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RESUMEN

Uno de los principales tratamientos térmicos dados a los fluidos viscosos
(productos) dentro de un intercambiador de calor, es la pasteurizacion, la

misma que debe garantizar la destruccion de microorganismos patégenos.

La pasteurizacion debe ocurrir a temperaturas mantenidas de forma
constante por lo cual se requiere de un sistema de control que logre tal

requerimiento.

Por otro lado considerando que la pasteurizacion se aplica como un metodo
fisico de eliminaciéon de microorganismos patégenos en alimentos, se
requiere de cierto valor de presion aplicada para mejorar la absorcion de

ellos por el sistema digestivo.

Si consideramos la aplicacion de este tratamiento a fluidos viscosos a una
mezcla de glicerina y parafina en forma didactica, al variar la temperatura del
producto varia su viscosidad y por tanto la presion a la salida de la bomba

principal, observandose un efecto de influencia mutua o perturbacién mutua.

Asi las cosas, sera necesario considerar un proceso multivariable en el cual

estan presentes tanto variables manipuladas como variables controladas.
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Este Trabajo de Titulacién se enfoca en el control de la temperatura y de la
presion del intercambiador de calor tipo calefactor de la planta didactica de la
Facultad de Ciencias de la Ingenieria de la Universidad Estatal de Milagro
(UNEMI). La solucién de la problematica de control multivariable empleando

un controlador que se autoajusta se expone en cinco capitulos.

La idea principal del trabajo es mejorar las capacidades del controlador del
tipo PID con el empleo de Redes Neuronales Artificiales. Se realiza un
analisis comparativo entre el desemperio de los dos tipos de controladores el

PID y el neuronal PID.

En el capitulo 1 se realiza el disefo del controlador PID, en general, con el
objetivo de realizar un correcto y adecuado disefio del mismo, evitando las
falencias que se observan en diferentes trabajos publicados donde se
presenta un controlador PID pobremente disefiado y se contrasta su

desempeno con un controlador avanzado disefiado con rigurosidad.

Las prestaciones de los controladores disenfados se comprobaron por

simulacién empleando el modelo de la planta obtenido por experimentacion.

El soporte programatico para la simulacién de las estrategias de control se
fundamento en la programacion y las facilidades que brinda el superlenguaje
profesional MATLAB y su herramienta de simulacion SIMULINK. Los

objetivos planteados al inicio del trabajo de investigacion fueron cumplidos.
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ADC: —Convertidor
digital.

analogico-

DEDS (TITO): Dos entradas y dos
salidas

G(s): —Funcién de transferencia de
la planta (Método experimental
sistema de primer orden).

kdO: valor inicial de la ganancia
derivativa

Kd — ganancia derivativa,

ki — valor inicial de la ganancia
integral

Ki — ganancia integral

Kp — ganancia proporcional,

kpO — valor inicial de la ganancia
proporcional

MEMS (MIMO) - multiples entradas
y multiples salidas

NNPID - red neuronal del tipo PID

PD - controlador proporcional
derivativo
PID - controlador proporcional-

integral-derivativo

RNA - red neuronal artificial
t. —Tiempo.

t0:~Tiempo de retardo.

Ts:—Tiempo de muestreo.
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INTRODUCCION

La mayor parte de los procesos industriales en las plantas alimenticias
utilizan fluidos liquidos bombeados por tuberias a cierta presion vy
temperatura. Son utilizados para calentar o enfriar algun producto liquido. En

dichos procesos, generalmente se utilizan intercambiadores de calor.

Dichos intercambiadores de calor permiten ceder calor del fluido caliente de
trabajo hacia el producto alimenticio en estado liquido. El producto presenta
un determinado grado de viscosidad, como por ejemplo los jugos de frutas,
los lacteos, aceites alimenticios, el chocolate liquido, entre otros. La mayor
parte de estos productos alimenticios son sensibles a |la temperatura la cual

descompone sus vitaminas y proteinas, disminuyendo su calidad nutricional.

A la vez la presion de bombeo puede provocar cambios en su estructura
fisica lo que influye decisivamente en la asimilacién digestiva del organismo

humano, produciendo efectos negativos al consumidor.

Ante estos antecedentes la planta didactica debe permitir controlar

automaticamente tanto la temperatura como la presién.

El Tema que se presenta, se dirige al disefio de controladores inteligentes
basados en modelos de red neuronal para la temperatura y presiéon en una
planta didactica con intercambiadores de calor de placas, en el cual la

viscosidad de un fluido de glicerina es variable con respecto a la temperatura,




XX1V

considerando variaciones del punto de trabajo y presencia de perturbaciones
entre si, de las variables a controlar; de tal manera que se aprecie el control

de dichas variables en aceites o fluidos viscosos alimenticios.

Desde el punto de vista del disefio del sistema, hay dos categorias
principales de perturbaciones en un intercambiador de calor, la transmision
de calor por conveccién y conduccién, y los cambios de los parametros de
trabajo del sistema, presion, caudal y temperatura de los fluidos. Las
perturbaciones por transmisiéon de calor por convecciéon y conduccion se
relacionan con la temperatura del lugar de trabajo, el area de contacto de las
tuberias y tanques con el medio ambiente, la presién atmosférica, humedad
relativa y la presién de vapor y del tiempo que esté funcionando la planta ya
que puede producirse incrustaciones que pueden afectar la transmision de

calor en el intercambiador.

El disefio del control de temperatura y la presion del intercambiador de calor
se enfoca en el empleo de los formalismos tedérico-practicos del control
neuronal, de tal manera que mejoren la calidad del producto al restringir la

temperatura de pasteurizacion.

La estructura del trabajo es la siguiente: Introduccion, cinco capitulos, anexos

y las referencias bibliograficas.

En el capitulo 1, se dan los antecedentes y se describe el problema. Se

formulan los objetivos, el alcance y la metodologia de solucién.



XXV

En el capitulo 2, se estudia un numero suficiente de publicaciones en revistas
cientificas indexadas, que permiten ver la evolucion de los controladores del
tipo PID y las propuestas de autoajuste, sus bondades y las lineas de
desarrollo actuales en el disefio de tales controladores. Estos articulos van

desde finales del siglo XX hasta el afio actual.

En el capitulo 3, se determina el modelo matematico del intercambiador de
calor tipo placa para el estudio y disefio de la transferencia de calor desde los
puntos de vista del modelado para el control automatico. Se discuten los

resultados de la identificacién para el control.

Sigue el capitulo 4, donde partiendo de los objetivos de control para los
intercambiadores de calor tipo placa, se disefnan los controladores del tipo
PID multivariable. Se consideran las insuficiencias y limitaciones de éstos
para el diseno de nuevos controladores en el area del control neuronal; se
disefian las pruebas a realizar por simulacion, teniendo en cuenta aspectos
tales como los cambios en el caudal o la presion y la temperatura. Se
presentan y discuten los resultados de la simulacién de los modelos

controlados.

Por dltimo se proporcionan las conclusiones y recomendaciones del trabajo
futuro a desarrollar en esta linea de investigacion con la planta didactica

construida en la UNEMI.



CAPITULO 1

ANTECEDENTES

1.1. PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA.

El tratamiento térmico realizado a los alimentos, permite destruir
microorganismos patdégenos que pueden descomponerlos e introducir

bacterias para la fermentacion del producto a cierta temperatura.

Para estudiar el tratamiento térmico de alimentos, se ha construido una
planta prototipo didactica. Esta planta se muestra en forma esquematica en

la figura 1.1 y consta principalmente de:

e Intercambiadores de calor,
e Tanques de acero inoxidable (10 galones) y

e Bombas centrifugas que recircula el producto a calentarse;




Figura 1. 2 Diagrama P&ID del laboratorio didactico, fuente: Autor




Para estudiar los procesos térmicos en la planta didactica se considera que
el producto es glicerina con esferas de parafina, que se suavizan en un rango
de temperatura definida por el usuario (70°C y 82°C). El proceso debe

trabajar en un punto de operacion de temperatura controlada.

El aporte de calor se realiza mediante un fluido caliente (ethilenglicol)

bombeado por la bomba 1, con una temperatura maxima de 88°C.

Para el enfriamiento del producto existe otro intercambiador de calor en serie

al final de la linea.

El objetivo principal del control de temperatura en la fase de calentamiento
del producto, es que la temperatura se mantenga constante y se evite el

riesgo de sobrecalentamiento en el interior del intercambiador de calor 1.

Cualquier aumento de la temperatura por encima de la definida por el
usuario, puede producir modificaciones no deseadas. De igual manera se
debe considerar la regulaciéon de la presiéon a un valor constante a la salida

del intercambiador de calor 1.

Para controlar la temperatura del producto (variable de control VC1) en el
intercambiador 1, se emplea la variable manipulada (VM1) caudal del fluido

caliente (ethilenglicol), mediante el cambio de velocidad del motor eléctrico



de la bomba centrifuga 1, regulada por un variador de frecuencia (no

mostrado en el dibujo) con entrada de voltaje de 0 — 10V.

1.2 DESCRIPCION DEL PROBLEMA

Como la viscosidad del fluido de trabajo es variable con respecto a la
temperatura, la presion de la bomba principal no podra ser constante, sera
necesario realizar el control de la presién por medio de otro variador de
frecuencia (no mostrado en el dibujo) que regule la velocidad angular de esta

bomba vy por ende la presion del producto.

La cantidad de calor que entrega el fluido caliente (hasta 88°C) y permite
tener una temperatura adecuada, (regulada por la velocidad de la bomba 1),
es afectada por el cambio en la viscosidad que decrece con respecto a la
temperatura; por lo tanto, la temperatura y la presion en la glicerina son

afectadas entre si, comportandose como perturbaciones.

El tema que se presenta, es el disefio de controladores PID neuronales para
el control de la temperatura y la presion en una planta didactica para el
tratamiento térmico de alimentos, con intercambiadores de calor de placas,
en la cual la viscosidad de un fluido es variable con respecto a la
temperatura, considerando variaciones del punto de trabajo y presencia de

perturbaciones entre si de las variables a controlar, de tal manera que se



aprecie el control de dichas variables sustancias tales como aceites o

melazas.

Caracteristicas del fluido de trabajo.

El fluido de trabajo, es una mezcla de glicerina con parafina, el cual tiene
propiedades fisicas de viscosidad variable con respecto a la temperatura, y
que a la vez hace que el caudal del fluido dentro de la tuberia aumente con
respecto a la temperatura y su presion decaiga en el rango de

experimentacién; se lo puede describir mediante las siguientes ecuaciones

(I

V=K.T (1.1)
u=K,/T (1-2)
P=Ksp (1.3)
P= K0T (1.4)
Donde: V: es el caudal de la glicerina en el sistema de bombeo

M: es la viscosidad de la glicerina en el sistema de bombeo
T: es la temperatura de la glicerina en el sistema de bombeo
P: es la presién de la glicerina en el sistema de bombeo

K4, Kz, Ks, K4: constantes



Mediante experimentacion y utilizando el software de LabView con la
tarjeta de adquisicion de datos NI-USB 6009 (Anexo 2), a un tiempo de
muestreo de 0.25s, se encontraron las siguientes curvas de reaccioén de la
Presién y el Caudal de los fluidos de trabajo Ethilenglicol y Glicerina,
utilizados en la planta didactica con respecto al incremento de la
temperatura, desde temperatura ambiente, cuando el sistema de bombeo

se mantiene a una frecuencia constante:
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Figura 1. 3. Curva de reaccién del sistema intercambiador de calor a una
frecuencia de bombeo constante de 45 Hz, calentando el sistema desde
temperatura ambiente
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Figura 1. 5. Curva de reaccion del caudal en la glicerina con respecto al
constante de 45 Hz.

tiempo y a la temperatura de calentamiento a una frecuencia de bombeo



El tiempo que se demora la planta en calentar el producto es

aproximadamente 65 min, y se nota que en el minuto 42, tanto la presion
como el caudal de la glicerina cambian hasta que se establecen al minuto

64, esto se puede resumir en la siguiente tabla:

Variables Inicial Final Intervalo

Caudal (/min) 113 38
Tiempo (min) 42.5 64.5 22

Tabla 1. 1: Intervalo de cambio de magnitud de la variables temperatura y
presion de la glicerina en la planta de intercambiadores de calor

De tal manera el control de la temperatura y la presion de la glicerina de
la planta de intercambiadores de calor, se realizara en el intervalo

mostrado en la tabla 1.1

1.3 SOLUCION PROPUESTA

El Trabajo de Titulacién se enfoca en resolver sélo el efecto adverso de las
interacciones entre las variables durante la regulacién de sus valores a los
valores de referencia, lo que llamaremos rechazo a las perturbaciones con el
empleo de las técnicas del control clasico del tipo PID y del controlador PID

neuronal.



Se diseflan los controladores para el modelo obtenido mediante
identificacion, la cual se llevé a cabo en reiteradas sesiones de ensayos
observando el comportamiento de la planta a lazo abierto para disefiar el
experimento de identificacion y finalmente ejecutar el experimento disefiado
para la recoleccion de dos juegos de datos, el primero para la identificacion

del modelo candidato y el segundo para la validacion del modelo.

Las bondades de los controladores disefiados se comprobaran in silico’

empleando el modelo identificado.
1.4 OBJETIVO GENERAL

Controlar la temperatura y la presion en el proceso de pasteurizacion de
fluidos viscosos mediante controladores clasicos y neuronales y su

comparacion para mejorar la calidad de produccién en una planta didactica.
1.5 OBJETIVOS ESPECIFICOS
1. Identificar el modelo de la planta

2. Disefiar un controlador clasico PID para un modelo de planta con

interaccion para el control de |la temperatura y la presion.

3. Disenar y determinar el desempefio de controladores neuronales ante

cambios en la referenciay en presencia de perturbaciones.

" In silico: expresién que significa "hecho por computador o via simulacién computacional”. Los
resultados de los ensayos in silico son lo suficientemente aceptables como para jugar un papel
importante en la evaluacion de resultados.
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4. Comparar el desempefio del control clasico PID y el controlador

neuronal PID para un modelo de planta con interaccién del tipo TITO?

1.6 METODOLOGIA

La investigacion realizada en este Trabajo de Titulacion es de tipo aplicada,
ya que los controladores, PID y neuronal PID, implementados en MATLAB se
utilizan para el estudio del comportamiento del control de la temperatura y la
presion en una planta didactica, la misma que permite el estudio del
comportamiento del procesamiento de los productos alimenticios con fluidos

calientes y frios.

Independientemente de la existencia de la planta didactica es necesario
determinar un modelo matematico de los procesos térmicos que ocurren
durante el procesamiento de los alimentos. Esto se debe a que para
reproducir tales procesos, estudiarlos y ajustar los controladores se requieren
dos fluidos, el elemento calefactor y el producto, lo que implica gastos
econdomicos, en materiales tales como ethilenglicol, agua, glicerina y gas
para el calentamiento y por supuesto el consumo de energia eléctrica para el
gobierno de las bombas hidraulicas, funcionamiento del compresor, del PLC
y demas parametros de maniobras de los accionamientos eléctricos

instalados.

* Terminologia acufada en inglés para los procesos con dos entradas y dos salidas
(Two Input Two Qutput)
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Estos gastos pueden y deben disminuirse si se tiene un modelo matematico y

con

el mismo realizar el modelado y la simulacién computacional del

comportamiento de los procesos a estudiar y controlar; asi, la investigacion

que se desarrolla para darle cumplimiento a los objetivos planteados requiere

de un enfoque completamente matematico y se fundamenta en la teoria bien

desarrollada de los controladores PID y en la teoria de las Redes Neuronales

Artificiales.

En el desarrollo de la investigacion se cumplen las siguientes acciones:

S

P
7

Revisién de la bibliografia sobre el tema,

Estudio de los modelos matematicos publicados en la bibliografia
referenciada y su programacion en MATLAB-Simulink,

Obtener el desarrollo matematico de los controladores PID y neuronal
PID y, con base en los resultados, implementar el sistema de control de

la temperatura y presion y su desempefo en MATLAB

Se revisaron y referenciaron varios articulos publicados en revistas

cientificas, libros y se contd con la asesoria directa del Director del Trabajo

de Titulacion.



CAPITULO Il

ESTADO DEL ARTE EN EL CONTROL DE LA TEMPERATURA

EN LOS INTERCAMBIADORES DE CALOR

2.1 INTRODUCCION

La mayor parte de los procesos industriales en las plantas alimenticias
utilizan fluidos liquidos bombeados por tuberias a cierta presiéon y
temperatura. Son utilizados para calentar o enfriar algun producto liquido.

En dichos procesos, generalmente se utilizan intercambiadores de calor.

Dichos intercambiadores de calor permiten ceder calor del fluido caliente

de trabajo hacia el producto alimenticio en estado liquido.

El producto presenta un determinado grado de viscosidad, como por
ejemplo los jugos de frutas, los lacteos, aceites alimenticios, el chocolate

liquido, entre otros.
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La mayor parte de estos productos alimenticios son sensibles a la
temperatura la cual descompone sus Vvitaminas y proteinas,

disminuyendo su calidad nutricional.

A la vez |a presion de bombeo puede provocar cambios en su estructura
fisica lo que influye decisivamente en la asimilacion digestiva del

organismo humano, produciendo efectos negativos al consumidor.

Ante estos antecedentes la planta didactica debe permitir controlar

automaticamente tanto la temperatura como la presion.

2.2 CLASIFICACION DE LOS INTERCAMBIADORES DE CALOR

Los equipos de intercambio de calor se pueden clasificar de acuerdo a

diferentes criterios:

» Por el tipo de contacto entre las fluidos,

» Por la relacién entre las areas de transferencia de calor,
» Por el numero de fluidos involucrados,

» Segun el servicio,

» Por el tipo de construccion, etc.

Por este ultimo criterio se dividen en dos tipos:

» de tubo-corazay

s

» de superficies planas




En la figura 2.1 se muestra la clasificacion de los intercambiadores de

calor.
CLASIFICACION DE INTERCAMBIADORES DE CALOR
TW \T\T
PLACAS Y
1 |
de acuerdo a la deﬂnldis cama pu?n u{i: palra d‘:;f:;‘:‘:n
Dispasicién de flujo Densidad de drea Flujo cruzado Flujo cruzado Aglicaciones | | Un paso por el casco
en paralalo B >700 mA2/m~3 no mezclado mezclado industriales ¥ dos pasos por los tubos
quées
___ .
Disposicién de flujo Area superficial de transferencia de calor del IC o i 1a Dos pasos por el casco
L’“ lo Volumen del IC B ¥ Cuatro pasos por los tubos

Velocidades de transferencia de calor
altas en un volumen pequefio

T
empleanda

¥

ya que logran e
¥

wdﬂ&ﬂmm]
de transferencia de calor

Figura 2. 1. Clasificacion de los intercambiadores de calor, [2]

El intercambiador de tubo y coraza (figura 2.2) es el mas empleado en las

refinerias y plantas quimicas debido a que:

» Proporciona flujos de calor elevados en relacion con su relacion
peso/volumen.
» Es relativamente facil de construir en una gran variedad de

tamarnos.

v

Es bastante facil de limpiar y de reparar.

Es versatil y puede ser disefiado para cumplir practicamente con

Y

cualquier aplicacién
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Este tipo consiste en una carcasa cilindrica que contiene un arreglo de
tubos paralelo al eje longitudinal de la carcasa. Los tubos pueden o no
tener aletas y estan sujetos en cada extremo por laminas perforadas.

Salda liquido Ingreso
calm{e liquido frio Baffles

Coraza  gajigade  Ingreso liquido
liquido frio  caliente

Figura 2. 2.Partes principales del Intercambiador de tubo y carcaza, Autor

Otro tipo de intercambiador de calor empleado con frecuencia es el
intercambiador de placas o empacado, el mismo que se emplea en la
planta didactica estudiada en el presente Trabajo de Titulacion y se
muestra en la figura 2.3. En este tipo de intercambiadores las dos
corrientes de fluidos estan separadas por placas, que no son mas que
laminas delgadas, rectangulares, en las que se observa un disefio

corrugado, formado por un proceso de prensado de precision.

Estos equipos son los mas apropiados para trabajar con fluidos de alta
viscosidad y tienen como ventaja adicional, el ser facilmente

desmontables para labores de mantenimiento.
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Otra manera de clasificar los intercambiadores de calor es por la
trayectoria de los flujos, la cual puede ser en paralelo o en

contracorriente.

Figura 2. 3.Intercambiador de placas empacadas (PHE). [2]

En los intercambiadores de calor del tipo en paralelo los fluidos, caliente y
frio, entran por el mismo extremo del intercambiador, fluyen a traves de €l

en la misma direccion y salen ambos por el otro extremo

El intercambio ocurre de tal manera que la temperatura de un fluido
disminuye mientras que la del otro aumenta tratando de alcanzar el
equilibrio térmico entre ellos. Debe quedar claro que el fluido con menor
temperatura nunca alcanza la temperatura del fluido mas caliente. En la
figura se muestra un dibujo del funcionamiento de este intercambiador

con flujos en paralelo.




90°F 90°F \
[ \
] \\
0 //
W°F— F — 5 78°F 7
’ l 70°F /
82°F entrada salida

Figura 2. 4.Intercambio de calor con flujos en paralelo. [2]

En los intercambiadores de calor con flujos en contra corriente los fluidos
caliente y frio entran por los extremos opuestos del intercambiador vy

fluyen en direcciones opuestas.

Ya que el fludo con menor temperatura sale en contraflujo del
intercambiador de calor en el extremo donde entra el fluido con mayor
temperatura, la temperatura del fluido mas frio se aproximara a la

temperatura del fluido de entrada

En contraste con el intercambiador de calor de flujo paralelo, el
intercambiador de contraflujo puede presentar la temperatura mas alta en
el fluido frio y la mas baja temperatura en el fluido caliente una vez

realizada la transferencia de calor en el intercambiador.




Figura 2. 5. Intercambio de calor con flujos en contracorriente [2]

En la Figura 2.5 se muestra un dibujo representativo del fenomeno de
transferencia de calor que ocurre cuando los fluidos estan en

contracorriente.

Variables del proceso.

Para modelar matematicamente un intercambiador de calor, es necesario
considerar los procesos que intervienen en su operacion, estos procesos

pueden ser divididos en dos tipos:

¢ Procesos termodinamicos asociados a la transferencia de calor

¢ Procesos fluido-dinamicos.

Los primeros se refieren a la transferencia de calor que ocurre dentro del
intercambiador de calor y el segundo se refiere a los caudales de la glicerina
y del ethilenglicol. El proceso de calentamiento en el intercambiador de calor,
depende directamente de las condiciones locales (temperatura, humedad),

de la geometria y el tipo de flujo [4].




Para el modelado del sistema, es necesario identificar las variables de la

planta.

Variables de interés y medibles experimentalmente.

» Temperatura de salida de la glicerina.

e Presion de salida de la glicerina

e Temperatura de entrada del ethilenglicol
o Caudal de la glicerina

» Caudal del ethilenglicol

Variables controladas.

e Temperatura de salida de la glicerina.

e Presién de salida de la glicerina

Variables manipulables.

e Temperatura de entrada del ethilenglicol
e Caudal de la glicerina

¢ Caudal del ethilenglicol

Suposiciones de la dinamica del intercambiador de calor.

Para el modelado del intercambiador de calor, se tomaran en consideracion

las siguientes hipotesis:
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» La transferencia de masa y calor ocurre de forma unidireccional.

e La temperatura de los fluidos es uniforme en las tuberias, no hay
pérdidas de calor.

e El area es uniforme para cada seccion transversal dentro del
intercambiador de calor.

e El intercambiador de calor es adiabatico, es decir no hay pérdidas de
calor al ambiente.

e Los calores especificos del ethilenglicol y glicerina son constantes.

e El coeficiente de transferencia de calor no cambia con respecto al

tiempo.
Balance de energia.

El intercambiador de calor de placas consta de dos secciones, para las

cuales se obtienen las siguientes ecuaciones de balance de energia:

Seccion Ethilenglicol que cede calor

’ drg . { o o 0
Veth * PEth * Cpgtn * e — Wgth * Copen * Teen — Mgen * Cppen * Tpen® + U * A(Tg” —

Taen') (2.1)

Seccién Glicerina que absorbe calor

.. dligy _ . , i . o i o
Vg1 * Par * Cper * H gl Cyel® Ti — g * Cppen * Tey” YU *A(Tgp — Teen )

(2.2)
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Dénde:

g Flujo masico del ethilenglicol [kg/s]

g, Flujo masico de la Glicerina [kg/s]

Ten': Temperatura del Ethilenglicol de entrada [°C]
T;,': Temperatura de la Glicerina de entrada [°C]
Teen . Temperatura del Ethilenglicol de salida [°C]
T;:°: Temperatura de la Glicerina de salida [°C]
cpeen - Calor especifico del Ethilenglicol [Kcal/K*C]

cpci- Calor especifico de la Glicerina [Kcal/K*C]

De tal manera que para controlar las temperaturas de salida, asi como la
presion en el sistema, es necesario controlar los caudales del ethilenglicol

y la glicerina en el rango de control.

2.3 ESTADO DEL ARTE EN EL MODELADO Y CONTROL DE LOS

INTERCAMBIADORES DE CALOR

En los ultimos afios los requisitos de funcionamiento para las plantas de
proceso son cada vez mas dificiles de satisfacer. La fuerte competencia, la
proteccion del medio ambiente, las normas de seguridad han sido los
factores claves en el aumento a las exigencias de la calidad del producto.
Una complicaciéon adicional es que las plantas modernas se han convertido
en plantas mas dificiles de operar a causa de la tendencia hacia procesos

complejos, altamente integrados.



Dado el creciente énfasis en la seguridad y en la operacion eficiente de las

plantas de procesos quimicos, es natural que, en los Ultimos afos, el tema
del control de procesos se haya convertido en un aspecto cada vez mas
importante. En el trabajo presentado por Diaz [3] se investiga el uso de redes
neuronales artificiales adaptativas (RNA) para controlar la temperatura del

aire de salida de un intercambiador de calor compacto.

Los controladores, basados en un esquema de Control por Modelo Interno,
se pueden adaptar en linea sobre la base de diferentes criterios de
funcionamiento. Por simulaciéon numérica se desarrollé un método por el que

los pesos y sesgos de la red neuronal se modifican segun estos criterios.

Se lleva a cabo a continuacién un controlador ANN para un intercambiador

de calor compacto aire-agua en una instalacion experimental.

Los parametros de la red neuronal se modifican utilizando tres criterios:

»  Minimizacién de la funcién objetivo del error,
»  Estabilizacidon del desempefio a lazo cerrado del regulador,

»  Minimizacién del indice de desempefio Consumo de Energia.

Se demuestra que la red neuronal es capaz de controlar la temperatura del
aire de salida en el intercambiador de calor. El neuro controlador es capaz de
adaptarse a grandes cambios estructurales en el sistema, asi como para

reducir al minimo simultaneamente |la cantidad de energia utilizada.
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Los autores del articulo Khadir y Ringwood [4] investigan el modelado fisico
de una planta pasteurizadora industrial desde los puntos de vista del control.
La pasteurizacion se lleva a cabo en intercambiadores de calor de placas e

intercambiadores de calor de placas soldadas de Alfa Laval.

Los modelos tradicionalmente establecidos para el disefio, el
dimensionamiento y con fines de investigacion son muy complejos y
presentan un exceso de parametrizacion por lo que no son adecuados para

su uso en una estrategia de control en su forma original.

En este trabajo se desarrollan dos modelos de primeros principios (FP)
simplificados de primer orden para el intercambiador de placa y para el
intercambiador de placas soldadas utilizados en el pasteurizador. Un modelo
de todo el pasteurizador se construye combinando después el modelo de

primeros principios obtenido para los diferentes componentes pasteurizador.

Desde que se encontré que la tasa promedio de flujo del producto a ser
mayor cuando la columna de lote estaba bajo control PID-Fuzzy, el proceso
se hizo mas rapido y exige menos energia. A pesar del comportamiento no
lineal e inestable del proceso por lotes, el controlador difuso también fue

capaz de seguir estrategias de consigna variables.

Para los sistemas de ingenieria, la logica difusa se debe ver como un front-
end conveniente y facil de usar para desarrollar programas de control, lo que

ayuda a los disefiadores a concentrarse en los objetivos funcional, no en las
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matematicas. Adaptar los parametros de control fuzzy no es esencial durante

su aplicacién practica.

La aplicacién general de controladores difusos requiere estudios detallados
sobre las plantas a escala piloto para obtener una buena evaluacién de su
valor potencial, como se hizo en este trabajo. De los presentes resultados se
demostré claramente que el control difuso es una nueva manera
prometedora para hacer frente a los problemas de control de procesos
complejos y la tendencia es aumentar su rango de aplicabilidad en los

procesos industriales.

Si el sistema no es lineal y/o transitoria y hay conocimiento disponible
(naturaleza cualitativa o reglas heuristicas) sobre el sistema, vale la pena dar

control difuso intentarlo.

En el articulo de Mazinan y Sadati [5] se aborda el problema de controlar la
temperatura de salida de un intercambiador de calor de tubo y coraza por

medio de la presion del flujo.

En la industria, usualmente se trata de controlar la temperatura de salida
mediante la temperatura o el flujo que fluye a través de la carcasa del
intercambiador. Pero, en algunas situaciones, esto no es posible, debido al
hecho de que las variaciones de la totalidad de los coeficientes del sistema

no pueden ser cubiertos del todo por la accién de control.
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En este caso, el comportamiento del sistema debe ser modelado con
precisién y se necesita obtener una accién apropiada de control sobre la

base de nuevas técnicas.

En el articulo de Fu [6] el autor se centra en la construccion de un modelo
preciso que describa el comportamiento dinamico del fluido en un
intercambiador de calor de placas y la simulacién con un software profesional
para obtener un perfil de temperatura en el tiempo y en el espacio. Como se
plantea en (Muthuraman) [7], los intercambiadores de calor de placas (PHE)
se introdujeron en la década de 1930 y se utilizaron casi exclusivamente
como intercambiadores de calor liquido/liquido en las industrias alimentarias

debido a su facilidad de limpieza.

El principal objetivo del trabajo de Muthuraman [7] fue investigar
experimentalmente los coeficientes de transferencia de calor y |la caida de
presién durante la condensacion. Los resultados pueden verificar la validez
del esquema de control propuesto. En el articulo de Hanafi [8] se ha
modelado el intercambiador de tubo y coraza y se ha controlador mediante

un controlador difuso PD.

El modelo fue desarrollado empleando los parametros fisicos del

intercambiador de tubo y coraza tiene una respuesta mejor que la respuesta

del modelo obtenido empleando la identificacion no paramétrica.
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Esto significa que el modelo del intercambiador de tubo y coraza
determinado con base a sus parametros fisicos puede ser utilizado para el
analisis y el disefio del controlador. Se muestra como se emplea un
controlador PD difuso para mejorar el desempefio del intercambiador de tubo

y coraza en lo que se relaciona con su simulacion computacional.

Otro de los articulos analizados es el de Ferhatbegovic y otros [9]. Este
presenta el empleo de un algoritmo de control predictivo basado en modelo
para control energéticamente eficiente de la temperatura de un sistema de

energia solar que consiste en un colector solar y un intercambiador de calor.

El disefio del controlador se basa en un modelo fisico que agrupa los
componentes del sistema. Con el fin de ilustrar la potencialidad del enfoque
del control predictivo con base al modelo para el uso en la automatizacion del
proceso se disefia un controlador por el enfoque Pl estandar y comparar el
desempenfo del sistema con el empleo del enfoque de control predictivo se

analiza el consumo de energia para ambos conceptos de control.

En el articulo de Vasickaninova y otros [10] se presenta |la aplicaciéon de un
controlador basado en el modelo de red neuronal aplicando |la estrategia de
control predictivo para un intercambiador de calor tubular como un sistema
con parametros distribuidos. Los resultados de la simulacion confirman que el

control neuronal predictivo (CNP) es una estrategia que no se basa en
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modelos lineales y es una buena herramienta para el control exitoso de

intercambiadores de calor.

El CNP es capaz de asegurar respuestas de control menos oscilantes con
tiempos mas cortos de establecimientos en comparacion con el control PID
clasico. La otra ventaja de este enfoque es que las restricciones al control de
entrada y las restricciones de la salida controlada se incluyen directamente

en la sintesis.

Debido a la optimizacion del procedimiento utilizado para los calculos del
control, la CNP es también una herramienta para asegurar un
comportamiento casi 6ptimo del proceso controlado, lo cual conlleva al menor
consumo de agua caliente utilizado en el calentamiento del petréleo en
comparacion con el control PID clasico, y se confirma también por los

resultados de la simulacion.

Afirman que la comparacién con el control PID clasico muestra la
superioridad de la CNP en ambos problemas, el problema del seguimiento
del punto de ajuste, asi como el problema del ahorro de energia. El
desempeno de los intercambiadores de calor se deteriora con el tiempo
debido al ensuciamiento de la superficie interna de los conductos del
intercambiador de calor. Debido a esto es necesario evaluar periédicamente
el desemperio del intercambiador de calor para mantener una alta eficiencia

en su funcionamiento.



En Ahilan y otros [11], se desarrolla un sistema de monitoreo en linea del

funcionamiento del intercambiador de calor de tubo y coraza en base a redes

neuronales artificiales.

Se desarrolla un modelo de red neuronal artificial de retropropagacion
entrenada para determinar el coeficiente de transferencia de calor global con
superficies limpias o degradadas (sucias) de un sistema intercambiador de

calor.

En Trikha y otros [12] se disefia un controlador PID difuso auto-adaptativo
para el sistema intercambiador de calor. El controlador difuso se combina con
un controlador PID lo cual conlleva a un sistema de control inteligente que

tiene la funcion que controlar los parametros con mayor precision.

Los controladores se simulan en el entorno MATLAB. Los resultados de la
simulacion del control adaptativo difuso del tipo PID para el sistema

intercambiador de calor muestran su factibilidad.

En el trabajo presentado por Abdulrahman [13] se proporciona un modelo
matematico dinamico utilizando los parametros reales del intercambiador de
calor. El punto de trabajo de temperatura es de 40 °C, pero la salida es de
alrededor de 44.5°C. ya que el sistema esta a lazo abierto. Se muestra la
respuesta. El resultado de la simulacion muestra una tendencia casi similar

de respuestas simuladas con el resultado experimental, lo que significa que



el modelo puede utilizarse como el modelo del intercambiador de calor

complejo incluso con objetivos de diseno de un controlador.

El control de temperatura del intercambiador de calor de tubo y carcasa
presenta caracteristicas no lineales, tiene parametros variables en el tiempo
y retardo de transporte. Dado que el control de la temperatura con un
controlador PID convencional no puede satisfacer una amplia gama de
requisitos de precision del control de temperatura en el intercambiador de
calor, fue disefiado en Sivakumar y otros [14] el sistema de control de la
temperatura del intercambiador de calor combinando las estrategias PID y

difusas.

La simulaciéon y los experimentos se llevaron a cabo; haciendo una
comparacion con el control PID convencional que muestra que la estrategia
difusa PID puede mejorar eficazmente el desempefio del intercambiador de

calor de tubos y coraza.

El modelo matematico desarrollado en el articulo de Al-Dawery y otros [15]
para el intercambiador de calor de placas muestra un fuerte caracter no
lineal. Después de aplicar la linealizacién a las ecuaciones matematicas
iniciales y la transformacién en el dominio de Laplace, el modelo desarrollado
parece realizarse por una funcion de transferencia con atraso de primer

orden y de segundo orden.
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Sin embargo, el analisis de los datos experimentales utilizando la técnica de
analisis de la respuesta en frecuencia muestra que el intercambiador de calor
de placas es representado por una funcién de transferencia con inercia de

primer orden con tiempo muerto.

Se obtiene un nivel aceptable de ajuste de las respuestas experimental y
simulada; tal ajuste justifica la validez del modelo propuesto para el

intercambiador de calor de placas.

Una conclusién del articulo es que el controlador difuso muestra mejor

desempenfio que el controlador convencional.

Por ultimo, sobre la base de los resultados obtenidos a partir del modelo
desarrollado para el intercambiador de calor de placas, se concluye que tal
modelo puede ser utilizado como una herramienta para mejorar el
funcionamiento del intercambiador de calor de placas y, por tanto, puede ser

sugerido como una guia general para futuros estudios.

En Rajalakshmi y Mangaiyarkarasi [16] se presenta un trabajo que considera
un intercambiador de calor de tubos y carcasa. La temperatura de salida del
sistema del intercambiador de calor tiene que ser mantenida en un punto

deseado de operacion segun el requisito del proceso.

Se implementa un controlador Pl clasico en un lazo de control por

realimentacién con el fin de alcanzar los objetivos de control. El controlador
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Pl exhibe alta sobrerregulacion, la cual es indeseable. Para minimizar la alta
sobrerregulacién se implementa un controlador por modelo interno y un

controlador difuso.

El controlador empleando la légica difusa reduce la sobrerregulacion en el
proceso transitorio pero no elimina el error en estado estacionario, para lo
cual se disefd el Controlador por Modelo Interno. El controlador basado en
Modelo Interno ha ganado amplia aceptacion debido a que tiene sdlo un

Unico parametro de ajuste, a saber, la constante de tiempo A de lazo cerrado.

En este trabajo se disefiaron tres tipos de controladores para lograr el
objetivo de control y realizar un estudio comparativo entre los controladores

evaluados.

El articulo de Michel y Kugi [17] se ocupa de la obtencidon de un modelo
matematico de pequefias dimensiones de un intercambiador de calor de
placas compactas capturando las no linealidades significativas y lo
fundamental del comportamiento dinamico de la forma mas precisa posible.
De esta manera, el modelo se basa en las leyes fundamentales de la

termodinamica y la teoria de la similitud de Nusselt.

Se hacen simplificaciones razonables segun el disefio especifico y las
condiciones tipicas de funcionamiento del intercambiador de calor de placas
compactas. El método de volumen finito proporciona una aproximacion de

dimension finita compacta.
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En este contexto, se comparan dos esquemas de interpolacion del método
de volumen finito, siendo uno de ellos un nuevo concepto basado en una
solucion estacionaria aproximada de las ecuaciones diferenciales parciales,
asegurando una alta precisién incluso para discretizaciones de muy bajo
orden. Esto se muestra por medio de la simulacion y la medicion de los

resultados.

Un enfoque alternativo para el control de los intercambiadores de calor
compactos se presenta en Michel y Kugi [17], donde se implementa el control
sin el conocimiento del comportamiento de la transferencia de calor y es

robusto frente a cambios en el sistema de suministro del refrigerante.

Para ello, se presenta una estrategia de control basada en un modelo que se
basa en la energia térmica total almacenada en los fluidos del intercambiador
de calor como variable de control en lugar de la temperatura de salida.
Ademas, son desarrollados dos métodos con el fin de estimar la energia
térmica total, uno basado en un filtro Kalman y el otro en consideraciones

cuasi estaticas.

Por ultimo, las estrategias de control y de estimacion propuestos son
validadas por medio de la simulacion y la mediciéon de los resultados en un

intercambiador de calor industrial de placas.

Resumiendo el estado del arte en el modelado y control de los

intercambiadores de calor en general y de placas en particular se puede
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inferir que en el caso concreto de la planta didactica el modelo matematico
debe ser obtenido mediante identificacion ya que estamos en presencia de
un proceso multivariable con parametros que varian con la temperatura dada

la viscosidad de los fluidos que intervienen en la transferencia de calor.

En segundo lugar debe esperarse que el proceso presente caracteristicas
fuertemente no lineales por la influencia de la viscosidad de los fluidos

participantes en el intercambio de calor.

En tercer lugar, deben quedar bien definidos los puntos de operacidon de la
planta donde se espera que la misma opere. Estos puntos deben definir
diferentes valores de los parametros de los modelos candidatos para

representar el comportamiento futuro de las variables a controlar.

Por ultimo del analisis de la tendencia actual en la ley de control de los
intercambiadores de calor es evidente que la misma busca dar solucién a los
problemas del control de los intercambiadores de calor en el campo de la
inteligencia artificial, ya sea mediante redes neuronal artificiales o empleando

la l6gica difusa para materializar la estrategia de control.

El Controlador PID

El controlador PID se ha desarrollado a lo largo de un periodo de tiempo de

al menos 250 anos, los primeros fueron dispositivos mecanicos para
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controlar molinos de viento y maquinas de vapor, en el periodo desde 1870

hasta 1920 [18]

En control de procesos, mas del 95 por ciento de los lazos de control son del

tipo PID; la mayoria de los lazos son realmente control PI.

En [19] se destaca que el microprocesador ha tenido una influencia crucial

sobre el controlador PID.

Practicamente todos los controladores PID fabricados hoy dia se basan en
microprocesadores. Esto ha creado oportunidades para proporcionar
caracteristicas adicionales tales como autoajuste, ganancia programada,
adaptacién continua y diagnéstico y se ha convertido en un banco de

pruebas para muchas nuevas ideas en control.

Hoy dia estamos experimentando otro desplazamiento en la tecnologia. Las
realizaciones analogicas estan volviendo a reaparecer en sistemas eléctricos
micro-mecanicos (MEMS), y los controladores digitales se implementan
también usando FPGA (field programmable gate arrays), que admiten
periodos de muestreo muy cortos [19]. Las FPGA difieren significativamente
de los computadores digitales ya que son altamente paralelos. El algoritmo
PID se puede ver como un dispositivo que puede operarse con unas pocas

reglas heuristicas, pero que también puede estudiarse analiticamente [20].
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En la fig. 1.2 se muestra la representacion geométrica del algoritmo PID de la

cual es evidente el fundamento heuristico de dicho controlador.

| AqrAx*Ay
M

Figura 2. 6 .Concepto geométrico del regulador heuristico PID

La version de “libro de texto” del algoritmo PID es:

u(®) = K(e(®) + = f; e(mdr+ T, =2) 2.1

Tdr
Dénde:
u(t) — Sefial de control en funcién del tiempo
e(t) — Senal de error en el sistema a lazo cerrado

Asi, la sefial de control es una suma de tres términos, a saber: un sumando
up(t) proporcional a la sefial de error designada por el componente P

(proporcional);

up(t) = Ke(t) (2.2)



El sumando u;(t) proporcional a la integral de la sefial de error o de otra

manera cuya velocidad de variacién es proporcional a la magnitud del error;

w0 = K%f; e(t)dr (2.3)
duy(t) _ K
T = T—ie(’[) (24)

Y por ultimo el sumando proporcional a la derivada del error;

de(t)
de

up(t) = KTy (2.5)

Para entender el significado de la accion proporcional se analiza a
continuacién un diagrama en bloques del lazo de realimentacién negativa con
consideraciones puramente estaticas (en estado estacionario) mostrado en la

fig. 2.6.

ref & p u y

Figura 2. 7. Diagrama en bloques del lazo de realimentacion negativa en
estado estacionario.

Enla fig. 2.7 se tienen:



ref: el valor de referencia para |a variable controlada y,

e: el valor de la sefial de error definida como e = ref —y,

P: ganancia proporcional del controlador,

G: ganancia de la planta en estado estacionario,

d: perturbacién de carga, considerada como una perturbacion aditiva,
n: perturbacion de medida, provocada por la inexactitud del sensor, etc.

u: sefial de control.

La informacién de la variable de proceso se tiene en la senal "y", la misma
gue esta contaminada por el ruido de medicién "n". La sefial "d" representa
las perturbaciones de carga que mueven al sistema fuera del estado
estacionario deseado. Esta perturbacion puede entrar al proceso de
diferentes formas, pero para el desarrollo que sigue suponemos que €s una

perturbacién aditiva a la entrada del proceso.

Trabajando con el algebra de blogues, se tiene:

e=ref—y (2.6)

y=G*(P*xe+d)+n (2.7)

Sustituyendo (2.6) en (2.7), tendremos:

y=G+x(Px(ref—y)+d)+n=G*Pxref—G*xPxy+G*xd+n (2.8)



Resolviendo para "y" en funcion de la entrada "ref" y las perturbaciones "d"y

"n", tendremos:

y(1+G*P)=G*P=*ref+G+d+n (2.9)

refd = 2w id $—Lupy (2.10)

1+G+P 1+ G+P

= *
y 1+G+P

G = P — Este producto es adimensional y es llamado ganancia del lazo.

De (2.8) obtenemos las siguientes propiedades:

Si sobre el sistema a lazo cerrado no actlian las perturbaciones (d = n = 0)
la ganancia del lazo debiera ser muy alta (1 + G=* P = G = P) para garantizar

que la salida del proceso esté proxima a la referencia,

un valor elevado de la ganancia del controlador P logra (1+G*P=G+P)y

el sistema a lazo cerrado se insensibiliza vs las perturbaciones de carga,

si n # 0 el ruido de medida influye sobre la salida del sistema de la misma

manera que la referencia.

De la primera propiedad sigue que “con un controlador proporcional habra un
error en el sistema a lazo cerrado”. Este error sera tanto mas pequefio
mientras mayor sea la ganancia del lazo, pero, como este analisis se ha
realizado para la condicién de estado estacionario y no se ha tenido en

cuenta la dinamica del lazo directo, como se sabe, un considerable aumento
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de la ganancia del lazo conlleva al acercamiento del sistema a lazo cerrado a

la region de inestabilidad [21]

Las relaciones fundamentales surgidas al analizar el lazo de realimentacion
negativa del diagrama en blogues mostrado en la fig. 2.7 estan dadas en la
Tabla 2.1 y los desarrollos algebraicos para su obtencion se proporcionan a

continuacion y en el Anexo 1. Las mismas se proporcionan sin demostracion

en [22].
Respuesta referencia n d
Variable de GP 1 G
1+ GP 1+ GP 1+ GP
proceso
Control P P GP

1+GP | 1+GP| 1+GP

Tabla 2. 1.Relaciones entrada-salida en el diagrama de la fig. 2.7

En la tabla se ve que las funciones de transferencia que definen el
comportamiento de las variables en el sistema a lazo cerrado respecto de la

referencia, el ruido de medicién y la perturbacion en la carga son cuatro, que

GP 1 G P
14GP ' 14GP ' 1+GP ' 1+GP

segun (5) se les llama “la banda de los cuatro”:
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La segunda de estas funciones transferenciales se denomina de sensibilidad
y la primera la complementaria a la anterior y efectivamente, si se suman

ambas tendremos:

GP £ 1 _ 14+GP
1+GP ~ 1+GP  1+GP

1. (2.11)

En una gran cantidad de articulos publicados sélo se trabaja con la funcion
de transferencia complementaria, sin embargo, para capturar las propiedades
del lazo de realimentacion se requieren las cuatro relaciones, lo que a
menudo no se considera en la literatura, en particular en los trabajos donde

se disefia un controlador PID.

La mayoria de los trabajos en control solo muestran la respuesta de la
variable del proceso frente a cambios en el punto de consigna o referencia,
ver por ejemplo [23], [24] y [25]. Tal respuesta proporciona unicamente

informacion parcial acerca de la conducta del sistema.

Para describir el sistema adecuadamente sera necesario mostrar las

respuestas de todas las cuatro funciones de transferencia.

Las funciones de transferencia se pueden representar de diferentes formas,
por su respuesta a un paso escaldon o por su respuesta en frecuencia. Los
modelos matematicos usados para disefiar sistemas de control estan
fuertemente simplificados. Puede haber errores del modelo y las propiedades

de un proceso pueden cambiar durante la operacion.



Mediante los parametros del controlador PID se puede garantizar mover la

curva de Nyquist hacia diferentes lugares en el plano complejo.
Efectivamente en la fig. 1.4, traida de [5] se muestra la posibilidad de cambiar

la curva en diferentes sentidos del plano.

AIm P(iw)

/7~ D

I Re P(iw)

Figura 2. 8.Plano complejo Nyquist

Ella muestra que la accion derivativa, que introduce adelanto de fase, moldea
a la curva fuera del punto critico. La accion integral introduce retardo de fase
y mueve a la curva hacia el punto critico. La idea es modificar el controlador

de forma que el diagrama se curve fuera del punto critico (-1. 0j).

En la practica no es bastante requerir que el sistema sea estable. Debe de

haber también algunos margenes de estabilidad.

Cuando la banda de los cuatro es estable, se dice que el sistema tiene

estabilidad interna.



Un requisito primario para un controlador PID es que los parametros del

controlador se escogen de tal forma que el sistema en lazo cerrado es

estable. Un controlador PID de la forma:
C(s) = k+ 2 + sky (2.12)

Tiene sélo tres parametros, y la region de estabilidad se puede representar
por un volumen en tres dimensiones. Para describir este volumen la funcién

de transferencia de la planta se representa como sigue:
P(jw) = r(w) &9 = r(w)[cosp(w) + jseng(w)] (2.13)

En el plano complejo el controlador se describe como:

C(jw):k+:—i+jmkd: k— =+ jokg (2.14)
Entonces, la ganancia del lazo directo de control es:

P(jw)C(jw) = r(w)[cosp(w) + jseng(w)] * [k - j% + jmkd] (2.15)
La cual se puede expresar como sigue:
P(jw)C(jw) = Re(w) + jly (w) (2.16)

El denominador de la funcién de transferencia a lazo cerrado es:

1+ P(jw)C(jw) =1+ R (w) + jlh(w) (2.17)
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Doénde:
Re(w) = kr(w)cosp(w) + r(m)%semp(m) —r(w)wokisengp(w) (2.18)
I, (w) = kr(w)sengp(w) + r(w)cosep(w) * (mkd - %) (2.19)

El sistema a lazo cerrado se hace inestable si:

1+ P(jw)C(jw) =0 (2.20)
O de otra manera, si:
P(jw)C(jw) = —1 (2.21)
Lo que significa que:
Re(w) = -1 (2.22)
I,(w) =0 (2.23)

Considerando (2.17), (2.18), (2.19), (2.20) y (2.21) en [22] se dan, sin
demostracién3, las expresiones para calcular las fronteras de la region de
estabilidad de forma paramétrica (en funcion de la planta, los valores de w y

las ganancias proporcional, integral y derivativa)

k= — 2= (2.24)

* En el Anexo se da la demostracién obtenida por el autor.



ky = kqw? — %‘)‘“) (2.25)

Es directo determinar la regién de estabilidad para un valor constante de kd.

Repitiendo los calculos para un conjunto de kd-valores se obtiene la regién

de estabilidad para el controlador PID.

Se dan a continuacién algunas relaciones que seran de utilidad para la

seleccion de los valores adecuados de las ganancias del controlador

considerando la regién de estabilidad cuando la planta es, a saber:

byy5+bg,
SZ+31 1S+dagy

_ b3, +(by w)?
i = \/(:01—032)2"'(311 w)?

P(s) =

_1 wb
121 37

2
01 dp—w

(@) = tan

Para |la segunda planta:

52+fJ1 2S+b02
s2+ay,5+ag2

P,(s) =

- 2 z
o) :J(hoz w?)2+(bypw)?

(apz—w?)%+(as,w)?

wblz _ tan_l Waqz

boz agy—w?

¢,(w) = tan™?

Estas relaciones se demuestran en el Anexo 1.

apn—1 981

(2.26)

(2.27)

(2.28)

(2.29)

(2.30)

(2.31)



El disefio de controladores PID difiere del problema general de disefio dado

que se restringe la complejidad del controlador. Los métodos de disefio
generales dan un controlador con una complejidad que coincide con la
complejidad del modelo del proceso. Por otro lado estos métodos de disefio,
por ejemplo, los de Ziegler y Nichols para controladores PID, emergen por el
deseo de tener métodos sencillos de disefio que puedan ser empleados por

personas con pocos conocimientos sobre control.

Segun [22], los métodos de Ziegler y Nichols han tenido un gran impacto
sobre la practica del control PID incluso aunque no den como resultado
buenas sintonias ya que con frecuencia es necesario complementar estos
métodos de disefio con una sintonia fina manual para obtener los objetivos

deseados de la dinamica en lazo cerrado.

Al decir de [22], sorprende que los métodos de Ziegler y Nichols “sean tan
ampliamente referenciados ya que dan moderadamente buena sintonia sélo
en situaciones restringidas, lo cual puede explicarse por la simplicidad de los
meétodos y el hecho de que se puedan usar como ejercicios sencillos para los

estudiantes en cursos basicos de control”.

La desventaja principal con los métodos es que utilizan poca informacion del
proceso y que el criterio de disefio de razén de decaimiento de la amplitud de

un cuarto proporciona sistemas en lazo cerrado con pobre robustez.
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Existen otros métodos dedicados a la sintonia manual, la cual se realiza
tipicamente con experimentos sobre el proceso en lazo cerrado. Para llevar a

cabo este método se tiene un conjunto simple de reglas:

¢ Aumentando la ganancia proporcional disminuye la estabilidad,

e El error decae mas rapidamente si se disminuye el tiempo de
integracion,

e Disminuyendo el tiempo de integracion disminuye la estabilidad,

¢« Aumentando el tiempo derivativo mejora la estabilidad.

Finalmente, las reglas de sintonia han sido también formalizadas en
diferentes tipos de sistemas basados en reglas tales como sistemas expertos

o légica borrosa [26]

Uno de los primeros pasos en el disefio de los controladores es encontrar
qué especificaciones debe satisfacer el sistema a lazo cerrado. En algunas
aplicaciones las especificaciones pueden ser vagas, por ejemplo, puede ser
que la perturbacién de carga tipo escalon deba ser atenuada rapidamente y
que el sistema deba ser robusto y poco sensible a las perturbaciones de

medida.

Es evidente que se debe especificar cual es el significado de rapida
atenuacioén de la perturbacion y cual debe ser el compromiso entre la rapidez

y la robustez. En la industria de procesos la robustez y la atenuacién de la



perturbacion son generalmente los objetivos primarios del control y deben

reflejarse en la especificacién de en qué método de disefio se fundamenta.

La perturbacion de carga (o la perturbaciéon a la entrada de la planta) es
generalmente una perturbacion de baja frecuencia, mientras que la de salida
de la planta y la de medida son perturbaciones cuyo contenido energético

esta principalmente distribuido en el rango de altas frecuencias.

En [26] se plantea que no es deseable tener amplificada la perturbacion de
alta frecuencia en la sefal de control pues esto puede darnar al actuador o
proporcionar un alto consumo de energia por lo que la funcidn de
transferencia entre estas entradas y el control debe proporcionar suficiente

atenuacion.

Idealmente la influencia de cualquier perturbaciéon sobre la salida debe ser
atenuada, asi las funciones de transferencia (1.23) y (1.24) deben, o ser
pequerias o estar limitadas en magnitud en cierto rango de frecuencias de

trabajo de la planta.

(2.32)

1+GP

GP
1+GP

(2.33)
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Criterios integrales de desempefio.

El comportamiento del error dindmico en un sistema de control es
comunmente utilizado como criterio de disefio durante la sintonizacién de
controladores PID. Debido a su comportamiento dinamico, este error es

evaluado mediante un criterio o indice de comportamiento.

Los indices de comportamiento se definen como un valor que sirve como
parametro para evaluar la calidad de la respuesta de un sistema ante una
entrada. Asi, la optimizacién de los parametros de un sistema de control
dependera del mejor indice de comportamiento que se pueda lograr

maximizando o minimizando dicho criterio.

Para que un criterio de desempefio sea Uutil, debe ser facilmente computable,
es decir, su optimizacion debe ser factible tanto experimental como
analiticamente; debe ser selectivo, ya que debe proporcionar valores exactos
que indiquen la optimizacién real del sistema y debe estar en funcién de los

parametros del sistema de control.

Los principales criterios de desempefio utilizados para la optimizaciéon de

sistemas de control son:

¢ Integral del error absoluto IAE.
¢ |Integral del error cuadratico ISE.

¢ Integral del tiempo por el error absoluto ITAE.
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e |Integral del tiempo por el error cuadratico ITSE.
e Integral del tiempo al cuadrado por el error absoluto ISTAE.

e Integral del tiempo al cuadrado por el error cuadratico ISTSE.
Criterio integral del error absoluto IAE

La integral del valor absoluto del error IAE esta dada por la ecuacion
IAE = [le(t)d|t (2.35)

Se caracteriza por ser de facil aplicacién y por proporcionar un
amortiguamiento y una respuesta aceptables a la salida del lazo de control.
Sin embargo, este criterio no es capaz de optimizar sistemas altamente
sobreamortiguados o altamente subamortiguados. Ademas, es dificil de

evaluar analiticamente y no es muy selectivo. [21]

En la Figura 2.9, se presentan las gréaficas de la evolucion del error y la salida
del sistema ante una entrada tipo escalén en el valor deseado, asi como el

valor absoluto del error y el valor de la integral IAE.

+—Error
—=—Error absoluto
- --Salida del sistema

—iA

RN 3N BN

Time (sec)

Figura 2. 9. Criterio integral IAE.
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Criterio integral del error cuadratico ISE.

La integral del error cuadratico ISE esta dada por la ecuacion
ISE = [,le*(t)d]t (2.36)

De acuerdo a la Figura 2.10 se observa que se produce una rapida
disminucién de los errores grandes, a través de la curva del error cuadratico.
Esta rapida disminucion de los errores grandes producira una respuesta de
pobre estabilidad relativa debido a las oscilaciones de la sefial de salida,

acorde con la sefial de salida del sistema mostrada. [21]

Este criterio da mayor importancia a los errores grandes pero da poco peso a
los errores pequefios. Es facilmente computable tanto analitica como
experimentalmente pero no es muy selectivo, ya que variaciones de los

parametros no afectan significativamente el resultado final de la integral.

—+—Error

—s—Error cuadratico
-=-Salida del sistema
—ISE

e
e ——

K B

Time (sec)

Figura 2. 10. Criterio integral ISE.



Criterio integral del tiempo por el error absoluto ITAE.

La integral del tiempo por el error absoluto esta dada por la ecuacion
ITAE = [|t » e(t)d|t (2.37)

Bajo este criterio se obtienen respuestas transitorias con sobreimpulsos
pequenos y oscilaciones bien amortiguadas segin se muestra en la Figura
2.11. Al estar el valor absoluto del error multiplicado por el tiempo, errores
grandes son multiplicados por tiempos pequefios, brindando poco peso a los
errores grandes que se dan al inicio del sobreimpulso y gran peso a los
errores pequenos. [21], ademds, se caracteriza por ser un criterio muy

selectivo pero dificil de evaluar analiticamente.

1.20

95

70

——Error _
—=—Error absoluto por tiempo
- --3alida del sistema

=—={T/E

45

.20

-05

Time (sec)

Figura 2. 11. Criterio integral ITAE.
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Criterio integral del tiempo por el error cuadratico ITSE.

La integral del tiempo por el error cuadratico esta dada por la ecuacion
ITSE = [|te?(t)d|t (2.38)

En comparacién con el criterio ITAE se caracteriza por dar poco peso a los
errores iniciales grandes pero castiga a los errores presentes tiempo después
del inicio de la entrada al sistema segun se muestra en la Figura 2.12. Al
igual que el criterio ISE, al disminuir los errores grandes rapidamente segun
se observa en la figura, se podria obtener un sistema con una estabilidad

relativa pobre, debido al aumento en las oscilaciones [21]

- - -Salida del sistema
o~

BB & 3 8 B

Time (sec)
Figura 2. 12. Criterio integral ITSE.
Criterio integral del tiempo al cuadrado por el error absoluto ISTAE.

La integral del tiempo al cuadrado por el error absoluto esté dado por:

ISTAE = ['|t? = e(t)d|t (2.39)

|
I
—+—crmror
—s=—Error cuadratico por el tiempo
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—+—Error
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Figura 2. 13 Criterio integral ISTAE.

Segun se aprecia en la Figura 2.13, los errores grandes son disminuidos
rapidamente por medio de este criterio de desempefo pero sin afectar la

estabilidad del sistema, produciendo una sefal de salida con poca oscilacion.

El ISTAE proporciona un peso pequefio a los errores grandes producidos al
aplicar la entrada escalén al sistema, pero un peso grande a los errores

ocasionados en un tiempo mucho mayor al tiempo de aplicacién del escalon.
Criterio integral del tiempo al cuadrado por el error cuadratico ISTSE.

La integral del tiempo al cuadrado por el error cuadratico esta dado por

ISTSE = [|t? » e?(t)dt| (2.36)




—+—Error
—=—Error cuadratico por

el tiempo al cuadrado
- --Salida del sistema
—|STSE

Time (sec)

Figura 2. 14. Criterio integral ISTSE.

El criterio ISTSE disminuye rapidamente los errores grandes presentes al
inicio del cambio en la entrada del sistema, produciendo una sefal de salida

oscilatoria como se muestra en la Figura 2.14

En la misma figura se puede observar que el criterio integral ISTSE
proporciona factores de peso similares tanto para errores grandes como

errores pequefos.

Desarrollar la sensibilidad y la complementaria, describir el proceso de
eleccion de las ganancias del PID poniendo ejemplo de las zonas de
estabilidad para plantas de o6rdenes similares a la de la UNEMI (segundo
orden), presentar el grafico tridimensional vy la metodologia a seguir

mediante los diferentes evaluadores del error (ITAE, ITE, ITCE, etc.).




33

Red Neuronal Artificial Como Controlador

El método del control difuso es un método matematico para implementar
estrategias de control en el lenguaje natural. Sin embargo, el formalismo de
redes neuronales empleado para el control es otro método de control, el cual
se emplea cuando hay datos disponibles en forma de mediciones (datos

observados) del comportamiento de la planta a lazo abierto.

El Control Neuronal se refiere tanto a una metodologia en la que el
controlador en si mismo es una red neuronal, como a una metodologia donde
los controladores estan disefiados en base a un modelo de la planta hecho

con red neuronal.

Existen dos enfoques diferentes de aplicacion de las redes neuronales en el
control, ellos se denominan Método de Disefio Directo y Método de Disero

Indirecto.

El modo de realizar el entrenamiento y el tipo de red a utilizar determina la
diversidad de los métodos o estrategias de control con redes neuronales

artificiales.

En el presente trabajo nos referimos a las redes neuronales empleadas como
método de ajuste de los parametros del controlador del tipo PID para el
control de procesos. En el método que se propone para el ajuste de las

ganancias del controlador, empleado en Saigua y Vargas [27], no sera
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necesario disponer de una respuesta deseada para realizar el entrenamiento

de la red.

Este método de ajuste de ganancias ha sido probado en plantas que tienen
un fundamento mecanico, como son las suspensiones activas de un cuarto y
medio carro y de lo que se trata es dg verificar, mediante simulacion
computacional, las bondades del método de auto ajuste en procesos

basados en Termofluidos, o sea en procesos quimicos industriales.

Los algoritmos de aprendizaje se basan casi siempre en el meéetodo de
descenso segln el gradiente, que implica que los pesos de la red neuronal
durante el entrenamiento se ajustan siguiendo la direccidon negativa del

gradiente de una funcion de error dada.

Algunos esquemas de control con redes neuronales supervisadas se

analizan brevemente en lo adelante.

Las redes neuronales artificiales mas empleadas han sido el perceptron

multicapa y las redes parcialmente recurrentes Isasi y Galvan [28].

En la Figura 2.15 se muestra un esquema de red neuronal artificial del tipo

perceptron multicapa.
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Figura 2. 15. Red Neuronal Artificial tipo perceptron con la capa de entrada,
la capa escondida y la capa de salida, fuente: [29]

Como se observa, esta red tiene dos entradas, dos neuronas en la capa
escondida con funcién sigmoidal y una neurona en la salida con funcion

lineal.

En el control de la trayectoria del brazo de un robot se ha aplicado un
controlador proporcional como el controlador de realimentacion estabilizante,
el esquema utilizado se muestra en la Figura 2.15, (Hagan and Demuth,)

[29].

Como se ve de la figura, la entrada total a la planta es la suma de la sefial de
control por realimentacion y la sefial de control anticipatorio. Para calcular
este control se parte del modelo de dinamica inversa de la planta empleando

una red neuronal artificial.



Peturbacion
en la planta
‘ Ruido del sensor
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ntrada + Ia planta
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Algoritmo de| RNA
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de la planta
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| modelo de \f)
" | Referencia

Figura 2. 16. Controlador estabilizante con red neuronal por el modelo
inverso de la planta, fuente: [29]

Los autores aseguran que a medida que avanza el entrenamiento de la red
neuronal, la entrada del control por realimentacién converge a cero y el
controlador de red neural aprende a relevar al controlador por

retroalimentacion.

La Figura 2.17 muestra una estructura propuesta en Widrow and Walach [30]
como Sistema de Control Adaptativo con modelo inverso en RNA de la

planta.

El algoritmo adaptativo recibe el error entre la salida de la planta y la salida
del modelo de referencia. Los parametros del controlador en RNA se

actualizan para minimizar el error de seguimiento.
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MODELO INVERSO DE LA
| PLANTA EN RED NEURONAL
CONTROL
ANTICIPATIVO
ALGORITMO
DE ADAPTACION
" . SALIDA DE
IS0 + CONTROL - LA PLANTA
ENTRADA b o =
t ESTABILIZANTE =N P freb
T CONTROL POR REALIMENTACION

Figura 2. 17.Sistema de Control Adaptativo con modelo inverso en RNA de la
planta., fuente: [30]

El enfoque basico de control adaptativo de referencia al modelo puede verse

afectado por el ruido de medida y las perturbaciones de carga.

Una alternativa que permite la cancelacion del ruido y las perturbaciones
incluye el modelo de planta con una red neuronal en paralelo con la misma;
éste modelo debera ser entrenado de tal manera que reciba las mismas

entradas que recibe la planta y producir la misma salida.

Si se emplea la idea de cancelar la perturbacion y el ruido presentes en la
planta debe usarse la diferencia entre las salidas, real y del modelo, la cual
sera interpretada como el efecto del ruido y de las perturbaciones en la salida

de la planta.
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Esa senal se aplica a un modelo inverso de la planta el cual genera una
sefial de control compensadora del ruido y de la perturbacién a la salida de la

planta real.

Control No Lineal Por El Modelo Interno

El Control No lineal Neuronal por el Modelo Interno (NIMC en inglés), se

muestra en la Figura 2.18.

Entrada
e de control -
de entrada + Filtro Salida de la planta
_@'1 Planta —————
i robusto
Salida
predicha
Modelo en :;,I,?, |
RNA de la g -+
g R

Figura 2. 18. Control no lineal por el modelo interno neuronal

Este control se disefia en una red neuronal, en otra red neuronal se tiene un
modelo de la planta y finalmente un filtro de robustez con un Unico parametro
de ajuste segin Nahas and Henso and Seborg [31]. Para representar la
inversa de la planta, si ella existe se entrena generalmente el controlador

neuronal.



El error entre la salida del modelo de red neuronal de la planta y la medicion

de la salida de la planta se utiliza como la entrada de retroalimentacion al

filtro de robustez, cuya salida se alimenta al controlador de red neuronal.

Se pueden entrenar fuera de linea el modelo de la planta y el controlador
partiendo de datos recolectados durante el funcionamiento de la planta. El
filtro de robustez es un filtro de primer orden cuya constante de tiempo se

selecciona para asegurar la estabilidad de lazo cerrado.
Funcionamiento De La Red Neuronal Como Control

La funcion objetivo es:
E(t) = 335, €%(D) (4.17)

e(t) =y, (&) — y(t) (4.18)

La expresion (4.18) es el error de regulacién, vy, (t) es la referencia en el
instante de tiempo t. El tiempo discreto esta representado port y ky toman los
valores T, 2T, 3T, etc., donde T es el periodo de muestreo, el cual se omite por

simplificacion de la exposicion.

El vector de entrada a las dos redes neuronales se define, para el instante de

tiempo t, en |la forma siguiente:

x(H)=[e(t) Ae(t)]’ (4.19)



62

Cada red neuronal tiene tres capas: la de entrada, la escondida y la capa de
salida. La capa de entrada tiene dos entradas dadas por (4.). La capa

escondida consta de una sola neurona y sus entradas son:

5= W113(t) 5 8 wlee(t) (4.20)

En (4.20) wij representa los coeficientes de peso de las conexiones entre la
capa de entrada y la unica neurona de la capa escondida. Para la otra red

neuronal se tiene: w21, w22

Se escoge la funcién sigmoide como funcion de activacion de |la neurona de la

capa escondida. La salida, neto1, de la capa escondida es:

netol = 1 - - (4.21)
14exp(_s) 1.|.exp(_(w1 . e(t)+wude(t))

= = v — (4.22)

Kpn 14exp(_s)

La parte del control que depende de la ganancia proporcional se declara como
sigue:

u, = K, (et (4.23)
Para la parte del control que depende de la ganancia derivativa se tiene:

ug = Kd (t)e(t) (424)

Obseérvese que las ganancias K,(© Y Kq(®) dependen del tiempo. Finalmente el

control es la suma:



(4.25)

u=up+ud

Kp (D) = Ko + Kpp (0 CON Ky (0) = Ko + Kgn® (4.26)

El algoritmo de retropropagacién del error en el sistema de control para la
actualizacion de los pesos requiere el calculo del gradiente de la funcion

objetivo:

aE
VE(t) = | av (4.27)
AE

dwij

Las derivadas parciales se expresan mediante la regla de la cadena:

AEG) _ aB() ae() av(r) au() des() aKp() aKgalt) (4.28)
av  geld) ay(v) ault) dep (V) aKp () aKpa (D) BV

Que proporciona la forma final del término de actualizacién por el descenso por

el gradiente:
2E() _ _ o2 (p)pax (4.29)
av auly)

De igual forma se obtiene:

aE(y) _ aE(+) ge(s) av(y) auls) dey() aKp(H) aKpnlt) an _aS (4.30)
awy e ay(V aulY dep (V) aKp(D) aKp(®  aM 85 awy;

Considerando que:

al _ _exo( <) _ (1 _p) (4.31)
35 l1yexp(_g)l?



Se tiene:

2EQ - _e2(vp(1 — p)x 22 (4.32)
au(t)

aWij
Considerando que:
¥ _ [x =[e(t)] (4.33)
X2 Ae(t)

Los pesos w y v se actualizan por el método de la retro-propagacidn del error
que consiste en moverse en la direccion contraria del gradiente de la funcién

objetivo E(t). Asi:

v=v(t_1)+ yeZ(t)Bgﬁg (4.34)
wy; = wy;(t— 1) + ve?(DVB(1 — B)xjﬂ-"—(ﬂ (4.35)

au(p

Con j=1,2

Y [ es un nimero positivo denominado coeficiente de aprendizaje.

La derivada a1 generalmente es desconocida o su calculo es muy complejo
auly)

segun el proceso a controlar. En Cui y Shin [42] se plantea al respecto:

“El valor exacto de

ﬂyjﬂ| no es importante, debido a que el tamafio del paso
auly)

se puede ajustar.



Ciertamente, esto requiere

av()
au(p)

< yt (4.36)

Por lo tanto, si el signo de axt) se conoce en cada instante de tiempo,
aule)

entonces tenemos un algoritmo simple para entrenar la red neuronal
utilizando el error de la salida del sistema en lugar del error de |la salida de la

red”.

Las ecuaciones de actualizacidén de los coeficientes de peso v1 y w21, w22
de la red neuronal que sirve para ajustar al coeficiente Kd, pueden deducirse
siguiendo un procedimiento semejante.

v, = v, (6 — 1+, e(® de®) B;ﬂ% (4.37)

Wy = w;_,-(t — D+ Y1 e(t) Ae(p)B(1 — n)xj ‘gﬁg‘ (4.38)

La eleccion de la funcién de transferencia de la capa de salida se
fundamenta en que durante el funcionamiento de la planta el valor de las
ganancias puede aumentar o disminuir y por eso las variaciones de las

ganancias Kp y Kd (Kpn, Kdn) pueden ser positivas o negativas.

Por otro lado estas variaciones pueden tener cualquier valor absoluto y no

estan restringidas a valores entre cero y uno.



CAPITULO III.

MODELADO DEL INTERCAMBIADOR DE CALOR

3.1. DISENO DEL EXPERIMENTO DE IDENTIFICACION DE LA

PLANTA

La funcidbn mas importante de un modelo para el propoésito del control es
servir de base para el disefio del sistema de control, el cual cumplira con las
especificaciones dadas a pesar de las limitaciones inherentes del modelo. Es
en estos términos que se debe juzgar la suficiencia de un modelo
matematico. El modelo matematico del desempefio de un proceso que se
encuentra bajo la influencia de perturbaciones degradantes de las variables
de control puede determinarse por tres vias correspondientes a fres

enfoques, a saber Bissell [32]

» Teorica, el comportamiento del sistema se da por un sistema de

ecuaciones, generalmente diferenciales, obtenidas a partir de las
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leyes que rigen el proceso. Este sistema de ecuaciones es el
modelo matematico buscado,

» Experimental, el comportamiento del sistema es estimado y
formulado a partir de los datos recopilados en un experimento
disefiado con ese objetivo. La formulacion que resulte valida es el
modelo buscado,

» La combinacion de ambas.

La via del analisis del sistema involucra la deduccién de una ecuacidn
diferencial o sistema de ecuaciones diferenciales como modelo aplicando las
leyes fisicas y(o) quimicas a los componentes internos del sistema, asi como

formulando los supuestos apropiados de modelacion.

Una vez que el modelo ha quedado definido se calculan o estiman sus
parametros. En general algunos de éstos pueden ser definidos con exactitud
y otros estimados de forma menos exacta. La inexactitud de esta estimacion
se reflejara en los indices de comportamiento del sistema de forma
desfavorable. Las circunstancias y el tipo de proceso determinan qué enfoque
emplear. Si los procesos fisicos involucrados son muy complicados la mejor

via es la experimental.

Si se obtiene un modelo bien ajustado entonces los datos experimentales

podran emplearse para la estimacion de los valores de |los parametros. Este



enfoque experimental es precisamente la Identificacion de Sistema. A partir

de la identificacién se obtiene un modelo como instrumento metodolégico.

En Ljung [33] se senfalan los objetivos concretos que se persiguen mediante
la identificacion del proceso. Segun los intereses del investigador el objetivo
que debe plantearse es emplear el modelo como parte del algoritmo de

control, haciendo las veces de predictor de salidas futuras.

Se puede exigir que el modelo deseado pertenezca a la clase de modelos
lineales. Esta exigencia puede deberse a cierto interés en evitar las
dificultades asociadas a la teoria de control de procesos no lineales, en
primer lugar y en segundo lugar a que la practica demuestra que es posible la
linealizacion de este proceso en los entornos del punto de operacion siempre
que el proceso no sea fuertemente perturbado o que la referencia no

presente variaciones de consideracion.

Segun los recursos, las informaciones disponibles y los objetivos planteados
a la identificacion, se emplean diferentes métodos Ljung [33], ellos son
Identificacién Analitica, Identificacion Experimental mediante Senales
Especiales e Identificacion Recursiva. El primer metodo tiene como
inconveniente principal el requerimiento de un conocimiento muy
especializado sobre la tecnologia del proceso, el cual no siempre esta

disponible.



El segundo es el mas directo y produce resultados a corto plazo. En €&l se

emplean sefales del tipo escalén y las secuencias binarias pseudo-
aleatorias. En la practica se realizan observaciones peridédicas de las
variables y el procesamiento de los datos se realiza fuera de linea. El tercer
método se basa en alguna modificacion del meéetodo de los minimos

cuadrados.

Generalmente se supone una estructura fija para el modelo, reflejado en una
ecuacion en diferencias lineales. Por razones de conveniencia practica se
emplea para estudios de simulacion del comportamiento del proceso. Los

modelos que se identifican son modelos discretos.

Segun Ljung [33] existen diferentes métodos de I|dentificacidén Paramétrica.
En dependencia del criterio de identificacion y del algoritmo de calculo
empleado los métodos reciben diferente denominaciéon. Una breve relacion
de ellos y la informacién a priori que necesitan se ofrece en la tabla. Las
razones para ello son, sobre todo, que proporciona una forma recursiva muy
simple. Ellos han alcanzado gran popularidad con el desarrollo de los

sistemas de control digital.

Para determinar el modelo (estructura y sus parametros) se realizan los

pasos siguientes:

» Diseno del experimento, que involucra el plan del experimento,

» Recogida de los datos de entrada y salida del proceso
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» Identificacion no Paramétrica, que involucra su procesamiento
primario para determinar el orden y la estructura del modelo,

» ldentificacion Parametrica, que involucra el calculo de los parametros
del modelo definido por orden y estructura,

» Validacion del modelo obtenido, que involucra la verificacién del
grado de coincidencia del modelo (de su comportamiento) con el

! proceso a modelar (el comportamiento del proceso real).

\
| Pianteamiento de Ia clase de modelo | == — = = — = 1
| {} .
1
Conocimiento a priori del
o e - e (posibles entradas
r =i Disedio del Experimento v sal s >
1 sus rangos de valores
‘ | i ;
L - o e ] identificacitn no paramétrica |- == — == = == —l
]
: '
1 ]
bk = —— — - ] wenuricacién Paramétrica |-~ — - — — - — — - -
1

- i

b= = - Validacién del Modelo

Figura 3. 1. Esquema representativo de la secuencia de identificacion del
‘ proceso, [33]

En la figura 3.1 se expone un esquema representativo de la secuencia de

identificacioén del proceso.
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El disefio del experimento en la planta se lleva acabo partiendo de las
pruebas iniciales con un paso escalén, el cual se ejecutd considerando un
aumento brusco de la velocidad de la bomba de alimentacion del etilenglicol
al intercambiador de calor de placas mediante el potencidmetro instalado

para tales usos en el variador de velocidad que controla la bomba.

Frecuencia (Hx)
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Figura 3. 2 . Respuesta de la presion de la glicerina al escaléon de 60Hz y
temperatura de 72°C

Un modelo valido segun [34] como funcién de transferencia de segundo
orden para la figura 3.2, es la siguiente:

1520

T i, =
f?””es‘én 52495430

(3.1)

De tal manera que: K=50.67,
w=5.477

£€=0.8216
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Figura 3. 4. Detalle de la respuesta de la temperatura de la glicerina al
escalén de la frecuencia a 60Hz y temperatura de 72°C

Un modelo segun [34] como funcion de transferencia de primer orden para la

figura 3.4, con retardo de 8 segundos, es la siguiente:

71e™8S

TfTemperatura = 64.255+1 (3-2)

De tal manera que: K=71,
(=64.25s



Rango de linealidad del proceso.

Utilizando los datos de la figura 1.1 y 1.3, las variables a controlar son la
temperatura y la presion, de tal manera que se puede notar en la figura 3.5,
que la presion es lineal en forma aproximada en el rango de temperatura de
69°C a 77.1°C; mientras que la temperatura es lineal en el calentamiento

entre 65°C y 82°C
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Figura 3. 5, Rango lineal del aumento de presion vs temperatura.
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Figura 3. 6.Rango lineal de aumento de temperatura de la glicerina,




Adquisicion De Datos

La identificaciéon de la planta y el disefio de los controladores se realizaran en
Simulink de Matlab, mediante un diagrama de bloques (anexo 2) para la
adquisicion de datos usando la Tarjeta NI-USB-6009. Ademas se crean
blogues de funciones para escalar las variables, filtrar las sefiales de entrada
y guardar los datos en el Workspace (anexos 3-6). El tiempo de muestreo
que se selecciona es de 0.25 segundos para la medicion de las variables. En
los parametros de configuracién del modelo de Simulink se selecciona Fixed-

step y ode45 (Runge Kutta).

Para la adquisicion se tomara en cuenta la respuesta al escalén tanto de la
presion como la temperatura. Se realizaron dos experimentos, el primero con
la frecuencia de la bomba del ethilenglicol constante a 40 Hz y variando la
frecuencia de la bomba de la glicerina como se muestra en la figura 3.8 y
luego manteniendo constante la frecuencia de la bomba de la glicerina y
variando la frecuencia de |la bomba del ethilenglicol figura 3.7. El segundo
experimento se realizé variando las dos frecuencias de las bombas a la vez
figura 3.9. Para realizar dichos experimentos, la torre de enfriamiento se dejé
que expulse calor, de tal manera que mantenga constante la temperatura de
la glicerina al punto de operacién de 72°C y presion de 25 psig, con una

apertura del 10% de la valvula, el ventilador de la torre de enfriamiento



apagado y la temperatura del ethilenglicol variando entre 80 y 84°C, con una

funcio

3
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n 0.0143*cos(0.05 t), por el encendido y apagado de |a llama de gas
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Figura 3. 9. Frecuencia igual de las bombas de Ethilenglicol y Glicerina

Para realizar la identificacion de la planta se tomara en cuenta el experimento
1 con la informacién de las figuras 3.7 y 3.8. La identificacién con los datos
del experimento 2, no da buenos resultados, obteniéndose valores que
tienden al infinito en el sistema de control y por lo tanto incontrolable, por
exceso de datos. La forma de las sefales de experimentacion se muestra en

la figura 3.9.

Este resultado proporcionoé la informacién requerida para dar respuesta a las
preguntas: ;qué sefales deben ser empleadas como variables manipuladas
y que sefales deben ser empleadas como variables de salidas en el
experimento?, jcual debe ser el punto de operacion del proceso de
calentamiento del producto?, ;cual debe ser la amplitud de la sefal de

prueba o de excitacion?, ;qué senales deben ser consideradas como



perturbaciones al proceso?, ;qué forma debe tener la sefal de excitaciéon?,

icual debe ser el periodo de muestreo?, ;cual debe ser su densidad
espectral de potencia y la cantidad de muestras para formar la base de datos
para la identificacion y validacién del modelo?. Los experimentos preliminares

permitieron hacer la eleccidén mostrada en la Tabla 3.1.

INTERCAMBIADOR DE CALOR ENTRADAS SALIDAS
T e i Flio [ |Presion
5 e jo min - . LY .
Flujo (it/min) P ﬁ:s ion (Psig) Glicerina \\ [ [|Glicerina
3 x -
o = \
[T (4 \ |
(1} o \
= =
r 2 \
. Flujo] [5 Temp.
- Ethilenglico lcacne

Figura 3. 10. Variables de estudio y relacion entre ellas

I T T T T T T

0 1000 2000 3000 4000 5000 000 7000 8000 9000 10000

Figura 3. 11.Sefales de entrada y salida del sistema, frecuencia de la bomba
de glicerina constante 40 Hz.
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Figura 3. 12. Sefales de entrada y salida del sistema, frecuencia de la
bomba de ethilenglicol constante 40 Hz

Perturbaciones

Ambiente, presién gas

Caracteristicas Ethilenglicol Glicerina

Variables de entrada Caudal Caudal

Variables de salida Caudal, Temp. Presién, Temperatura
Temperatura, Temp. | Temperatura ambiente,

incrustaciones, concentracion

Punto de operacién

78°C

72°C y 25 psig

Valvula de enfriamiento

10%

Ventilador de la Torre

0%

Temp. del ethilenglicol

Variable: 80 - 84°C, y=0.0143"Cos(0.05"t)

Forma sefial de prueba

Sefial escalonada

Duracién en alto, Temp.

656s (10.9 min)

constante

Duracion en bajo, Temp.

450s(7.5 min)

constante

Duracién alto, Presién constante 100s (1.67 min)
Duracion bajo, Presion constante 80s (1.33 min)

Tiempo de estabilizacion | Temp: 167 s Presion:1.1s;Temp:167 s
Periodo de muestreo 0.25s 0.25s

Densidad espectral 0.1 Hz 0.1 Hz

Cantidad de muestras 11000 11000

Tabla 3. 1 Caracteristicas de la excitaciéon y determinacion de variables




Se desestimo el empleo de las sefales tipicas de identificacion (Prbs, suma

de sinusoides, ruido blanco, etc.) considerando que el proceso a identificar
involucra dos escalas de tiempo, una escala viene determinada por variacion
lenta de la temperatura y la otra escala de tiempo por la variacibn mas rapida
de la presion, por lo que se decidio formar una sefal escalonada, de valores
de amplitud binarios que se correspondieran con el rango de variacion
requerido para el tipo de producto, el tipo de elemento calefactor y los
actuadores instalados en la planta didactica. La forma de las sefiales de

experimentacion se muestra en la figura 3.12.

El tiempo de permanencia del valor binario “alto” se estimé considerando la
apreciacion de la constante de tiempo por la curva de reaccion obtenida en

los experimentos preliminares con un paso escalén de la figura 3.2 y 3.4.

3.2 IDENTIFICACION DEL MODELO DEL SISTEMA DEL

INTERCAMBIADOR DE CALOR DE ESTUDIO

La identificacidon del sistema, se realizé empleando el sistema de adquisicién
de datos descrito en el Anexo 2 y el procesamiento de los mismos
empleando el programa en cédigo MATLAB dado en el Anexo 3, segun [35];
el cual emplea el sistema de espacios de estado en el dominio del tiempo

mediante |las ecuaciones siguientes:

2(H)=Ax(t)+Bu(t)+Ke(t) (3.3)

y(t)=Cx(t)+Du(t)+e(t) (3.4)



A, B, C, D, and K son matrices en espacios de estados, u(t) es el vector de

variables de ingreso, y(t) es el vector de las variables de salida, e(t) es las

perturbaciones y x(t) es el vector de estados.

Después de haber ingresado los datos en Matlab, se crea una matriz de dos

entradas y dos salidas (TITO) y la respuesta al escalon:

PHE.InputName = {'Fluj_Glic';'Fluj_Ethil'}; % Dos entradas del sistema
PHE.OutputName = {'Pres_Gilic';'Temp_Glic}; % Dos salidas del sistema
figure(1) plot(PHE(:,1,1)) figure(2) plot(PHE(:,1,2))

figure(3) plot(PHE(:,2,1)) figure(4) plot(PHE(:,2,2))
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Figura 3. 13. Respuesta al escalon de las variables del sistema
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Figura 3. 14. Respuesta al escalén de las variables del sistema

Un primer paso para tener una idea de la dinamica del sistema, es buscar en
las respuestas a un escalén entre los diferentes canales estimados
directamente de los datos, como se ve en la figura 3.14, las variables que
mas se afectan entre si, teniendo una gran dinamica son: primero, el flujo del
ethilenglicol en la temperatura de la glicerina; segundo, el flujo de la glicerina
en la presion de la glicerina, también el flujo del ethilenglicol en la presion de
la glicerina, y sin dinamica practicamente, la relacién entre el flujo de la

glicerina en la temperatura de la glicerina.

Las funciones de transferencia encontradas en tiempo discreto con orden 50

son:

From input "Fluj_Glic" to output

Pres_Glic:

-0.0007299 - 0.002732 z"-1 - 0.04352 z*-2 - 0.08901 z*-3 + 0.01497 z*-4 +... + 0.0005252 z"-44 +
0.002292 z"-45 + 0.002215 z*-46 + 0.002035 z*-47 + 0.002682 z"-48 + 0.002184 z"-49



Amplitude

Temp_Glic:
6.163e-05 + 0.0001291 z*-1 + 0.0001605 z"-2 + 0.0001771 z*-3 + 0.0001733 z"-4+... - 5.357e-05
z"-44 - 6.288e-05 z"-45 - 7.81e-05 z"-46 - 7.91e-05 z* -47 - 3.379e-05 z"-48 - 3.073e-05 z"-49

From input "Fluj_Ethil" to output

Pres_Glic:

0.003005 + 0.005977 z*-1 + 0.008263 z*-2 + 0.009479 z*-3 + 0.009583 z*-4+ ...+ 0.002274 z*-44
+0.003115 z*-45 + 0.003804 z"-46 + 0.00413 z*-47 + 0.003938 z*-48 + 0.003194 z*-49

Temp_Glic:
-0.1777 + 0.4275 z*-1 - 0.1857 z*-2 - 0.04714 z*-3 + 0.001579 z"-4+... - 0.0065 z*-44- 0.003073
z"-45 - 0.003339 z*-46 + 0.001413 z"-47 + 0.0006273 z"-48 + 9.424e-05 z"-49

Sample time: 0.25 seconds
Discrete-time identified transfer function.
Parameterization:
Number of poles: [0 0;0 0] Number of zeros: [49 49;49 49]
Number of free coefficients: 200
Use "tfdata", "getpvec”, "getcov" for parameters and their uncertainties.
Status:
Estimated using IMPULSEEST on time domain data "PHE".
Fit to estimation data: [-206;-4193]%
FPE: 1.243e+05, MSE: 2525

Para mirar la importancia de las respuestas, la trama de impulsos se puede

utilizar en su lugar, con la confianza de las regiones correspondientes a 3

desviaciones estandar:

From: Fiuj lic

To:Pres,lic

To: Tompﬁac
°

o »
1 m
! 10, Fu_Glc to Temp_Gtc
93 ! paak 0.000811
| Azt (seconds) 175
i r :

g I

T8 2 4 ] L] 1 12 1" 16 B0 2 4 € B 10 12 1 18 18
Time (seconds)

Figura 3. 15. Regiones de confianza del sistema



Es evidente que las influencias principales estan en la diagonal dominante,

figura 3.15; es decir, la Presion de la Glicerina se ve afectada en mayor
medida por el caudal de la Glicerina (Presiéng,.vs Caudalg,) y la
Temperatura de Glicerina se ve afectada principalmente por el Caudal del
Ethilenglicol (Temperaturag,,. vs Caudalg,,,) y €n menor medida la Presion
de la Glicerina afectada por el Caudal del Ethilenglicol (Presiéng,. Vs
Caudalgy,,) y por ultimo la Temperatura de la Glicerina con el caudal de si
mismo (Temperaturag,. Vs Caudalg,.). El modelo en espacios de estados de

dos entradas y dos salidas es:

mp=ssest (PHE (500:8600))
mp =
Continuous-time identified state-space model:
dx/dt = A x(t) + B u(t) + K e(t)

y(t) =C x(t) + D u(t) + e(t)
A= x1 x2
x1 -0.0005%97 -0.001004
x2 =-3.918e-06 -0.08559
B = Fluj_Glic Fluj_Ethil

xl -7.472e-06 -2.653e-06
x2 -0.0005213 1.521e-05

c = x1 x2

Pres_Glic =201.5 39.31
Temp_Glic -389.2 0.02814

D = Fluj_Glic Fluj_Ethil
Pres_Glic 0 0
Temp_Glic 0 0

K = Pres_Glic Temp Glic

x1 1.05e-05 -0.0189

x2 0.1034 -0.01211

El resto de la informacion que proporciona el Toolbox de Identificacién sobre

el modelo identificado se da a continuacion.

Parameterization:
FREE form (all coefficients in A, B, C free).



Feedthrough: none

Disturbance component: estimate

Number of free coefficients: 16

Use "idssdata", "getpvec", "getcov" for parameters and their
uncertainties.

Status:
Estimated using SSEST on time domain data.
Fit to estimation data: [87.79:;99.66]% (prediction focus)

FPE: 1.72e-07, MSE: 0.003592

Los resultados obtenidos en el formalismo de espacio de estados y su

posterior transformacion a funcién de transferencia se muestran

continuacion.

A=mp.a; B=mp.b; C=mp.c; D= mp.d;
[num1,den1]=ss2tf(A,B,C,D,1); [num2,den2]=ss2tf(A,B,C,D,2)
sys111=ti(num1(1,:),den1(1,)); sys121=tf(num1(2,:),den1(1,:))
sys211=tf(num2(1,:),den2(1,:)); sys221=tf(num2(2,:),den2(1,:))
numi= 0 -0.0190 0.0000
0 0.0029 0.0000
den1=  1.0000 0.0862 0.0001

num2= 0 0.0011 0.0000
0 0.0010 0.0001
den2=  1.0000 0.0862 0.0001

Las funciones de transferencia encontradas para el sistema son:

yl(s) ~ —0.01899s + 1.116e — 05
ul(s)  s2+0.08619s + 5.1326e — 05

y2(s)  0.002893 s+ 4.527e — 05
ul(s)  s2+ 0.08619s + 5.1326e — 05

y1(s) _ 0.001133 s + 4.92e — 05
u2(s) s2+ 0.08619s + 5.1326e — 05

y2(s) 0001033 s+ 9.431e— 05
u2(s) 52+ 0.08619s + 5.1326e — 05
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La respuesta al escalén de cada una de las funciones de transferencia

encontradas se puede ver en la figura 3.16:
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Figura 3. 16. Respuesta al escalén para cada una de |las funciones de
transferencia encontradas

onb

015

1200

Figura 3. 17. Detalle de la Respuesta al escalon para la primera funcién de

transferencia ﬂ—g—; en fase no minima.

3.3 VALIDACION DEL MODELO

La validacion del modelo identificado se realiza también mediante el
programa del Anexo 3. La misma comienza después del comentario:

$validacién del modelo. Los graficos que resultan de la validacion se
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muestran en la figura 3.18. Para esto se utilizaron los datos desde las
muestras del 500 al 8600 (8100 muestras) para la identificacién y la

validacion desde la muestra 8601 al 11000 (2400 muestras)
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Figura 3. 18. Validacion en Matlab del modelo encontrado

Como se observa de la figura 3.18, el modelo tiene un 81% de confianza de
similitud a los datos encontrados en la experimentacion, lo cual es una buena
identificacion del sistema por el lado de la temperatura, mientras que se tiene

un 45% de similitud por el lado de la presion.
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Figura 3. 19. Diagrama de Nyquist para las funciones de transferencia
encontradas en la identificacién de la Planta didactica

De acuerdo a la figura 3.19, muestra el diagrama de Nyquist de cada funcion
de transferencia, el cual indica que son inestables a excepcion de la primera

funcion de transferencia que esta en fase no minima.

Analisis en el espectro de la frecuencia

Realizando un analisis del espectro de la frecuencia a los datos utilizados
para la identificacion en Matlab, se encuentra en la figura 3.20, de acuerdo al
diagrama de Bode, la magnitud de salida de la presion y temperatura de la
glicerina contra la entrada caudal de la glicerina, son muy pequefios y por lo
tanto atenuados en el sistema; su fase esta a 0 grados. la magnitud de salida

de la presion y temperatura de la glicerina contra la entrada caudal del
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ethilenglicol, son mucho mas pequerios e imperceptibles en el sistema, con
esporadicos picos de gran magnitud, relacionados con la fluctuacion del
encendido y apagado de la flama; y su fase esta en 180 grados, lo que indica

una relacién de desfase entre variables.

%% Andlisis espectral en Matlab
gl=spa (PHE (500:8600) )
figure,plot(gl)

Bode Diagram
From: Fluj lic From: Fiuj thil

=

To: Pres Jic
B

Phase (deg) Magnitude (dB) Phase (deg) Magnitude (dB)
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41
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Figura 3. 20. Analisis espectral de la frecuencia del sistema TITO

Utilizando la funcién de Autocorrelacion en Matlab en las variables de salida
(figura 3.21), se encuentra que existe un ruido coloreado, en el sistema, el
cual es intrinseco y derivado del encendido y apagado de la llama;
verificando en el eje las abscisas de correlacion, los valores sobrepasan a la
constante de tiempo del intervalo de correlacién en cada variable de salida 1=

0.9s para la presién y 1= 165s para la temperatura. [36]

u Temp Glic(500:8600)
F= 1/0.25 l/tiempo de muestreo



rxx3=xcorr (u3) zAutocorrelacién

plot (rxx3)

[c_ww,lags] = xcorr(rxx3, 'coeff'); %Autocorrelacidén normalizada
plot (lags,c ww)

-15 -1 05 0 0§ 1

Figura 3. 21. Autocorrelacién para la Presidén y Temperatura de la Glicerina

Utilizando la densidad espectral de potencia, para cada variable de salida,
(figuras 3.20 y 3.21) como una funcién de Matlab, indican que las sefales
de las variables de salida estan a baja frecuencia (regién de 0.5 Hz), y por lo
tanto el ruido que exista dentro de estas sefiales son muy pequenos en

magnitud y no gobiernan a la planta didactica.

Los valores negativos de la densidad espectral de la potencia en el eje “y”, ‘
(areas de color naranja), indican que son magnitudes muy pequefias, con ‘
respecto a los valores positivos (areas de color verde), ya que la escala es de

tipo logaritmica. |

u3= Temp Glic(500:8600) % correlacion ‘
h3 = spectrum.welch; % crea un objeto welch
psdthd,u3, "¥s"  Pa) s
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Figura 3. 22. Densidad espectral de Potencia para la variable Presion y
Temperatura en la Glicerina

El modelo Simulink que permite estudiar el comportamiento del proceso de
calentamiento del producto en la instalacién didactica se muestra en la figura

3.20.

— <

B Transfer Fcn To Workspace

Step v I

Transfer Fen1

| Transfer Fcn2

To Workspace1

Transfer Fcn3

Figura 3. 23. Modelo en Simulink de la Planta didactica
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Figura 3. 24. Respuesta en el tiempo del modelo multivariable
identificado ante un paso escalon.

En la figura 3.24 se muestra la respuesta en el tiempo del modelo
multivariable identificado ante un paso escalén. Como se puede observar, la
reaccion del modelo con entrada u1 y salida y2 se corresponde con un
modelo de fase no minima, el cual es un proceso con dinamica dificil de

controlar
Perturbaciones en el intercambiador de calor.

El sistema didactico consta principalmente de un intercambiador de calor, el
cual tiene cuatro variables de estudio, con las siguientes perturbaciones en el

sistema (figura 3.25).
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Figura 3. 25. Perturbaciones principales en el intercambiador de calor de
placas.

La planta didactica, tiene como principales perturbaciones externas por el
lado del ethilenglicol, a la disminucién de la potencia de calor entregada por
la flama, ya que esta proviene de un tanque de gas licuado de petroleo, que
con el paso del tiempo de trabajo su presion disminuye, ademas la
vaporizacion del agua del ethilenglicol, hace disminuir la cantidad de masa al
bajar el nivel en el tanque de aporte de calor. Por el lado de la glicerina, la
vaporizacién del agua hace que los parametros de la planta cambien

también, por disminucion del nivel en el tanque. .



CAPITULO IV.

DISENO DE LOS CONTROLADORES PARA EL

INTERCAMBIADOR DE CALOR TIPO CALEFACTOR

4.1. DETERMINACION DE LOS OBJETIVOS DEL CONTROL PARA EL

SISTEMA INTERCAMBIADOR DE CALOR

En un intercambiador de calor generalmente se desea mantener constante la
temperatura del fluido de salida mediante la variacion de la temperatura
entrada o la cantidad de caudal del fluido caliente, otras maneras de lograr
los mismos objetivos son variando el coeficiente total de transferencia de

calor o el area de transferencia de calor.

En el intercambiador de calor de placas de la instalacion didactica del
laboratorio de Termofluidos de la UNEMI, es posible poner en practica la

estrategia de controlar la temperatura de la glicerina variando la razén de
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flujo del fluido calefactor o ethilenglicol; en este caso se mide la temperatura

de la glicerina y se actua sobre la razén de flujo (caudal) del ethilenglicol.

Como se plantea en la introducciéon del presente Trabajo de Titulacion la
viscosidad de la glicerina, varia con respecto a la temperatura en forma
inversamente proporcional. Debido a esto la presion de la bomba principal no
podra ser constante. Esto requiere realizar el control de la presion mediante
otro variador de frecuencia el cual regulara la velocidad angular de la bomba

y la presion de la glicerina.

4.2. DISENO DEL CONTROLADOR CLASICO PID PARA EL SISTEMA

DE ESTUDIO

El sistema que se estudia es un sistema de dos entradas y dos salidas, o sea
es un sistema TITO (Two Inputs Two Outputs). El control de los sistemas
TITO se disefa a partir de los requerimientos de disefio de los sistemas

MIMO, segun Skogestad and Postlethwaite [36].

En el anexo 4, se muestra en detalle el Sistema de intercambiador de calor
para flujos viscosos para el calentamiento, con el sistema de control PID por
computador, el sistema de acondicionamiento y filtrado de las sefiales de las

variables de estudio, los actuadores y el modelo de la planta en sistema

multivariable TITO




Calculo De La Matriz De Ganancias Relativas (Rga Relative Gain Array)

Dado que se tiene ahora un sistema de dos entradas y dos salidas se
requiere determinar el mejor apareamiento de variables manipuladas vy
variables a controlar. Para ello se determina la Matriz de Ganancias

Relativas, en lo adelante MGR.

1.116 4527

5113 s5.a13| _ [0.218 0.885

4920 9431| ~ 10962 1.844
5113 5113

g = limg_ G(s) = (4.1)

Para algoritmizar los resultados supdngase que

K,; = 0.218,K,, = 0.885,K,, = 0.962,K,, = 1.844 (4.2)

Entonces, la ganancia relativa A11 es dada como la relacion:

-
fiu1
A = aﬁrz (4.3)
uily,
Para encontrarla se procede como sigue:
Y11 _ [Kia Kiz] U] _ [Kyug + K12u2]
vl = s ol gl = L + Ko (4.4)
yi = Kjuy + Kjpu, (4.5)

Yo = Kauy + Kppup (4.6)




Para determinar la derivada parcial del denominador de (), se elimina la

variable de control u2 del sistema de ecuaciones (), asi:

De donde:

ay, _ k42K
ﬂu1 V2 Kaz

Finalmente el valor de esta ganancia relativa es:

(4.7)

(4.8)

(4.9)

(4.10)

9y1
l o ﬂul 112 o K11 - 1
11 — _ijy_l' - K Ki2K21 — 1 Ki12K21
duq ¥2 11 K3z Ki11K22
Sustituyendo los valores:
ayy
duy |, 1
- B _
M1=5y 1~ _0885+0962 8946
ou, - ~0.218+ 1.844

Este calculo puede realizarse con el siguiente conjunto de instrucciones en

codigo MATLAB:

9=[0.218 0.885;0.962 1.844];

(4.11)



IN=inv(g); (4.12)
lamda= (IN)'.*g (4.13)
lamda = [0.8946 -1.8946

-1.8946 0.8946]
Finalmente, la matriz GR es:

1= [0.894—6 —].8946}

—1.8946 0.8946

Se observa que la suma de los elementos de la matriz por fila y por columna

es igual a la unidad.

o7

Las reglas de selecciéon se resumen de la siguiente manera (Liu and Gao)

[37]:

1- Tratar de hacer los lazos con aquellos pares de variables para las cuales

el valor de la ganancia relativa es cercano a la unidad.

2- Evitar hacer los lazos de control con aquellos pares que tienen valores

negativos de ganancia relativa en estado estable.

Construida la Matriz de Ganancias Relativas se analizan los resultados para

seleccionar los pares de variable manipulada/variable controlada.
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Con estas recomendaciones se determina hacer los lazos de control como

sigue:

L 21 (4.14)

Uz > Y2 (4.15)

Para el control de los sistemas multivariables pueden emplearse los
desacopladores. Sin embargo, el uso de los desacopladores esta restringido
a la planta lineal, esto se debe a que se utiliza un mecanismo de cancelacion.
Un cambio del punto de operacién en una planta lineal causara que la

cancelacidon no sea eficaz.

Por otro lado segun Albertos y Salas [38] el disefio del desacoplador puede
no ser deseado para plantas con comportamiento de fase no minima cuando
se incrementan los ceros del semiplano derecho (RHP zeros). La accién de
desacoplamiento por realimentacion no trabaja en este caso. Por otro lado, el

desacoplamiento es muy sensible a los errores de modelado.

El hecho de ser un mecanismo de cancelacién restringe la aplicabilidad del
método ya que no podra ser aplicado con plantas que tienen ceros de fase
no minima ya que la cancelacion generara polos inestables. Errores en el

modelo también pueden causar problemas.
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El objetivo de disefar el controlador para lograr un comportamiento
satisfactorio en los sistemas de control multivariables con interacciones

plantea, por tanto, un gran desafio en materia de disefio del control.

En el disefio de controladores para sistemas multivariables, un punto de
partida tipico es el uso de varios controladores simples, independientes,
usando cada controlador una variable de entrada para controlar una variable

de salida asignada previamente.

Los controladores Pl son empleados en los lazos multiples para muchos
procesos multivariables. El mismo es incuestionablemente el algoritmo de
control de mayor uso en el control de procesos industriales segun Astrém.

[22]

Considerando lo expresado anteriormente se disefia un controlador del tipo
PID de manera tal que elimine los errores de establecimientos mostrados en

la figura 4.2

Dado que, por las razones antes expuestas, no emplearemos una técnica de
disefio del desacoplador, se pasa a disefiar el controlador PID para un

sistema multilazo con lazos de control individuales.

El principal obstaculo para el buen ajuste del controlador son las
interacciones que existen entre los lazos de control de un sistema de

multiples lazos. Esto es lo que hace riesgoso adoptar la estrategia de ajuste
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de los controladores individualmente, de manera aislada de los otros, con la
esperanza de que cuando todos los lazos estén finalmente cerrados, el

desempefio global del sistema seguira siendo adecuado.

Aunque se han propuesto varios procedimientos de ajuste (cf. Niederlinski
[39] y MacAvoy [40]) el procedimiento que normalmente se sigue en la

practica es el siguiente (Babatunde & Ogunnaike) [41]:

1. Con los otros lazos en control en régimen manual, ajustar cada lazo de
control independientemente hasta que se obtenga un desemperio de lazo

cerrado satisfactorio.

2. Restaurar todos los controladores a la operacion conjunta bajo control
automatico y reajustar los parametros de ajuste hasta que el desempefio

general a lazo cerrado sea satisfactorio en todos los lazos.

En la figura 4.1, se muestra el esquema Simulink que logra controlar las
variables de salida a las referencias especificadas en este caso de la unidad

generica.




Incremento Saturacion
Presion Caudal Giicerina
(+17,-16) [ithmin]
u2
‘-.
Incrementc
temperatura

Figura 4. 2. Control Pl en Simulink con sus funciones de transferencia
para la planta de procesos

En la figura 4.3, se proporcionan las respuestas en el tiempo del sistema
multivariable a la variacion en la referencia, durante el ajuste de las

ganancias proporcional e integral de ambos controladores PI.
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Figura 4. 3. Ajustes iniciales de las ganancias del sistema Pl de la planta

El ajuste se realizd variando las ganancias una por corrida. Las mejores
respuestas se obtuvieron variando la ganancia proporcional del primer
controlador desde 10 hasta 100. Como se observa, la respuesta de la
variable y1 se hace mas plana a medida que aumenta la ganancia
proporcional. La variacién de la ganancia integral no tiene igual influencia que

la proporcional sobre las variables controladas.

Figura 4. 4. Ajustes final de las ganancias del sistema Pl de la planta
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El mejor valor (minima diferencia entre el maximo y el minimo de la

respuesta) se observa para la curva de color celeste de la figura 4.4, donde:

AY = Yiax — Ymin = 1.003 —0.9976 = 0.0054 (4.16)

Con ganancia proporcional de 200 para y1 y 0.001 para y2. La ganancia

integral quedd ajustada a 10.

Técnica de ajuste de los Controladores Multivariables Independientes

En el caso cuando un sistema multivariable puede ser controlado como lazos
independientes de control determinados por el pareo de variables
manipuladas y variables controladas, empleando la MGR el ajuste de los
controladores del tipo PID se realiza de manera independiente. En lo que

sigue se explica el ajuste de controladores PID para un sistema TITO:

1) Se independizan los lazos de control de manera que sobre uno de los
lazos no influya el otro lazo de control. En el diagrama Simulink de la figura
4.4 esto se logra multiplicando por cero la influencia entre los lazos de control
con un blogque Gain con una ganancia igual a cero en la interaccion.

2) Se aplican las mismas reglas de sintonia empleadas para el ajuste de
las ganancias de los controladores del tipo PID, tales como de “Ziegler and
Nichols test” para lazo cerrado (de oscilaciones mantenidas) o abierto (por la

Curva de Respuesta), “Cohen and Coon test” a lazo abierto, etc.
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3) En nuestro caso y considerando que las reglas de sintonia no
proporcionan valores exactos de tales ganancias ya que el modelo
matematico que se empled por los autores de tales métodos no coincide, en
lo absoluto, con los modelos de las plantas a controlar en el laboratorio de
Termofluidos de la UNEMI se procede por el Método de Prueba y Error
iniciando el ajuste para un controlador Pl en ambos lazos de control.

4) La ganancia integral inicial se iguala a cero y la ganancia proporcional
inicial se escoge igual a la unidad (en los métodos mencionados se escoge
de valor pequefio).

5) La ganancia proporcional se aumenta sistematicamente hasta lograr
disminuir lo mas posible el valor del error a la entrada del controlador
proporcional, cuando la disminucién de este error no sea significativa, se
mantiene el ultimo valor de la ganancia proporcional y se procede a conectar
la parte integradora del controlador paralelo PI.

6) La ganancia de la parte integradora se establece de tal manera que el
error del sistema a lazo cerrado disminuya considerablemente. En este caso
ha terminado la sintonia o ajuste del controlador PI.

7) En el caso cuando se tienen oscilaciones alrededor del punto de
operacion se conecta la parte derivativa mediante la cual ajustando su
ganancia se disminuye el caracter oscilante de la respuesta en el dominio del

tiempo.
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El sistema multivariable muestra dos escalas de control, la una es mucho
mas rapida que la segunda, esta afirmacién se fundamenta en la rapidez con
que la variable presion alcanza el valor final o de establecimiento mientras
que la variable temperatura demora muchisimo mas en alcanzar su valor de
establecimiento. La respuesta final del sistema TITO ajustado se muestra en

las figuras 4.6 y 4.7.

ul
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Figura 4. 6. Respuesta controlada de |la presién con dos lazos PID
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Figura 4. 7. Respuesta controlada de la temperatura del sistema en el
sistema de control con dos lazos PID
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Figura 4. 8. Esfuerzo en el control de la presién del sistema con dos lazos
PID para cada variable controlada
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Figura 4. 9. Esfuerzo en el control de la temperatura del sistema con dos
lazos PID para cada variable controlada
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Para corroborar las ganancias del sistema PID, se puede utilizar en Simulink
el bloque del mismo nombre “PID” y utilizar la opcién “Tuning”, como se

muestra la figura 4.7.

2t (PR | U Lo 2 T T e (L Lo o o (O

= B P T g ¥ p Ewes mageran Gan margr 346 48 909385 1 M6 900 . |
P/ : : —— Tunet reageose || Fhase cargn HEdeg DLl MSda@iBa |

L]

BEUNN _ SEEOINS.

Phase margn 0 deg @ 000752 1. 1 degg & 0030 s
CUlsced-lcop suabibty Stubie tnasie |

Figura 4. 11. Ganancias del control PID Tunning en Simulink de la planta



De acuerdo a las figura 4.8, las ganancias del sistema PID, anteriormente

encontradas en la figura 4.5, se corroboran con el procedimiento en PID

Tuning de Simulink.

4.3. DISENO DEL CONTROLADOR NEURONAL PARA EL SISTEMA

INTERCAMBIADOR DE CALOR

Se encontré que el sistema PID, es eficiente en el seguimiento de las
variables de control: presion y temperatura. Sin embargo |os parametro de la
planta pueden variar con respecto al tiempo o aumentar las magnitudes de
las perturbaciones; por lo tanto es importante contrarrestar los efectos de

dichas variaciones.

En este capitulo analizaremos el control PID Neuronal para mejorar el
sistema de control de la planta de intercambiadores de calor . El control PID
neuronal, esta conformado por el controlador PID sumado a una red
neuronal. Es precisamente esta red neuronal quien se encarga € compensar

los efectos de los cambios en los parametros de la planta

Metodologia de ajuste del Controlador PID Neuronal

De manera similar a como se procedio a sintonizar los controladores del tipo
PID en la planta del Laboratorio de Termofluidos se prueba el ajuste de los
controladores PID con redes neuronales (NNPID) ajustando los valores de

las ganancias proporcional, derivativa e integral.
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El primer paso es aislar los lazos de control de manera que se ajusten de

forma independiente, uno a uno.

En la Figura 4.9 se muestra el lazo de control de la variable presion en el
intercambiador de placas para el calentamiento del producto de la planta sin

interaccién con el caudal del ethilenglicol.

To Workspace1
"
=
-
- Terminator
K To Workspaced
Step _’EI
Terminator2
un JF | 001898541 118e-05 4 %
£40.086199+5.132¢05 3
5 Saturabon Transier Fon To Warkspace
fom Stept Gato

Figura 4. 12. Lazo de regulacion de la presion

En la figura 4.17 se muestra el cuadro de dialogo del bloque “constant’
ubicado dentro del subsistema (Subsystem) Controlador NN_PID. El ajuste
de los parametros se lleva a cabo variando los tres ultimos valores del vector
mostrado en el campo “Constant value”. Inicialmente tendremos un valor de -

50 para la ganancia proporcional, y nulas las ganancias derivativa e integral.




'3 Source Biock Parameters: eta etal Kpl Kd0 KGO
Constant

Output the constant spedified by the 'Constant value’ parameter. If
"Constant value' is a vector and Tnterpret vector parameters as 1-D' is
on, treat the constant value as a 1-D array. Otherwise, output a matrix
with the same dimensions as the constant value.

[ Main | Signal Atiributes |
| Constant value:

(7 Interpret vector parameters as 1-D
i i Sampling mode: S@mpie based ]

! Sample time:

| inf

o

Figura 4. 13. Cuadro de dialogo del subsistema NNPID de la planta

La respuesta del lazo cerrado y el esfuerzo en el control se muestran en la
figura 4.11 y figura 4.12 respectivamente. Como se observa para un esfuerzo

en el control de poca magnitud (no supera los valores absolutos de 10) se

obtiene un buen desemperio, valorado este por la rapidez de crecimiento y el

establecimiento. Es de destacar que el valor de establecimiento no se

corresponde con la unidad.

Presion y emor en ¢l sistema

40 50 80
Tiempo de simulacién

Figura 4. 14. Respuesta a lazo cerrado de la planta
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Figura 4. 15. Diagrama del Esfuerzo en el control de la planta

Mediante sucesivos ajustes de los valores mencionados se puede lograr una
disminucién del error en el estado estacionario. Asi, para el valor de la
ganancia proporcional igual a -100 el comportamiento del sistema a lazo

cerrado se muestra en las figuras 4.13 y 4.14.
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Figura4. 16. Control de la presién y el error de la planta
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Figura 4. 17. Esfuerzo de control en el sistema en estado critico oscilatorio

La tendencia a la inestabilidad del sistema a lazo cerrado es evidente. Un

nuevo ajuste de las ganancias a Kp=-50 Kd=-0.01 y Ki=-5 proporciona el

comportamiento sefialado por las figuras ee y rr.
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Figura 4. 18. Control de la presién y el valor del error con Kp=50
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Figura 4. 19. Esfuerzo de control en el sistema en forma estable

Finalmente se ajustan los valores de las ganancias a Kp=-45 Kd=-0.01 y Ki=-
3 y el comportamiento en el dominio del tiempo es como se muestra en las

figuras 4.16 y 4.17.
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Figura 4. 20. Control de la presién y el error de la planta con Kp=45
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Figura 4. 21. Esfuerzo de control para Kp=45

Este comportamiento logrado es un comportamiento aceptable considerando
que en el lazo de control esta presente un elemento de saturacion el mismo

que considera los limites en la sefial de entrada al actuador.

Para el ajuste del segundo lazo de control de la planta se procede de igual
manera. Se comenzd con los valores Kp=20 Kd=0.05 y Ki=50. Lo cual

proporcioné el desempefo dado en la figura 4.22.
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Figura 4. 22. Control de la temperatura y error de la planta con Kp=20
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Figura 4. 24. Control de la temperatura de |la planta con Kp=500
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Figura 4. 25. Esfuerzo de control para Kp=500
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Ajustes sucesivos por prueba y error dan mejores comportamientos
lograndose el menor error cuando las ganancias fueron de Kp=500
Kd=0.0001 y Ki=0.1. Los resultados para la variable controlada, para el

esfuerzo en el control y para el error se proporcionan a continuacion.

Comparando las figuras obtenidas es evidente que la Ultima terna de ajuste
proporciona no solo mayor exactitud sino que ademas aumenta la rapidez
con que la variable controlada alcanza su valor final a pesar de que la accién

de control esta acotada a valores absolutos no mayores de 10.

La segunda fase de ajuste de los controladores PID neuronales comienza
con restablecer la interaccién de los lazos de control. En la figura 4.22 se

muestran ambos lazos con interaccion.

Figura 4. 26. Planta general del laboratorio de Termofluidos controlada con
controladores PID con autoajuste neuronal.
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Figura 4. 27. Planta con controladores PID con autoajuste neuronal y detalle
de sus funciones de transferencia.
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Figura 4. 28. Repuesta de la presién y el error con controlador neuronal y su
interaccién con la temperatura.
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Figura 4. 29. Esfuerzo de control en la presion del sistema
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Figura 4. 30. Repuesta de la temperatura y el error con controlador neuronal
y su interaccion con la temperatura.
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Figura 4. 31. Esfuerzo de control en la temperatura del sistema
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4.4 DISENO DE PRUEBAS

Los resultados de las pruebas por simulacion de los controladores de la
planta de intercambiadores de calor de fluidos viscosos, tanto para el control
clasico PID y PID con red neuronal, que pueden ser vistas en las graficas

4.26 al 4.29, permiten controlar las os variables del sistema.

Pruebas de los Controladores con PID Clasico y PID con Red Neuronal

Para determinar cuan eficiente es el sistema NNPID, se realizaran varias
perturbaciones en el sistema; para lo cual en todos los casos y en cada lazo
se aplican sendas perturbaciones en la carga a los instantes 100 y 200
segundos de simulacion y ademas se afadira una perturbacién que simula el
encendido y apagado de la llama como un forma sinusoidal

y(t)=0.0143cos(0.05t) en el lazo de control de la temperatura.

L M s M
L 50 100 150 200 250

Figura 4. 32. Control de la presién con PID y perturbacion en 100 s.
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Figura 4. 33. Control de la temperatura con PID y perturbacion a 200s.
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Figura 4. 35. Esfuerzo de Control de la temperatura con PID clasico y
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perturbacién al tiempo de 200 seg.
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Figura 4. 36. Control de la presién con PID neuronal y perturbacién al tiempo

de 100s y 200s.
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Figura 4. 37. Control de temperatura con NNPID y perturbacién a 200 s.
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Figura 4. 38. Esfuerzo de Control de la presion con NNPID y perturbacion a
100s y 200s.




2
E
o
L 4r .
L
s
s o i
é' V\ W
o
L
o =
2k N
_d 1 1 1 L L 1
0 100 200 300 400 500 600 700 800

Tiempo de simulacién

Figura 4. 39. Esfuerzo de Control de temperatura con NNPID, perturbacién a
200s.

De las graficas 4.26 al 4.29, se puede inferir que:

En el caso del controlador PID sin autoajuste los procesos se muestran
controlados siendo el primero un proceso controlado de manera rapida vy el
segundo algo mas lento. Es evidente la posibilidad de rechazar las
perturbaciones en ambos procesos, sin embargo el rechazo es mejor en el
primer proceso controlado. En el segundo se pone de manifiesto la inercia
del sistema por la disminucién de la influencia perturbadora de manera

paulatina con un caracter exponencial.

En el caso del controlador PID con autoajuste los procesos se muestran

igualmente controlados de manera mas rapida en comparacion con las



respuestas del sistema sin autoajuste. El rechazo a las perturbaciones se

mantiene, siendo mejor en el primer proceso controlado. Surge la pregunta:
i,como, realmente, funcionan los controladores PID autoajustables

neuronales?

Para dar respuesta a la misma se presentan en la figura 4.40 las variaciones
en el tiempo de las ganancias proporcionales, derivativas e integrales de
cada lazo de control. En la parte superior se tienen tales ganancias para el
primer lazo de control y en la parte inferior las respectivas ganancias del lazo

inferior de control. Los colores se corresponden con las ganancias.
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Figura 4. 40. Variaciones de las ganancias del control NNPID



Para el controlador ajustado con red neuronal los valores iniciales se

corresponden con los establecidos en los campos “Const Value” de los
blogues “Const” en los subsistemas incluidos en el diagrama
LB _control_MIMO_neuronal. En ese campo se inserta el vector fila con los

valores de los parametros [eta eta1 KpO KdO KiO].

En todos los casos se observan pequefias variaciones de los valores en el
tiempo, de manera tal que el entrenamiento en linea proporciona la busqueda
de los incrementos o decrementos respecto de los valores iniciales para
ajustar finamente las ganancias del controlador PID paralelo, garantizando
asi la reubicacion con mas precision de los polos de cada sistema y mantener
la estabilidad, la rapidez en la regulacién y el rechazo adecuado a las

perturbaciones.



CAPITULO V.

ANALISIS DE RESULTADOS POR SIMULACION

5.1 PRESENTACION DE LOS RESULTADOS DE LAS PRUEBAS POR

SIMULACION.

Par realizar el analisis y comparacion de los dos controladores, se disefid en
Simulink, el control de ambos sistemas para luego graficarlos por simulacion,

como se puede ver en la figura 5.1.

Estos resultados se obtuvieron al cambiar la referencia de las dos variables a
controlar que son la presion y la temperatura, por medio del bloque del
escalon que representa un incremento de una unidad en cada variable, para
luego sintonizar en forma manual cada una de las ganancias del controlador

neuronal y PID clasico.

Ademas se anadio los bloques de retardo de 8 segundos en las funciones

que se relacionan con |la temperatura



Figura 5. 1. Control PID y PID neuronal en Simulink para su comparacion en
el desempefio del control del sistema
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Figura 5. 2. Respuestas del control PID y PID Neuronal en la variable
presion de la glicerina.
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Figura 5. 3. Respuestas del control PID y PID Neuronal en la variable

temperatura de la glicerina.
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5.2 COMPARACION DEL DESEMPENO DE LOS CONTROLADORES
DISENADOS EN PRESENCIA DE INTERACCIONES g

PERTURBACIONES EN LA REFERENCIA.

Para realizar la comparacién entre el control PID y NNPID en la planta de
fluidos viscosos para controlar la presion y la temperatura de la glicerina, es
necesario, determinar las ganancias entre la sefial de la entrada al variador
(0-10V) , la senal de salida de la tarjeta NI-USB6009 (0-5V), la frecuencia de
las bombas (0-60Hz) y el caudal que producen cada una de ellas en el rango
de operacion del sistema y sus valores incrementales con respecto al punto
de operacion. Se realiza el disefio del controlador en Simulink para su
funcionamiento, ver figura 5.2 y la implementacién del controlador a la planta

fisica, ver Anexo DAQ_PID_implementacion y DAQ_NNPID_implementacion.

Utilizando los datos de identificacion de la planta, se encuentra que las
respuestas de entradas y salidas para los fluidos ethilenglicol y glicerina para

las variables de estudio, son los siguientes:



Caudal Glicerir

Figura 5. 4. Respuesta del Caudal de la bomba de la Glicerina vs su
Frecuencia.
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Figura 5. 5. Respuesta del Caudal de la bomba de Ethilenglicol vs su

Frecuencia.
Bomba de Ethilenglicol Bomba de Glicerina

Voltaje | Frecuencia | Caudal | voltaje | Frecuencia Caudal
21 25 26 2,1 25 44,105
2,5 30 32 2,5 30 53,22
3,3 40 42 29 35 60,08
3,8 45 47,5 33 40 71,89
42 50 sa |38 | asiil Y5008
4,6 55 68 4,2 50 79,2
5,0 60 72 4,6 55 83,6

Tabla 5. 1. Puntos de operacién de frecuencia y caudal de las bombas
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Glicerina Ethilenglicol
Variacién Variacién Variacion
de Presion | Temp de Caudal | Frecuencia de Caudal | Temp | Frecuencia
Presion | (psig) | (2C) | Caudal | (I/min) (Hz) Caudal | (I/min) | (2C) (Hz)
(psig) (I/min) (I/min)
7 26 25
11,7 53,22 30 32 30
= 16 22 60,08 35 us B a0
23 71,89 40 s N
72
m 54 50
33,2 79,2 50 68 55
¥ s ¥ @\ 55 B 72 60
45 91 60

Tabla 5. 2. Rango de Operacion de las bombas con respecto al punto
de operacion del sistema.

Ethilenglicol Glicerina
Temperatura | Frecuencia | Caudal | Temperatura
(2Q) (Hz) (/min) (eC)

30 32 67,2
40 42 69,6
o 50 54 72,3
55 68 74,2
60 72 753

Tabla 5. 3. Relacion entre el caudal del Ethilenglicol y el aumento de la
temperatura de la Glicerina, en el punto de operacion del sistema

Glicerina- Caudal vs Presion
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Glicerina-Temperatura vs Caudal-
ethilenglicol

Figura 5. 6. Relacion entre el caudal vs Presién de la Glicerina y Temperatura
vs Caudal del Ethilenglicol en el punto de referencia.
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Figura 5. 7. Relacién entre caudales, Frecuencia y voltajes del sistema.

De acuerdo a la tabla 5.2, las relaciones incrementales entre la frecuencia y
el caudal en las bombas, con respecto a la referencia de operacion de la

planta, tanto de la Glicerina como el Ethilenglicol en forma de ecuaciones

lineales son:
Valicz 1.05 * fgc — 47 (5.1)
Veenin= 1.075 * feepy — 46 (5.2)
F(t) =12+ V(t) (5.3)
Donde: Yaic. €s el caudal de la Glicerina

Venir: €8 €l caudal del Ethilenglicol
F(t): es la frecuencia de cada una de las bombas

V(t): es el voltaje de salida de la tarjeta NI-USB6009
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Para la comparacién de los controladores, se afiadira el tiempo de retardo de
8 segundos en la variable caudal del ethilenglicol, las perturbaciones del
encendido y apagado de la flama del Ethilenglicol. Se tomara en cuenta la
salida de la sefial al variador de frecuencia, de tal manera que el controlador
llegue a un punto de saturacion maximo, que estara fuera de 25 y 60 Hz,
hasta que el lazo de control ya no tenga influencia en el sistema; los valores
en los saturadores de las sefales de salida del error se afadiran de acuerdo

alatabla 5.2

Figura 5. 8. Disefio Simulink para comparar los controladores NNPID y PID.
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Figura 5. 9. Valor final de |la presion al comparar los controladores NNPID y
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Figura 5. 10. Valor final de la temperatura al comparar los controladores

NNPID y PID, ante perturbaciones.
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Figura 5. 11. Frecuencia del variador de la bomba de la glicerina, a
incremento de 2 unidades, con control NNPID vs PID para la presion.
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Figura 5. 12. Frecuencia del variador de la bomba de la glicerina, a
incremento de 2 unidades, con control NNPID vs PID para la temperatura.
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Figura 5. 13. Frecuencia del variador de la bomba de |a glicerina, a
incremento de 7 unidades, con control NNPID vs PID para la presion.

—l

-
3

L'n

i

-
am

—

Figura 5. 14. Frecuencia del variador de la bomba de la glicerina, a
incremento de 7 unidades, con control NNPID vs PID para la temperatura.




Errores de los controladores por simulacién.

Los errores encontrados por simulacion, a diferentes referencias del sistema
se pueden ver en la tabla 5.5; se puede notar que para el punto de operaciéon
del sistema con P=25 psig y I=72°C, los dos controladores se comportan de
tal manera que los errores son muy pequefos, admisibles para el

experimento.
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Figura 5. 15. Criterio ITAE entre los controladores NNPID y PID clasico, para
la variable presion (izquierda) y temperatura (derecha), en incremento de una
unidad.

Variable |Controlador| IAE | ISE | ITAE | ITSE | ISTAE | ISTSE
NNPID 3,62 | 1,214 | 316,9 | 2,245 | 1,77E+05] 162,2

nnvPiD | 53 | 37,37 | 5363 | 730,6 |2,91E+06] 50010

Tabla 5. 4. Criterios de error para cada controlador y sus variables
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Error Estado Estacionario; Referencia P=25 psig, T=72°C
Presion (Psig) Temp. (°C)
NNPID PID NNPID PID
Inicia Sobrepic | Tiempo | Sobrepi | Tiempo | Einal | increm | SOPYePic | Tiempo | Sobrepico | Tiempo
1 | Increm (%) Estable (s) (%) Estable (s) (%) Estable (%) Estable
18 -7 0 450 0 490 65 -7 o 610 6 622
20 -5 0 135 0 165 67 -5 12 388 10 400
22 -3 0 15 [¢] 15 69 -3 5 200 5 200
P e R e e oo |iale 2l et s e
EE 2 i ana . il 7 .
27 2 0 9,5 Q 9,5 74 2 7,2 150 150
28 3 0 20 0 20 it 3 8.3 240 6,4 232
| 30 5 0 220 0 220 77, 5 Q 477 Q 480
32 7 0 650 0 650 79 7 6 790 5 775

Tabla 5. 5. Tiempo de estabilizacién y Sobrepico de los controladores para
cada una de las variables de salida

El error relativo del criterio del error, el cual es la diferencia entre los valores

de cada criterio de error ITAE para cada controlador (tabla 5.6)

Error de los Controladores, Tiempo 1000 s Criterio Error ITAE Diferencia de ITAE
Incremento Final Presién (Psig) Temp. (°C) Presion Temp. Presién | Temp.

Press | Temp | Press | Temp | NNPID PID NNPID PID | NNPID| PID |[NNPID| PID NI:E;D. NI:::;D—
-7 -7 18 65 0,1360 | 0,6823 | 0,1989 | 1,2610 | 2E+05 | 4E+05 | SE+05 | 8E+05 | -2,7E+05 | -2,9E+05
0 7 25 65 0,0417 | 0,0219 | 05130 | 0,4798 | 2E+04 | 4E+04 | 36405 | 4E+05 | -2,3E404 | -4,7E+04
-5 -5 20 67 0,0012 | 0,0492 | 0,2723 | 0,4669 | 8E+04 | 5E+04 | 3E+05 | 4E+05 | 2,2E+04 | -1,3E405
0 -5 25 67 0,0005 | 0,0037 | 0,2426 | 0,2410 | 1E+03 | 4E+03 | 2E+05 | 2E+05 | -2,7E+03 | 1,4E+03
-3 -3 22 69 0,0007 | 0,0041 | -0,0907 | 0,0872 | 2E+03 | S5E+03 | 9E+04 | 8E+04 | -3,0E+03 | 3,0E+03
0 -3 25 69 0,0007 | 0,0018 | 0,0877 | 0,0869 | 6E+02 | 2E+03 | 7E+04 | 7E+04 | -1,6E+03 | 7,0E+02
-1 -1 24 71 0,0008 | 0,0000 | -0,0096 | -0,0097 | 3E402 | 7E401 | 5E+03 | 5E+03 | 2,3E+02 | 9,1E+01
0 -1 25 71 0,0008 | 0,0007 | 0,0070 | 0,0069 | 3E+02 | 6E+02 | 1E+04 | 1E+04 | -3,4E+02 | 1,3E+02
-7 Q 18 72 -2,9140 | -2,9140 | -0,0890 | -0,0890 | 1E+06 | 1E+06 | 5E+04 | 5E+04 | 0,0E+00 | -1,0E+01
-5 0 20 72 -0,9136 | -0,9137 | -0,0890 | -0,0889 | 5E+05 | 5E+05 | 5E+04 | 5E+09 | 0,0E+00 | -5,3E+09
-3 0 22 T2 0,0008 | 0,0027 | -0,0660 | -0,0660 | 1E+03 | 3E+03 | 4E+04 | 4E+04 | -1,3E+03 | -1,9€402
-1 0 24 72 0,0008 | -0,0007 | -0,0280 | -0,0280 | 3E+02 | 7E+02 | 1E+04 | 1E+04 | -4,7E+02 | 1,0E+01
0 0 25 72 0,0008 | 0,0001 | -0,0090 | -0,0083 | 3E+02 | 3E+01 | 4E+03 | 4E+03 | 2,3E+02 | 1,1E+02
1 0 26 72 0,0008 | 0,0008 | 0,0098 | 0,0101 | 3E+02 | 7E+02 | 1E+04 | 1E+04 | -4,2E+402 | -1,0E+01
3 0 28 72 0,0007 | -0,0032 | 0,047% | 0,0482 | 2E+03 | 3E+03 | 4E+04 | 4E+04 | -1,7E+03 | -2,3E+02
5 0 30 72 1,1550 | 1,1550 | 0,0639 | 0,0641 | 6E+05 | 6E+05 | 5E+04 | 5E+04 | 0,0E+00 | -3,0E+01
7 0 32 T2 3,1550 | 3,1550 | 0,0639 | 0,6407 | 2E+06 | 2E+06 | 5E+04 | 5E+04 | O,0E+00 | -3,0E+01
0 1 25 73 0,0008 | -0,0006 | -0,0261 | -0,0258 | 3E+02 | 7E+02 | 1E+04 | 1E+04 | -3,5E+02 | 1,5E+02
1 1 26 73 0,0008 | 0,0001 | -0,0103 | -0,0100 | 3E+02 | 3E+01 | 5E+03 | 5E+03 | 2,8E+02 | 1,3E+02
0 3 25 73 0,0009 | -0,0020 | -0,1188 | -0,1178 | 6E+02 | 2E403 | 8E+04 | 8E+04 | -1,6E+03 | 7,5E+02
3 3 28 75 0,0009 | -0,0052 | -0,1475 | -0,1427 | 2E+03 | 6E+03 | 1E+05 | 1E+05 | -3,4E403 | 4,0E+03
0 5 25 77 0,0011 | -0,0037 | -0,3011 | -0,2985 | 1E+03 | 4E+03 | 26405 | 2E+405 | -2,7E403 | 1,4E+03
5 5 30 77 -0,2181 | -0,0925 | -0,2810 | -0,7053 | 1E+05 | 1E+05 | 3E+05 | 5E+05 | 1,5E+04 | -1,9E+05
0 7 25 79 0,0008 | -0,0031 | -0,5342 | -0,5812 | 2E+03 | 6E+03 | 4E+05 | 4E+05 | -3,7E+03 | -8,9E+04
7 7 32 79 -0,1351 | -1,2190 | -0,2172 | -1,2360 | 3E+05 | 4E+05 | BE+05 | 9E+05 | -1,5E+05 | -7,5E+04
Suma Total en drea de Control | -4,2E+05 | -5,3E+09

Tabla 5. 6. Errores encontrados en simulacion para diferentes puntos de

referencia de la presion y la temperatura
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Reordenando los valores encontrados para graficarlos en tres dimensiones,

se tiene:
Error en la variable presion, NNPID
NNPID Incremento Temperatura (°C)
-7 -5 -3 -1 0 1 3 5 7
-7 | 0,13600 | -0,16030 | -1,25800 | -2,38200 | -2,91400 | -3,43700 | -4,50200 | -5,60100 | -6,76000
3‘;’ -5 | 0,00080 | 0,00121 | 0,12410 | -0,38170 | -0,91360 | -1,43700 | -2,50200 | -3,60100 | -4,76000
g -3 | 0,00078 | 0,00078 | 0,00068 | 0,00083 | 0,00086 | 0,00087 | -0,50220 | -1,60100 | -2,76000
2 -1 | 0,00078 | 0,00049 | 0,00069 | 0,00080 | 0,00082 | 0,00083 | 0,00092 | 0,00110 | -1,77900
E 0 | 0,04174 | 0,00052 | 0,00069 | 0,00078 | 0,00080 | 0,00080 | 0,00092 | 0,00112 | 0,00078
v 1 | 1,01400 | 0,00053 | 0,00068 | 0,00076 | 0,00077 | 0,00080 | 0,00092 | 0,00117 | 0,00078
E 3 | 2,97600 | 1,83500 | 0,74170 | 0,00072 | 0,00073 | 0,00077 | 0,00085 | 0,00078 | 0,00078
5 | 4,97600 | 3,83500 | 2,74200 | 1,67900 | 1,15500 | 0,62010 | -0,12580 | -0,21810 | -0,30360
7 | 6,97600 | 5,83500 | 4,74200 | 3,67900 | 3,15500 | 2,62000 | 1,47000 | 0,39880 | -1,21900
Error en la variable presién, PID
PID Incremento Temperatura {°C)
-7 -5 -3 -1 0 1 3 5 7
-7 | 0,68230 [ -0,19310 | -1,25800 | -2,38200 | -2,91400 | -3,43700 | -4,50200 [ -5,60100 | -6,74300
§ -5 | 0,05302 | 0,04923 | 0,04745 | -0,38170 | -0,91370 | -1,43700 | -2,50200 | -3,60100 | -4,74300
E_ -3 | 0,00901 | 0,00648 | 0,00409 | 0,00263 | 0,00272 | 0,00216 | -0,50200 | -1,60100 | -2,74400
e -1 | 0,00521 | 0,00281 | 0,00144 | -0,00004 | -0,00066 | -0,00128 | -0,00223 | -0,00368 | -1,75600
L 0 | 002188 | 0,00373 | 0,00181 | 0,00071 | 0,00008 | -0,00055 | -0,00197 | -0,00369 | -0,00309
E 1 | 0,99160 | 0,00369 | 0,00276 | 0,00014 | 0,00078 | 0,00013 | -0,00119 | -0,00318 | -0,00506
E 3 | 2,96600 | 1,83500 | 0,74140 | -0,00409 | -0,00319 | -0,00308 | -0,00516 | -0,00735 | -0,01061
5 | 4,96600 | 3,83500 | 2,74100 | 1,67900 | 1,15500 | 0,62020 | -0,12580 | -0,09247 | -0,09874
7 | 6,96600 | 5,83500 | 4,74100 | 3,67900 | 3,15500 | 2,62000 | 1,47100 | 0,14260 | -1,21900
Error en la variable Temperatura, NNPID
NNPID Incremento Temperatura (°C)
2 5 3 1 0 1 3 5 7
-7 | 0,19890 | 0,18970 | 0,08612 | -0,06901 | -0,08895 | -0,09256 | -0,13430 | -0,24200 | -0,46480
?'-‘:':-. -5 | 0,29350 | 0,27230 | 0,09800 | -0,06901 | -0,08895 | -0,09256 | -0,13430 | -0,24220 | -0,46480
:L_' -3 | 0,38240 | 0,36110 | -0,09069 | -0,04008 | -0,06600 | -0,07960 | -0,13440 | -0,24230 | -0,46500
8 -1 | 0,47130 | 0,26290 | 0,08370 | -0,00961 | -0,02801 | -0,04291 | -0,12280 | -0,27970 | -0,50180
g 0 | 0,51300 | 0,24260 | 0,08768 | 0,00696 | -0,00902 | -0,02607 | -0,11880 | -0,30110 | -0,53420
g 1 | 0,46470 | 0,23170 | 0,09500 | 0,02428 | 0,00977 | -0,01033 | -0,11970 | -0,34400 | -0,49870
E 3 | 0,38990 | 0,20210 | 0,10510 | 0,06140 | 0,04791 | 0,01656 | -0,14750 | -0,37950 | -0,40060
5 | 0,38990 | 0,20210 | 0,10510 | 0,06744 | 0,06394 | 0,03770 | -0,17580 | -0,28100 | -0,29810
7 | 0,38990 | 0,20210 | 0,10510 | 0,06744 | 0,06394 | 0,03770 | -0,16970 | -0,22060 | -0,21720
Error en la variable Temperatura, PID
PID Incremento Temperatura {°C)
-7 -5 -3 -1 0 1 3 5 7
-7 | 1,26100 | 0,46460 | 0,08565 | -0,06908 | -0,08895 | -0,09236 | -0,13370 | -0,24110 | -0,43310
§' -5 | 1,06200 | 0,46690 | 0,10180 | -0,06908 | -0,08889 | -0,09236 | -0,13370 | -0,24110 | -0,43310
g -3 | 0,71950 | 0,33370 | 0,08720 | -0,04095 | -0,06600 | -0,07960 | -0,13390 | -0,24150 | -0,43370
?é -1 | 0,53460 | 0,25990 | 0,08291 | -0,00968 | -0,02795 | -0,04267 | -0,12190 | -0,27790 | -0,45770
g 0 | 0,47980 | 0,24100 | 0,08691 | 0,00693 | -0,00892 | -0,02581 | -0,11780 | -0,29850 | -0,58120
£ 1 | 0,42120 | 0,23020 | 0,09434 | 0,02427 | 0,01012 | -0,01003 | -0,11860 | -0,33130 | -0,66630
E 3 0,37110 | 0,20120 | 0,10470 | 0,06163 | 0,04820 | 0,01801 | -0,14270 | -0,46100 | -0,97260
5 |0,37110 | 0,20120 | 0,10470 | 0,06740 | 0,06407 | 0,03795 | -0,17870 | -0,70530 | -1,61500
7 | 037110 | 0,20120 | 0,10470 | 0,06740 | 0,64070 | 0,03795 | -0,16780 | -0,71860 | -1,23600

Tabla 5. 7. Error en estado estacionario, para los controladores NNPID y PID,
en las variable Presién y Temperatura.
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Figura 5. 16. Error de estado estable del controlador NNPID en la variable
presién, ante el cambio de incremento de presién y temperatura.

Con los datos de la tabla 5.7, se encuentra el area de seguridad (figura 5.16)
para que el usuario pueda incrementar cada variable y obtener errores de
estado estacionario menores que una unidad en psig de presién

manométrica.

Controlador NNPID, variabie: Presion Ghcerina , Controfador PID, vanable: Presion Glicenina

—

Incremento de Temperatura (*C)

5 0 1 3 &
- - — = " : 2 -
Incremento de Presion (Psig) Incremento de Presion (Psig)

Figura 5. 17. Area de seguridad para los controladores NNPID y PID en la
variable presioén, ante el cambio de incremento de presion y temperatura
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Figura 5. 18. Error de estado estable del controlador NNPID en la variable
temperatura, ante el cambio de incremento de presion y temperatura.
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Figura 5. 19. Error de estado estable del controlador PID en la variable
temperatura, ante el cambio de incremento de presion y temperatura.

Controlador NNPID, variable: Presion Glicerina Controlador PID, vaniable: Presion Glicenina

poa

-— — ’ - — -
Incremento de Presion (Psig) Incremento de Presion (Psig)

Figura 5. 20. Area de seguridad para los controladores NNPID y PID en
la variable temperatura, ante el cambio de incremento de presién y
temperatura



De igual manera con lo datos de la tabla 5.7, se grafica el area de seguridad

de la temperatura (figura 5.20) para que el usuario pueda incrementar cada
variable y obtener errores de estado estacionario en valores menores que 0.5

°C. El error relativo en estado estable para los dos controladores es:

ERROR RELATIVO ENTRE NNPID y PID EN LA PRESION EN EL INTERVALO DE CONTROL
Incremento Temperatura

Psig 37 5 3 o 0 1 3 5 7
-7 | -0,54630 | -0,03280 | 0,00000 | 0,00000 | 0,00000 | 0,00000 | 0,00000 | 0,00000 | 0,01700
-0,05222 | -0,04802 | 0,07665 | 0,00000 | -0,00010 | 0,00000 | 0,00000 | 0,00000 | 0,01700

-0,00823 | -0,00569 | -0,00340 | -0,00180 | -0,00186 | -0,00129 | 0,00020 | 0,00000 | 0,01600
-0,00443 | -0,00231 | -0,00075 | 0,00075 | 0,00015 | -0,00045 | -0,00130 | -0,00258 | 0,02300

Incremento Presién

0,02240 | -0,00316 | -0,00208 | 0,00062 | -0,00001 | 0,00067 | -0,00027 | -0,00201 | -0,00427

0,01000 | 0,00000 | 0,00030 | -0,00338 | -0,00246 | -0,00231 | -0,00421 | -0,00657 | -0,00983
0,01000 | 0,00000 | 0,00100 | 0,00000 | 0,00000 | -0,00010 | 0,00000 [ 0,12563 | 0,20486
0,01000 | 0,00000 | 0,00100 | 0,00000 | 0,00000 | 0,00000 | -0,00100 | 0,25620 | 0,00000
‘ Suma | -7,53892 | -5,09520 | -2,92841 | -1,00375 | -0,00356 | 0,99677 | 2,99237 | 536809 | 7,26146
Suma Total 0,049

5
=
1
0 | 0,01986 | -0,00322 | -0,00112 | 0,00006 | 0,00071 | 0,00025 | -0,00105 | -0,00257 | -0,00231
1
&
5
4

Tabla 5. 8. Error relativo, entre los controladores en la variable Temperatura.

ERROR RELATIVO ENTRE NNPID y PID EN LA TEMPERATURA EN EL INTERVALO DE CONTROL
Incremento Temperatura

Psig =7 5 -3 -1 0 1 3 5 7

-7 | -1,06210 | -0,274590 | 0,00047 | -0,00007 | 0,00000 | 0,00020 | 0,00060 | 0,00090 | 0,03170

-5 | -0,76850 | -0,19460 | -0,00380 | -0,00007 | 0,00006 | 0,00020 | 0,00060 | 0,00110 | 0,03170

-3 | -0,33710 | 0,02740 | 0,00349 | -0,00087 | 0,00000 | 0,00000 | 0,00050 | 0,00080 | 0,03130
-1 | -0,06330 | 0,00300 | 0,00079 | -0,00007 | 0,00006 | 0,00024 | 0,00090 ( 0,00180 | 0,04410

0 | 0,03320 | 0,00160 | 0,00077 | 0,00003 | 0,00010 | 0,00026 | 0,00100 | 0,00260 | -0,04700
1 | 0,04350 | 0,00150 | 0,00066 | 0,00001 | -0,00035 | 0,00030 ( 0,00110 | 0,01270 | -0,16760

Incremento Presion

0,01880 | 0,00090 | 0,00040 | -0,00023 | -0,00029 | -0,00145 | 0,00480 | -0,08150 | -0,57200
0,01880 | 0,00090 | 0,00040 | 0,00004 | -0,00013 | -0,00025 | -0,00290 | -0,42430 | -1,31650

~N | vy w

0,01880 | 0,00090 | 0,00040 | 0,00004 | -0,57676 | -0,00025 | 0,00190 | -0,49800 | -1,01880

Suma -9,09790 | -5,43330 | -2,99642 | -1,00119 | -0,57731 | 0,99925 | 3,00850 | 4,01610 | 4,01650
Suma Total -7,07

Tabla 5. 9. Error relativo, entre los controladores en la variable Presion.
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Implementacion de los controladores en la planta.

Para realizar la implementacién de los controladores, se utilizan los archivos
DAQ_NNPID y DAQ_PID anexados, de tal manera que se debe tener
cuidado la instalacion de las tarjetas de adquisicion de datos NI Usb 6009,
con el Toolbox Dag Acquisition de Matlab, el cual en la versién 2015 de este

software soélo funciona con sistemas operativos de Windows a 32 bits.

Las graficas encontradas para el controlador PID clasico desde el punto de
referencia de trabajo P= 25 psig y T= 72 °C, para las variables de entrada
caudal (flujo) de ethilenglicol y caudal de glicerina y las variables de salida

presion y temperatura de la glicerina fue la siguiente:

————— FlujoEthil
FlujoGlic
= —— -~ TempGlic
~ —— = PresGiic

SetPres

SetTemp

Figura 5. 21. Implementacion del control PID en la planta de
intercambiadores de calor
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Control de la Temperaturs
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Figura 5. 22. Control PID de la temperatura en la planta de intercambiadores
de calor

Control da fa Presion

= ; ; i ; i i i ; ;

1200 1600 2000 2400 2800 3200 3600 2000 00

1-&-‘5’00(!)“

Figura 5. 23. Control PID de la presién en la planta de intercambiadores de
calor

Se encontré que el tiempo de estabilizacion de la temperatura para el
controlador clasico PID es de 1050 segundos, al realizar un paso escaldn de
5 °C, el doble del esperado, con respecto a la simulaciéon en Matlab (tabla
5.7). Al tiempo de 1200 segundos, se realizé un perturbacion al cerrar el
liguido de la torre de enfriamiento, con lo cual se elevé la temperatura del
intercambiador de calor, la temperatura tenia un error de estado estacionario

de -0.15 °C. En la variable presion el controlador tiene un buen desemperio al
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seguir la referencia, a excepcion de cambiar la temperatura a 77°C y la
presién a 40 psig, en el cual se noté un error de estado estacionario de 5.5
psig, tal como se esperaba en area de seguridad del error de ésta variable;
los valores de las ganancias del controlador fueron diferentes con respecto a

la simulacién en Matlab, ver anexos de implementacion de controladores.

La implementacion del controlador inteligente obtuvo los resultados que se

muestran en las siguientes graficas.

e

----- — FlujoEthil
FlujoGlic
100 l» o BaPesd

&0 X NTS
¥: Taor

s00
Musstras

Figura 5. 24. Control NNPID de la presion en la planta de intercambiadores
de calor a temperatura contante de 73°C

——— FlujoEthil
FlgoGlic [~
SetPres

— =~ SetTemp
TempGiic
PresGiic

e A ey
200

g
L

Figura 5. 25. Control NNPID de la presidn en la planta de intercambiadores
de calor en calentamiento desde 52°C hasta 62°C
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———PresGlic |
—Fhiglic |

Figura 5. 26. Control NNPID de |la temperatura y presion en la planta de
intercambiadores de calor, con perturbaciones internas entre si, al aumentar
la temperatura de 66°C hasta 73°C.

De acuerdo las graficas 5.24 y 5.25, el control de la presion NNPID, tiene
menos sobrepicos que el control clasico PID; en ambos controladores, el
sistema al estar encima de la temperatura de 72°C, la viscosidad disminuye
en la glicerina y por lo tanto el sistema no alcanza a llegar a los 40 psig y

tiene como limite 34 psig, con caudal maximo en la bomba de la glicerina.




En la figura 5.26, al inicio del experimento, la temperatura de la glicerina fue

de 73, luego se la enfri6 pasando liquido refrigerante de la torre de
enfriamiento por el intercambiador de calor 2 (enfriador), con lo cual la
temperatura bajdé hasta los 66° y se detuvo el enfriamiento, se puede notar
que el controlador NNPID, se esfuerza inyectando mas caudal de
ethilenglicol caliente al sistema para compensar la disminucién de
temperatura; después al ir aumentando la temperatura, se puede notar el
aumento de caudal en la glicerina de tal manera que la bomba centrifuga
debe compensar con su aumento de rotacién angular para mantener la
presién constante (baja |la viscosidad, baja la presion y aumenta el caudal),
también a la vez se tiene el cambio de referencia de 15 a 25 psig de presion.
Se puede notar a la muestra 3500, 4250 (875 y 1062 segundos), que se
enfria nuevamente después de haber estabilizado la temperatura como
perturbacion, al tiempo de 1200s (muestra 4800) se elimind la aportacion de
enfriamiento, incrementandose la temperatura a 75 °C, se puede notar que el
controlador disminuye al minimo posible la cantidad de caudal de liquido
caliente al intercambiador de calor (frecuencia de la bomba 15Hz, caudal 20
[tmin); para después enfriarlo nuevamente, con lo cual el controlador
introduce mas caudal para compensar la disminucién de temperatura (60 hz,
81 I/min); notandose, el funcionamiento efectivo del controlador NNPID en la
variable temperatura y presion en la planta didactica de intercambiadores de

calor de fluidos viscosos
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5.3 COMPARACION DEL DESEMPENO DE LOS CONTROLADORES
DISENADOS EN PRESENCIA DE INTERACCIONES Y

PERTURBACIONES EN LA REFERENCIA.

Los resultados muestran que los controladores PID y NNPID que regulan la
presion y la temperatura de salida en la Glicerina, funcionan en el rango de
15 a 40 psig y de 65 a 79°C, determinados desde el punto de operacién de

la planta a presién: 25 psig y temperatura: 72°C.

El controlador NNPID, tiene un mejor desempefio al controlar la temperatura
de la glicerina que el controlador clasico PID, lo cual se puede notar en la
tabla 5.6, que indica que los criterios del error son mas pequefios en el
control NNPID, ademas el error en estado estable, es mucho menor en el
rango que puede funcionar adecuadamente el controlador. En cambio con
respecto a la presiéon de acuerdo al criterio del error el control clasico PID es
mejor que el NNPID, pero al final en estado estable, el error de estado

estacionario sigue siendo mejor el control Neuronal.

Ante todo lo expuesto, la seleccion del controlador y su desempefio puede
resumirse en la tabla 5.10, de tal manera que para al sistema de
intercambiadores de calor de flujos viscosos, mejor seria implementar un

control PID con redes neuronales.
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Criterios
1 2 3 4 5 6 7 8
Diferencia
Tiempo Mayor de errar

1Sy

o i de Sobrepico | area de Menor | o estado Adaptable

o . Estado - Criterio 2 :

& | NoLlineal . estabili- en control estacio | al Tiempo

o : estacionar < : p Error en - ©

= | Cambioen | . zacion en | increment | en el area nario ante =

- io entodo | , todo el .

= la incremen | o deuna de ; entre cambio de >

o .| eldreade 5 ; drea de ; v
o | referencia : todeuna| wunidad, |seguridad : cada parametro

seguridad, i ) segurida h
tabla s unidad, tabla4,5 | fig.: 4,57- tabla 4.6 controla | del sistema
. tabla 4,5 4,60 " | dortabla
4,8-49

Val 15% 10% 10% 10% 15% 10% 15% 15% 100%
NN 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0, 0,
PID 15% 10% 10% 8% 10% 10% 15% 15% 93%
PID 0% 9% 10% 10% 15% 8% 10% 5% 67%

Tabla 5. 10. Criterio de seleccion del mejor controlador.

Los criterios expuestos por el autor, son especificos para ésta planta

didactica de intercambiadores de calor y no se pueden generalizar a otras

tipos de plantas.

En el criterio 1, la red neuronal, permite que se autoajusten las ganancias del

control PID por lo que permite cambios en la referencia del sistema (figura

5.24 y 5.25), siempre y cuando no exista cambio de fase en el fluido que no

sobrepasen la temperatura de ebulliciéon del agua, ya que la mezcla del

ethilenglicol contiene ésta sustancia; mientras que el control PID, sus

ganancias no son adaptables, sélo funcionando en el intervalo de control de

este proyecto.
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El criterio 2, indica el error de estado estacionario entre la referencia
seleccionada y el valor final de la variable dentro del area de seguridad de
incremento de las variables presién y temperatura, los dos controladores
tienen un buen desempeno a excepcidén del control PID que disminuye
exactitud, figura 5.20, y por ese motivo se castiga la ponderacién del control

PID.

El criterio 3 indica la ponderacion al determinar el tiempo de estabilizacion
par cada controlador, y de acuerdo a la tabla 5.5, son practicamente iguales,
en un incremento de hasta 3 unidades en sentido positivo o negativo con

respecto a la referencia de trabajo.

El criterio 4, reconoce el valor de Sobrepico, de acuerdo a la tabla 4.5; donde
el control, NNPID, tiene un Sobrepico un poco mayor que el control PID, pero

dentro de valores menores del 4% admisibles en el sistema

El criterio 5, pondera el area de accién del controlador, en el cual el control

clasico PID, tiene mayor valor y obteniendo un mayor puntaje

El criterio 6, pondera en base al criterio del Error ITAE (tabla 5.6), de tal
manera que la suma en toda el area de seguridad, el control NNPID, tiene un
menor valor, por lo que al restar €ste mismo concepto pero del control PID,

los valores son negativos
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El criterio 7, determina la suma total del error relativo, que es la diferencia
entre los valores absolutos de los errores en estado estacionario para cada
controladores NNPID y PID, en todo el area de seguridad, encontrando que
en la variable presién los valores son positivos (0.049), no mayor a la unidad
(un poco mejor el control PID al control NNPID), y en la temperatura el valor
es negativo (-7.07) mayor a la unidad (mucho mejor el control NNPID que el

control PID), por lo que se castiga al PID en la ponderacién.

El criterio 8, reconoce que los intercambiadores utilizados en la planta
didactica, cambian sus parametros con respecto al tiempo; las sales
minerales dentro de la glicerina, en presencia de altas temperaturas,
decantan y se adhieren al interior de los conductos del sistema, produciendo
incrustaciones que es un aislamiento térmico, disminuyendo su diametro,
cambiando el caudal en | glicerina como en el ethilenglicol, disminucién del
coeficiente global de transferencia de calor y por lo tanto la variable de salida
de la temperatura, la constante de tiempo, tiempo de estabilizacién y por
ende la dinamica de la presion. Expuesto esto, el control NNPID, se adapta a
estos cambios, mientras que el control PID, no puede, ya que sus ganancias

son estaticas.




CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

CONCLUSIONES

1. En vista de que resultd complicado modelar el sistema mediante
ecuaciones diferenciales, se opto por identificar la planta y se obtuvo un
modelo que describe su dinamica en el punto de operacién, mediante
cuatro funciones de transferencia, cada una con un cero y dos polos, con
retardo de 8 segundos en la variable de la temperatura, una perturbacion
intrinseca del calentamiento de la flama con funcion 0.0143*cos(0.05 t),
con un alto porcentaje de similitud con el modelo real y dentro de los
intervalos de confianza. Este modelo se utilizé para el disefio de los
controladores, cumpliéndose asi el primer objetivo especifico de éste
proyecto; ademas en la implementacién funcioné con muy buen
desemperio en el control de |a presion y la temperatura.

2. Se disefid un control PID para las variables que mas influian entre si
(segun el criterio de Liu y Gao) en el sistema multivariable de dos entradas
y dos salidas, con valores de ganancia proporcional de -510 y 45;
ganancia integral de -0.1 y 1; ganancia derivativa de 0.01 y 0.036, para las
variables de salida: presion y temperatura respectivamente, con error de
estado estacionario del orden de decimas de unidad, con sobrepico menor
al 4% y tiempo de estabilizacion de 5s y 150s para cada variable antes

mencionadas; ademas el area de seguridad esta comprendida en
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incrementos de hasta +7 unidades en cada variable, cumpliéndose el
segundo objetivo especifico, dicho control clasico se puso a prueba en la
implementacién de la planta con buenos resultados en la presion y buen
desempenio en el control de la temperatura.

. Se disend un PID en cada variable de control con ganancias adaptables
mediante una red neuronal de retropropagacion con tres capas, Yy
ganancias iniciales del PID clasico, para que converjan rapidamente; el
cual se lo realizé mediante cédigo de Matlab, sin el uso de la herramienta
de redes neuronales que trae dicho software. De tal manera que en dicho
control, las perturbaciones inyectadas al sistema las absorbia
rapidamente, y de una forma mucho mejor que el control clasico PID,
cumpliendo el tercer objetivo especifico. Al realizarse la implementacion de
este controlador tanto en la variable presion como en la temperatura
tuvieron excelentes resultados, funcionando fuera del rango de control.

. La tabla de seleccion tedrica del controlador, muestran que el controlador
NNPID presenta mejor desemperfio que el controlador PID clasico paralelo
ante los criterios descritos, con un 93%. frente al 67%.

. El area de seguridad permitird al usuario realizar cambios de referencia de
tal manera que los errores de estado estacionario no sean muy altos, del
orden en la variable presibn de hasta 1 psig, mientras que en la
temperatura no sobrepasa de 0.5 °C, que normalmente es el

requerimiento en las plantas de procesos industriales; en la
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implementacién se encontré que el error en la variable presion con respeto
a la referencia impuesta de 40 psig, no lograba alcanzarlo, obteniéndose
un error de 5.5 psig, tal como predecia en Simulink que en ese incremento

se obtendria un error de estado estacionario.

. El software de Simulink sirvi6 para probar el desempefio de los

controladores PID y NNPID ante cambios en la referencia vy
perturbaciones, éste software permite conocer en forma general el
funcionamiento de la planta, pero no cuando los parametros de la planta
han cambiado, ya que la identificacién con respecto a la implementacion
han transcurrieron 7 meses (diciembre 2015 a julio 2016, en el cual se
cambio aislamiento térmico, se cambio la cantidad de aporte de calor de la
flama al dar mantenimiento, la concentracion de los fluidos de trabajo por

vaporizacion, el cambio de clima, entre otros.
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RECOMENDACIONES

1. Para realizar este trabajo se escogid un rango de operacién donde el
sistema no era estable, para ello se fijaron ciertas condiciones. Si se
desea realizar otros experimentos se puede escoger diferentes rangos de
operacion donde el sistema puede ser lineal o no lineal, de ello dependera
el algoritmo que se utilice para controlar el sistema.

2. Se escogié como aporte de calor al sistema una llama que funciona a gas
propano, la potencia de la llama dependera de la presiéon de gas en la

bombona, por ello es importante observar la temperatura del ethilenglicol

caliente. Si no hay buen aporte de calor el sistema tardaria mucho en
responder cuando se fija como referencia una temperatura mayor a la que
se esté trabajando, esto podria provocar no linealidad; lo mejor seria
cambiar a un sistema de resistencias eléctricas o induccion.

3. La implementacion de los controladores NNPID y PID clasico también se
puede realizar mediante la tarjeta electrénica de Arduino Mega. Con
Arduino ya no se tendria que tener conectado el computador para poder
ejercer alguna accion de control, lo que sucede cuando se implementa un
controlador con Simulink.

4. Es necesario a futuro realizar un sistema SCADA que permita en forma
independiente adquirir, analizar y monitorear de forma remota a la planta

didactica, ya que sirve como sistema didactico para los alumnos de la

carrera de ingenieria industrial y para investigacion de cuarto nivel.
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ANEXOS




ANEXO 1

En lo que sigue se omite la variable s de la transformada de Laplace para

simplificar el desarrollo de la demostracion.

Considerando que el control es:

u="P= (ref—y) (A.1)

La variable de proceso puede representarse como sigue:

y=Gx(u+d)+n (A.2)
Sustituyendo (A.2) en (A.1)
u=Px (ref—[G+* (u+d)+n]) (A.3)

Resolviendo para el control en (A.3):
u=(P*ref—P+G+*u—P+G=+d—P=xn)
u+P+G+ru=Px*ref—P+Gxd—P=*n
(1+P+xG)*xu=Pxref—PxG*xd—P=n

Finalmente, considerando la variable s de la transformada de Laplace
tendremos las siguientes funciones de transferencia para cada variable de

entrada, referencia, perturbacion de carga y ruido de medida:

0) = 2 s ref(s) — 22 () — PO n(s) (A%)

1+P(5)*G(s) 1+P(3)=G(s)




ESQUEMA EN LABVIEW PARA LA ADQUISION DE DATOS PARA EL CALENTAMIENTO.
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ARCHIVO DE SIMULINK PARA ADQUISICION DE DATOS.

Temperatura 2 ('C)
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Temperatura Salida Producto

Pz
Prasion del Producto
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Analog Output
(Single Sampia)



ESQUEMA DEL SUBSISTEMA EN SIMULINK DE LA ADQUISICION DE DATOS.
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CODIGO EN MATLAB, PARA LA IDENTIFICACION DEL SISTEMA MULTIVARIABLE.

cle
%%

%Carga de datos de instrumentacion de la planta

tiempo=Ident40 50.time(:,1) $tiempo de toma de
datos (s)

Temp Ethil=Tdent40 50.signals.values(:,1) $Temperatura de
entrada del ethilenglicol (°C)
Temp_Glic=Ident40_50.signals.values(:,2) tTemperatura de la
glicerina (°C)

Pres Glic=Ident40 50.signals.values(:,3) $presion de la
glicerina (psigqg)

Fluj Ethil=Ident40 50.signals.values(:,4) $Flujo del
ethilenglicol (lt/min)

Fluj Glic=Ident40_50.signals.values(:,5) $Flujo de 1la
glicerina (lt/min)

Frec P Glic=Ident40_50.signals.values(:,6) tFrecuencia de la
bomba de la glicerina

Frec_P_Ethil=Identd40 50.signals.values(:,7) $Frecuencia de la
bomba del ethilenglicol

figure (10)

plot(tiempo,Temp Ethil, tiempo,Temp_Glic,tiempo,Pres_Glic, tiempo, Fluj
_Ethil, tiempo,Fluj_Glic,tiempo,Frec P Glic,tiempo,Frec P Ethil)
figure(11)

title('Variables Entradas y Salidas')

xlabel ('Muestras')

plot(tiempo,Fluj Ethil, 'r',tiempo,Fluj Glic,'k',tiempo,Temp Glic,'g'
s tiempo, Pres Glic, 'm',tiempo,Frec_P Ethil, '--b")

hlegl =
legend('FlujoEthil’', 'FlujoGlic’, 'TempGlic', 'PresGlic’, 'Frec_P_Ethi')
% Los datos fueron recogidos de la planta de intercambio de calor de
fluidos viscosos, con un Tiempo de muestreo Ts=0.25s.

00 op o

ENTRADAS Intercambiador SALIDAS
de calor

a0 oo

@ P

Flujo Glicer | Presion Glicerina

o

% Flujo Ethile | Temperatura Glicerina
gF 0 e e e—————
PHE=iddata([Pres_Glic,Temp Glic], [Fluj Glic,Fluj Ethil],0.25) %

rea una matriz de dos entradas
dos salidas del sistema
PHE. InputName = {'Fluj Glic';'Fluj Ethil'};
PHE.QutputName = {'Pres_Glic'; '"Temp_ Glic'};

3%

figure (1)
plot (PFHE (:;1,1)})
figure (2)
pPlet (PHE(3,1;2))
figure (3)

plot (PHE(:,2,1))
figure (4)




plot (PHE(:,2,2))
% Respuestas Impulso

figure (5)

mi=impulseest (PHE, 50)

step(mi)

* Respuestas con regiones de confianza
showConfidence (impulseplot (mi), 3)
%Modelo de dos entradas y dos salidas
mp=ssest (PHE (500:8600) )

h = stepplot(mi,'b',mp,'r',2); % Blue for direct estimate,

showConfidence (h)

¢validacion del modelo
compare (PHE (8601:11000) ,mp)

$Analisis espectral

figure (6)

bode (mi, 'b',mp, 'r")

showConfidence (nygquistplot (mp, 'c'), 3)
%% Analisis espectral

gl=spa (PHE (500:8600)) % es the estimated spectrum

deviation.
figure,plot(gl)

ul= Fluj_Glic(500:8600)

hl = spectrum.welch; % crea un ocbjeto welch
Fs=1/0.25

psd(hl,ul, 'Fs',Fs); % densidad espectral de potencia

rxxl=xcorr(ul, 'coeff') %autocorrelacion
plot (exxl)
[c_ww,lags] = xcorr(rxxl, 'coeff’);

plot(lags,c_ww)

uz= Fluj Ethil(500:8600)

h2 = spectrum.welch; % crea un objeto welch
psd(hz,u2,'Fs',Fs); % densidad espectral de potencia
rxx2=xcorr(u2, 'coeff') %autocorrelacion

ploti(rxx2)

[c_ww,lags] = xcorr (rxx2, 'coeff');

plot(lags,c_ww)

u3= Temp_Glic(500:8600) % correlacion

h3 = spectrum.welch; % crea un objeto welch
psd{h5,u5;"Fs'";Fs) ;

rxx3=xcorr(u3) %autocorrelacion

plet{rxx3)

[c ww,lags] = xcorr(rxx3, 'coeff');
plot(lags,c_ww)

ué= Pres Glic(500:8600) % densidad espectral
h4 = spectrum.welch; % crea un objeto welch
psd(h4,ud, 'Fs',Fs):

rxx4=xcorr(ud) %autocorrelacion

plot(rxx4)

[c_ww,lags] = xcorr(rxx4,'coeff');




plot(lags,c_ww)

A= mp.a;
= mp.b;
= mp.c;
= mp.d;
= mp.k;

[numl,denl]=ss2tf(A,B,C
[num2,den2]=ss2tf (A,B,C,

sysll=tf(numl(l,:),denl (1,
sysl2=tf (numl(2,:),denl (1,
sys2l=tf (num2 (1, :),den2(1,
sys22=tf(num2 (2, :),den2 (1,

figure (11)
step(sysll)
figure(12)
step(sysl2)
figure (13)
step(sys2l)
figure(14)
step(sys22)

polos=eig(A)

[n m]=size(polos);

[n1 ml]l=size(A):
D=zeros (2, 2)

[n2 m2]=size(C);

[n3 m3]=size(pclos);

sum= G,

TEE%% t3%5%3%%ELMATRIZ ES

Contrclabilidad(A,B);
disp('Digite enter')
pause

tE5%8%%2%%%%%%%% ES OBSERVABLE?%%%%%%33%%%%%
[OT1,a,b] = Observabilidad(A,C):

ro=rank (OT1)
disp('Digite enter')
pause

¢le

CONTROLABLE?% : ? % :
[Mu Controllablllty Index, Partial Controllablllty Matlx]



CODIGO DE LA RED NEURONAL PD:

function[B]=redneuronalpd(F)
A=F';
eta=A(1);
etal= A(E r
KpO=A(3)
Kd0=A(4) ;
epas=Aa (5
wll=A(86);

wl2=A(7);

v=A(8);
w21l=A(9);

w22=A(10) ;

vli=A(1l1);

=A(12) ;

emax=A(13);

velmax=A(14);

calculo de la salida de la red neuronal
enorm=e/emax;

vel=e-epas;

velnorm=vel /velmax;

S=enorm*wll+velnorm*wl?2;

Sl=enorm*w2l+velnorm*w22;

h=1/(1+exp(-S)):

hl=1/(1l+exp(-S81)):

Kpn=h*v;

Kdn=hl*vl;

actualizacion de los pesos y error
ecuad=enorm*enorm;

v=v+0.5*%eta*ecuad*h;
wll=wll+0.5*eta*ecuad*v*h* (1-h) *enorm;
wl2=wl2+0.5%eta*ecuad*v*h* (1-h) *velnorm;
vl=v1+0.5*etal*enorm*velnorm*h;
w2l=w21+0.5*etal*enorm*velnorm*vl*h* (1-h) *enorm;
w22=w22+0.5%etal*enorm*velnorm*vl*h* (1-h)*velnorm;

)i
3)

i

mem(l)=e;
mem({2)=wll;
mem (3) w12,
mem(4)=
mem({5) w21
mem(6)=w22;

mem(7)=vl;
Kp=Kp0+Kpn;
Kd=Kdn+KdO0;
up=Kp*e;
ud=Kd*vel;
u=up+ud;

B=[Kp Kd u mem];




CODIGO DE LA RED NEURONAL PID:

function[B]=redneuronalpid(F)

global A;

A=F';

eta=A(l);

etal=A(2);

KpO=A(3):

Kd0=A(4) ;

KiO=A(5);

epas=A(6)
Vi
)i

~
\"[:

wll=A(7
wlZ=A(8
V:A(B),_merwﬁ_
w21=A(10) ; #mem(5)
w22=A(11) ; 2mem{6)
vli=A(12); re"Tﬁ?
w31l=A(13); :
w32 A(14);»m~r

v3=A(15); %mem(10)

esum=A(16);imem(11)

e=A(17);%*error actual

emax=A(18);

velmax=A(19);

eta2=A(20);

umax=A(21);

$se calcula la salida de la red neurconal
enorm=e/emax;

vel=e-epas;

velnorm=vel/velmax;

S=enorm*wll+velnorm*wl?2;

Sl=enorm*w2l+velnorm*w2z;

SZ=encrm*w3l+velnorm*w3Z2;

h=1/(1l+exp(=8));

hl=1/(l+exp(-S1))

h2=1/(1l+exp(-52));

Kpn=h*v;

Kdn=hl*vl;

Kin=h2*v3;

tactualizacion de los pesos de la red
ecuad=enorm*enorm;

v=v+0.5*eta*ecuad*h;
wll=wll4+0.5*eta*ecuad*v*h* (1-h) *enorm;
wl2=wl2+0.5*eta*ecuad*v*h* (1-h) *velnorm;
vl=v1l+0.5*etal*enorm*velnorm*hl;
w21l=w21+4+0.5*etal*enorm*velnorm*vl*hl* (1-hl) *enorm;
w22=w22+0.5*etal *enorm*velnorm*vl*hl* (1-hl) *velnorm;
v3=v3+0.5%eta2*enorm*esum*h2;
w3l=w31+0.5*etaZ2*enorm*esum*v3*h2* (1-h2) *enorm;
w32=w32+0.5%eta2*enorm*esum*v3*h2* (1-h2) *velnorm;

scomienza el bloque de asignacion de valores para memoria

mem(l)=e;
mem (2)=wll;
mem(3)=wl2;




mem(4)=v;
mem(5)=w21;
mem(e)=wzz;
mem(7)=vl;
mem(8)=w3l;

mem(9)=w32;
mem(10)=v3;
sum=esum+te;
mem{11l)=sum;
ttermina bloque

% calculan los
Kp=Kpn+KpO0;
Kd=Kdn+Kd0;
Ki=Kin+KiO;
%se calculan los controle
up=Kp*e;
ud=Kd*vel;
ui=Ki*esum;
tlimitador del valor integral
if ui>umax
ui=umax;
elseif ui<-umax
ul=-umax;
end
u=up+ud+ui;
%salida de la function de MATLAR con escritura en memoria
B=[Kp Kd Ki u mem];
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plementacion

Anexo DAQ_NNPID_im
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IMAGENES DE LA PLANTA.

Planta didactica de fluidos viscosos en el taller de Ingenieria Industrial de la
Universidad Estatal de Milagro de la carrera de Ingenieria Industrial.

Planta didactica de fluidos viscosos controlada con Matlab — Simulink 32 bits




Tarjeta de Adquisicion de datos DAQ 1

Entradas Analégicas
Medicion de temperatura Intercambiador 1
A0 T1 Al T2 Al2 T3 Al3 T4

Medicién de temperatura Intercambiador 2
Al4 T5 Al5 T6 Al T7

Medicion de presion Intercambiador 1
Al7  P1

Salidas Analégicas
Escalas (0-5V) equivale a (0-60Hz)

AOO0 Bomba1-VFD-L Bomba2-Altivar11

AO1 Bomba 3 — IG5A

Variadores en modo manual/automatico

IG5A Manual |22=5; Automatico 122=15
ALTIVAR  Fun -> Lsr -> Manual Loc; Automatico tEr

VFD-L 4-06 >0 Manual 2—00-> 0; Automatico 2-00-> 1

Tarjeta de Adquisicion de datos DAQ 2
Entradas Analdgicas

Medicion de presién Intercambiador 1
A0 P2 Al P3 Al2 P4




Medicion de presion Intercambiador 2

Al3  P5 Al4  P6

Medicion de caudal

Al5  Etapa3-F3 Al6  Etapai-F1 Al7  Etapa2-F2
Salidas Analdgicas

AQQ Valvula reguladora (0-5V) Equivale a apertura de (0-100%)
AO1 Ventilador Torre  (0-5V) Equivale a Dutty cycle PWM (0O-
100%)

Salidas Digitales
P0.0 Bomba 4 (on/off) en modo automatico

i Escalas sensores de temperatura
‘ Corriente (4-20mA) vs. Temperatura (-50 a 150 °C)
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Escalas sensores de presion
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Planos Mecanicos de la Planta Didactica
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