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INTRODUCCION

Los intercambiadores de calor son dispositivos que facilitan la transferencia de calor
de una corriente fluida a otra, modificando asi la temperatura de un fluido,
aumentando la capacidad de manejar diferentes procesos de intercambio de
energia. Los intercambiadores de calor son muy usados en refrigeracion, aire
acondicionado, calefaccién, produccion de energia, y procesamiento quimico, y por
esto es de vital importancia tener un control total en su funcionamiento y un

conocimiento pleno en cuanto a su comportamiento fisico.

El laboratorio de planta piloto cuenta con diversos tipos de intercambiadores de
calor, los cuales requieren de un sistema de control que permita regular la
temperatura de salida en el fluido, al no poseer un controlador adecuado se tienen
oscilaciones a la salida del sistema o respuestas no acordes a lo esperado a la hora
de utilizar los dispositivos, todo esto debido a que la caldera del laboratorio posee

un controlador tipo on-off que genera un comportamiento no éptimo en el sistema.

Los modelos dinamicos de los intercambiadores de calor plantean variables de
entrada como lo son: Flujo méasico de vapor y agua, y temperatura de vapor y agua,
todo esto con el fin de establecer un seguimiento apropiado entre los valores de
referencia y las sefiales de salida de la temperatura del agua y vapor

respectivamente en los intercambiadores de calor.

El objetivo de la propuesta es disefiar e implementar dos estrategias de control
avanzado, control optimo y control robusto, para los siguientes intercambiadores:
intercambiador de aletas, intercambiador de cascos y tubos e intercambiador tipo
bayoneta, esto con el fin de tener resultados que se acoplen a las expectativas
referidas a los intercambiadores de calor previamente mencionados. Los codigos se

implementaran en el sistema de control distribuido DeltaV.
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El proyecto hace parte de la propuesta de investigacion “Disefio de controladores
avanzados para los procesos térmicos ubicados en el laboratorio de planta piloto”

aprobada en la octava convocatoria interna de proyectos de investigacion UNAB.
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OBJETIVOS

OBJETIVO GENERAL

Disefar y analizar el comportamiento dinamico de dos estrategias de control, 6ptimo
y robusto, para los intercambiadores de calor tipo aletas, cascos y tubos y tipo

bayoneta, ante variaciones de la sefial de referencia y sefiales de perturbacién

OBETIVOS ESPECIFICOS

Determinar un modelo dinamico para los intercambiadores del laboratorio de

planta piloto.

e Diseflar un sistema de control 6ptimo y control robusto para regular la
temperatura de tres intercambiadores de calor de estructuras diferentes,

aletas, cascos y tubos y bayoneta.

e Programar las estrategias de control 6éptimo y control robusto en el lenguaje

de programacion de control estudio del software Delta V.

e Comparar la respuesta del modelo dinamico en lazo cerrado con los datos

experimentales, ante variaciones de la sefial de referencia.

14



1. INTERCAMBIADORES DE CALOR

Los intercambiadores de calor son equipos que permiten cambiar la entalpia de una
corriente, es decir, permiten transferir calor de un lugar a otro, o bien de un fluido a
otro. Generalmente un intercambiador de calor permite la interaccién de dos fluidos
separados por una pared metalica que representa la superficie de transferencia de

calor y puede tener diversas formas.

Los intercambiadores de calor se pueden clasificar por estructura o funcionamiento
modificando asi su forma de transferir el calor basandose en la aplicacion. El
principio fisico que rige el comportamiento de los intercambiadores varia levemente

entre las formas de transferencia de energia.

Algunas de las principales funciones por las que es necesario implementar un

equipo de transferencia de calor, son las siguientes:

e Calentar un fluido frio mediante un fluido con mayor temperatura.

e Reducir la temperatura de un fluido, mediante un fluido con menor
temperatura

e Llevar al punto de ebulliciébn a un fluido, mediante un fluido con mayor

temperatura.
e Condensar un fluido en estado gaseoso, por medio de un fluido frio.

e Llevar al punto de ebullicion a un fluido mientras se condensa un fluido

gaseoso con mayor temperatura.

15



1.1. TIPOS DE INTERCAMBIADORES DE CALOR SEGUN SU ESTRUCTURA

Los intercambiadores de calor presentan una gran variedad de formas y tamafos,
sin embargo, la construccion de los intercambiadores esta incluida en alguna de las
tres siguientes categorias: aletas, tipo bayoneta y cascos y tubos [1]. A continuacion,
se describira cada estructura mostrando asi, sus ventajas y desventajas en la

industria.

1.1.1. INTERCAMBIADOR DE CASCOS Y TUBOS

Este tipo de intercambiador es muy comun en la industria debido a su gran

versatilidad y cobertura en diferentes procesos industriales, debido a que:

e Proporciona flujos de calor elevados en relacion con su peso y volumen.

e Proporciona facilidad en su construccion en una gran variedad de tamafos.

e A la hora de realizar un mantenimiento, se facilita el proceso de limpieza y
reparacion en el intercambiador.

e Es versétil y puede ser disefiado para cumplir practicamente con cualquier
aplicacion.

Los intercambiadores de cascos y tubos manejan la estructura mostrada en la figura
1, en donde se puede apreciar un esquema base de la representacion fisica y del

comportamiento de los fluidos dentro del intercambiador de calor respectivo.

16



Figura 1 Intercambiador de calor de cascos y tubos.
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El intercambiador de cascos y tubos se establece un intercambio de energia o
transferencia de calor por conveccién, puesto que los fluidos intercambian sus

moléculas modificando su temperatura a través de una superficie de contacto.

Este tipo de intercambiadores consiste una carcasa cilindrica [1], que contiene un
arreglo de tubos [2] paralelos al eje longitudinal de la carcasa. Los tubos pueden o
no tener aletas y estan sujetos en cada extremo por laminas perforadas [3]. Estos
atraviesan a su vez a una serie de laminas denominadas deflectores [4] y
deflectores longitudinales [5] que, al ser distribuidas a lo largo de toda la carcasa,
sirven para soportar los tubos y dirigir el flujo que circula por la misma, de tal forma
que la direccién del fluido sea siempre perpendicular a los tubos. El fluido que va
por dentro de los tubos es dirigido por unos ductos especiales conocidos como

cabezales o canales [6 'y 7].

En la figura 2, se puede apreciar una estructura mas simple del intercambiador de
calor. En esta figura se observa la direccién y el comportamiento de los dos fluidos

gue interactian entre si.
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Figura 2 Intercambiador de cascos y tubos en contraflujo
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1.1.2. INTERCAMBIADOR DE ALETAS

Existen intercambiadores de calor a los que se les afiaden superficies extendidas
como aletas para modificar el comportamiento fisico del sistema, alterar la forma de

trasferencia de calor o alterar las caracteristicas de los fluidos, con fines especificos.

Cuando a las superficies ordinarias de transferencia de calor se le afladen piezas
adicionales de metal, estads Ultimas extienden la superficie disponible para la
transferencia de calor. Mientras que las superficies extendidas aumentan la
transferencia total de calor, su influencia como superficie se trata de una manera

diferente de la simple conduccién y conveccion.

En la figura 3, se puede observar una clara diferencia entre el comportamiento fisico

de un sistema, después de agregar aletas a su estructura.

Figura 3 a) Tubo ordinario b) Tubo aletado

(o) (b)
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Al aumentar la superficie de contacto del tubo interno, habra una transferencia de
calor adicional entre el fluido exterior con el interior. El intercambio de calor entre
los fluidos externo e interno del tubo ordinario serd& menor en comparacion con el

aumento de superficie obtenida en el tubo aletado.

1.1.3. INTERCAMBIADOR TIPO BAYONETA

Este tipo de intercambiadores son utiles cuando existe una diferencia extrema de
temperatura entre los fluidos del lado de la coraza y lado del tubo, ya que todas las
partes sujetas a expansion diferencial son libres para moverse, independientes
entre si [2]. Esta construccién Unica no sufre falla debido al congelamiento del
condensado de vapor, porque el vapor en la parte interna del tubo funde cualquier
hielo que pueda formarse durante periodos de operacién intermitente. Los costos
son relativamente altos, ya que sélo los tubos externos del haz transfieren calor al
fluido del lado de la coraza. Los tubos internos no son apoyados. Los tubos externos

son apoyados por deflectores convencionales o placas de apoyo.

Estos intercambiadores se utilizan en servicios con cambio de fase donde no es
deseable tener un flujo bifasico en contra de la gravedad. Algunas veces se coloca
en tangques y equipos de proceso para calentamiento y enfriamiento. Los costos por
metro cuadrado para estas unidades son relativamente altos, ya que solamente el

tubo externo transfiere calor al fluido que circula por la carcaza. [3]

1.2. PRINCIPIOS MATEMATICOS DE UN INTERCAMBIADOR DE CALOR

Para establecer un modelo matematico que se pueda adaptar a los tres tipos de
intercambiadores de calor planteados anteriormente, es necesario comprender el
funcionamiento o comportamiento de toda la planta en general. Es necesario
conocer que entradas y salidas tendra el sistema para poder plantear un controlador

adecuado.
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Bajo dicha premisa en la literatura matematica y modelado fisico de los
intercambiadores de calor se encuentran ecuaciones matematicas que permiten
describir el comportamiento dinamico de la temperatura de los fluidos. Las
ecuaciones (1.1) y (1.2) representan el intercambio dindmico del sistema [4].
Basandose en lo dicho anteriormente quedara una igualdad de sumatorias de calor,

aplicadas al tubo y a la coraza del intercambiador, respectivamente.

i DT;
m; Cp; (T'i = T°) + AU (T, = T)) = p; Cpi Vi —* (1.1)

. DT,
m, Cp, (Tle - Toe) + AU (Te - Ti) = pe Cp. Ve ac

(1.2)
Donde Cp; es la capacidad calorifica de fluido que fluye por los tubos, T¢; es la
temperatura de entrada del fluido interno, T°; es la temperatura de salida del fluido
interno, F es el factor de correccion, U es el coeficiente global de transferencia de
calor, A es el area de transferencia de calor, T, es la temperatura del fluido externo,
T; es la temperatura del fluido interno, p; es la densidad del fluido interno, V; es el
volumen del fluido interno, Cp, es la capacidad calorifica de fluido externo, T¢, es la
temperatura de entrada del fluido externo, T, es la temperatura de salida del fluido
externo, p, es la densidad del fluido externo, V, es el volumen del fluido externo, t

es el tiempo. Las unidades respectivas son:

. , . K
o FIu;omasmo:Tg

e Capacidad calorifica:
Kg °C

e Temperatura: °C

e Area: cm?

o Coeficiente de transferencia de calor: —
cm# °C

. K
e Densidad: —‘g;
cm

e V\olumen: cm?
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Dichas ecuaciones de modelamiento en los intercambiadores de calor son

encontradas en trabajos previos permitiendo avanzar en el estudio del

comportamiento dinamico de los intercambiadores de calor [5,6,7].

Dichas ecuaciones se utilizaran para simular el comportamiento de los

intercambiadores de calor.

1.3. METODO DE OPTIMIZACION DEL MODELO

Los métodos de optimizacion permiten obtener pardmetros de ajuste a un problema

especifico entregando la solucion 6ptima basdndose en formulaciones

matematicas.

Los métodos de optimizacion tienen ciertas caracteristicas de disefio inherentes al

comportamiento real del sistema, se requiere encontrar parametros que se adecuen

no solo a la parte tedrica, si no al comportamiento real del sistema, para esto los

métodos tienen los siguientes aspectos:

Funcion objetivo: La funcion objetivo es un criterio utilizado durante el
proceso que permite hacer una comparacion de disefios, por lo general la
funcién se plantea para reducir el error de la salida permitiendo obtener un

comportamiento 6ptimo.

Variables: Es necesario entregar un conjunto de variables iniciales que le
permitan a los métodos de optimizacion tener un punto de partida en el

proceso de analisis matematico.

Limites de frontera: Los limites de frontera en los métodos de optimizacion
permiten establecer un rango limite de operacion, dichos limites son muy
importantes puesto que es una forma de relacionar en gran parte el
comportamiento fisico del sistema. En los limites de frontera se restringen los

rangos de operacion de los parametros calculados.
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Para determinar un modelo adecuado que represente el comportamiento de cada
uno de los intercambiadores mencionados basados en entradas como: flujo masico
de vapor y agua, temperaturas de entrada y salida de vapor y agua respectivamente,
es necesario determinar los parametros internos de las ecuaciones que satisfagan

fisicamente el comportamiento dindmico de los intercambiadores.

1.3.1. PROGRAMACION LINEAL SECUENCIAL (SLP)

La programacion lineal secuencia o SLP de sus siglas en inglés Sequential Linear
Programming, resuelve el problema no lineal de programacion mediante la
resoluciébn de una serie de problemas de programacion lineal (LP), en otras
palabras, establece la solucion para los problemas del minimo error maximo de
funciones utilizando sélo funciones de primer orden. Las restricciones no lineales
del problema de programacién no lineal se aproximan mediante una expansion de
Taylor de primer orden, de esta forma la expansion de Taylor permite aproximar el
valor de la funcién en un punto, en términos del valor de la funcion y sus derivadas

en otro punto.

1.3.2. FUNCION FMINIMAX

El propdsito de la funcién consiste en reducir al minimo el error maximo a través de
la funcién objetivo. En el campo practico existen diversos problemas en donde la
solucion radica en encontrar el minimo error, tales problemas abarcan desde el
disefio de circuitos electrénicos, hasta el modelamiento de sistemas fisicos
satelitales. EI método minimax encuentra su aplicacion en problemas donde las
estimaciones de los parametros del modelo se determinan con respecto a minimizar

la diferencia maxima entre la salida del modelo y las especificaciones de disefio [8].
El concepto béasico del planteamiento minimax es el siguiente:
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min, F(x), F(x) = max; f;(x), i €{1,...,m} (1.3)

La ecuacion 1.3 pretende encontrar en la funcidon F(x) el minimo error, de esta forma
se reduce al minimo el error maximo. Un simple ejemplo de un problema minimax

es mostrado en la figura 4, donde la linea sélida indica F (x).

Figura 4 F(x) (linea sélida) es definida como max; f; (x). Las lineas punteadas denotan f;(x), parai = 1,2.
La solucién entre el problema ilustrado se encuentra entre f;(x) y f5(x).

X

A la hora de aplicar el concepto de obtencién del minimo error maximo, el software

de Matlab utiliza la siguiente sintaxis:

cx) <0
ceq =0
min, F(x), F(x) = max; f;(x). Tales que A-x <b (1.49)
Aeq - x = beq
klb <x <ub

Donde A y Aeq SONn matrices, b y beq Son vectores, Yy c(x), ceq(x) y F(x) son funciones
gue retornan vectores, vale aclarar que F(x),c(x)y ceq(x) pueden ser funciones no
lineales. En el caso de x,1by ub pueden ser declaradas como vectores o matrices.
Es importante enfatizar que todas las restricciones mencionadas anteriormente

pueden ser lineales y no lineales.

La sintaxis establecida de la funcién fminimax en el proyecto fue la siguiente:
[x error] = fminimax(fun,xo,[1,[1,[],[], beq, b, lu), dicha funcion encuentra el

minimo error maximo para la funcién fun con un vector de coordenadas iniciales xo.
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1.4. RESULTADOS DE OPTIMIZACION DEL MODELO DE LOS
INTERCAMBIADORES DE CALOR

A la hora de realizar una adecuada identificacion de los parametros internos del
modelo como: Volumen del fluido frio y caliente respectivamente, area de
intercambio de calor, coeficientes de trasferencia de calor del fluido frio y caliente
respectivamente y retardo de los modelos, se sintoniz6 un controlador Pl en el
software Delta V, y se registraron los flujos de agua y vapor respectivos, las
temperaturas de entrada y salida tanto del agua como del vapor, y las presiones de
entrada y salida en los intercambiadores, esto con el fin de tener datos del
comportamiento de los intercambiadores de calor que permitieran hallar los
pardmetros mencionados previamente a través de la funciébn de optimizacion

fminimax.

El controlador sintonizado en DeltaV tiene la siguiente estructura:
1
C=K1+ ) (1.5)

De esta forma:

e K= 41 (1.6)
e Ti= 0.1 (1.7)

En la figura 5 se observa la implementacion del modelo en la herramienta Simulink

de Matlab de la siguiente forma:

24



Figura 5 Implementacion de modelo Intercambiadores de Calor en Simulink.
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1.4.1. INTERCAMBIADOR TIPO BAYONETA

Para comprender el procedimiento se mostraran las sefales de entrada y salida en
el intercambiador tipo bayoneta, esta metodologia se repite en los otros tres

intercambiadores de calor. En las siguientes figuras se registra el comportamiento:

Figura 6 Flujo de Vapor a la entrada del intercambiador de calor tipo bayoneta [Lb/h].
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Figura 7 Flujo de Agua a la entrada del intercambiador de calor tipo bayoneta. [G/m]
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Figura 8 Temperatura de entrada del vapor en el intercambiador de calor tipo bayoneta. [°C]
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Figura 9 Temperatura de entrada del Agua en el intercambiador de calor tipo bayoneta. [°C]
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Las figuras 6,7,8 y 9 corresponden a las entradas del modelo. Las figuras 10y 11

corresponderan a los datos experimentales de salida.

Figura 10 Temperatura de salida del Agua en el intercambiador de calor tipo bayoneta. [°C]
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Figura 11 Temperatura de salida de vapor en el intercambiador de calor tipo bayoneta.
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Basandose en la estrategia de simulacion planteada anteriormente y en los datos

tomados de la sintonizacion del controlador se obtuvo la respuesta planteada en la

fi

gura 12 de la siguiente forma:

Figura 12 Superposicion de sefial experimental con sefial tedrica del comportamiento de las temperaturas
respectivas en el Intercambiador tipo bayoneta.
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La funcidn de optimizacion que se usé para determinar los parametros fue la

siguiente:
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f(x) =[2550.0 2700.0 2750.0 00004 1.8 60.0] (1.8)
error = [51970 479680] (1.9)

En la tabla 1, se presentan los parametros obtenidos por la funcién fminimax:

Tabla 1 Pardmetros del intercambiador tipo bayoneta, obtenidos por la funcion fminimax.

DESCRIPCION VALOR DE UNIDADES
OPTIMIZACION

Volumen de fluido frio. 0.003 m3
Volumen de fluido caliente. 0.003 m3
Area de intercambio de calor. 0.5006 m?
Coeficiente de transferencia de 2600 w
calor — fluido frio. m?°C
Coeficiente de transferencia de 20.000 w
calor - fluido caliente. m?°C
Retardo del modelo. 24.2 S

En la figura 15 se analizara el comportamiento superpuesto de los tres modelos

frente a las mismas condiciones de operacion.

1.4.2. INTERCAMBIADOR DE ALETAS

Utilizando la metodologia propuesta en la seccion 1.4.1 se obtuvieron los siguientes

resultados:
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Figura 13 Superposicion de sefial experimental con sefial tedrica del comportamiento de las temperaturas
respectivas en el Intercambiador de aletas.
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La funcion de optimizacion que se usé para determinar los parametros fue la

siguiente:

f(x) =[2700.0 2428.0 2836.0 0.5 2.0 40.0] (1.10)
error = [5900 132,300] (1.12)
En la tabla 2, se presentan los parametros obtenidos por la funcion fminimax:

Tabla 2 Pardmetros del intercambiador de cuatro aletas, obtenidos por la funcién fminimax.

DESCRIPCION VALOR DE UNIDADES
OPTIMIZACION
Volumen de fluido frio. 0.0033 m3
Volumen de fluido caliente. 0.0013 m3
Area de intercambio de calor. 0.2784 m?
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Coeficiente de transferencia de 4.000 w
calor — fluido frio. m? °C
Coeficiente de transferencia de 18.000 w
calor - fluido caliente. m?°C
Retardo del modelo. 40 S

En la figura 15 se analizard el comportamiento superpuesto de los tres modelos

frente a las mismas condiciones de operacion.

1.43. INTERCAMBIADOR DE CASCOS Y TUBOS

Utilizando la metodologia propuesta en la seccion 1.4.1 se obtuvieron los siguientes

resultados:

Figura 14 Superposicion de sefial experimental con sefial tedrica del comportamiento de las temperaturas
respectivas en el Intercambiador de cascos y tubos.
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La funcidn de optimizacion que se usé para determinar los parametros fue la

siguiente:

f(x) =[2932.631160.28 3478.98 0.54 4.37 1.04] (1.12)
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error = [1889.0 37644] (1.13)
En la tabla 3, se presentan los parametros obtenidos por la funcion fminimax:

Tabla 3 Pardametros del intercambiador de cascos y tubos, obtenidos por la funcion fminimax.

DESCRIPCION VALOR DE UNIDADES
OPTIMIZACION
Volumen de fluido frio. 0.040248 m3
Volumen de fluido caliente. 0.049252 m3
Area de intercambio de calor. 0.3896 m?
Coeficiente de transferencia de 5000 w
calor — fluido frio. m#°C
Coeficiente de transferencia de 14200 w
calor - fluido caliente. m?*°C
Retardo del modelo. 90.9 S

Para una mejor comprension de los resultados de los tres modelos propuestos
anteriormente, se analizara la respuesta dinamica bajo las siguientes condiciones:
flujo de vapor constante, flujo de agua constante y temperatura de agua. De esta
forma se realizar4 un cambio en la temperatura de entrada de vapor y después de
un tiempo se aplicara una perturbacion cambiando el flujo del caudal del agua. La
figura 15 ilustra el comportamiento descrito de los tres modelos caja blanca de los

intercambiadores de calor.

Las condiciones de operacion en las que se analizaron los tres modelos fueron las

siguientes:

e Flujo de vapor: 375 [Lb/h]

e Flujo de agua: 20 [G/m] con un cambio en el flujo a 13 [G/m] a los 500
segundos.

e Temperatura de entrada de Vapor: 140 [°C]

e Temperatura de entrada de Agua: 29.5 [°C]
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Figura 15 Respuesta ante entrada escaldn y perturbacion de los tres intercambiadores superpuestos.
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En la figura 15 en el intercambiador tipo bayoneta, se puede apreciar que la
temperatura de salida de vapor presenta un error del 10.85% en comparacion con
la sefal de referencia, el intercambiador de aletas presenta un error del 18.7232 %
en comparacion con la sefial de referencia y el intercambiador de cascos y tubos
presenta un error del 48.1276% en comparacion con la sefial de referencia. Vale
aclarar que el modelo es a lazo abierto sin controlador. A los 500 segundos se aplic
una perturbacion en el flujo de agua, aplicando un cambio de caudal de 20 a 13
[G/m], se observa que al reducir el flujo de agua la temperatura de salida de la
misma aumenta y la temperatura del vapor no es afectada por los cambios en el

flujo, lo que es consistente con el comportamiento fisico del sistema.

1.5. MODELO ARMAX

La estructura ARMAX de sus siglas en inglés Auto Regressive Moving Average

Exogen, esta basada en modelos lineales generales de la siguiente forma:
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Figura 16 Representacion simbdlica de un sistema lineal general.
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Es importante aclarar que en la dinamica del sistema se trabaja sobre deltas de
temperatura, es decir, se hace una resta entre la temperatura de salida del agua
con la de la temperatura de entrada en el intercambiador de calor, esta metodologia
sera aplicada en el transcurso de todo el proyecto. En adicion a esto, la entrada al

modelo corresponde a la apertura de la valvula reguladora de flujo de caudal.
La ecuacion simbdlica de la figura 16 corresponde a:
y = Gu + He (1.14)

gue dice que la salida medida y, es debida a la entrada medida u y al ruido e. Donde
G denota las propiedades dinamicas del sistema, es decir, cdmo la salida se forma
desde la entrada. Para sistemas lineales se llama funcién de transferencia entre la
entrada y la salida. La expresion H refiere las propiedades del ruido y se le llama

también modelo del ruido, y describe cémo esta formada la perturbacion en la salida
[9].

Asi mismo, existe una forma util de representar G y H en funciones racionales de

q~1, esta es una representacion polinomial de la funcion de transferencia:

_ B 1
G(q) =q™™ % H(Q) = ;= (1.15)

Donde B y A son polinomios en el operador de retraso g~! de la siguiente forma:
A(Q =1+ a;qg7 M+ ...+ ay,qg ™ (1.16)

B(q) = by + byq '+...+ b,yq Pt (1.17)
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Los términos naynb dan cuenta de los Ordenes de los polinomios
A(q)y B(q) respectivamente y nk es el numero de retrasos de la entrada a la salida.

Usualmente se escribe el modelo de la siguiente forma:

A(q)y(t) = B(q) u(t — nk) + e(t) (1.18)

En la estructura ARMAX, se introduce un polinomio extra C(q) al modelo de la

siguiente forma:

A(q) y(t) = B(q) u(t —nk) + C(q) e(t) (1.19)
Donde C se puede expresar segun:

C(@Q =1+ ciq7+ ...+ cpeq™™ (1.20)

Esto da lugar a un sistema de ecuaciones donde las incognitas son los coeficientes
del modelo discreto, cuyas soluciones se obtienen por prediccion del error con el

Método de Méaxima Verosimilitud.

1.6. MODELO CAJA NEGRA

A la hora de implementar los controladores en el laboratorio de planta piloto era
necesario tener un modelo que describiera el comportamiento general de toda la
planta, para ello era necesario encontrar un modelo adecuado entre la apertura de
la valvulay el flujo de vapor, y la apertura de la valvula con la temperatura de entrada
de vapor al intercambiador, encontrar estos modelos y adaptarlos al
comportamiento caja blanca de cada uno de los intercambiadores de calor es un

proceso complejo para los limites del proyecto.

El modelo caja blanca planteado anteriormente, describe el comportamiento
apropiado de los intercambiadores de calor, sin embargo, no describe el
comportamiento de toda la planta en general, debido a esto, surgié la necesidad de
encontrar un modelo caja negra que pudiese expresar el comportamiento de la

planta junto con las variaciones de apertura en la valvula, para esto se usaron los
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modelos armax descritos anteriormente y se obtuvieron tres diferentes ecuaciones
de transferencia que simbolizan el comportamiento de cada uno de los

intercambiadores de calor respectivamente.

En todos los intercambiadores se utilizé un tiempo de muestreo de 1 segundo.

1.6.1. INTERCAMBIADOR TIPO BAYONETA

Para el intercambiador de calor tipo bayoneta se obtuvo la siguiente funcién de
transferencia que caracteriza el comportamiento del intercambiador de calor junto
con el de la planta en general:

_g 0.00080987 z~! (1-5.3752z"1) (1-1.506 z71 ) (1- 0.9685 z~ 1)
(1—0.9956 z71) (1- 0.9744 z7 1)

G(z)=z (1.21)

Dicha ecuacion de transferencia describe el comportamiento de la planta, para el

intercambiador tipo bayoneta.

En la figura 17 se observa el comportamiento transitorio del modelo obtenido.

Figura 17 Modelo dindmico del Intercambiador tipo bayoneta.
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Se puede apreciar que tanto el modelo caja blanca como el modelo ARMAX
obtenido presentan un retardo caracteristico del sistema, aunque el modelo ARMAX
presenta un tiempo de establecimiento de 900 segundos frente al de 250 segundos
del modelo caja blanca. Por medio de la herramienta ident, de Matlab se obtuvieron

los modelos respectivos para cada intercambiador de calor.

De igual forma, en la figura 18 se presenta la grafica con el best fit obtenido, es
importante aclarar que el modelo ARMAX es el que mejor presenta un

comportamiento en el proceso de identificacion.

Figura 18 Datos Experimentales vs Modelo ARMAX del intercambiador tipo bayoneta.
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1.6.2. INTERCAMBIADOR DE ALETAS

Para el intercambiador de calor de cuatro aletas se obtuvo la siguiente funcion de
transferencia que caracteriza el comportamiento del intercambiador de calor junto
con el de la planta en general:

0.003104 z~1 (1- 09762 z71) (1-0.7473 z71)
(1+ 0.4923 z71) (1-0.9945 z~1) (1— 1.888 z71+ 0.8928 z72)

G(z)=z7° (1.22)
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Dicha ecuacion de transferencia describe el comportamiento de la planta, para el

intercambiador de cuatro aletas.

En la figura 19 se observa el comportamiento transitorio del modelo obtenido.
Figura 19 Modelo dindmico del Intercambiador de aletas.
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Se puede apreciar que tanto el modelo caja blanca como el modelo ARMAX
obtenido presentan un retardo caracteristico del sistema, aunque el modelo ARMAX

presenta un tiempo de establecimiento de 690 segundos frente al de 250 segundos

del modelo caja blanca.

De igual forma, en la figura 20 se presenta la grafica con el best fit obtenido, es

importante aclarar que el modelo ARMAX es el que mejor presenta un

comportamiento en el proceso de identificacion.
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Figura 20 Datos Experimentales vs Modelo ARMAX del intercambiador de aletas.
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1.6.3. INTERCAMBIADOR DE CASCOS Y TUBOS

Para el intercambiador de calor de cascos y tubos, se obtuvo la siguiente funcién de
transferencia que caracteriza el comportamiento del intercambiador de calor junto
con el de la planta en general:

_g 0.0012194z" ' (1-0.634z71)
(1+0.9759z"1) (1-0.9495 z~ 1)

G(z)= z (1.23)

Dicha ecuacion de transferencia describe el comportamiento de la planta, para el

intercambiador de cascos y tubos.

En la figura 21 se observa el comportamiento transitorio del modelo obtenido.
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Figura 21 Modelo dindmico del Intercambiador de cascos y tubos.
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Se puede apreciar que tanto el modelo caja blanca como el modelo ARMAX
obtenido presentan un retardo caracteristico del sistema, aunque el modelo ARMAX
presenta un tiempo de establecimiento de 193 segundos frente al de 150 segundos

del modelo caja blanca.

De igual forma, en la figura 22 se presenta la grafica con el best fit obtenido, es
importante aclarar que el modelo ARMAX es el que mejor presenta un

comportamiento en el proceso de identificacion.

Figura 22 Datos Experimentales vs Modelo ARMAX del intercambiador de cascos y tubos.
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En la figura 23 se presenta la respuesta de los tres intercambiadores de calor ante
una entrada escalon:

Figura 23 Respuesta de los tres intercambiadores ante entrada escaldn.
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Se observa que el intercambiador de cascos y tubos presenta un tiempo de
levantamiento y de establecimiento menores en comparacion con los otros dos
intercambiadores de calor, es decir que el comportamiento dindmico del
intercambiador de cascos y tubos es mucho mas rapido, sin embargo, presenta una

menor ganancia en comparacion con los otros dos intercambiadores de calor.
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2. DISENO DEL SISTEMA DE CONTROL

En los intercambiadores de calor industriales es necesario implementar una
estrategia de control que permita regular la temperatura de salida del sistema a
conveniencia del operario, en el caso del proyecto se implementd una estrategia
basada en los cambios de temperatura de salida del agua respecto a la temperatura
de entrada al intercambiador de calor, de esta forma se pretende mantener un delta
de temperatura constante con respecto a la temperatura de entrada al sistema.
Dicha estrategia de control, también permite controlar la temperatura de salida del

agua en el intercambiador de calor respectivo.

2.1. CONTROL PID

El control PID analdgico ha sido usado de manera exitosa en muchos sistemas de
control industrial por mas de medio siglo. El principio basico del esquema del control
PID es que actla sobre la variable a ser manipulada a través de una apropiada
combinacion de tres acciones de control: accién de control proporcional (donde la
accion de control es proporcional a la sefial de error actuante, la cual es la diferencia
entre la entrada y la sefial de realimentacion); la accidén de control integral (donde la
accion de control es proporcional a la integral de la sefial de error actuante) y la
accion de control derivativa (donde la accion de control es proporcional a la derivada

de la sefal de error actuante).

La accion de control PID en controladores analogicos esta dada por:

de(t)
dt

m(t) = K [e(t) + = [Te()dt + T, 2.1)
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Donde e(t) es la entrada al controlador (sefial de error actuante), m(t) es la salida
del controlador (sefial manipulada), K es la ganancia proporcional, T; es el tiempo

integral (o tiempo de reajuste) y T, es el tiempo derivativo (o tiempo de adelanto).

Al trabajar en el dominio de la frecuencia la funcién del controlador (ecuacion 2.1),

queda expresada de la siguiente forma:
c(s) =K (1 +Tiis+Tds) 2.2)

En la practica es necesario trabajar los controladores en tiempo discreto para poder
hacer una correcta implementacion en el hardware [10], para ello se procede a
discretizar la ecuacion (2.1), cuya expresion es mostrada en la ecuacion (2.3).

M(z) = [KP + =+ Kp(1— z—l)] E(2) 2.3)
Donde:
e Ganancia proporcional:  Kp = K — f—TTL =K-=1 (2.4)
e Ganancia Integral: K, = % (2.5)
e Ganancia derivativa; K, =4 (2.6)

Donde T es el tiempo de muestreo.

2.1.1. DISENO DEL CONTROLADOR PID

Para disefiar el controlador se utilizo la técnica de ubicacion de polos en lazo
cerrado en una posicion especifica, permitiendo variar parametros como sobrepaso,
tiempo de establecimiento y tiempo de levantamiento en la planta. Es importante
aclarar que en los procesos de temperatura es necesario determinar qué criterios
de diseflo son importantes en un determinado proceso, al tener que regular

variables de temperatura la condicion primordial en el disefio del controlador fue la
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de llegar al punto de consigna, independientemente del tiempo de establecimiento,

puesto que son procesos de naturaleza lenta.

Para un sistema de control con un amplio rango de condiciones de operacion, puede
suceder que la variable de control alcance los limites prefijados del actuador.
Cuando esto pasa, el bucle realimentado permanece en su limite
independientemente de la salida del proceso. Si se usa un controlador con accion
integral, el error continuara siendo integrado, incrementando aliin mas su valor. Esto
significa que el término integral puede volverse muy grande y producirse el efecto

llamado “windup”.
Para evitar que ocurra este fenémeno hay dos formas:

¢ Introducir limitadores en las variaciones de la referencia tal que la salida del
controlador nunca alcance los limites del actuador. Esto, a menudo, produce
limites en el funcionamiento del controlador y no evita el windup causado por
las perturbaciones.

e Otra forma es el re-célculo de la integral: cuando la salida se satura, la
integral es recalculada tal que su nuevo valor proporciona una salida en el

limite de la saturacion.

En la figura 24 se puede apreciar la estrategia implementada para el controlador
PID en la herramienta Simulink de Matlab fue la siguiente:

Figura 24 Bloques de la estrategia de control PID con anti — windup.
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2.1.1.1. INTERCAMBIADOR TIPO BAYONETA

Para el intercambiador tipo bayoneta se sintonizé un controlador cuya ecuacion

caracteristica fue la siguiente:

0.068
1-z71

C(z) = 55+ ) (2.7

En la figura 25 se aprecia la respuesta del controlador frente a cambios en la sefal
de referencia, en este caso deltas de temperatura con la temperatura de entrada del
agua como referencia, en la parte inferior se observa el comportamiento en la acciéon
de control referente al porcentaje de apertura de la valvula. Se puede apreciar que
en lazo cerrado con el controlador Pl se tiene un tiempo de establecimiento de 367
segundos, con un sobrepaso del 15% en la sefial de salida del modelo, referente a

la temperatura del agua a la salida del intercambiador de calor respectivo.

Figura 25 Comportamiento de la planta con controlador frente a cambios en la sefial de referencia. Control
PID — Intercambiador tipo bayoneta.
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2.1.1.2. INTERCAMBIADOR DE ALETAS

Para el intercambiador de cuatro aletas se sintonizd un controlador cuya ecuacion

caracteristica fue la siguiente:

0.125
1-z71

C(z)=5+¢( ) (2.8)

En la figura 26 se aprecia la respuesta del controlador frente a cambios en la sefial
de referencia, en este caso deltas de temperatura con la temperatura de entrada del
agua al intercambiador respectivo como referencia, en la parte inferior se observa
el comportamiento en la accidon de control referente al porcentaje de apertura de la
valvula. Se puede apreciar que en lazo cerrado con el controlador Pl se tiene un
tiempo de establecimiento de 268 segundos, con un sobrepaso del 13% en la sefial
de salida del modelo, referente a la temperatura del agua a la salida del

intercambiador de calor respectivo.

Figura 26 Comportamiento de la planta con controlador frente a cambios en la sefial de referencia. Control
PID — Intercambiador de aletas.
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2.1.1.3. INTERCAMBIADOR DE CASCOS Y TUBOS

Para el intercambiador de cascos y tubos se sintoniz6 un controlador cuya ecuacion

caracteristica fue la siguiente:

C(2) = 0.9809 + (3223 2.9)

En la figura 27 se aprecia la respuesta del controlador frente a cambios en la sefial
de referencia, en este caso deltas de temperatura con la temperatura de entrada del
agua al intercambiador respectivo como referencia, en la parte inferior se observa
el comportamiento en la accion de control referente al porcentaje de apertura de la
valvula. Se puede apreciar que en lazo cerrado con el controlador Pl se tiene un
tiempo de establecimiento de 313 segundos, con un sobrepaso del 5.79% en la
sefal de salida del modelo, referente a la temperatura del agua a la salida del

intercambiador de calor respectivo.

Figura 27 Comportamiento de la planta con controlador frente a cambios en la sefial de referencia. Control
PID — Intercambiador de cascos y tubos.
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2.2. CONTROL LINEAL CUADRATICO GAUSSIANO (LQG)

El control LQG (del inglés Linear Quadratic Gaussian) es una variante del control
LQR (del inglés Linear Quadratic Regulator). Las principales estrategias en el uso
de esta estrategia de control consisten en considerar el sistema en estudio mediante
su modelo matematico lineal y en utilizar modelos de ruido estocasticos (ruidos de
medicion y perturbaciones del sistema) con propiedades estadisticas conocidas
[11].

Por tanto, la expresion del modelo lineal del sistema, obtenida mediante un
procedimiento previo de linealizacién a partir del modelo no lineal es escrita como:
x = Ax + Bu (2.10)
y=Cx+Du (2.12)

Donde las matrices A, B, C, D corresponden a las matrices de los sistemas de

dimensiones apropiadas; x - son los estados del sistema; u — entradas del sistema.

El propdsito de la estrategia de control consiste en encontrar el vector 6ptimo de

sefales de control u(t) tal que se minimice la funcién de coste:
— o1 Tr T T
J= E{Tll_)rg;fo [xTQx +u Ru]dt} (2.12)

Donde las matrices de sintonia ¢ y R son seleccionadas apropiadamente
cumpliendo las condiciones de disefio ¢ = Q" >0y R = R"T > 0. Las matrices Q y R son
conocidas como matrices de penalizacidén estado y entrada, respectivamente. Ellas
se encargan de dar prioridad bien sea al seguimiento de una trayectoria por parte
de los estados o a la penalizacion de la energia de control requerida por el sistema

para alcanzar los objetivos de control deseados.

La solucion de problema de control LQG, es decir, hallar el u(t) 6ptimo, consiste en
la determinacion de una ganancia estabilizante k, la cual se aplica al sistema

mediante una ley de realimentacién de estado expresada como:

u(t) = —K,x(t) (2.13)
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Donde K, es la matriz de ganancia del controlador.

Con el fin de calcular la matriz K,., es necesario disponer de la medicion de todo el
vector de estado, lo cual no es siempre posible. Por lo tanto, es posible disefiar un
observador de estados a partir de las mediciones de las salidas de la planta. Este
sistema auxiliar se encargar de estimar las trayectorias del sistema con un error y
velocidad de convergencia dados mediante el parametro de disefio K,, el cual es

conocido como la ganancia de estimacion.

Asi pues, la ley de control es calculada como
u(t) = —K,z(t), donde z(t) es el vector de estado estimado por el observador. Notese
que los disefios del controlador y estimador pueden ser realizados
independientemente. Sin embargo, pueden ser combinados en el disefio final de la

arquitectura de control.

Por otro lado, a fin de mejorar la regulacion del sistema, es posible agregar al
esquema en lazo cerrado un estado dado por un integrador. Esto permite que el
error de estado estacionario tienda a cero y, por lo tanto, que la salida de la planta
siga mas precisamente a la sefial de referencia. Asi, el disefio de la ley LQG implica
la obtencién de una ganancia K, considerando la variable adicional relacionada con

el integrador.

Es importante aclarar que en los procesos de temperatura es necesario determinar
gué criterios de disefio son importantes en un determinado proceso, al tener que
regular variables de temperatura la condicion primordial en el disefio del controlador
fue la de llegar al punto de consigna, independientemente del tiempo de

establecimiento, puesto que son procesos de naturaleza lenta.

2.2.1. DISENO CONTROLADOR LQG

Para el disefio del controlador LQG, se tuvo en cuenta los modelos previamente

mencionados de cada uno de los intercambiadores de calor respectivamente. En el
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caso del controlador LQG se pretende variar los valores de las matrices Q y R, con

el fin de obtener una respuesta logica y 6ptima del sistema.

La matriz R permite restringir el comportamiento de la accién de control, hay que
recordar que la apertura de la valvula tiene un rango de operacién entre 0 y 100%.
De la misma forma, la matriz Q permite restringir el comportamiento de la salida,
modificando parametros como tiempo de establecimiento, sobrepaso, tiempo de

retardo, etc.

En la figura 28 se observa el sistema de bloques implementado en la herramienta
Simulink de Matlab. En dicho esquema se observan pardmetros como la ganancia
anti-windup que permite reducir el comportamiento de la saturacion del actuador, la
constante integral K, que penaliza la entrada, la constante de penalizacion de los

estados K, y el modelo en tiempo discreto expresado en espacio de estados.

Figura 28 Esquema de la estrategia de control LQG, con anti-windup y observadores.
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La estimacion de los estados se ha realizado mediante la implementacion de un

filtro de Kalman, este filtro se define:
Xop = (Gl =K, - C)Xpp, + HL- U+ K, PV (2.14)
Donde:

e X, Estados observados
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e Gl Matriz A del modelo lineal discreto

e HI: Matriz B del modelo lineal discreto

e (: Matriz del modelo lineal discreto;

e X,,. Valoranterior de la matriz X,

e U: Sefal de control

e py: Variable del proceso o sefial de salida

e K,. Ganancia de estimacion.

En la parte inferior de la figura 28, se observa un subsistema, dicho bloque
corresponde a la estimacion de los estados adicionales del modelo. En la figura 29,
se observa con mayor claridad el bloque correspondiente a la estimacién de los

estados.

Figura 29 Subsistema correspondiente a la estimacion de los estados del modelo.
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Para el disefio del filtro del Kalman es necesario generar las matrices de covarianza
del sistema, donde Q,, es la matriz de covarianza de la sefial de saliday R, es la
matriz de covarianza de la sefial de entrada. Para la obtencién de los valores de las
matrices Q, y R, se utilizan los datos de identificacion de la sefial de entrada y

salida, de los cuales se generan los valores de varianza.

Para el disefio de seguimiento es necesario crear una matriz aumentada G y H, que
reemplacen a las matrices G y H en tiempo discreto, referentes a las matrices Ay B
en tiempo continuo del modelo en espacio de estados. Dichas matrices se crean de

la siguiente forma:
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r G,Matrizreferetne a la matriz A.
H, Matriz referente a la matriz B.
Z,Matriz de ceros.
] ; Endonde { n, Nimero de estados. (2.15)
m,iy j, Namero de integradores.
I, Matriz de identidad.

Z(n,m)

. G
G = [—C-G 1G, /)

\

H= [_ H H] (2.16)

Una vez son creadas estas matrices se introducen en la funcion de Matlab digr,
dicha funcion recibe las matrices aumentadas G, H, Q y R; la funcién crea un
controlador en lazo cerrado en forma de ganancias K, a partir de un sistema discreto

en espacio de estados.

Para el calculo de las ganancias K, que multiplican a los estados observados, se
utiliza la funcion kalman de Matlab. Dicha funcion recibe el modelo discreto en
espacio de estados que representa a la planta, y las matrices Q, y R,
correspondientes a la covarianza de la salida y la entrada respectivamente. Es
importante aclarar que la respuesta del observador debe ser mayor a la del

controlador, de esta forma se garantiza un comportamiento 6ptimo en la planta.

2.21.1. INTERCAMBIADOR TIPO BAYONETA

En el disefio del controlador LQG en el intercambiador tipo bayoneta se obtuvieron

los siguientes valores de las matrices Q y R, y las dos ganancias K y K.

e ( = Una matriz diagonal — cuadrada de 12x12, cuya diagonal
corresponde al valor de 1.0x107° y su valor en la posicion Q12¥12 = (0.125.

e R = [15].

e K =[0.1360, —0.1307, 4.48e¢ — 05, 4.48e — 05, 4.48e¢ — 05, 4.48e —
05, 4.48e¢ — 05, 4.48e — 05, —0,00059, 0.0044, —0.0050, 0] .

e Kp =1[0.0992]

Las matrices de varianza en el filtro kalman son las siguientes:
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e Q,=[19.3622]
e R, =[407.8046]

A partir de las matrices de varianza previamente mostradas, se obtiene la ganancia

de estimacion K, de la siguiente forma:

e K,=1[0.0510, 0.0509, 0.0509,0.0508, 0.0507, 0.0506, 0.0505, 0.0504,
0.0502, 0.0501, 0.0500]

En la figura 30 se aprecia la respuesta del controlador frente a cambios en la sefial
de referencia, en este caso deltas de temperatura con la temperatura de entrada del
agua al intercambiador respectivo como referencia, en la parte inferior se observa
el comportamiento en la accion de control referente al porcentaje de apertura de la
valvula. Se puede apreciar que en lazo cerrado con el controlador LQG se tiene un
tiempo de establecimiento de 380 segundos, con un sobrepaso del 1.5% en la sefal
de salida del modelo, referente a la temperatura del agua a la salida del
intercambiador de calor respectivo.

Figura 30 Comportamiento de la planta con controlador frente a cambios en la sefial de referencia. Control

LQG — Intercambiador tipo bayoneta.
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2.2.1.2. INTERCAMBIADOR DE ALETAS

En el disefio del controlador LQG en el intercambiador de aletas se obtuvieron los

siguientes valores de las matrices Q y R, y las dos ganancias K y Kj.

e ( = Una matriz diagonal — cuadrada de 14x14, cuya diagonal
corresponde al valor de 1.0x107° y su valor en la posicion Q14*1* = (.55.

e R =[10].

e Ky =[0.3142, —0.2155, —0.0073, 0.0674, 3.4327e — 05, 3.4327e¢ —
05, 3.4327e — 05, 3.4327e — 05, 3.4327e — 05, 3.4327e — 05,
—0.0057, 0.0042, 0] .

e Kp =[0.23]

Las matrices de varianza en el filtro kalman son las siguientes:

e Q,=[15.7673]
e R, =[231.9424]

A partir de las matrices de varianza previamente mostradas, se obtiene la ganancia

de estimacion K, de la siguiente forma:

e K,=1[0.3064, 0.6091, 0.6052,0.6010, 0.2983, 0.2959, 0.2934, 0.2909,
0.2882, 0.2855, 0.2827, 0.2798, 0.2769]

En la figura 31 se aprecia la respuesta del controlador frente a cambios en la sefal
de referencia, en este caso deltas de temperatura con la temperatura de entrada del
agua al intercambiador respectivo como referencia, en la parte inferior se observa
el comportamiento en la accion de control referente al porcentaje de apertura de la
valvula. Se puede apreciar que en lazo cerrado con el controlador LQG se tiene un
tiempo de establecimiento de 250 segundos, no presenta sobrepaso la sefial de
salida del modelo, referente a la temperatura del agua a la salida del intercambiador

de calor respectivo.
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Figura 31 Comportamiento de la planta con controlador frente a cambios en la sefial de referencia. Control
LQG — Intercambiador de aletas.
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2.2.1.3. INTERCAMBIADOR DE CASCOS Y TUBOS

En el disefio del controlador LQG en el intercambiador de cascos y tubos se

obtuvieron los siguientes valores de las matrices Q y R, y las dos ganancias Ky y Kj,.

o (Q = Una matriz diagonal — cuadrada de 12x12, cuya diagonal
corresponde al valor de 1.0x107¢ y su valor en la posicion Q12*12 = 0.001.

e R =10.01].

e K =[0.8391, —0.7557, 0.0022, 0.0022, 0.0022, 0.0022, 0.0022,
0.0022, 0.0022, —0.0038, 0] .

e K, =[0.3080]

Las matrices de varianza en el filtro kalman son las siguientes:

e (Q,=[20.5848]
e R, =[248.4523]
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A partir de las matrices de varianza previamente mostradas, se obtiene la ganancia

de estimacion K, de la siguiente forma:

e K,=1[0.0125, 0.0126, 0.0127,0.0127, 0.0128, 0.0128, 0.0129, 0.0129,
0.0129,0.0129, 0.0129]

En la figura 32 se aprecia la respuesta del controlador frente a cambios en la sefial
de referencia, en este caso deltas de temperatura con la temperatura de entrada del
agua al intercambiador respectivo como referencia, en la parte inferior se observa
el comportamiento en la accion de control referente al porcentaje de apertura de la
valvula. Se puede apreciar que en lazo cerrado con el controlador LQG se tiene un
tiempo de establecimiento de 140 segundos, con un sobrepaso del 1% en la sefial
de salida del modelo, referente a la temperatura del agua a la salida del
intercambiador de calor respectivo.

Figura 32 Comportamiento de la planta con controlador frente a cambios en la sefial de referencia. Control
LQG — Intercambiador de cascos y tubos.
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2.3. CONTROL ROBUSTO

En el disefio de controladores para sistemas fisicos debe tenerse en cuenta la
exactitud del modelo y su complejidad matematica. Los modelos “exactos”, si es
gue se pueden conseguir, requieren demasiado esfuerzo computacional, lo que
hace que no sean considerados propicios para propositos de control. En la préactica,
los modelos no lineales de orden muy alto suelen ser linealizados en torno de algun
punto de operacion y también reducidos para obtener modelos nominales que
puedan ajustarse a las limitaciones computacionales o a las restricciones de
implementacion del controlador. Estas técnicas introducen errores de modelado en
la forma de dinamica no modelada, que deben ser tenidos en cuenta en el proceso
de calculo del controlador. Adicionalmente, los parametros en los modelos
nominales y de analisis no son conocidos con precisibn y pueden causar

inestabilidades en caso de que no se tomen las debidas precauciones [12].

Un controlador robusto puede presentar ventajas en ciertos aspectos como: rechazo
a las perturbaciones del sistema, rechazo de ruidos de medida, seguimiento de

referencia y reduccién de los esfuerzos de control.

Figura 33 Formulacion del problema de control robusto.

Afz) 1=
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Donde se definen los siguientes parametros:

e P(z): modelo nominal.

e A(z) : Incertidumbres.
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e K(z2): Controlador.

2.3.1. CONTROL MIXTO H,/ H,

El control H,/ H,, es una estrategia de control 6ptimo que permite disefiar un
controlador estabilizante que garantice que el sistema controlado presente un
comportamiento optimo y, al mismo tiempo, que tenga un margen de estabilidad
definido con respecto a incertidumbres, es decir, robustez. Asi, en la Teoria de
Control, el problema de control H,/H, incorpora las normas H, Yy H,
simultaneamente, de forma que se define la minimizacion de una norma H,
considerando restricciones en la norma H,. La norma H, tiene en cuenta las
caracteristicas de comportamiento del sistema y la norma H, representa una
funcién de transferencia convenientemente escogida con el fin de garantizar
estabilidad para una clase de perturbaciones. Mientras que el disefio H, resulta en
un buen comportamiento nominal, los controladores sélo son eficientes en la planta
de disefio, planta que no considera un modelo para el error cometido en el

modelado.

Como resultado, el comportamiento alcanzado por sistemas de control H,, cuando
son implementados en sistemas reales, presentan limitaciones. Para alcanzar
niveles adecuados de comportamiento en la implementacion, se debe considerar un
modelo del error en el modelado cuando se disefia el controlador, tal como se hace

en la teoria de disefio de controladores H,,.

En el caso del proyecto se usara la norma H,, puesto que provee mas estabilidad

en los controladores implementados en los intercambiadores de calor.
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2.3.1.1. DISENO DEL CONTROLADOR ROBUSTO

Para el caso del disefio del controlador robusto se establecio una funcion de
transferencia H, convenientemente escogida para cada uno de los
intercambiadores de calor respectivamente, y se utilizdé la funcion loopsyn. La
funcién usa un método de sintesis de control denominado loopshaping, este método
es una de las metodologias primarias usadas para el disefio de gran cantidad de
controladores. En loopshaping, la estructura de control y las ganancias se
seleccionan de manera que la magnitud de la respuesta en frecuencia de la funcién
de transferencia en bucle abierto tenga caracteristicas particulares, o una forma

particular.

Dicha funcion utiliza la norma H,, para escoger un controlador a una respectiva
planta, en este caso, la planta correspondiente a cada uno de los intercambiadores
de calor cuyos modelos matematicos fueron establecidos en la seccion 1.6 del
presente libro. En el caso del proyecto se implement6 el mismo controlador robusto
para los tres intercambiadores de calor gracias a que los tres intercambiadores de

calor tienen la misma caracteristica de comportamiento.

Por facilidad de analisis se utilizaron los modelos en tiempo continuo, para esto se
utilizé la funcién de Matlab, d2c, que permite pasar de tiempo continuo a discreto

una funcion de transferencia, en este caso se utilizé la aproximacion bilineal.

Para el disefio de los controladores robustos se requiere de una funcién o filtro Gd
que castigue en frecuencia el comportamiento de la planta con controlador a lazo

abierto. La funcién filtro para los tres intercambiadores fue la siguiente:

0.01

Gd(s) = — (2.17)

En los tres intercambiadores de calor se implement6 el mismo controlador robusto,
debido a la similitud en las caracteristicas de los comportamientos transitorios de

los tres modelos de los intercambiadores de calor.
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2.3.1.2. INTERCAMBIADOR DE CALOR TIPO BAYONETA

Para el modelo del intercambiador de calor tipo bayoneta obtenido en la seccion
1.6.1, se obtuvo el siguiente controlador, expresado en términos de numerador y

denominador.

K(Z)pum = 7591271 — 3414272 + 6839273 — 821z %*+ 67.012z7° — 399127° +
18.13z77 — 6468278 + 1.852z7° — 0.4297 z7'° + 0.08184 z7 ' — 0.01284 z712 +
0.001662 z72 — 0.0001772z"** + 1.547e — 05275 — 1.095e — 06 z~° + 6.195e —
08z — 2733e—-092z718 + 9.064e — 112719 — 2.126e — 122720 + 3.146e — 14 z7%1 —
2.208e — 16 z7%2 (2.18)

K(2)gen = —43292z"—1 + 85052z" —2 — 10.2z" —3 + 8.4482z" —4 — 5196 z" —

5 4 25062z —6 — 1.0022z" —7 + 03464z —8 — 0.101z" —9 + 0.02262z" — 10 —
0.003346 z" — 11 + 0.0002042 z" — 12 + 2.964e — 05 z* — 13 — 8.185e — 06 z" — 14 +
7.575¢ — 07 z" — 15 — 1.055¢ — 08z — 16 — 4.36e — 09z — 17 + 4.346e — 10 z" —
18 — 1.76e — 112" — 19 + 2.451e — 13z — 20 + 1.472e — 152" — 21 + 2.714e —

18 2 — 22 (2.19)

Para apreciar mejor el comportamiento de la funcion de castigo cd(s) la figura 34
muestra como la planta con controlador a lazo abierto debe seguir en frecuencia el

comportamiento de la funcién de castigo de la siguiente forma:

Figura 34 Superposicion en frecuencia de la funcion de castigo Gd(s) y la planta con controlador a lazo
abierto.

Funcion Gd(s)}
Planta con controlador

Magnitud (dB)

10°% 10 1072 1071 100 10" 102 10
Frecuencia (rad/s)
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Este comportamiento se aplica a todos los intercambiadores de calor.

En la figura 35 se puede apreciar la variacion en la respuesta transitoria del

intercambiador tipo bayoneta, al modificar la ganancia en la funcion de castigo Gd(s).

Figura 35 Cambio en la repuesta transitoria, al realizar modificaciones en la ganancia de la funcion de
castigo Gd(s).

K=0.05
1.2 A ~. K= 0.01
[\ E K= 0.001

Amplitud

500 1000 1500 2000 2500
Tiempo (seconds)

La ganancia de 0,05 presenta un comportamiento demasiado rapido por lo que las

acciones de control son muy fuertes y pueden generar inestabilidad. La ganancia

de 0,001 presenta un comportamiento demasiado lento para el comportamiento real

del sistema. La ganancia de 0,001 fue la que obtuvo un mejor comportamiento,

debido a esto, se escogid dicha ganancia para trabajar los controladores robustos.

En la figura 36 se aprecia la respuesta del controlador frente a cambios en la sefal
de referencia, en este caso deltas de temperatura con la temperatura de entrada del
agua al intercambiador respectivo como referencia, en la parte inferior se observa
el comportamiento en la accion de control referente al porcentaje de apertura de la
valvula. Se puede apreciar que en lazo cerrado con el controlador robusto se tiene
un tiempo de establecimiento de 700 segundos, presenta sobrepaso de 16% la
sefial de salida del modelo, referente a la temperatura del agua a la salida del

intercambiador de calor respectivo.
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Figura 36 Comportamiento de la planta con controlador frente a cambios en la sefial de referencia en el
intercambiador tipo bayoneta.
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Para el andlisis de incertidumbre del intercambiador de calor tipo bayoneta se utilizo
el modelo de la planta obtenido anteriormente en continua de la siguiente forma:

sas=b)(s—c)(s—d)(s+e)

)= e T A G G R

Para el andlisis de incertidumbre del modelo, se aplicé incertidumbre a cada uno de
los parametros del modelo con un rango de +2 y -2%, la figura 37 muestra las
variaciones de la sefial de salida a lazo cerrado con el controlador frente a cambios
en los pardmetros de la funcion de transferencia del modelo con la incertidumbre

previamente mencionada.
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Figura 37 Cambios en la respuesta transitoria del modelo del intercambiador de calor tipo bayoneta con
incertidumbre.
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2.3.1.3. INTERCAMBIADOR DE CALOR DE ALETAS

La metodologia implementada en el intercambiador tipo bayoneta es la misma en el
caso del intercambiador de aletas. En la figura 38 se aprecia la respuesta del
controlador frente a cambios en la sefal de referencia, en este caso deltas de
temperatura con la temperatura de entrada del agua al intercambiador respectivo
como referencia, en la parte inferior se observa el comportamiento en la accion de
control referente al porcentaje de apertura de la valvula. Se puede apreciar que en
lazo cerrado con el controlador robusto se tiene un tiempo de establecimiento de
600 segundos, con un sobrepaso del 10% en la sefal de salida del modelo,
referente a la temperatura del agua a la salida del intercambiador de calor

respectivo.
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Figura 38 Comportamiento de la planta con controlador frente a cambios en la sefial de referencia en el
intercambiador de cuatro aletas.
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Para el analisis de incertidumbre del intercambiador de calor de cuatro aletas, se
utilizé el modelo de la planta obtenido anteriormente en continua de la siguiente
forma:

sals=b)(s+c)(s+d)(s+e)

G(s) = e G+/)"2(G+9) (s2+hs+1])

Para el andlisis de incertidumbre del modelo, se aplicé incertidumbre a cada uno de
los parametros del modelo con un rango de +0.1 y -0.1% puesto que el modelo es
mas susceptible a incertidumbres. La figura 39 muestra las variaciones de la sefial
de salida a lazo cerrado con el controlador frente a cambios en los parametros de
la funcion de transferencia del modelo con la incertidumbre previamente

mencionada.
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Figura 39 Cambios en la respuesta transitoria del modelo del intercambiador de calor de aletas con
incertidumbre.

Amplitud

[=TaTe)

0 200 400 600 800 1000 1200 1400

Tiempo (seconds)

2.3.1.4. INTERCAMBIADOR DE CASCOS Y TUBOS

La metodologia implementada en el intercambiador tipo bayoneta es la misma en el
caso del intercambiador de aletas. En la figura 40 se aprecia la respuesta del
controlador frente a cambios en la sefal de referencia, en este caso deltas de
temperatura con la temperatura de entrada del agua al intercambiador respectivo
como referencia, en la parte inferior se observa el comportamiento en la accién de
control referente al porcentaje de apertura de la valvula. Se puede apreciar que en
lazo cerrado con el controlador robusto se tiene un tiempo de establecimiento de
450 segundos, no presenta sobrepaso la sefal de salida del modelo, referente a la

temperatura del agua a la salida del intercambiador de calor respectivo.
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Figura 40 Comportamiento de la planta con controlador frente a cambios en la sefial de referencia en el
intercambiador de cascos y tubos.
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Para el andlisis de incertidumbre del intercambiador de cascos y tubos, se utiliz6 el

modelo de la planta obtenido anteriormente en continua de la siguiente forma:

a(s+b)

)= e TG D

Para el andlisis de incertidumbre del modelo, se aplico incertidumbre a cada uno de
los pardmetros del modelo con un rango de +2 y -2%, la figura 41 muestra las
variaciones de la sefial de salida a lazo cerrado con el controlador frente a cambios
en los pardmetros de la funcién de transferencia del modelo con la incertidumbre

previamente mencionada.
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Figura 41
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3. IMPLEMENTACION

En este capitulo se presentaran temas relacionados con los sistemas de control
distribuido y como se aplican al laboratorio planta piloto de la Universidad Autbnoma
de Bucaramanga (UNAB), a través del sistema Emerson Delta-V.

3.1. SISTEMAS DE CONTROL DISTRIBUIDO EMERSON DELTA V

Un Sistema de Control Distribuido (SCD) es aquel que usualmente se refiere a
procesos de manufactura, de grandes industrias o cualquier tipo de Sistema
Dinamico, son fundamentalmente aquellos que operan en tiempo continuo y en el
que los elementos de control no se encuentran centralizados en una locacién
especifica, sino que se encuentran instalados a través de todo el sistema, en donde
cada componente o subsistema es controlado por uno o mas controladores, con el

fin de utilizar uno de ellos para uno o mas lazos de regulacién en el propio sistema.

Emerson Delta V, es un sistema DCS que ofrece un software y hardware de control
avanzado para plantas industriales. El sistema Delta V se puede implementar tanto
en plantas discretas como analdgicas, trabajando con diferentes protocolos de

comunicacion [13].

Los dispositivos de control se interconectan en forma de una red conectada a un
sistema remoto de adquisicion de datos (SCADA) que se encarga de la supervision.
Ademas, el usuario puede ingresar los valores deseados de las variables y realizar

el monitoreo del proceso por medio de una Interfaz Humano-Maquina (IHM) [14].

Para las etapas de programaciéon, configuracion de instrumentacién, disefio de
interfaces graficas, sintonizacion de lazos y administracion del sistema, Delta V

cuenta con una diversidad de software, enlazados entre si, que permiten el
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cumplimiento de estas funciones. Las herramientas principales del sistema son el
Delta V Explorer, Delta VV Control Studio, AMS Device Manager, Delta V Operate y
Delta V Insight.

3.2. INTERFAZ HMI

En la industria se observan diversos métodos que le permiten a un determinado
operario manipular la planta de una forma sencilla por medio de una interfaz grafica.
En el caso del proyecto se vio la necesidad de crear una interfaz HMI que le permita
a cualquier persona, sea estudiante o profesor, manipular el comportamiento de los
intercambiadores de calor para un 6ptimo resultado. En la figura 42 se presenta la

gréfica correspondiente a la interfaz HMI creada en el software DeltaV.

Figura 42 Interfaz HMI creada para la manipulacion de los tres intercambiadores de calor respectivos.
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Vale aclarar que todas las variables que se presentan en la interfaz se estan

actualizando constantemente para permitir un correcto funcionamiento de la planta.

En la interfaz se observan unos indicadores de control de la siguiente forma:
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SP: Corresponde al valor de Set-Point o valor de referencia al cual se quiere
que la salida siga.

VP: Corresponde a la variable del proceso, en este caso el delta de
temperaturas entre la salida y la entrada del intercambiador respectivo.
TEMPER_SAL: Corresponde al valor de la temperatura de salida del agua
en el intercambiador con el que se esté trabajando.

TEMPER_ENTR: Corresponde al valor de la temperatura de entrada del
agua en el intercambiador con el que se esté trabajando.
PRESION_ENTRADA: Corresponde al valor de la presion de vapor a la
entrada del intercambiador de calor, este pardmetro se puso como indicador

puedo que puede indicar cuando hay obstruccion en la linea de operacion.

Debajo de los indicadores de control se tienen las estrategias de control, una por

cada controlador implementado en cada intercambiador de calor respectivo, dichas

estrategias estan ubicadas de la siguiente forma:

Al introducir el valor de 1, se utilizara el controlador PID — AW programado,
en este caso, el operario debe introducir las constantes previamente
definidas (Seccion. 2.1.1.).

Al introducir el valor de 2, se utilizara el controlador 6ptimo LQG, en este caso
el operario solo debe introducir una ganancia Anti Windup.

AL introducir el valor de 3, se utilizar& el controlador robusto, en este caso el

operario no debe introducir ningin parametro.

A la parte derecha de la interfaz se tiene un botdn que permite cambiar el modo de

operacion en este caso entre manual y automatico, rojo para automatico y verde en

modo manual.

Justo debajo de la seleccion de modo de operacidon se tiene el tipo de

intercambiador de la siguiente forma:

Al seleccionar el valor de 1, se trabajara con el intercambiador de cascos y

tubos.
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e Al seleccionar el valor de 2, se trabajard con el intercambiador de cuatro
aletas.
e Al seleccionar el valor de 3, se trabajar4 con el intercambiador de tipo

bayoneta.

Debajo se tienen los médulos de la valvula y la bomba, para regular de forma manual

el porcentaje de apertura y el flujo de caudal de agua.

En el software DeltaV se tienen diferentes métodos para regular los diferentes
procesos y un solo actuador en el laboratorio de planta piloto que hace referencia a
la valvula reguladora del flujo de vapor, por esta razén, se debe seleccionar una
forma de operacion deseada, en el caso del proyecto se selecciona la salida No. 8
gue es el modo de operacion que aparece en la interfaz HMI en la parte inferior

derecha.

3.3. RESULTADOS OBTENIDOS

A continuacion, se mostraran los resultados de los controladores implementados a
cada intercambiador de calor respectivamente. En este caso se hard una evaluacion
con indices de error sobre los modelos con perturbaciones para determinar que
controlador tiene mejor comportamiento por cada uno de los intercambiadores de

calor.

3.3.1. INTERCAMBIADOR TIPO BAYONETA

Una vez implementados los tres controladores para el intercambiador tipo bayoneta
se procede a superponer los datos obtenidos con las simulaciones del modelo, la
idea es demostrar que el modelo se adecua lo mas parecido a la realidad, de esta

forma se realiza una validacion de los datos basados en el modelo tedrico.
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3.3.1.1. CONTROL PID

Para implementar el controlador PID en el sistema, se uso el modelo obtenido en la

seccion 1.6.1 junto con las constantes Kp, K; y K, obtenidas en la seccion 2.1.1.1.

En la figura 43 se observa la sefial de salida -Delta de temperatura en el
intercambiador de calor-, tedrica y experimental superpuestas, se observa que
poseen un comportamiento similar. En la entrada es dificil lograr que el modelo
experimental arranque desde un delta de O, por lo que se observa esa pequefia
diferencia entre el modelo simulado y los datos tomados experimentalmente.
También es importante aclarar que por la caracteristica fisica de retardo que tienen
los intercambiadores de calor se presentan oscilaciones en el punto de consigna
naturales, la idea es reducir ese rango de oscilaciones a +2 y -2 °C. De la misma
forma se puede apreciar el comportamiento de las acciones de control -tedrica y
experimental-, se debe recordar que la accién de control hace referencia a el
porcentaje de apertura de la valvula reguladora de flujo de vapor en el laboratorio
de planta piloto. En el laboratorio de planta piloto se presenta una perturbacion
inherente al sistema debido al controlador ON-OFF que tiene la caldera. Dicho
controlador genera oscilaciones en la presion generada por la caldera por lo que el
flujo de vapor presenta constantemente variaciones en su comportamiento. Debido
a esta caracteristica se observan variaciones en el comportamiento de tipo
oscilatorias, en la temperatura del agua a la salida de los intercambiadores de calor

respectivos.
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Figura 43 Datos experimentales vs Datos tedricos bajo los mismos valores de referencia. Control PID -
Intercambiador tipo bayoneta.
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Es importante notar que existe una region en la cual el modelo tiene mayor validez,
se observa en el tercer escalon que las acciones de control no son del todo iguales,
este comportamiento es debido a las zonas de operacion de los intercambiadores,
sin embargo, a pesar de estar caracteristica se observa que experimentalmente el

controlador logré llegar a su punto de referencia.

En la figura 44 se podra apreciar el comportamiento de la planta con el controlador

frente a perturbaciones, en este caso, cambios en el flujo de caudal de agua.

Figura 44 Comportamiento de la planta frente a perturbaciones. Control PID - Intercambiador tipo bayoneta.
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Se observa que, al cambiar el flujo de agua de 20 a 10 galones por minuto, la planta
presenta oscilaciones considerables. En los otros casos se conservan los limites
establecidos en el disefio de +2 y -2 °C de diferencia.

3.3.1.2. CONTROL LQG

Para implementar el controlador LQG en el sistema, se us6 el modelo obtenido en

la seccion 1.6.1 junto con los parametros obtenidos en la seccion 2.2.1.1.

En la figura 45 se observa la sefial de salida -Delta de temperatura en el
intercambiador de calor-, tedrica y experimental superpuestas, se observa que

poseen un comportamiento similar.

Figura 45 Datos experimentales vs Datos tedricos bajo los mismos valores de referencia. Control LQG -
Intercambiador tipo bayoneta.
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Se observa que el disefio de este controlador no genera sobrepasos en los datos
tedricos y experimentales, de la misma forma que el controlador PID se observa que
en el tercer escaldén no se tiene un comportamiento 100% similar en la accion de
control, a pesar de esto, el controlador logré llevar al punto de consigna el valor

deseado experimentalmente.
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De la misma forma que el controlador PID, la figura 46 muestra el comportamiento

de la planta frente a perturbaciones.

Figura 46 Comportamiento de la planta frente a perturbaciones. Control LQG - Intercambiador tipo

bayoneta.
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A diferencia del resultado en el controlador PID, se observa que el control LQG
reduce el comportamiento oscilatorio de la planta frente a perturbaciones.

3.3.1.3. CONTROL ROBUSTO

Para implementar el controlador robusto en el sistema, se us6 el modelo obtenido

en la secciéon 1.6.1, con el controlador mostrado en la seccién 2.3.2.

En la figura 47 se observa la sefal de salida -Delta de temperatura en el
intercambiador de calor-, tedrica y experimental superpuestas, se observa que

poseen un comportamiento similar.
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Figura 47 Datos experimentales vs Datos tedricos bajo los mismos valores de referencia. Control ROBUSTO -

Intercambiador tipo bayoneta.
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En cuanto al intercambiador robusto se observa exactitud en las acciones de control

tedrica y experimental, lo que indica que la implementacion del controlador y su

modelo son semejantes. A pesar de esto se observa un error en estado estable de

un grado en la temperatura, independientemente de esto, este comportamiento

entra en el rango de temperaturas acordadas en el disefio de los controladores en

donde se acota la temperatura del agua en zonas de operacion de +2 y -2 °C

alrededor del punto de referencia.

De la misma forma que el controlador PID, la figura 48 muestra el comportamiento

de la planta frente a perturbaciones.
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Figura 48 Comportamiento de la planta frente a perturbaciones. Control Robusto - Intercambiador tipo

bayoneta.
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De igual forma el controlador robusto reduce las oscilaciones en el comportamiento

de la planta.

3.3.1.4. INDICES DE ERROR

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
definicion del controlador optimo dependera del mejor indice de comportamiento
que se pueda lograr, donde el mejor indice sera el que tenga el minimo criterio, es
decir, el minimo rango de error. Para esta prueba se aplicaron cuatro indices de

desempeiio:

¢ Integral del error absoluto (IAE) que esta dada por la ecuacion:

IAE = f le(t)| dt
0

¢ Integral del error cuadratico (ISE) que esta dado por la ecuacion:
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ISE =f e(t)?dt
0

¢ Integral del tiempo por el error absoluto (ITAE) que esta dado por la ecuacion:

ITAEzf tle(t)| dt
0

e Integral del tiempo por el error cuadratico (ITSE) que estd dado por la
ecuacion:

[oe]

ITSE=f t-e(t)?dt
0

La tabla 4 presenta los resultados obtenidos por los indices previamente

mencionados.

Tabla 4 Resultados de los indices de error de los controladores en el Intercambiador tipo bayoneta.

ISE ITSE ITAE IAE

PID 4386 1.125e+07 5.772e+06 2346
LQG 1.148e+04 3.176e+07 1.227e+07 4574
ROBUSTO 9608 2.857e+06 1.596e+06 5617

Segun los datos mostrados en la tabla 4, el controlador PID resulta ser la mejor
opcion en la implementacién del intercambiador respectivo, sin embargo, el
controlador LQG presenta a su vez un comportamiento sobresaliente frente a las

perturbaciones del sistema y los puntos de referencia en la etapa de seguimiento.

3.3.2. INTERCAMBIADOR DE ALETAS

Una vez implementados los tres controladores para el intercambiador de cuatro
aletas, se procede a superponer los datos obtenidos con las simulaciones del
modelo, la idea es demostrar que el modelo se adecua lo mas parecido a la realidad,

de esta forma se realiza una validacion de los datos basados en el modelo tedérico.
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3.3.21. CONTROL PID

Para implementar el controlador PID en el sistema, se uso el modelo obtenido en la

seccion 1.6.2 junto con las constantes Kp, K; y K}, obtenidas en la seccion 2.1.1.2.

En la figura 49 se observa la sefial de salida -Delta de temperatura en el
intercambiador de calor-, tedrica y experimental superpuestas, se observa que
poseen un comportamiento similar.

Figura 49 Datos experimentales vs Datos tedricos bajo los mismos valores de referencia. Control PID -
Intercambiador de aletas.
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Como se observa en la figura 49 el comportamiento del modelo se adapta a la
perfeccion con el comportamiento real del sistema, se observa que la accion de
control tedrica sigue la media de los datos experimentales y que se mantiene el

punto de consigna especificado.

En la figura 50 se podra apreciar el comportamiento de la planta con el controlador

frente a perturbaciones, en este caso, cambios en el flujo de caudal de agua.

79



Figura 50 Comportamiento de la planta frente a perturbaciones. Control PID - Intercambiador de aletas.
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Se observa que, al cambiar el flujo de agua de 20 a 10 galones por minuto, la planta
presenta oscilaciones considerables. En los otros casos se conservan los limites
establecidos en el disefio de +2 y -2 °C de diferencia.

3.3.2.2. CONTROL LQG

Para implementar el controlador LQG en el sistema, se us6 el modelo obtenido en

la seccion 1.6.2 junto con los pardmetros obtenidos en la seccion 2.2.1.2.

En la figura 51 se observa la sefial de salida -Delta de temperatura en el

intercambiador de calor-, tedrica y experimental superpuestas, se observa que
poseen un comportamiento similar.
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Figura 51 Datos experimentales vs Datos tedricos bajo los mismos valores de referencia. Control LQG -
Intercambiador de aletas.
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Se observa en la figura 51 que el comportamiento de la planta se adapta al modelo
tedrico obtenido, manteniendo el delta de temperatura alrededor del punto de

referencia dado.

De la misma forma que el controlador PID, la figura 52 muestra el comportamiento

de la planta frente a perturbaciones.

Figura 52 Comportamiento de la planta frente a perturbaciones. Control LQG - Intercambiador de aletas.
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Como se observa en la figura 52, el controlador le permite al sistema mantener su
comportamiento alrededor del punto de referencia, independientemente de la
perturbacion, el delta de temperatura presenta un comportamiento estable.

3.3.2.3. CONTROL ROBUSTO

Para implementar el controlador robusto en el sistema, se usé el modelo obtenido
en la seccion 1.6.2, con el controlador mostrado en la seccion 2.3.2.

En la figura 53 se observa la sefial de salida -Delta de temperatura en el
intercambiador de calor-, tedrica y experimental superpuestas, se observa que
poseen un comportamiento similar.

Figura 53 Datos experimentales vs Datos tedricos bajo los mismos valores de referencia. Control ROBUSTO -
Intercambiador de aletas.
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En cuanto al intercambiador robusto se observa exactitud en las acciones de control
tedrica y experimental, lo que indica que la implementacion del controlador y su
modelo son semejantes. A pesar de esto se observa un error en estado estable de
un grado en la temperatura, independientemente de esto, este comportamiento
entra en el rango de temperaturas acordadas en el disefio de los controladores en
donde se acota la temperatura del agua en zonas de operacion de +2 y -2 °C

alrededor del punto de referencia.
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En la figura 54 se aprecia el comportamiento de la planta frente a perturbaciones.

Figura 54 Comportamiento de la planta frente a perturbaciones. Control Robusto - Intercambiador de aletas.
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En el controlador robusto se aprecian oscilaciones bruscas cuando se cambia el

flujo de agua a 10 galones por minuto.

3.3.2.4.

INDICES DE ERROR

Basandose en la teoria planteada en la seccién 3.3.1.4 respecto a los indices de

error, la tabla 5 presenta los resultados obtenidos para el intercambiador de calor

de cuatro aletas.

Tabla 5 Resultados de los indices de error de los controladores en el Intercambiador de aletas.

ISE ITSE ITAE IAE

PID 2552 4.137e+06 3.118e+06 1844
LQG 6387 1.56e+07 8.512e+07 3374
ROBUSTO 9503 2.894e+07 1.554e+07 5537

Basados en los resultados obtenidos el PID y el control LQG resultan una opcion

Optima la hora de controlar el intercambiador de calor respectivo. El LQG presenta
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menos oscilaciones en estado estable y un mejor comportamiento frente a las

perturbaciones en el sistema.

3.3.3. INTERCAMBIADOR DE CASCOS Y TUBOS

Una vez implementados los tres controladores para el intercambiador de cascos y
tubos, se procede a superponer los datos obtenidos con las simulaciones del
modelo, la idea es demostrar que el modelo se adecua lo méas parecido a la realidad,

de esta forma se realiza una validacion de los datos basados en el modelo tedrico.

3.3.3.1. CONTROL PID

Para implementar el controlador PID en el sistema, se us6 el modelo obtenido en la

seccion 1.6.3 junto con las constantes K, K; y K}, obtenidas en la seccion 2.1.1.3.

En la figura 55 se observa la sefial de salida -Delta de temperatura en el
intercambiador de calor-, tedrica y experimental superpuestas, se observa que

poseen un comportamiento similar.
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Figura 55 Datos experimentales vs Datos tedricos bajo los mismos valores de referencia. Control PID -
Intercambiador cascos y tubos.
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Como se observa en la figura 55, el delta de temperatura experimental llega a su
punto de referencia y presenta oscilaciones leves alrededor del punto de consigna,

a pesar de esto son oscilaciones inferiores al rango de +2 y -2 °C de disefio.

En la figura 56 se podra apreciar el comportamiento de la planta con el controlador

frente a perturbaciones, en este caso, cambios en el flujo de caudal de agua.

Figura 56 Comportamiento de la planta frente a perturbaciones. Control PID - Intercambiador de cascos y

tubos.
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Se observa que en cada cambio de flujo de agua el controlador logra estabilizar el
delta de temperatura alrededor del punto de referencia, sin embargo, cuando el
caudal baja a 10 galones por minuto, el sistema queda oscilatorio. Dicho
planteamiento indica que la planta llegara a su valor de referencia mientras que le

cambio en el caudal del agua no sea superior a 7 0 8 galones por minuto.

3.3.3.2. CONTROL LQG

Para implementar el controlador LQG en el sistema, se us6 el modelo obtenido en

la seccion 1.6.3 junto con los parametros obtenidos en la seccion 2.2.1.3.

En la figura 57 se observa la sefial de salida -Delta de temperatura en el

intercambiador de calor-, tedrica y experimental superpuestas, se observa que
poseen un comportamiento similar.

Figura 57 Datos experimentales vs Datos tedricos bajo los mismos valores de referencia. Control LQG -
Intercambiador de cascos y tubos.
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Se puede apreciar que en el primer escalén los datos experimentales presentan una
accion de control elevada, esta es una caracteristica normal los intercambiadores
puesto que el sistema de vencer la inercia en el proceso a diferencia de los datos

simulados. Se observa que el comportamiento de los datos experimentales se
acopla a los datos teoricos.
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De la misma forma que el controlador PID, la figura 58 muestra el comportamiento

de la planta frente a perturbaciones.

Figura 58 Comportamiento de la planta frente a perturbaciones. Control LQG - Intercambiador de cascos y

tubos.
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En la figura 58 se aprecia que el controlador responde bien ante los cambios en el
caudal de agua, sin embargo, como se ha venido notando en la mayoria de casos,
un flujo de agua de 10 galones por minuto tiende a hacer que el sistema quede
oscilatorio.

3.3.3.3. CONTROL ROBUSTO

Para implementar el controlador robusto en el sistema, se usé el modelo obtenido

en la secciéon 1.6.3, con el controlador

En la figura 59 se observa la sefal de salida -Delta de temperatura en el
intercambiador de calor-, tedrica y experimental superpuestas, se observa que
poseen un comportamiento similar.
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Figura 59 Datos experimentales vs Datos tedricos bajo los mismos valores de referencia. Control ROBUSTO -
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En la figura 59 se observa un error en estado estable de 1 °C. Sin embargo, se

observa que las acciones de control son semejantes y el sistema responde ante

variaciones en la accion de control de forma similar a los datos teéricos.

En la figura 60 se aprecia el comportamiento de la planta frente a perturbaciones.

Figura 60 Comportamiento de la planta frente a perturbaciones. Control Robusto - Intercambiador de cascos

y tubos.
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De igual forma que en la figura 60, se presenta un error en estado estable de 1 °C,
sin embargo, el modelo es menos susceptible a perturbaciones lo que le permite

tener una media constante durante todo el proceso.

3.3.3.4. INDICES DE ERROR

Basandose en la teoria planteada en la seccion 3.3.1.4 respecto a los indices de
error, la tabla 6 presenta los resultados obtenidos para el intercambiador de calor

de cascos y tubos.

Tabla 6 Resultados de los indices de error de los controladores en el Intercambiador de cascos y tubos.

ISE ITSE ITAE IAE
PID 1.055e+04 1.47e+07 6.82e+06 3690
LQG 1.058e+04 1.481e+07 6.993e+06 3728
ROBUSTO 2.14e+04 2.886e+07 1.462e+07 7025

Segun la tabla 6, el controlador PID y el controlador LQG presentan un
comportamiento similar en cuanto al control del intercambiador de calor de cascos

y tubos, aunque el control LQG responde mejor ante perturbaciones.
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CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

Los modelos caja blanca representan una alternativa optima a la hora de
modelar cualquier sistema dinamico, sin embargo, la complejidad a la hora
de representar en ecuaciones matematicas el comportamiento real de un
sistema especifico hace que la alternativa del modelo reduzca su eficacia. En
el proyecto, encontrar un modelo caja blanca que representara el
comportamiento de todo el laboratorio de planta piloto representaba un
planteamiento bastante riguroso, puesto que encontrar un modelo que
relacione la apertura de la valvula con el flujo mésico de vapor, al igual que
la apertura de la véalvula con la temperatura de entrada de vapor al
intercambiador de calor resultaba ser una tarea bastante compleja para los
limites del proyecto. Debido a esto se vio la necesidad de encontrar un
modelo caja negra para cada uno de los intercambiadores de calor

respectivos.

A la hora de encontrar un modelo apropiado que expresara el
comportamiento no lineal de los intercambiadores de calor, los modelos
ARMAX resultaron ser la mejor estrategia de identificacién, mostrando un
comportamiento adecuado frente a los sistemas no lineales. De la misma
forma uno de los inconvenientes principales que tiene esta estrategia de
identificacion es que los modelos que obtiene resultan tener un orden grande,
por lo que la implementacion de los controladores respectivos presento

problemas debido a su gran tamafio de procesamiento.

Las funciones de optimizacion resultan ser una herramienta bastante util a la
hora de encontrar parametros especificos en un determinado modelamiento
matematico. Debido a la complejidad a la hora de encontrar fisicamente

pardmetros como coeficientes de calor o areas de transferencia de calor en
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los intercambiadores de calor, la funcién fminimax resulté ser la mejor

alternativa a la hora de encontrar dichos parametros.

Es importante aclarar que los intercambiadores de calor tienen un rango
optimo de operacion. Debido a su caracteristica no lineal encontrar
controladores que puedan operar alrededor de un gran rango de operacion
resulta ser muy complejo, por lo que se recomienda trabajar deltas de
operacion de maximo 30 °C lo que lleva a una temperatura de salida del agua

de entre 45 a 55 °C para todos los intercambiadores de calor.

Debido al controlador tipo on-off implementado en la caldera del laboratorio
de planta piloto, se presenta una caracteristica oscilatoria en las variables del
proceso como: presién y flujo masico de vapor a la entrada de los
intercambiadores de calor respectivos. Dicha caracteristica genera
oscilaciones en la temperatura de salida del agua en cada uno de los
intercambiadores. Dicho esto, el propdsito de los controladores es reducir
dichas oscilaciones a un delta de +2 y -2 °C alrededor del valor de referencia,
garantizando un rango de funcionamiento. Se recomienda implementar una
valvula reguladora de presion que mantenga la presion estable para evitar el

comportamiento oscilatorio del sistema.

Se observé que la valvula reguladora de flujo de vapor en el laboratorio de
planta piloto tiene un rango de operacién optima de entre 0 a 60 % de
apertura, después del 60% de apertura los cambios de apertura de la valvula

no suelen afectar en gran medida el comportamiento del sistema.

Debido al orden tan alto en los controladores y en los modelos de cada uno
de los intercambiadores de calor, se presento un gran problema a la hora de
implementar los pseudocdédigos referentes al controlador LQG. Los bloques
en el software Delta V Explorer, reciben un maximo de informacion de 11.281

bytes por lo que es importante tener en cuenta no pasarse del rango de
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informacion permitido por el software a la hora de implementar las estrategias

de control.
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ANEXO 1. IMPLEMENTACION EN
DELTA V DEL CONTROL PID PARA
LOS INTERAMBIADORES DE
CALOR.

El pseudocodigo implementado en el
software DeltaV correspondiente al
controlador PID los tres
intercambiadores de calor, fue el

siguiente:

En:='IN1.CV'-'IN2.CV';

Ap :='IN3.CV' * En;

Ad :='"IN5.CV' * (En-En_1);
l:=En+In_1-"'IN6.CV'*Delta_U;
Al :="IN4.CV'*;
U:=Ap+Ad+Al

IF (U >= 100) THEN
'OUT1.CV' := 100;

END_IF;

IF (U <= 0) THEN

'OUT1.CV' = O

END_IF;

IF (U >0) AND (U < 100) THEN
'OUT1.CV' := U;

END_IF;

En_1:=En;
In_1:=1;
Delta_Un := U-'OUT1.CV};

Donde: IN1.CV — Punto de referencia;
IN2.CV — Variable del proceso; IN3.CV
— constante proporcional; IN4.CV —
constante integral; IN5.CV — constante
derivativa; IN6.CV — constante anti-

windup; OUT1.CV - accion de control.

ANEXO 2. IMPLEMENTACION EN
DELTA V DEL CONTROL LQG
PARA EL INTERCAMBIADOR DE
CASCOS Y TUBOS.

A continuacion, se planteara el
pseudocodigo implementado en el
intercambiador de cascos Yy tubos,
dichos pseudocodigos son los mismos
para los demas intercambiadores, solo

varian sus constantes.

Lkl := 0.012467437993343;
Lk2 := 0.012563286295177;
Lk3 := 0.012650223786047;
Lk4 := 0.012727430691889;
Lk5 := 0.012794035105857;
Lké := 0.012849110005389;
Lk7 := 0.012891670105488;
Lk8 := 0.012920668539331;
Lk9 := 0.012934993356936;
Lk10 := 0.012933463832044;
Lk11 := 0.012914826566911;

C11 :=
C12 =
C13 :=
C14 =
C15 :=
Cl6 :=
C17 :=
C18 :=
C19 :=
C110 :
Cl11

~ ~ ~

~

~ ~

~

eLreLeLeLeLeLeeS”

0.019511001245936;
-0.012369266019680;

GI11 := 1.92540922363250;
GI12 := -0.926626241304720;

Gl13 := 0;
Gl14 = 0;
GI15 = 0;
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Gl16 :
GI17
Gl18
Gl19 :=
Gl110 :
Gl111 :

Gl21 :=
Gl22 :=
GI23 :=
Gl24 =
GI25 :=
GI26 :=
GI27 =
GI28 :=
GI29 :=
GI210 :
GI211 :

GI31 :=
GI32 :=
GI33 :=
Gl34 :=
GI35 :=
GI36 :=
GI37 :=
GI38 :=
GI39 :=
GI310 :
GI311 :

Gl41 =
Gl42 =
Gl43 =
Gl44 =
Gl45 =
Gl46 :=
Gl47 =
Gl48 :=
Gl49 =
Gl410 :
Gla11

GI51 :=
GI52 :=
GI53 =
GI54 =
GIS5 =

o o~

cooQoQooroo cooooooro cooooooor

oroopo

~

~ ~ ~ ~ ~ ~s o~

~

~ ~ ~ ~ ~ ~e ~%

~

o o

[e M« ~ ~ ~ ~ ~. o~
~

~ ~% o~

~

~

GI56 :
GI57
GI58
GI59 :
GI510 :
GI511

Glel :=
Gl62 :=
Gl63 :=
Gl64d :=
GI65 :=
Gl66 :=
Gl67 :=
Gl68 :=
Gl69 :=
Gl610 :
Glel1l :

Gl71 :=
Gl72 :=
Gl73 :=
Gl74 :=
Gl75 :=
Gl76 :=
Gl77 :=
Gl78 :=
Gl79 =
GI710 :
Gl711 :

GI81 :=
GI82 :=
GI83 :=
Gl84 =
GI85 :=
GI86 :=
GI87 :=
GI8S8 :=
GI89 :=
GI810 :
GI811 :

GI9l :=
GI92 :=
GI93 :=
Gl94 =
GI95 :=

o O~

Coooro220

cCooroooo0

~=

eeRrRLLRELReS

coooo

~

~ ~ ~ ~ ~ ~s 0~

~=

~ ~ ~ ~ ~ ~+. ~=.

~=

O O S ST Ns ST ONTONT ST ST oS
~=

~ ~+ o~

~

~=
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Gl96 :
GI97 :
GI98 :
Gl99 :

eRree

’

’

’

’

GIl910 := 0;
Gl911 :=

GI101 :=
GI102 :=
Gl103 :=
Gl104 :=
Gl105 :=
Gl106 :=
GI107 :=
Gl108 :=
GI109 :=

GI1010 :
Gl1011 :

oo

~=

Gl111 :=
Gl112 :=
Gl113 :=
Gl114 :=
Gl115 :=
Gl116 :=
Gl117 :=
Gl118 :=
Gl119 :=
Gl1110 :=
Gl1111 := O;

0;

~r e~ N~ o~ e

~

0
0
0
0
0.
0
0
0
1

~ ~s 0~

~

~s 0~ ~

°co90o99o9oL

~

1;

HI1 := 0.062500000000000;

HI2 :=
HI3 :=
HI4 :=
HI5 :=
HI6 :=
HI7 :=
HI8 :=
HI9 :=
HI10 :
HI11 :

cooooooe

O O ~F ~r ST N osT ST ONT oS

~=

~=

Ki := 0.308039538101364;

Kest1l :
Kest12 :
Kest13 :

0.839117689942393;
-0.755653264579957;
0.00219993682033778;

Kestl4 := 0.002199936820337609;
Kestl5 := 0.00219993682033786;
Kestl6 := 0.00219993682033807;
Kestl7 := 0.00219993682033816;
Kest18 := 0.00219993682033812;
Kest19 := 0.00219993682033815;

Kest110 := -0.00381022299135513;
Kestl1ll := O;

En :='IN1.CV' - 'IN2.CV';
Vk := En + Vk_1 - 'IN3.CV' * Delta_U;

U:=Ki*Vk- (Kestll1*Xestl 1+
Kest12*Xest2_ 1 + Kest13*Xest3 1+
Kestl4*Xest4 1 + Kest15*Xest5 1 +
Kest16*Xest6_1 + Kest17*Xest7 1+
Kest18*Xest8 1 + Kest19*Xest9 1+
Kest110*Xest10_1 + Kest111*Xest11_1);

IF (U >= 100) THEN

'OUT1.CV' := 100;
END_IF;
IF (U <= 0) THEN
'OUT1.CV':=0;
END_IF;
IF (U > 0) AND (U < 100) THEN
'OUT1.CV':= U;
END_IF;

Xestl :='IN2.CV'*Lk1 + 'OUT1.CV'*HI1 +
(Xestl_1*(GI11-Lk1*C11)) + (Xest2_1*(Gl12-
Lk1*C12)) + (Xest3_1*(GI13-Lk1*C13)) +
(Xest4_1*(Gl14-Lk1*C14)) + (Xest5_1*(Gl15-
Lk1*C15)) + (Xest6_1*(Gl16-Lk1*C16)) +
(Xest7_1*(GI17-Lk1*C17))+ (Xest8_1*(Gl18-
Lk1*C18))+ (Xest9_1*(GI19-Lk1*C19)) +
(Xest10_1*(GI110-Lk1*C110)) +

(Xest11l 1*(GI111-Lk1*C111));

Xest2 :="'IN2.CV'*Lk2 + 'OUT1.CV'*HI2 +
(Xestl_1*(GI21-Lk2*C11)) + (Xest2_1*(GI22-
Lk2*C12)) + (Xest3_1*(GI23-Lk2*C13)) +
(Xest4_1*(GI24-Lk2*C14)) + (Xest5_1*(GI25-
Lk2*C15)) + (Xest6_1*(GI26-Lk2*C16)) +
(Xest7_1*(GI27-Lk2*C17))+ (Xest8_1*(GI28-
Lk2*C18))+ (Xest9_1*(GI29-Lk2*C19)) +
(Xest10_1*(GI210-Lk2*C110)) +
(Xest1l_1*(Gl211-Lk2*C111));
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Xest3 :='IN2.CV'*Lk3 + 'OUT1.CV'*HI3 +
(Xestl_1*(GI31-Lk3*C11)) + (Xest2_1*(GI32-
Lk3*C12)) + (Xest3_1*(GI33-Lk3*C13)) +
(Xest4_1*(GI34-Lk3*C14)) + (Xest5_1*(GI35-
Lk3*C15)) + (Xest6_1*(GI36-Lk3*C16)) +
(Xest7_1*(GI37-Lk3*C17))+ (Xest8_1*(GI38-
Lk3*C18))+ (Xest9_1*(GI39-Lk3*C19)) +
(Xest10_1*(GI310-Lk3*C110)) +

(Xest1l 1*(GI311-Lk3*C111));

Xest4 :='IN2.CV'*Lk4 + 'OUT1.CV'*HI4 +
(Xestl_1*(Gl41-Lk4*C11)) + (Xest2_1*(Gl42-
Lk4*C12)) + (Xest3_1*(Gl43-Lk4*C13)) +
(Xest4_1*(Gl44-Lk4a*C14)) + (Xest5_1*(Gl45-
Lk4*C15)) + (Xest6_1*(Gl46-Lk4*C16)) +
(Xest7_1*(Gl47-Lk4*C17))+ (Xest8_1*(Gl48-
Lk4*C18))+ (Xest9_1*(Gl49-Lk4*C19)) +
(Xest10_1*(Gl410-Lk4*C110)) +

(Xest1l 1*(Gl411-Lk4*C111));

Xest5 :='IN2.CV'*Lk5 + 'OUT1.CV'*HI5 +
(Xestl_1*(GI51-Lk5*C11)) + (Xest2_1*(GI52-
Lk5*C12)) + (Xest3_1*(GI53-Lk5*C13)) +
(Xest4_1*(GI54-Lk5*C14)) + (Xest5_1*(GI55-
Lk5*C15)) + (Xest6_1*(GI56-Lk5*C16)) +
(Xest7_1*(GI57-Lk5*C17))+ (Xest8_1*(GI58-
Lk5*C18))+ (Xest9_1*(GI59-Lk5*C19)) +
(Xest10_1*(GI510-Lk5*C110)) +

(Xest11l 1*(GI511-Lk5*C111));

Xest6 :='IN2.CV'*Lk6 + 'OUT1.CV'*HI6 +
(Xestl_1*(GI61-Lk6*C11)) + (Xest2_1*(Gl62-
Lk6*C12)) + (Xest3_1*(GI63-Lk6*C13)) +
(Xest4_1*(Gl64-Lk6*C14)) + (Xest5_1*(GI65-
Lk6*C15)) + (Xest6_1*(Gl66-Lk6*C16)) +
(Xest7_1*(Gl67-Lk6*C17))+ (Xest8_1*(GI68-
Lk6*C18))+ (Xest9_1*(Gl69-Lk6*C19)) +
(Xest10_1*(GI610-Lk6*C110)) +

(Xest1l 1*(GI611-Lk6*C111));

Xest7 :='IN2.CV'*Lk7 + 'OUT1.CV'*HI7 +
(Xestl_1*(GI71-Lk7*C11)) + (Xest2_1*(Gl72-
Lk7*C12)) + (Xest3_1*(GI73-Lk7*C13)) +
(Xest4_1*(GI74-Lk7*C14)) + (Xest5_1*(GI75-
Lk7*C15)) + (Xest6_1*(GI76-Lk7*C16)) +
(Xest7_1*(GI77-Lk7*C17))+ (Xest8_1*(GI78-
Lk7*C18))+ (Xest9_1*(GI79-Lk7*C19)) +
(Xest10_1*(GI710-Lk7*C110)) +

(Xest11l 1*(GI711-Lk7*C111));

Xest8 :='IN2.CV'*Lk8 + 'OUT1.CV'*HI8 +
(Xestl_1*(GI81-Lk8*C11)) + (Xest2_1*(GI82-
Lk8*C12)) + (Xest3_1*(GI83-Lk8*C13)) +

(Xest4_1*(GI84-Lk8*C14)) + (Xest5_1*(GI85-
Lk8*C15)) + (Xest6_1*(GI86-Lk8*C16)) +
(Xest7_1*(GI87-Lk8*C17))+ (Xest8_1*(GI88-
Lk8*C18))+ (Xest9_1*(GI89-Lk8*C19)) +
(Xest10_1*(GI810-Lk8*C110)) +

(Xest1l 1*(GI811-Lk8*C111));

Xest9 :='IN2.CV'*Lk9 + 'OUT1.CV'*HI9 +
(Xestl_1*(GI91-Lk9*C11)) + (Xest2_1*(GI92-
Lk9*C12)) + (Xest3_1*(GI93-Lk9*C13)) +
(Xest4_1*(GI94-Lk9*C14)) + (Xest5_1*(GI95-
Lk9*C15)) + (Xest6_1*(GI96-Lk9*C16)) +
(Xest7_1*(GI97-Lk9*C17))+ (Xest8_1*(GI98-
Lk9*C18))+ (Xest9_1*(GI99-Lk9*C19)) +
(Xest10_1*(GI910-Lk9*C110)) +

(Xest1l 1*(GI911-Lk9*C111));

Xest10 :='IN2.CV'*Lk10 + 'OUT1.CV'*HI10 +
(Xestl 1*(GI101-Lk10*C11)) +
(Xest2_1*(Gl102-Lk10*C12)) +
(Xest3_1*(Gl103-Lk10*C13)) +
(Xest4_1*(GI104-Lk10*C14)) +
(Xest5_1*(GI105-Lk10*C15)) +
(Xest6_1*(GI106-Lk10*C16)) +
(Xest7_1*(GI107-Lk10*C17))+
(Xest8_1*(GI108-Lk10*C18))+
(Xest9_1*(GI109-Lk10*C19)) +
(Xest10_1*(GI1010-Lk10*C110)) +

(Xest1l 1*(GI1011-Lk10*C111));

Xest11 := 'IN2.CV'*Lk11 + 'OUT1.CV'*HI11 +
(Xestl_1*(GI111-Lk11*C11)) +
(Xest2_1*(GI112-Lk11*C12)) +
(Xest3_1*(GI113-Lk11*C13)) +
(Xestd_1*(Gl114-Lk11*C14)) +
(Xest5_1*(Gl115-Lk11*C15)) +
(Xest6_1*(Gl116-Lk11*C16)) +
(Xest7_1*(Gl117-Lk11*C17))+
(Xest8_1*(Gl118-Lk11*C18))+
(Xest9_1*(GI119-Lk11*C19)) +
(Xest10_1*(GI1110-Lk11*C110)) +

(Xest1l 1*(GI1111-Lk11*C111));

Vk_1:=Vk;
Delta_U :=U-'0OUT1.CV};

Xestl_1 := Xestl;
Xest2_1 := Xest2;
Xest3_1 := Xest3;
Xestd_1 := Xest4;
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Xest5_1 := Xest5;
Xest6_1 := Xest6;
Xest7_1 := Xest7;
Xest8 1 := XestS§;
Xest9_1 := Xest9;
Xest10_1 :=Xest10;
Xestll 1 :=Xestl];

Donde: IN1.CV — Punto de referencia;
IN2.CV — Variable del proceso; IN3.CV
— constante anti-windup; OUT1.CV —

accion de control.

ANEXO 3. IMPLEMENTACION EN
DELTA V DEL CONTROL
ROBUSTO PARA LOS
INTERCAMBIADORES DE CALOR.

B1:=0;

B2 :=7.15736436403824;

B3 :=-32.1804710504221;

B4 :=64.5111513704604;

B5 :=-77.5737794175422;

B6 :=63.5746517225089;

B7 :=-38.2191126908595;

B8 :=17.7356676501838;

B9 :=-6.61482703989996;

B10 :=2.03702674205831;

B11 :=-0.517169605634520;
B12 :=0.103986604986745;
B13 :=-0.0152150996808531;
B14 :=0.00132557527447274;
B15 :=-1.98070324868150e-06;
B16 :=-1.67972727283267e-05;
B17 :=2.27403570415778e-06;
B18 :=-1.32978091390213e-07;
B19 :=6.94489420220599e-10;
B20 :=3.85453458957659¢e-10;
B21 :=-2.17616480522665e-11;
B22 :=3.82689349621500e-13;
B23 :=9.30635764207042e-16;

Al :=1;

A2 :=4.32875089045020;

A3 :=-8.50455557926501;

A4 :=10.1957196260686;

A5 :=-8.44761064958244;

A6 :=5.19633530856735;

A7 :=-2.50585028209671;

A8 :=1.00209419159633;

A9 :=-0.346397125540435;
A10:=0.101018976897589;
A1l :=-0.0226249054992641;
Al12 :=0.00334593672841835;
A13 :=-0.000204195618868508,;
Al4 :=-2.96350333066676e-05;
A15 :=8.18538216519070e-06;
A16 :=-7.57549514776255e-07;
Al17 :=1.05523954392453e-08;
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Al18 :=4.35966430834913e-09;
A19 :=-4.34555840470771e-10;
A20:=1.75952333028454e-11,;
A21 :=-2.45136524404695e-13;
A22 :=-1.47248360024255e-15;
A23 :=-2.71442573774248e-18;

e = 'IN1.CV'-'"IN2.CV};

U:=B2*e_ant1+B3*e_ant2+B4*e_ant3+B5*e
_ant4+B6*e_ant5+B7*e_ant6+B8*e_ant7+B
9*e_ant8+B10*e_ant9+Bll*e_ant10+B12*e
_ant11+B13*e_ant12+Bl4*e_ant13+B15%e_
antl4+B16*e_ant15+B17*e_ant16+B18*e_a
nt17+B19*e_ant18+B20*e_ant19+B21*e_an
t20+B22*e_ant21+B23*e_ant22 +
A2*u_antl+A3*u_ant2+A4*u_ant3+A5*u_an
t4+A6*u_ant5+A7*u_ant6+A8*u_ant7+A9*u
_ant8+A10*u_ant9+A11*u_ant10+Al12*u_an
t11+A13*u_ant12+Al14*u_ant13+A15*u_ant
14+A16*u_ant15+A17*u_ant16+A18*u_antl
7+A19*u_ant18+A20*u_ant19+A21*u_ant20

+A22*u_ant21+A23*u_ant22;
IF (U >= 100) THEN

'OUT1.CV' := 100;
END_IF;
IF (U <= 0) THEN
'OUTL1.CV':=0;
END_IF;
IF (U >0) AND (U < 100) THEN
'OUT1.CV' := U;

END_IF;
u_ant25 := u_ant24;
u_ant24 := u_ant23;
u_ant23 := u_ant22;
u_ant22 := u_ant2l;
u_ant21 := u_ant20;
u_ant20 := u_antl9;
u_antl9 := u_antls;
u_antl8 := u_antl7;
u_antl7 := u_antlé6;
u_antl6 := u_antl5;
u_antl5 := u_antl4;
u_antl4 := u_antl3;
u_antl3 := u_antl2;
u_antl2 := u_antll;
u_antll := u_antl0;

u_antl0 := u_ant9;
u_ant9 := u_ant8;

u_ant8 := u_ant7;
u_ant7 := u_ant6;
u_anté := u_ant5;
u_ant5 := u_ant4;
u_ant4 := u_ant3;
u_ant3 := u_ant2;
u_ant2 := u_antl;
u_antl := U;
e_ant25 := e_ant24;
e_ant24 := e_ant23;
e_ant23 := e_ant22;
e_ant22 := e_ant2];
e_ant21 := e_ant20;
e_ant20 := e_antl9;
e_antl9 := e_antls;
e_antl8 := e_antl7;
e_antl7 := e_antl6;
e_antl6 := e_antl5;
e_antl5 := e_antl4;
e_antl4 := e_antl3;
e_antl3 := e_antl2;
e_antl2 := e_antll;
e_antll := e_antl0;
e_antl0 := e_ant9;
e_ant9 := e_ants§;
e_ant8 := e_ant7;
e_ant7 := e_ant6;
e_ant6 := e_ant5;
e_ant5 := e_ant4;
e_ant4 := e_ant3;
e_ant3 := e_ant2;
e_ant2 := e_antl;
e_antl := e

Dénde: IN1.CV — Punto de referencia;

IN2.CV — Variable del proceso.
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