomienda su uso para el ajuste de parametros lentos
como la temperatura. Por otro lado, en presencia de parametros ruidosos, la
accion derivativa no es recomendable. En efecto, una sefial ruidosa asimilada
a una funcion sinusoidal que tenga, por ejemplo, la frecuencia de la red (50
Hz) se amplificara al derivarla.

2.4. Criterio de ajuste de Ziegler-Nichols:

Es un criterio de ajuste muy facil de aplicar y que da buenos resultados.
Soélo se puede utilizar para ajustar un controlador PI, PD o PID. Este método
se utiliza para el control de sistemas de primer orden con retardo. Este criterio
se basa en el conocimiento de la ganancia, el tiempo y el retardo del proceso
a controlar. Se considera un sistema de primer orden con funciéon de

transferencia:
K
1+

_ep

F(p) = e

Donde,
K, es la ganancia del sistema
t, es la constante de tiempo del sistema

0, es el retardo del sistema



Método Ziegler-Nichols "clasico”, este método puede resumirse en la

tabla 2.1.
Tabla 2. 1: Método "clasico" Ziegler-Nichols.

Ky T; Ty
Controlador P ‘ 0 0
ontrolador oK
Controlador PI E 36 0
0K
Controlador PID % 20 0.46

Fuente: (Ellis, 2012)

En la tabla 2.2 se muestra el resumen de los valores para el segundo

método de Ziegler-Nichols
Tabla 2. 2: Segundo método Ziegler-Nichols.

K, T; T,
Controlador P ! 0 0
ntr r —
ontrolado T
0.6
Controlador PI oot 1.5t 0
0K
0.8
Controlador PID oot T 0.46
0K

Fuente: (Ellis, 2012)

Ahora, se describe el método basado en el conocimiento de la ganancia
y el periodo critico. Este método consiste en regular el sistema con un
controlador proporcional y variar su ganancia hasta que aparezcan las
oscilaciones. Este valor de ganancia es el mas bajo que provoca la
inestabilidad del sistema, que se denomina ganancia critica Kc. El periodo de
oscilaciones correspondiente a este valor de ganancia se denomina periodo

critico y se denota Tc. Este método puede resumirse en la tabla 2.3.



Tabla 2. 3: Método de ajuste Ziegler-Nichols.

Ky T; Ty
K.

Controlador P > 0 0
K.

Controlador PI 77 0.8T, 0
K.

Controlador PID Te 0.5T, 0.1T,

Fuente: (Ellis, 2012; Tseng et al., 2021)

2.5. Criterios de estabilidad.
2.5.1. Declaracion del criterio de estabilidad de Routh.

El sistema es estable si se cumplen las dos condiciones siguientes.

a. Condicion 1: "Todos los coeficientes a; de la ecuacion caracteristica
debe ser positivo". Si se cumple esta condicibn necesaria, se
construye la tabla de Routh (véase la tabla 2.4).

Tabla 2. 4: Criterio de estabilidad de Routh.

Columna 1 | Columna 2 | Columna 3
an an—z an—4—
Crear
an—l an—3 an—S
Aq A, Az
Determinar B, B, Bs
C; C, Cq

Fuente: (Ellis, 2012; Tseng et al., 2021)

Cuyos valores de las constantes A, By C:

A = Apn-1An-2 — Anln-3 . A, = An-1An-4 — Apln—s
1= ) 2 —
An-1 An-1
_ Ajay3—Azan_q . _ Ajay 5 — Azan_q
B = A ’ Bz = A
1 2
B,A; — A, By . = Bids = 4iBs
1= ) 2 =
By B,
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b. Condicién 2: es necesario y suficiente que todos los coeficientes de

la primera columna sean positivos.

2.5.2. Declaracion del criterio de estabilidad de Jury.
Esta condicion se denomina la declaracion del criterio de Jury. Es decir,
gue es un criterio algebraico. Sea la funcion de transferencia del sistema:

Num(z) B N(2)
Den(z) D(z)

FTBA(z) = H(z) =

Esto da la ecuacion caracteristica: 1 + FTBA(z) = 0
N(2)
D(z)

14+ FTBA(z) =1+
Con N(z) y D(z) son polinomios, tal que,
D(z)+ N(z) =0

ap + a1z + ayz® + -+ az™ =

Para el sistema fisico, cualesquiera que sean los coeficientes a, +

a; +a,+--+a,sonrealescona, >0

Un sistema de lazo cerrado es estable si se cumplen las siguientes n+1
condiciones sobre los coeficientes de su ecuacién caracteristica:

e Condici6n 1:

n

Zai>0

i=0
e Condicion 2:

n

(—1)”2(—1)iai >0

i=0
e Condicion 3:

laog | < an
e Condicion 4:

lab | —|ab_1| >0
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2.6. Procesos de destilacion térmica (cambio de fase)

El agua tiene la capacidad de ser separada de otras moléculas
indeseables utilizando energia térmica debido a que tiene una temperatura de
evaporacion o saturacion relativamente baja. Una vez evaporada de la
solucion, el vapor de agua puede ser condensado y recapturado para su
posterior procesamiento. Existen tres tecnologias principales en la categoria
de destilacion térmica que se utilizan actualmente: la destilacion instantanea
multietapa (MSFD), la destilacion de efecto multiple (MED) y la compresion de
vapor (VC). Como es un proceso que requiere mucha energia, las
destilaciones térmicas se incorporan mas a menudo en lugares donde la

energia es abundante y barata.

2.6.1. Destilacién instantanea multietapa (MSFD).

La MSFD utiliza la energia térmica para evaporar el agua que luego
puede condensarse y capturarse mediante una alimentacion de agua
(normalmente agua de mar) como refrigerante. Se incorporan multiples etapas
gue pueden utilizar el agua de alimentacion "precalentada” de la etapa anterior
como entrada, reduciendo asi la energia necesaria para llevar el agua por

encima de la temperatura de saturacion en cada etapa sucesiva.

Debido a la simplicidad del proceso, la MFSD es la tecnologia de
destilaciéon mas utilizada en términos de capacidad. Sin embargo, debido a la
pérdida de energia durante el proceso de condensacion, la MFSD es el
proceso de desalinizacibn a gran escala menos eficiente que se utiliza
actualmente, tal como se muestra en la figura 2.2. El proceso térmico consiste
en la separacion de la sal y el agua dulce mediante la evaporacion del agua

de la solucién y la recogida del destilado utilizando energia térmica.

El principal proceso térmico utilizado en las plantas de desalinizacion a
gran escala es MSFD. Este proceso implica el calentamiento del agua de mar
en un contenedor conocido como calentador de salmuera (véase figura 2.2).
El agua calentada pasa a otro recipiente conocido como "etapa"”, donde la

presion circundante es inferior a la del calentador de salmuera.
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Vent Ejector

Steam

1Y

______ Seawater
Pump

Condensate Pump Brine Product Pump

Figura 2. 2: Principio del proceso de destilacion instantdnea multietapa (MSFD).
Fuente: (Hamdan et al., 2008)

La introduccion repentina del agua calentada en una "etapa" de menor
presion hace que hierva tan rapidamente que se convierta en vapor. So6lo un
pequefio porcentaje de esta agua se convierte en vapor. En consecuencia, el
agua restante se enviara a través de una serie de etapas adicionales, cada
una de las cuales posee una presidbn ambiental mas baja que la "etapa”
anterior. A medida que se genera vapor, éste se condensa en los tubos de los
intercambiadores de calor que recorren cada etapa y que llevan el agua de

mar al calentador de salmuera.

Las principales ventajas de MSFD son las siguientes:

1. Facil de manejar;

2. Genera agua de alta calidad;

3. Los costes marginales descienden significativamente a mayores
capacidades;

4. Puede ser semi-operativa durante los periodos de limpieza o
sustituciéon de periodos de limpieza o sustitucién del equipo, limitando
asi el tiempo de inactividad;

Pocos requisitos de pretratamiento;
No genera residuos por el retrolavado de los filtros de pretratamiento.

Las principales desventajas de la MSFD son las siguientes:
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1. Alto consumo de energia en comparacion con la 6smosis inversa;

2. Genera una gran cantidad de contaminacion atmosférica
(principalmente por el alto consumo de energia);
Respuesta lenta a las fluctuaciones de la demanda de agua;

4. Alta tasa de incrustacion en los tubos.

2.6.2. Destilacion de efecto multiple (MED).

Al igual que en el proceso MSFD, en el proceso MED se utiliza energia
térmica para evaporar el agua de la solucién de alimentacion. Sin embargo,
en lugar de introducir grandes cantidades de energia térmica en la solucion,
ésta se lleva a una temperatura inferior a la de saturacion y la presion
ambiental de la cAmara de destilacion se reduce por debajo de la presiéon de
saturacién para esa temperatura. Esta combinacion de energia térmica y
reduccion de la presion es capaz de evaporar la solucién de alimentacidén con
un poco menos de energia total requerida en comparacién con la MSFD. De
nuevo se incorporan multiples etapas para "reciclar" las soluciones ya

calentadas, tal como se muestra en la figura 2.3.

_ Steam Supply
Feedwater I
To
QOutfall
Source
Pump
Flash
Vessel
I I Brine
Blowdown
| Pump
Final Distillate
Condensate Condenser ! Pump

Pump

Figura 2. 3: Esquema de un proceso de destilacién de efecto multiple (MED).
Fuente: (Ullah et al., 2013)

La destilacion de efecto multiple (MED), como se muestra en la figura
2.3, es el proceso térmico de baja temperatura para obtener agua dulce

mediante la recuperacion del vapor de agua de mar hirviendo en una
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secuencia de recipientes, (llamados efectos) cada uno mantenido a una

temperatura mas baja que el anterior.

Las principales ventajas de MED son las siguientes

1. Amplia seleccion de agua de alimentacion;

2. Alta calidad del agua de producto con gran fiabilidad;

3. Menor consumo de energia que el MSF;

4. Requiere un funcionamiento a menor temperatura (reduce las

incrustaciones y los costes de energia).

Las principales desventajas de MED son las siguientes
1. Mayores requisitos energéticos que la Ol;
2. Respuesta lenta a las fluctuaciones de la demanda de agua;

3. Capacidad inferior a la de las MSF.

2.6.3. Destilacion por compresion de vapor (VCD)

En la destilacién por compresion de vapor, la fuente de calor se utiliza
para generar el vapor a partir del agua de mar y, a continuacion, el vapor se
comprime mediante un compresor. La temperatura y la presion del vapor
aumentan como resultado de la compresion. El trabajo realizado en el
compresor se transforma en calor. El agua de mar entrante se utiliza para
enfriar el vapor comprimido, que luego se condensa en agua dulce destilada
y, al mismo tiempo, el agua de mar se calienta aiun mas produciendo mas

vapor.

La VCD también puede utilizarse en combinacion con MED o por si sola.
Las unidades de compresion de vapor se construyen en diferentes
configuraciones. Como resultado, el compresor mecanico se utiliza para
producir calor para la evaporacion. Los compresores de vapor suelen ser de
pequefia capacidad y se utilizan principalmente en hoteles, centros turisticos
y en aplicaciones industriales. La figura 2.4 muestra la desalinizacion por
compresion en fase de vapor. En la VCD, el calor latente rechazado durante
el proceso de condensacion es capturado y reintroducido en la solucion de

alimentacion entrante para maximizar la eficiencia de los sistemas. Se utiliza

15



un intercambiador de calor para transferir esta energia térmica del vapor

comprimido al agua de alimentacién entrante.

Preheated Heater
feedwater [
0 0 °°
r > o 0
A, 255 2as AR5 _J_ )
m
°o° L > 3 Product
Pressure Compressed 7 z Water
pump = steam 7 5 B
X e
5
Brine¢
Vapor L 4

Figura 2. 4: Esquema de un proceso tipico de destilacion por compresién de vapor.
Fuente: (Khan et al., 2021)
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Capitulo 3: Disefio, Simulacién y Resultados obtenidos.

3.1. Descripcién general del sistema de calefaccién usando evaporador
de agua.

En el estudio anterior se ha visto que la destilacién por vapor es mas
rentable si se puede controlar la temperatura del vapor. Por ello, interesa
disefiar un sistema de calefaccion con control de temperatura que conste de
un evaporador de agua. La figura 3.1 muestra el esquema de un sistema de

automatizacion de destilacion.

5
6

8|

Figura 3. 1: Esquema de automatizacion de un sistema de destilacion.
Elaborado por: Autor.

A continuacién, se describen cada uno de los procesos del sistema de
destilacion:

1: sistema de calefaccion: todo el proceso de destilacion al vapor se
controla en este nivel

2: destilacién al vapor: es la instalacion de destilacién al vapor

3: refrigerador natural: consiste en un serpentin por cuyo interior circulan
los productos volétiles a licuar

4: depésito de agua fria

5: suministro de vapor a la temperatura establecida

6: drenaje: la valvula se abre cuando hay un exceso de residuos en la
destilacion

7: valvula de salida de agua fria

8: salida de agua

9: salida de combustible
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3.2. Modelado de la identificacion del sistema de calefaccion en planta
de destilacion.

Para identificar el proceso de calentamiento, se ha procedido a trabajar
en un sistema de control de bucle abierto. La forma ideal de controlar el
calentamiento en las plantas de destilacion por fases es fijar el caudal de vapor
o fijar la caida de presién. Lamentablemente, este tipo de control no puede
aplicarse a nuestro sistema, ya que no se dispone de un caudalimetro de

vapor ni de un sensor de presion diferencial.

En este caso hay que elegir entre la presion y la temperatura del vapor
como valor a controlar. Para el estudio se ha elegido el control de la
temperatura del vapor. Tomando como punto de partida el resultado relativo
a la respuesta escalonada de un sistema de calefaccion BO representado en

la figura 3.2.

)
—

Tempersturs ("€
——

4} I }0 ES 440 5 A0 455
’f-» hempo {5}

Figura 3. 2: Respuesta al escaldn del sistema de calefaccion.
Elaborado por: Autor.

Donde el valor de la presiéon maxima del vapor es de 3 bar que es el valor

limite de la compresibilidad de la cota, se observa que se tiene un sistema que
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se estabiliza a un valor de unos 139 °C y que el tiempo de respuesta es de
unos 10 s. Utilizando el modelo de funcién de transferencia para la figura 3.2,

Se encuentra que,

T, 4
I ——_=4
T, 1

Segun el criterio de adaptabilidad, un controlador Pl serd& mas que

suficiente.
Ay 40

— =275

K= =122

Por lo tanto, la funciéon de transferencia del sistema de calefaccion es:

W arr

3.3. Control del sistema digital.
En esta seccion se procede a obtener las respuestas al impulso para el

periodo de muestreo. Segun el método de los polos dominantes, el estudio

K
(1+p)3

del presente sistema tiene como funcion de transferencia a: F(p) = que

es equivalente al estudio de un sistema de control de primer orden. Aplicando
el teorema de Shannon, para un sistema de primer orden, se debe cumplir

que:><T, <t

Por lo tanto, 0.75 < T, < 3, donde T, es el periodo de muestreo. En las
figuras 3.3, 3.4 y 3.5 se muestran las respuestas al impulso para la funcion de
transferencia del sistema de control identificado de la figura 3.2.

Impulze Response

-

Figura 3. 3: Respuesta al impulso de la funcién de transferencia F(p) para Te=2.5 s.
Elaborado por: Autor.
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Impulse Response

Figura 3. 4: Respuesta al impulso de la funcién de transferencia F(p) para Te=2 s.
Elaborado por: Autor.

Impulse Response

Figura 3. 5: Respuesta al impulso de la funcién de transferencia F(p) para Te=1 s.
Elaborado por: Autor.

Esto significa que para T, = 1 s puede tomarse como el periodo mas
pequefio que tiene un decaimiento rapido para obtener los mejores datos. De
ahi la funcion de transferencia z no corregida es:

0.22z% + 0.42z + 0.049

F =
(%) = 31177 1047 0049

3.4. Criterio de estabilidad de Jury para rendimiento del sistema.

El objetivo del sistema de control es garantizar el seguimiento de una
variable de salida con una sefial de entrada que sirve de referencia para el
sistema. El 90% de los lazos de control utilizan la estructura clasica de un
controlador PID. Aunque es relativamente facil de configurar, el controlador
PID no siempre proporciona un buen rendimiento en el caso de los procesos:

» con gran retardo puro,
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» cuyas caracteristicas dinamicas varian durante el funcionamiento
» de orden superior a 2

» donde no se debe sobrepasar la consigna

Para ello, se introduce una nueva estructura de correccion, el corrector
RST, que es mas interesante, mas eficiente y robusto que la clasica correccion
en serie. Por lo tanto, aplicando el criterio de estabilidad de Jury a la funcion
de transferencia F(z) se obtiene la ecuacion caracteristica:

1+ FTBA(z) = Num[F(z)] + Den[F(z)]
1+ FTBA(z) = 0.22z% + 0.42z + 0.049 + z3 — 1.1z%2 + 0.4z — 0.049
14 FTBA(z) = z3 — 0.8822% + 0.82z

Cuyas condiciones de estabilidad del sistema son:
a. Condicion 1:
ap+a;+a,+a3;=1-088+0.82>0

b. Condicién 2:
ao_a1+a2_a3=1+0.88+0.82>0

La figura 3.6 muestra el diagrama de Nyquist del sistema digital no
corregido. El gréfico se sitia a la derecha del eje de las x (x=-1). En

consecuencia, se considera que el sistema es casi estable.

Myquist Disgrarm

Figura 3. 6: Diagrama de Nyquist del sistema digital no corregido.
Elaborado por: Autor.
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La figura 3.7 muestra el diagrama de Black-Nichols del sistema digital no
corregido. En este caso se puede afirmar que el sistema es estable porque el
punto critico (0 dB, -180°) est& a la derecha del sistema. Después, se obtiene
la precision del sistema soOlo se calcula la desviacion posicional ya que el

sistema esta orientado en la clase 0 ya que no hay integrador:
1

- Num(1)
Den(1)

= 0.267

= 0.689
14258
0.251

Michals Chart

Figura 3. 7: Diagrama Black-Nichols del sistema digital no corregido.
Elaborado por: Autor.

Por lo tanto, el error de posicién es igual al 26%. En conclusién, después
de estudiar la estabilidad y la precisién del sistema, hay que corregir los
errores para que el proceso funcione correctamente. A continuacién, se

analiza la correccion del sistema mediante controlador PID digital.

Se sabe que el sistema no alcanza la consigna que se deberia tener, por
lo que interesa es corregir el sistema. Segun el criterio de los reguladores, un

sistema controlador Pl sera mas que suficiente porque T, /T,, = 4. Por lo tanto,

(1+Tii)z—1

C,.=k
p z—1

Suponiendo que T; = 3.3 s el sistema de control Pl queda definido como,
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Cpi = kp z—1
1.303z—-1
CPi:kp( z—1 )

En consecuencia, se obtiene la funcién de transferencia de bucle abierto
(FTBA),
FTBA = F(z) * C(z)

0.22z% + 0.42z + 0.049 ( [1.3032 - 1])
* —————————————
z3—1.1z2 4+ 0.4z — 0.049 p z—1

0.286z3 + 0.326z% — 0.356z — 0.049
z* — 2123 + 1.52z%2 — 0.449z — 0.049

FTBA = (

FTBA =k, <

La ecuacion caracteristica evaluando k, mediante el criterio de

estabilidad de Jury queda definida como,

0.04(k, — 1) — (0.35k, + 0.44)z + (0.32k, + 1.5)z% + (0.28k, — 2.1)z> + z* =0

las condiciones de estabilidad de Jury se definen como,
a. Condicion 1: k,, > 0.09
b. Condicion 2: k,, < 26

A continuacion, en la figura 3.8 se visualiza el diagrama de Nyquist con

k, = 0.75.

Mycquizt Disgram

Figura 3. 8: Diagrama de Nyquist del sistema digital corregido.
Elaborado por: Autor.

Entonces la funcién de transferencia del regulador pasa a ser,
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1.303z — 1)

Cpi=0.75( —

De ahi la funcién de transferencia de bucle abierto (FTBA) corregida
gueda definida como,

0.21z3 4+ 0.24z% — 0.26z — 0.036
z* — 2123+ 1.522 — 0.44z + 0.049

G, (c) =

Y la funcion de transferencia de lazo cerrado seria,

0.21z3 + 0.24z% — 0.26z — 0.036

F =
(2) = 1887 ¥ 17422 — 0712 3 0.01

3.5. Control del sistema mediante controlador RST.

El propdsito de esta seccion es corregir el sistema mediante el
controlador de seguimiento de referencia (RST). En este caso, la regulacion
del sistema también se hace de forma digital. Lo que queda por hacer es
corregir el sistema mediante el controlador RST. Entonces, se procede a
evaluar los polinomios R(z), S(z) y T(z). El objetivo de esta correcciéon es

buscar un controlador de mejor rendimiento que el controlador clasico.

Si R =T, el controlador RST es equivalente a un controlador PID. Esta
condicién se utiliza como punto de partida. En la figura 3.9 se muestra el

diagrama de bloques del controlador clasico.

{rlr - }'Ir_ y
A

Q=) E(z)
—-@——- C'iz) w Hiz) -
i

Figura 3. 9: Esquema funcional del controlador de correccién clésico.
Elaborado por: Autor.

De la figura 3.9 se obtiene por analogia,

s
Clz) = RZ%
H(z) = ig;
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La figura 3.10 muestra el diagrama de bloques convertido a partir de la

figura 3.9.

O(z) — &) 51U Y(2)
p’[_,__(\j ) bJ U e Z)

a

Figura 3. 10: Diagrama de bloques por analogia para R =T.
Elaborado por: Autor.

—

=

SiR # T, se obtiene el diagrama de bloques mostrado por la figura 3.11.

Q=) [7(2) —Elz) sz |Ulz) | Yiz)
— ..Ifi'i —Hﬁ\\.'—-* _ =~ H{z) >
o) + T 4

Figura 3. 11: Diagrama de bloques por analogia para R # T.
Elaborado por: Autor.

Se sabe que,

1.303z — 1)

C(2) = 0.75( —

De donde,
S(z) = 0.75(1.303z — 1) = 0.977z — 0.75
R(z)=z-1

La sintesis del regulador RST consiste en calcular la relacion,

T(z)
S(2)

Por lo tanto, T(z) = az + b, es decir, que se debe buscar los coeficientes
a y b. Utilizando el &lgebra de los diagramas funcionales, se obtiene el

diagrama de bloques mostrado por la figura 3.12.

< T(z) *H(z)
NV Riz) *[S(z) - Tiz)]

Figura 3. 12: Diagrama de bloques del sistema RST.
Elaborado por: Autor.
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A continuacion, se procede a calcular los coeficientes ay b,

T(z) * H(z) + R(2)[S(z) —T(2)] = T(2)[H(z) — R(2)] + R(2) * S(z) = 0
X(z) Y(2)

X(2) = (az + b)[0.222z% 4+ 0.44z + 0.049 — (z — 1)(2z3 — 1.1z + 0.4z — 0.049)]
Y(2) = 0.75(1.303z — 1)(z — 1)(z% — 1.122 + 0.4z — 0.049)
(097 —a)z®> + (2.1a— b — 2.79)z* — (1.28a — 2.1b — 3.03)z3
+ (0.89a — 1.28b — 1.56)b? + (0.49b + 0.39)z — 0.36 = 0

a. Condicién 1:
0.71la +0.31b—1.25>0

b. Condicion 2:
—5.27a +4.87b +9.04 >0

Estas dos condiciones son suficientes para evaluar a y b. Por lo tanto,
una vez que se ha resuelto:
a <0.88
b < 0.032

El polinomio es entonces,
T(z) = 0.216z + 0.0032

T(z) _0.216z + 0.0032
S(z) 097z -—0.75

T(z) 097z-075
S(z) z—1

3.6. Analisis comparativo de la simulacion del controlador PID
analodgico, digital y RST.
La temperatura es especifica para cada producto a destilar. Por lo tanto,

se simula la respuesta al impulso a través de 3 escenarios.

Escenario 1: comparativa entre PID analogico y digital. La figura 3.13

muestra el diagrama de bloque del disefio del controlador PID analdgico G (p),
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y del controlador PID digital G(z). La figura 3.14 muestra la gréfica

comparativa entre el controlador PID analégico y digital para el sistema de

destilacion.

NUmiE]

den(s)

Gipd 1
b
nUmCz) Scope
den(z)
F(Z)

Figura 3. 13: Diagrama de bloques para los controladores PID analégico y digital
para el sistema de destilacion.
Elaborado por: Autor.

[ |

Stepd

15 , . ' :
: :  — PID analdgico

o5k oo .............. .............. .............. .............

i} I I i 1
a 100 200 300 400 50C

Figura 3. 14: Grafica comparativa entre los controladores PID analdgico y digital del
sistema de destilacion.
Elaborado por: Autor.

Escenario 2: comparativa entre PID analégico y control RST. En la figura
3.15 se muestra el diagrama de bloques del sistema de control analégico y
RST. La figura 3.16 muestra la gréafica comparativa entre el controlador PID

analdgico y RST para el sistema de destilacion.

numiz) 097=0.75 o numiz)
087z0.75 =1 o den(z)
Tiz) £ S(z) Sz Riz) Hiz)
J_ ]

Scope

Stepi
1.378s+0.415

s 3543 Gl
Hip)

Figura 3. 15: Diagrama de bloques para los controladores PID analégico y RST del
sistema de destilacion.
Elaborado por: Autor.
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Figura 3. 16: Grafica comparativa entre los controladores PID analdgico y RST del
sistema de destilacion.
Elaborado por: Autor.

Escenario 3: comparativa entre PID digital y control RST. En la figura
3.17 se muestra el diagrama de bloques del sistema de control digital y control
RST. La figura 3.18 muestra la gréfica comparativa entre el controlador PID
digital y RST para el sistema de destilacion.
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Figura 3. 17: Diagrama de bloques para los controladores PID digital y RST del

sistema de destilacion.
Elaborado por: Autor.
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Figura 3. 18: Grafica comparativa entre los controladores PID digital y RST del
sistema de destilacion.

El corrector implementado por el control RST nos muestra una respuesta
débilmente oscilante, con una precision, estabilidad y tiempo de respuesta

satisfactorios en comparacion con el controlador PID digital. Con el
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controlador PID analdgico se obtiene el mismo resultado que con el
controlador RST digital, pero este ultimo es ventajoso en caso de cambio de
las especificaciones, ya que basta con cambiar el punto de consigna o
referencia. En cambio, con el controlador PID analdgico, se debe cambiar el

circuito por completo.
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Conclusiones

En el ambito del control, se puede distinguir entre dos métodos de
control: el control analdgico y el control digital. Si las especificaciones
no cambian, es mejor utilizar el control analdgico, de lo contrario el

control digital es mas ventajoso.

El sistema de calentamiento para la destilacion de aceites esenciales
es de orden 3, por lo que tiene un modo vibratorio, por lo que el uso de
un corrector digital del tipo RST es muy interesante. Esto se debe a que
puede garantizar y mantener un rendimiento de control Optimo,
especialmente el control de la temperatura. Con este trabajo, se espera
dar indicaciones Uutiles para quienes deban desarrollar la planta de
destilacién que tiene varios parametros que regular. Son posibles
varias ampliaciones, como la evaluacion del coste de implantacion del

sistema.
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Recomendaciones.

e Andlisis y simulacion numérica de un controlador PID basado en el

método de Ziegler-Nichols y auto-regulacion.

e Andlisis comparativo de los controladores PID y de red neuronal para

mejorar el par inicial del motor eléctrico de induccion de rotor bobinado
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