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RESUMEN

Actualmente, en el ambito internacional, existe una creciente crisis energética la cual
implica manejar de forma responsable y 6ptima los combustibles fosiles poniendo
énfasis en los equipos que tienen un alto consumo de esta clase de combustibles, entre
los que se encuentran las calderas.

En esta tesis se desarrolla una estrategia de control avanzado para el control de la
presion de vapor en una caldera pirotubular de una planta de fosfato bicalcico. El
fosfato bicalcico es un producto utilizado como suplemento alimenticio de los
animales.

La presente tesis tiene como objetivo general el disefio de un controlador de matriz
dindmica (DMC) para el control efectivo de la presion de vapor en una caldera
pirotubular de una planta de producciéon de fosfato bicdlcico, para garantizar un
suministro estable de vapor, asi como un aumento de la eficiencia del proceso de
generacion de vapor.

En el primer capitulo se describe el estado del arte de los sistemas de control de la
combustion en calderas pirotubulares.

En el segundo capitulo se desarrolla la identificacion de la presion del vapor en la
caldera pirotubular objeto de estudio.

En el tercer capitulo se disefia un controlador DMC de la presion de vapor, y se realiza
un estudio del desempeiio del sistema de control mediante simulaciones.

En el cuarto capitulo se realiza un estudio comparativo de la robustez y desempefio del
controlador DMC disenado.

Los resultados obtenidos en el desarrollo de la tesis revelan que el controlador DMC
constituye una poderosa ley de control efectivo y fiable de la presion de vapor en
calderas pirotubulares.
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INTRODUCCION

En los ultimos afos a nivel global se ha intensificado el uso de los combustibles fosiles
para la generacion de energia [1, 2]. El consumo masivo de esta clase de combustible
evidencia que existe un riesgo de agotamiento de estos recursos a mediano plazo [3].
Se destaca, que la combustion de combustibles fosiles aumenta la cantidad de gases
toxicos en la atmdsfera, incrementado el impacto negativo ambiental, como por
ejemplo el conocido efecto invernadero [1]. Debido a ello, se requiere con alta
prioridad desarrollar investigaciones encaminadas a lograr un uso eficiente de los
combustibles existentes [4, 5].

Las calderas son equipos ampliamente utilizados a nivel mundial en la industria y se
caracterizan por su elevado consumo de combustibles fosiles [6]. El proposito
fundamental de estos equipos es transformar la energia de los combustibles fosiles, en
energia térmica, transferir esta energia al agua para producir vapor, y utilizar este vapor
con diferentes fines; industrial, doméstico, turistico, etc. [8]. Las calderas necesitan de
sistemas fiables de control para lograr un funcionamiento eficiente [14].

Las calderas generalmente se clasifican en calderas pirotubulares (tubos de fuego), y
calderas acuotubulares (tubos de agua) [8]. Las calderas de tubos de fuego se aplican
en procesos que no requieren un alto consumo de vapor, mientras que las calderas de
tubos de agua se implementan en procesos que necesitan excesivas cantidades de
vapor, como por ejemplo las turbinas de las centrales termoeléctricas [15].

En esta tesis se utiliza una caldera pirotubular debido a que es la que se encuentra
instalada en la planta de fosfato bicalcico objeto de estudio, y ademas a las multiples
aplicaciones que presenta esta clase de calderas no solo en el sector industrial, sino
ademas en hoteles, hospitales, centros turisticos, etc.

Las calderas se distinguen por exhibir comportamientos dindmicos complejos, con
varias entradas y salidas, diversas interrelaciones entre sus variables, asi como
incertidumbres y perturbaciones [20, 25, 26].

El control de la combustion en las calderas se desarrolla a través del control de la
presion del vapor [20]. Es por ello, que el proceso de presion del vapor presenta una
relevancia dominante en el funcionamiento de las calderas pirotubulares [26].

Problematica actual: Generalmente, en las calderas pirotubulares, el proceso de
presion del vapor se controla mediante PID convencionales [20]. Como resultado de
la compleja dindmica de este proceso los PID no son suficientes, por lo que no
permiten obtener una alta efectividad en el control, traduciéndose en un mayor gasto
de combustible, y mayores emisiones de gases de la combustion a la atmdsfera
[25, 26].

Los controladores PID constituyen un estandar en el control automéatico de procesos
industriales [31, 32]. Estos controladores fueron los que iniciaron la automatizacioén
industrial [33]. En el transcurso del tiempo se ha exigido mejorar la efectividad de los
controladores, asi como obtener mayores beneficios en la automatizacion de procesos
complejos, como lo son las calderas pirotubulares [34]. Ello ha motivado un creciente
interés en la investigacion y desarrollo de nuevos métodos de control en las Gltimas
cuatro décadas [35, 36].

Uno de estos desarrollos es el control avanzado, al cual conciernen los controladores
predictivos basados en modelos (CPBM), considerados hoy en dia como herramientas



potentes y practicas para enfrentar problemas dificiles de control de procesos en la
industria, tanto para lograr una mejor precision y robustez en el control, asi como una
no muy compleja implementacion [37]. Para el diseno de CPBM se requiere de
modelos que representen adecuadamente la dindmica de las plantas a controlar [38].

Hipotesis de la tesis: Es posible obtener una elevada efectividad en el control de la
combustion, reducir el gasto de combustibles y los gases contaminantes mediante el
disefio de un controlador DMC (Controlador de Matriz Dindmica) de la presion de
vapor en las calderas pirotubulares.

Objetivo general: Teniendo en cuenta que el control de la combustion en las calderas
pirotubulares se desarrolla a través del control de la presion de vapor, y considerando
que la presion de vapor es el proceso de mayor relevancia en el funcionamiento de este
tipo de equipos, en esta tesis se plantea el siguiente objetivo general:

Disefiar un controlador DMC para el control fiable de la presiéon de vapor en una
caldera pirotubular de una planta de produccion de fosfato bicalcico, de forma tal de
garantizar un suministro estable de vapor, un aumento en la eficiencia, asi como una
reduccion de los gases contaminantes.

Objetivos especificos:

1. Realizar un estudio del estado de los sistemas de control de la combustion en
calderas.

2. Lograr un modelo matematico adecuado de la dinamica del proceso de presion de
vapor en la caldera pirotubular objeto de estudio.

3. Disenar un controlador DMC de la presion de vapor.

4. Desarrollar un estudio comparativo de la robustez del controlador DMC frente a
otros controladores actualmente utilizados.

Con el desarrollo de esta tesis ha sido posible demostrar que la estrategia de control
avanzado basada en controladores DMC constituye una muy buena alternativa para el
control efectivo y fiable de la combustion en las calderas pirotubulares instaladas en
diversas industrias, que posibilita optimizar el consumo de combustible, asi como
reducir la emision de gases contaminantes al medio ambiente.



CAPITULO 1. ESTADO DE LOS SISTEMAS DE CONTROL DE
CALDERAS

1.1. Introduccion

Para lograr una elevada eficiencia energética se necesita gestionar adecuadamente el
uso de la energia tanto a nivel econdmico como medio ambiental [1, 2]. Este proposito
requiere utilizar la energia de forma 6ptima disminuyendo su consumo, fomentando
buenos comportamientos, aplicando mejores métodos que ayuden a optimizar el uso
de dicho recurso [3, 4]. Las calderas industriales constituyen plantas con un elevado
consumo energético [5, 6].

La seguridad en el abastecimiento energético y el desarrollo de politicas energéticas
sostenibles en las calderas son temas que vienen inquietando ultimamente a la
comunidad cientifica internacional [7, 8]. La sociedad tiene un rol urgente en el
aprendizaje del uso eficiente de la energia debido al aumento de problemas
ambientales y la amenaza del cambio climatico global [9-12].

El aseguramiento energético y el descenso de los gases nocivos implican el uso
eficiente de la energia en las calderas, debido a ello se debe fomentar el desarrollo de
investigaciones encaminadas al control efectivo de los procesos y equipos de
generacion de vapor para lograr un desarrollo sostenible auténtico [11-13].

1.2. Problematica Actual de la Planta de Fosfato Bicalcico

La planta de fosfato bicdlcico de la Empresa Quimpac S.A. objeto de estudio se
encarga de producir un suplemento alimenticio para animales. Para transformar la
materia prima en el producto final se requieren multiples subprocesos que utilizan
recursos que son suministrados como utilitarios (agua, aire comprimido y vapor).

Uno de los recursos de mayor importancia en esta planta es el vapor de agua, el cual
se obtiene en una caldera pirotubular con una capacidad de produccion de 12 T/h, y
con una presion de operacion nominal de 8 bares.

El vapor se utiliza para calentar el agua de proceso que se almacena en un tanque
(H110 — tanque de agua caliente), asi como para calentar un subproducto del proceso
de generacion de la solucion de fosfato monocalcico, mediante un intercambiador de
calor de placas, en el cual el flujo de vapor se manipula mediante un lazo de control
de temperatura.

El agua caliente se utiliza en muchos procesos industriales para obtener productos
terminados con las especificaciones de calidad exigidas por el mercado nacional e
internacional [13,14].

Actualmente, cuando cambia considerablemente la demanda de vapor, el
funcionamiento de la caldera se interrumpe, lo cual implica que la caldera se apague y
se conecte continuamente alrededor de 20 — 30 veces por dia.

La capacidad de generacion de vapor de la caldera (12 T/h) es muy superior al consumo
actual de la planta (3.5 T/h), por lo que la caldera no garantiza una presion constante
del vapor debido a que se apaga, y mientras se detecta la presion del vapor para el re-
encendido se origina una caida de presion de hasta 2 bares. En general se obtienen
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subidas y bajadas en la presion de vapor, y si el mayor consumo de vapor se produce
cuando la caldera estd apagada la presion puede bajar hasta 4 bares. Esta problematica
ocasiona consumos de combustible no adecuados y desproporcionados debido a la
demanda variable, y a la oferta no consumida.

El control de la presion de vapor debe ser lo mas estable posible, ademas se debe
optimizar el consumo de combustible para obtener costos unitarios adecuados que
permitan reducir el costo operativo de produccion en las plantas [13, 14].

El controlador actual de la presion de vapor en la caldera pirotubular objeto de estudio
es un PID convencional que manipula el flujo de combustible y controla la presion de
vapor. El control que actualmente se obtiene de este proceso es deficiente. Debido a
ello surge la necesidad de disefiar un controlador que garantice un control efectivo de
la presion de vapor y para ello en esta tesis se propone utilizar un controlador DMC.

1.3. Estado de los Sistemas de Control de Calderas

Las calderas constituyen equipos ampliamente utilizados en los ambitos industrial y
social, y se caracterizan por su elevado consumo de combustibles fosiles [15, 16]. En
los ultimos afios, como resultado del crecimiento industrial y aumento de la demanda
de vapor, las calderas se estan utilizando no so6lo en el sector industrial, sino ademas
en otros sectores como hospitales, hoteles, restaurantes, centros comerciales, edificios
multifamiliares, etc. [17, 18].

Antiguamente las calderas se utilizaban para tefiir ropas, en labores de limpieza, entre
otros usos [15].

Con el pasar del tiempo el vapor fue utilizado para mover las maquinas industriales,
teniendo como primer desarrollador a James Watt. El uso del vapor en la industria ha
ido evolucionando y las calderas siguen vigentes en la actualidad [18, 19].

El objetivo primordial de las calderas radica en transformar mediante la combustion la
energia de los combustibles fosiles en energia térmica, y transferir esta energia al agua
para producir vapor, para utilizar esta fuente de energia en diversas aplicaciones
industriales [17].

Las calderas necesitan de sistemas efectivos de control para lograr un funcionamiento
fiable y de alta eficiencia [20, 21].

El uso de las calderas en la industria depende de los criterios bajo los cuales se
clasifican [14].

De acuerdo a la disposicion entre el fluido y los gases las calderas se subdividen en
[15]:

- Calderas de tubos de fuego o pirotubulares;

- Calderas de tubos de agua o acuotubulares.

Ambos tipos de calderas han tenido un desarrollo evolutivo en sus sistemas de control
automatico. En la actualidad las calderas mas utilizadas son las de tubos de fuego
debido a su simple estructura y operacion [22, 23]. Sin embargo, desde el punto de
vista del control esta clase de calderas es la menos estudiada y la que presenta los
mayores problemas en la obtencion de una elevada eficiencia energética [24, 25].



1.3.1.Calderas Acuotubulares

Las calderas acuotubulares se distinguen por el transporte de agua por dentro de los
tubos, mientras que el fuego y la circulacion de los gases se desarrollan por el exterior
de estos [15, 16].

El agua caliente se eleva y llega al domo superior donde se transforma en vapor, el
vapor obtenido puede ser sobrecalentado en un sobrecalentador para alcanzar
temperaturas de vapor ain mas altas [17].

El vapor sobrecalentado es un gas seco que se usa comunmente para impulsar los
motores de las turbinas utilizadas en las centrales térmicas para generar electricidad.
En las Figuras 1.1 y 1.2 se muestran diagramas de este tipo de calderas.

Figura 1.1. Diagrama de una caldera acuotubular. Adaptado del sitio web IB&M Boilers.

Las calderas acuotubulares son empleadas casi exclusivamente para obtener elevadas
presiones y altos indices de rendimiento o eficiencia con una produccioén de vapor
aproximadamente 5 T/h hasta grandes producciones de 4000 T/h y manejar
presionesde hasta mas de 150 bares [16].

Operativamente las calderas acuotubulares son mas complejas que las pirotubulares
[7,24].



Figura 1.2. Diagrama de una caldera acuotubular tipo marino. (Wikimedia Commons 2006).

La automatizacion de las calderas es un elemento imprescindible para su funcionamiento
[26], que posibilita perfeccionar la operacion y fiabilidad, y ademés evitar dafios en
los equipos debido a explosiones u otros eventos indeseables [14].

Las calderas acuotubulares son las que exhiben el mayor nivel de automatizacion
debido a la complejidad tecnoldgica que presentan [27].

Entre los equipos de control con mayor aplicacion en la automatizacion de calderas
acuotubulares se encuentran los autématas programables (PLC) debido a sus diversas
ventajas [24].

Diversos autores han desarrollado controladores de este tipo de calderas basados en
PLC utilizando diferentes leyes de control [23, 28].

Los PID son los més utilizados en el control de las calderas acuotubulares [29,30]. Sin
embargo, cuando los procesos presentan dindmicas complejas los PID no resultan
suficientes [31-33], y ello ha motivado que diferentes autores hayan propuesto la
aplicacion de controladores avanzados, ver por ejemplo [34-39].

Los controladores avanzados se distinguen por su efectividad en el control de plantas
con dindmicas complejas [40, 41]. Los controladores avanzados posibilitan aumentar
la efectividad en el control de las plantas, permitiendo garantizar el cumplimiento de
los requisitos mencionados [42].

Entre los controladores avanzados uno de los mas utilizados en el dambito industrial es
el CPBM [43.44] debido a su efectividad en el control [45].

Para el control de la presion en una caldera acuotubular B.W. Hogg desarrollé un
controlador predictivo generalizado en tiempo continuo (CGPC) [46, 47], mostrando
mejoras con respecto al desempeiio con controladores PI convencionales.

Algunos autores han demostrado que la presion del vapor en el domo superior de las
calderas acuotubulares se caracteriza por presentar retardo dominante [48-51].

El retardo de tiempo dominante constituye un elemento dindmico que dificulta el
disefio de sistemas de control y ocasiona inestabilidad, ver por ejemplo [52, 57].

Es por ello, que algunos autores han propuesto el predictor de Smith [157, 158] para
el control de la presion en las calderas acuotubulares, ver por ejemplo [58-60].



En las ultimas décadas los operadores de orden fraccional han sido aplicados con
resultados positivos en el modelado y control de procesos con dinamicas dificiles, ver
por ejemplo [62-72].

El calculo fraccional representa al campo de la matematica que incluye a derivadas e
integrales de orden no entero [73].

Para el control robusto de la presion en calderas acuotubulares algunos investigadores
han propuesto el uso de controladores de orden fraccional [74-76], obteniendo
desempefios muy positivos. Este es un campo novedoso que requiere la atencion de
los investigadores.

En las calderas acuotubulares existen restricciones en los protocolos utilizados para el
suministro de aire y combustible, debido a la interrelacion entre variables, lo cual
puede generar una deficiente combustion, o incluso escenarios que implican riesgos
[7, 15, 16].

Para solucionar esta problematica se han desarrollado los sistemas de control de la
combustiéon con limites cruzados, cuyo fin consiste en limitar el combustible en
correspondencia con el aire disponible [26, 30].

En los ultimos afios las estrategias de control inteligente se estan aplicando con éxito
en el control de procesos con dindmica compleja [77].

Algunos autores para el control de la combustion en calderas acuotubulares han
propuesto utilizar controladores inteligentes, ver por ejemplo [78-83]. Sin embargo,
debido al complejo comportamiento dindmico de este proceso estos controladores no
han logrado los resultados esperados, y por ende su introduccion en la actividad
practica ha sido muy limitada.

En los ultimos afios para aumentar la fiabilidad en el funcionamiento y operacion de
los procesos productivos han tenido un amplio desarrollo los sistemas de deteccion y
diagnostico de fallos (SDDF) en los sistemas de control de diversos procesos
industriales, ver por ejemplo [84, 85].

Es por ello, que algunos autores han desarrollado SDDF) en el control de las calderas
acuotubulares [86, 87].

El control del nivel en el domo superior de las calderas acuotubulares se desarrolla
manipulando el flujo de agua que ingresa al domo [26, 30]. Las senales consideradas
son el nivel, y los flujos de vapor y agua.

Es frecuente utilizar estas 3 sefiales para alcanzar un desempefio aceptable del sistema
de control [26], con lo cual se garantiza el control efectivo de nivel minimizando los
efectos negativos de la demanda de vapor y de las variaciones del flujo de agua [88,
891].

El control adaptativo, ver por ejemplo [90-94], también ha sido propuesto para el
control de la presion en calderas acuotubulares [95-98]. Sin embargo, la
implementacidn practica de estos controladores ha sido muy limitada.

El control robusto desarrollado en la década del 90 [99], igualmente ha sido propuesto
para el control de la combustion en calderas acuotubulares, ver por ejemplo [100-102].
No obstante, debido a la complejidad matematica de estos controladores su aplicacion
practica también ha sido limitada.

Debido a la necesidad de aumentar la efectividad en el control de diversos procesos
industriales con dinamicas complejas y/o cadticas en los ultimos afios se estan
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aplicando las estrategias de control avanzado, ver por ejemplo [12, 103-109].

Entre las estrategias de control avanzado reportadas las mas exitosas son las basadas
en CPBM, ver por ejemplo [110-115].

Por consiguiente, los controladores CPBM también han sido propuestos para el control
de las calderas industriales, ver por ejemplo [116-120] obteniéndose un desempefio
superior en relacion al desempefio con controladores PID convencionales.

Actualmente, se siguen desarrollando investigaciones encaminadas al desarrollo de
controladores efectivos de las calderas acuotubulares debido a la amplia utilizacion de
las mismas en la generacion de grandes cantidades de vapor.

1.3.2.Calderas Pirotubulares

Las calderas pirotubulares (de tubos de fuego) son las mas ampliamente utilizadas en
la industria [15, 16]. En este tipo de calderas los gases circulan por dentro de los tubos
[17].

En el Pert existen mas de 50 fabricantes de calderas. De las calderas en explotacion
en el pais aproximadamente el 85% son pirotubulares, con aplicacion en las industrias
de bebidas gaseosas, licores, lacteos, carnicos, productos de higiene, alimentos
variados, textiles, etc.

En la figura 1.3 se presenta un diagrama de una caldera pirotubular y en la figura 1.4
se exhibe una imagen frontal de este tipo de caldera en el modelo de tres pasos.

Figura 1.3. Diagrama de una caldera pirotubular. Adaptado del sitio web IB&M Boilers.
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Figura 1.4. Imagen de una caldera pirotubular de tres pasos. Adaptado del sitio web
HurstBoilers.

Este tipo de calderas es el que presenta el menor nivel de automatizacion y el que tiene
mayores problemas en la eficiencia energética [25, 121]. La automatizacién con
sistemas de control efectivos tiene multiples beneficios [26]. Uno de los beneficios
radica en la reduccion de los costos de operacion [25].

Las calderas pirotubulares disponen mayormente de tres tipos de sistemas de control
de presion [27]:

El primero se conoce como control de la presion del vapor en operacion [27].

El segundo es el de modulacidn, el cual utiliza un sensor de presion que envia sefiales
a un actuador eléctrico [27].

El tercero se utiliza con fines de seguridad [27].

En diversas calderas pirotubulares la presion se controla con controladores PID
convencionales, los cuales no posibilitan alcanzar la eficiencia requerida y como
resultado se obtienen grandes consumos de combustibles y la emision de gases
contaminantes, ver por ejemplo [26, 121].

Algunos autores han propuesto diferentes modificaciones del PID para el control de la
combustion en calderas pirotubulares, ver por ejemplo [122-127]. No obstante, estas
propuestas no han conducido a resultados satisfactorios debido a las complejidades
dindmicas que presentan estas calderas.

En Pert, el control de disimiles calderas pirotubulares se realiza de forma manual [25].
En otras calderas existe un cierto grado de automatizacion en base a controladores
ON/OFF, y controladores logico secuencial utilizando PLC, que son los equipos
electronicos mas populares en el control de calderas industriales [25]. Ademas, existen
sistemas de modulacidn de la llama que varian la entrada de aire o combustible a través
de actuadores eléctricos que generan los estados de alto fuego y de bajo fuego, o
modulantes mediante la configuracién de una curva de combustion permitiendo en lo
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posible ahorrar energia [25].

La aplicacion de controladores avanzados en las calderas pirotubulares no ha sido un
tema muy tratado.

Algunos autores han propuesto controladores de orden fraccionario PI* para el control
robusto de la combustion [72]. Sin embargo, los controladores PI* son mas dificiles de
entender que los controladores PID convencionales por el personal de operacion, y por
consiguiente su aplicacion ha sido muy limitada.

Otros autores han propuesto la aplicacion de controladores predictivos generalizados
(GPC) [128-131]. No obstante, estos controladores constituyen una herramienta muy
potente y costosa, y requieren de una elevada preparacion del personal de operacion,
por lo que su implementacion real en el control de la presion no ha sido reportada.

Por consiguiente, la problemadtica del control, con elevado desempeiio, de la
combustiéon en calderas pirotubulares constituye un tema aun no resuelto por la
comunidad cientifica internacional.

En este trabajo, para el control de la presion del vapor en una caldera pirotubular se
propone el desarrollo de un controlador DMC, de forma tal de garantizar un suministro
estable de vapor, aumentar la eficiencia, asi como disminuir los gases contaminantes
del medio ambiente.
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CAPITULO 2. IDENTIFICACION DE LA PRESION DE VAPOR
EN UNA CALDERA PIROTUBULAR

2.1. Introduccion

Las calderas son equipos utilizados para producir vapor mediante la combustion de los
combustibles fosiles [15]. El vapor producido tiene diversas aplicaciones industriales
y no industriales, por ejemplo, en hoteles, hospitales, etc. [16].

En las calderas pirotubulares el control de la presion del vapor es importante debido a
que constituye un indicador de la cantidad de energia en el vapor [27].

El control de la presion del vapor se realiza manipulando los flujos de combustible y/o
aire, incrementando o disminuyendo la transferencia de calor, modificando la
generacion de vapor, y aumentando o disminuyendo la presion de vapor [27].

Actualmente, la industria moderna impone disefiar sistemas eficientes de control de
los procesos industriales [132-134], y ello obliga a construir modelos matematicos del
comportamiento dinamico de dichos procesos [135-137].

Existen dos métodos fundamentales para la construccion de modelos matematicos
[138, 139].

El primer método se basa en ecuaciones de balance de masa y energia, y se conoce
como modelado [140-142]. Este es un método muy engorroso.

El segundo método se basa en la identificacion de sistemas [143, 144]. En esta tesis se
utiliza este método para derivar un modelo matematico dinamico [145] de la presion
del vapor en una caldera pirotubular.

2.2. Descripcion del Proceso Productivo de Fosfato Bicalcico

El producto terminado, fosfato bicalcico (DCP), es un producto en polvo que se utiliza
en la nutricion animal.

En la figura 2.1 se presenta un diagrama de la planta objeto de estudio teniendo en
cuenta el uso de las materias primas, los procesos y subprocesos involucrados
finalizando en el producto terminado.

Como materias primas principales se tiene:
e Roca de carbonato de calcio (CaCO3);
e Acido sulfurico 98% (H2S04);
e Acido clorhidrico 33% (HCI);
e Roca fosforica - 30% P204 en (Cas(PO4)3F);
e Agua.

Los procesos principales que tienen lugar son de reaccion quimica, mezclas,
intercambio de calor, filtracion y secado.

Ademas, existen procesos de generacion de recursos generales como agua osmotizada,
agua desmineralizada, vapor y aire comprimido.
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ALMACENAMIENTO DE
PRODUCTO DCP

Figura 2.1. Diagrama funcional de la planta de fosfato bicalcico objeto de estudio.

Cada etapa del proceso se conoce con un nombre caracteristico familiar para el

proceso:

e Modulo 1A: Digestion de roca y formacion de solucion de MCP (licor de fosfato

monocalcico).

e Moadulo 1B: Formacion de la torta DCP.

e Modulo DCP: Tratamiento y secado de la torta DCP y envasado de producto

terminado.

e Recursos Generales: Son las unidades de generacion de aire comprimido
(compresores y secadores), vapor (a través de una caldera) y produccion de agua
osmotizada y desmineralizada (con unidades de osmosis inversa).

En la figura 2.2 se exhibe un segundo diagrama del proceso productivo de la planta
objeto de estudio en base a las etapas del proceso.

A continuacion, se presenta la descripcion de dicho proceso productivo, el cual se
subdivide en cinco procesos principales representando cada uno con su diagrama de

flujo de proceso (PFD).
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Figura 2.2. Diagrama del proceso productivo de la planta objeto de estudio.

2.2.1. Médulo 1A

Cuenta con las siguientes fases principales:

e Tratamiento de roca fosforica.

e Preparacion de 4cido diluido en el tanque V105.
e Reaccion y filtracion.

En la figura 2.3 se exhibe el diagrama de flujo de este subproceso. En el Anexo A.1 se
muestra este diagrama ampliado.

Figura 2.3. Diagrama de flujo de subproceso del Modulo 1A.

El subproceso se inicia con la dilucion de HCI preparado en el tanque agitado V105
(50 m%), en la dilucion se mezcla HCL 33%, acido sulfiirico 98%, y agua caliente.
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El objetivo es obtener una concentracion de 12 % w/w a una temperatura de 60°C
mediante un sistema de control de relacion. La solucion se almacena en dos tanques
para luego ser utilizadas en la siguiente etapa que es de reaccion.

En la siguiente etapa se desarrolla la reaccion del 4cido diluido (alimentado por
bomba) con la roca fosforica que es alimentada a través de una faja pesadora (WBC-
101) al reactor R101.

En este reactor se inicia la reaccion de digestion. La reaccion contintia mediante
transferencia a los reactores siguientes, R102 y R103.

En el reactor R-102 termina la reaccion de digestion. En el reactor R103 el lodo es
neutralizado con una solucion acuosa de CaCO3.

Finalmente, del reactor R103 se envia a un tanque buffer V102 para luego ser
bombeado hacia los filtros prensa F101A/B.

En la etapa de filtrado con filtros prensa de placas se obtiene un licor claro de soluciéon
de MCP, la roca no reaccionada (como torta seca) es desechada a través de la faja
BC101 hacia una cancha de recoleccion residual.

El licor se almacena en tanques (H103A/B, H112A/B) para luego utilizarlo en la
reaccion del Modulo 1B.

2.2.2. Moédulo 1B
Cuenta con las siguientes fases principales:
e Tratamiento de solucion MCP.

e Reaccion y filtracion.

En la figura 2.4 se exhibe el diagrama de flujo de este subproceso. En el Anexo A.2 se
muestra este diagrama ampliado.

Figura 2.4. Diagrama de flujo de subproceso del Modulo 1B.
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El principal propoésito del Modulo 1B es precipitar el fosfato bicalcico (DCP) de la
solucion MCP con adicion de carbonato de calcio. El MCP es bombeado desde los
tanques HI12A/B a una temperatura adecuada para la reaccion y se transfiere al
Reactor R110.

El reactor R110, de capacidad de 60 m>, es el primer reactor de cristalizacion de DCP
y se agrega lodo de carbonato de calcio (30-50% w/w). E1 MCP es calentado a una
temperatura de 60°C en el intercambiador de E-112. En la reaccion se genera un gas
que puede generar espuma por lo que el nivel debe ser controlado cuidadosamente para
evitar rebose. El lodo resultante en el R110 es bombeado por las bombas P-123A/B al
segundo reactor de cristalizacion R111, también con capacidad de 60 m>. A este reactor
se le agrega el lodo de CaCO3 resultando la precipitacion del DCP y la evolucion del
C02 a medida que se consume MCP.

El lodo generado en el reactor R111 es bombeado por las bombas P-124A/B al tercer
reactor de cristalizacion R112 (de 60 m*) donde también se agrega lodo de CaCO3. Al
final mas DCP se precipita. El lodo DCP generado (aproximadamente 11% w/w de
solidos) se envia al tanque buffer V112, desde donde se bombea hacia los filtros prensa
de placas F110A/B.

El licor obtenido en el filtrado es una solucién de CaCl2 (16% w/w a 60 °C) el cual se
almacena en los tanques H111A/B y H113A/B. El licor cloruro de calcio se reutiliza
para la preparacion de lodo de CaCO3. Otros liquidos del proceso de filtrado son
enviados a la planta de tratamiento de efluentes. La torta generada en el filtrado es el
DCP humedo, éste se transporta mediante fajas BC110A, BC110B hacia el modulo de
tratamiento y secado DCP.

2.2.3. M6dulo DCP y Envasado

El objetivo de este modulo es producir el producto DCP por secado de la torta himeda
obtenida en el Modulo 1B. En la figura 2.5 se exhibe un diagrama de flujo de este
subproceso. En el Anexo A.3 se muestra este diagrama ampliado.

Figura 2.5. Diagrama de flujo de subproceso del Modulo DCP.
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El secador rotatorio opera con los gases calientes de la cdmara de combustion que se
obtienen de la combustion del gas natural y el aire. La temperatura de salida del DCP
seco es 90°C.

El producto sale por el tornillo sinfin SC501, el elevador de cangilones BE501, y se
almacena en la tolva HP504.

Luego este producto desfila a través de la zaranda VS501 donde las particulas grandes
pasan a la chancadora CR501.

El producto obtenido se transporta mediante el elevador de cangilones BE5S03 hacia la
tolva HP502. Esta tolva tiene un doble tornillo SC507 y SC508, el tornillo SC507 se
utiliza en el reproceso con el producto seco que va a la tolva W501 para luego ser
utilizada en el control de humedad en el mezclador M501.

El tornillo SC508 desplaza el producto hacia el tornillo SC510 para su ingrese al
enfriador de lecho fluidizado FB501, enfriando el producto a 40°C, para que
finalmente sea transportado al silo de producto terminado S502.

Del silo S502 el producto terminado se descarga a la zona de envasado que cuenta con
3 maquinas semiautomaticas de envasado, dos para el envasado en sacos de 25/30 Kg,
y una maquina de envasado de 750/1000Kg. La capacidad de produccion es de 180
TM/dia de producto terminado.

2.2.4. Sistema de Calentamiento de Agua

El agua caliente se suministra al proceso mediando un sistema de calentamiento de
agua que consta del tanque H110, un circuito de agua caliente con las bombas
P121A/B, un circuito de recirculacion con las bombas PI120A/B, y los
intercambiadores de calor E110A/B. En la figura 2.6 se exhibe un diagrama del
sistema de calentamiento del agua con vapor saturado. El agua recircula en el tanque
H110 mediante las bombas P120A/B y los intercambiadores de calor E110A/B, en
los cuales el medio utilizado para transferir calor es el vapor saturado, con presion de
8 bares, proveniente de la caldera pirotubular. Se dispone de un controlador de
temperatura del agua (60-70°C).

Figura 2.6. Diagrama del sistema de calentamiento de agua.
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Existen otros circuitos en la planta que retornan el agua al tanque la cual se reutiliza
en el proceso una vez recalentada. El agua caliente se utiliza para la preparacion de la
dilucion del acido clorhidrico, la preparacion de lodo de carbonato de calcio (CaCO3),
y el calentamiento de la solucion MCP que ingresa al Médulo 1B.

2.2.5. Caldera Pirotubular

La planta objeto de estudio tiene una caldera pirotubular que utiliza gas natural como
combustible. La presion del vapor de trabajo que se distribuye a la planta es de 8 bares.
La caldera cuenta con dos bombas de agua de alimentacion.

El agua proviene de una unidad de produccion de agua desmineralizada con
conductividad de 7 uS/cm.

En la figura 2.7 se exhibe un diagrama PI&D de la caldera objeto de estudio.
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Figura 2.7. Diagrama PI&D de la caldera pirotubular objeto de estudio.

El tratamiento previo del agua de alimentacion radica en pasar el agua por un tanque
deareador para eliminar el oxigeno disuelto en el agua, ademas en la linea de entrada
de agua a la caldera se le adiciona al agua aditivos con anti-incrustantes.

2.2.6. Preparacion de Lodo de CaCO3

La roca de carbonato de calcio o caliza (CaCO3) es almacenada, luego chancada y
finalmente molida reduciendo su tamafio de 220 mm a menos que 20 micras.

Para obtener CaCO3 en polvo se utiliza una chancadora, un molino de martillo y un
filtro colector de polvos. El polvo obtenido se almacena en el silo S110.
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En la figura 2.8 se exhibe un diagrama del proceso de chancado.

Figura 2.8. Diagrama de la etapa de chancado de CaCO3.

En la figura 2.9 se muestra un diagrama del proceso de molienda, en el cual uno de
los equipos principales es el molino de martillos.

Figura 2.9. Diagrama de la etapa de molienda de CaCO3.
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El lodo de CaCO3 se utiliza en el Modulo 1A y en el Modulo 1B. Este lodo se prepara
en el reactor R113, donde el CaCO3 se mezcla con agua caliente o cloruro de calcio
provenientes del filtro prensa del Modulo 1B. El contenido de solidos se controla entre
30 y 50 %. También se controla el pH entre 8.5 y 9.5.

El lodo se deposita en los tanques de almacenamiento V110A/B. Mediante la bomba
P122C/D se envia al modulo 1A. De forma similar, mediante de la bomba P122A/B
se envia al circuito del Modulo 1B. En la figura 2.10 se exhibe un diagrama de este
proceso.
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Figura 2.10. Diagrama de la preparacion del lodo de CaCO3.

2.3. Principio de Funcionamiento de la Caldera Pirotubular

El disefio de las calderas pirotubulares ha evolucionado desde sus primeros disefios
(recipientes esféricos y cilindricos) [27, 146, 147].

Existen diferentes tipos de calderas pirotubulares de acuerdo con el nimero de pasos
de los gases en sentido longitudinal. Con el aumenta del nimero de tubos de humos, y
la cantidad de pasos, aumenta el intercambio de calor, con lo cual se disminuye la
temperatura de los gases y, por consiguiente, se incrementa el rendimiento.

La camara de combustion se considera como el primer paso de los gases, como se
muestra en figura 2.11 [30].
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Figura 2.11. Diagrama con los pasos de los gases de la combustion de una caldera pirotubular.

2.3.1. Rendimiento de la Caldera

El rendimiento de una caldera es el porcentaje de transferencia de calor del
combustible al agua [148-150].

Entre las acciones a realizar para mejorar rendimiento de la caldera se tienen [27]:

e Mejorar la combustion y el proceso de quema del combustible. Con ello se reduce
el hollin que sale por la chimenea.

e Disminuir las pérdidas por radiacion.
e Utilizar economizadores y precalentadores de aire.
e Mantener la caldera y los conductos de humo siempre limpios.

e Realizar un buen tratamiento del agua de alimentacidon para evitar corrosion e
incrustaciones.

Para suplir ciertos requerimientos de produccion y eficiencia, la eleccion de una
caldera pirotubular puede representar una alternativa mas econdmica que una
acuotubular, esto va a depender de los niveles de costes de fabricacion y de calidad.

Ademas, las calderas pirotubulares pueden someterse a operaciones de mantenimiento
con facilidad durante su funcionamiento.

Un factor importante en las calderas es el coeficiente de evaporacion.

2.3.2. Capacidad Operativa de la Caldera

La capacidad o potencia se describe mediante BHP (Boiler HorsePower) [26]. Aunque
es un término antiguo aun se sigue empleando. Un BHP es equivalente a 34.5 libras
de agua evaporada por hora a 212°F; ademas equivale a 33 475 BTU/h [16].

Actualmente la capacidad de produccion de vapor de la caldera viene expresada en
Kg/h y la potencia en kilowatt (Kw).

Es imposible utilizar una caldera pirotubular para generar 1000 T/h de vapor a 180
bares y 450°C. Las calderas pirotubulares se pueden seleccionar hasta una produccion
de aproximadamente 200 T/h de vapor, 30 bares y 300°C. Si se requiere es posible
utilizar una o mas calderas pirotubulares, debido a que son mas econdémicas en su
adquisicion y mantenimiento que las calderas acuotubulares.
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2.3.3. Relacion Entrada/Salida

Generalmente el contenido de calor del combustible se considera la entrada de energia
a la caldera [30]. La entrada de energia total se obtiene del flujo de este combustible
medido y multiplicado por su contenido de calor [27].

Relaciones entre la entrada y la salida (kilogramos de vapor por galon de combustible,
o toneladas de vapor por metro cubico de combustible) se utilizan para encaminar la
eficiencia relativa.

El calor transportado por el vapor constituye la energia tutil [16].

2.3.4. Balances de Masa y de Energia
Los balances de masa se exhiben en los diagramas de las figuras 2.12 - 2.16 [30].

En la figura 2.12 se tiene un balance simple del agua dentro de la caldera que incluye
la masa de agua de alimentacion y la masa del vapor mas la purga.

Vapor
Alimentacion de Agua
2 Caldera
Balance Vapor y Agua
« Entrada + Cambio de masa almacenada = Salida
- La masa almacenada disminuye con la velocidad Purga (Liquido)

de vaporizacion

Figura 2.12. Diagrama del balance de masa vapor-agua.

En la figura 2.13 se muestra el balance entre el aire, el combustible y la salida de los
gases y cenizas. El aire es la mayor entrada debido a que se requiere una cantidad de
12 a 18 veces mayor que la del combustible.
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Combustible Gases de Combustion

Gas (Gas)

Li gt_udu

selde Caldera
Alre Cenizas o Particulas
(Gas) > (S6lido) -

Balance Combustible, Aire y Gases de Combustion
= Entrada = Salida + DEFHjSiTOS en la caldera

Figura 2.13. Diagrama del balance de combustible, aire y gases de la combustion.

La entrada y salida de productos quimicos también debe considerarse como uno de los
balances de masa involucrados, como se exhibe en la figura 2.14.

Quimicos en el Vapor =

=

Quimicos en el
Agua de Alimentacion

> Caldera

\J
Quimicos en la Purga

Balance de Quimicos
- Entrada + Cambio de quimicos almacenados = Salida
« La salida ajustable cambia los quimicos almacenados.

Figura 2.14. Balance de componentes quimicos en la caldera.

El balance de componentes quimicos en el proceso de combustion se exhibe en la
figura 2.15.
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Hidrégeno Hz Didxido de Carbono CO:z

Carbén C Mondxido de Carbono CO
Azufre 5 Gases de Oxigeno Oz
Mitrégeno Nz Combustible Combustion  Nitrogeno Nz
OxigenoCz — ™ —> Oxidos Nitrosos NOx
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Caldera Aldehidos
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Nitrogeno Nz
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Etc. Cenizas de Minerales
Carban
Efc.

Balance Quimicos del Aire y Combustible

« Entrada + Cambio en ceniza aimacenada = Salida

» La ceniza almacenada aumenta a medida que |a caldera se ensucia.
- La ceniza almacenada disminuye con el soplado de hollin.

Figura 2.15. Balance de componentes quimicos del aire y combustible

El balance de energia de la caldera se exhibe en la figura 2.16.

Radiacion
———————> Vapor
BTU total
(Incluye Energia cinética)
Ccombustible Gases de Combustion
Energia Quimica (Potencia del Ventilador)
Calor Sensible — —— Energia Potencial
Energia Cinética
Calor If_atente ) Quimico No quemado
Energia Potencial Calor Latente
Energia Cinética Caldera Calor Sensible
Aire de Combustion
Calor Sensible EEEE— l
Calor Latente
Energia Potencial I
Energia Cinéfica gglr%rélr?t :gtc?uirsrgdcoegﬁ?a ceniza
(Potencia del Ventilador)
Alimentacion de Agua Purga
BTU total Calor Sensible
Energia cinética Calor Latents

Energia Potencial
(Potencia de Bomba)

Balance de Energia
« Enfrada £ Cambio en la energia amacenada = Salida
» La energia aimacenada aumenta a medida que aumenta el flujo de combustible.

Figura 2.16. Balance de energia de la caldera.

2.3.5. Métodos para el Calculo de la Eficiencia

Se conocen dos métodos aceptables para el calculo de la eficiencia [30]: 1) método
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directo, 2) método indirecto [15].

El método directo depende de las mediciones de los flujos de combustible, de vapor y
de agua de alimentacion, y del contenido de calor en cada uno de ellos:

Calor afiadido al agua Entrante
Calor del Combustible + Calor del aire de Combustiéon’

Eficiencia =

(2.1)

En el método indirecto se determina el % de cada una de las mayores pérdidas, ademas
se agrega un pequeiio % de pérdida no contabilizada, y se resta el total obtenido del
100 %.

2.4. La caldera Pirotubular como Objeto de Control

2.4.1. La Caldera Basica

En la figura 2.17 [30] se exhibe un diagrama basico de una caldera, donde se observa
que ésta dispone de dos sistemas separados:

1) El sistema vapor-agua. El agua ingresa y luego de recibir calor sale del sistema en
forma de vapor.

2) El sistema combustible-aire-gases de la combustion. El aire y el combustible son
mezclados y quemados en el hogar [27].

VAPOR
AGUA > Sistema Vapor/Agua PURGA
GASES DE
COMBUS'"BLE’ Mezcla de Aire Hoaar Superficie de COMBUSTION
: n ———
y Combustible g Transferencia
de Calor
AIRE CENIZA

Figura 2.17. Diagrama basico de una caldera.

2.4.2. Recuperacion de Calor de los Gases

En el caso que se requiera reducir las pérdidas de calor de los gases, se afiaden
intercambiadores de calor para recuperar el calor y enfriar los gases [15].

El precalentador de aire es un equipo adicional que funciona como intercambiador de
calor [17], como se muestra en la figura 2.18.
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AGUA > VAPOR
COMBUSTIBLE
Caldera
Precalentador GASES DE '
AIRE R de Aire  ( comausnori

Figura 2.18. Diagrama de una caldera con precalentador de aire de la combustion.

El economizador es otro equipo que permite utilizar el calor de los gases. El diagrama
de este intercambiador se exhibe en la figura 2.19 [30].

AIRE
Caldera GASES DE
COMBUSTIBLE —» COMBUSTION
Economizador
CONTROL DE CONTROL DE
COMPUERTA
OE ENTRADA COMPUERTA
DE ENTRADA
Precalentador
de Aire
GASES DE
COMBUSTION
VENTILADOR DE VENTILADOR DE
TIRO FORZADO TIRO INDUCIDO

Figura 2.19. Diagrama de una caldera con economizador y pre-calentador de aire.

2.4.3. Control de Calderas

El control de una caldera constituye el medio para manipular los balances de masa y
de energia [30].

En la figura 2.20 se exhibe un diagrama de un sistema de control de una caldera
integrado por lazos de control de la combustion, de nivel de agua, y de temperatura del
vapor [30].
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Figura 2.20. Diagrama de un sistema de control de calderas.

2.4.4. Demanda de Vapor en las Calderas Industriales

La demanda de vapor de las calderas se genera por las exigencias de energia de los
consumidores.

Normalmente se asume una relacion 1 a 1 entre el vapor y la energia, pero esto no es
cierto si la presion y la temperatura cambian significativamente. En base a ello, el
balance de energia y de materiales se representa a través de los siguientes elementos
[15]:

1. Demanda de vapor = flujo de vapor mas/menos un error de calculo de volimenes
y de presion.
Lado alimentacion = energia del combustible, aire y agua + energia almacenada.
Lado demanda = vapor a los usuarios.
Punto de equilibrio = presion de cabecera.

A

Presion requerida = Demanda igual a la alimentacion cuando la energia almacenada
es constante.

2.4.5.Vinculacion del Cambio de Presion de Vapor a los Cambios de la Velocidad
de Combustion

El control de la combustion, agua (nivel) y presion determinan el funcionamiento de
la caldera y su eficiencia.

Los controladores regulan el combustible, el aire, y el nivel, y mantienen la presion
requerida [16].

Una mayor efectividad de los controladores implica una mayor eficiencia de la caldera.

Usualmente, es posible potenciar el sistema de control incorporando nuevos
componentes (software/hardware).

Los controladores de las calderas se clasifican en: ON/OFF y modulantes [27].

El controlador més simple es el ON/OFF.
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En la figura 2.21 se exhibe un diagrama del funcionamiento del sistema de control
ON/OFF de la combustion.

Figura 2.21. Diagrama del control ON/OFF de la combustion en calderas pirotubulares.

El control modulante constituye un perfeccionamiento en el control de la combustion
[27]. Se produce una sefial continua de control.

Mediante el control modulante los requerimientos de energia del combustible y de
energia del vapor se emparejan continuamente.

La accion de este sistema bajo las condiciones de la figura 2.21 se exhibe en la figura
2.22 [27].

Figura 2.22. Diagrama del control modulante de la combustion en calderas pirotubulares.

Debido al emparejamiento, los requerimientos energéticos se mejoran, y la presion se
mantiene con variaciones menores que las que se obtienen con el sistema de control
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ON/OFF. La eficiencia de las calderas es mayor con el sistema de control modulante.

2.4.6. Control Realimentado de la Presion del Vapor

Existen muchos métodos y consideraciones que se deben tener en cuenta en calderas
con generacion de la sefal de demanda de la velocidad de la combustion del tipo
modulante. En los sistemas sencillos es posible utilizar controladores P o PL.

En la figura 2.23 se exhibe un diagrama con el método de regulacion de la velocidad
de la combustién usando la presion del vapor [30].

Figura 2.23. Control retroalimentado de la presion del vapor.

Ademas, en la figura 2.24 se exhibe otro sistema de control realimentado que alterna
entre el control de flujo y de presion [27].

Figura 2.24. Control realimentado de presion de vapor o flujo de vapor.
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En la figura 2.25 se exhibe un diagrama del cambio en la velocidad del flujo de vapor,
velocidad de la combustion, y de la presion [27].

Figura 2.25. Cambios en el flujo de vapor, en la velocidad de la combustion y en la presion
del vapor.

A medida que aumenta la carga, incluso frente a un cambio tipo escalon como se
muestra, la presion del vapor cambiard a una velocidad menor. Este es el resultado del
cambio de carga inicial que se satisface parcialmente con la energia almacenada.

El cambio inicial de la velocidad de combustion es por lo tanto un efecto ligeramente
retrasado y reducido, ya que la energia no puede retirarse del almacenamiento sin una
caida de presion. Ademas, al proceso le lleva tiempo convertir la energia del
combustible y transferirla al agua.

Cuando la presion se estabiliza, el resultado neto es que la energia almacenada ha sido
reducida.

2.5. Identificacion de la Presion del Vapor

La presion de vapor constituye la variable méas importante de una caldera por la
relacion directa que presenta con el control de la combustion, y ademas determina la
eficiencia de dichos equipos [150].

En el proceso de modelado se incluyen ecuaciones diferenciales altamente acopladas.
Para cada proceso se tiene que considerar un gran numero de coeficientes
experimentales que se deben determinar [146-153].

La identificacion de sistemas es un procedimiento experimental que consiste en la
determinacion de modelos dinamicos a partir de medidas entrada-salida [144].

En la figura 2.26 se muestra un diagrama del procedimiento de identificacion de
sistemas [143].
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Figura 2.26. Diagrama del procedimiento de identificacion de sistemas.

La identificacion de sistemas presenta las siguientes etapas [143]:

1. Experimento;
2. Clase de modelos;

3. Criterios.
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2.5.1. Metodologia de Identificacion

Normalmente el procedimiento de identificacion de sistemas se realiza en
correspondencia con el diagrama que se muestra en la figura 2.26, donde para la
identificacion se realiza un experimento excitando al sistema mediante sefiales
escalon, sinusoidal, PRBS (sefial binaria pseudo aleatoria) o aleatoria y se observan
las sefales de entrada/salida [143].

La seleccion de la estructura de modelo y la estimacion de los parametros de dicha
estructura se realizan generalmente de forma iterativa, es decir, se elige una estructura
tentativa y los pardmetros respectivos de dicha estructura se van estimando hasta lograr
un resultado adecuado [144].

El modelo obtenido se valida para comprobar su adecuacion, en caso contrario, se debe
considerar otra estructura, estimar sus parametros y validar de nuevo el modelo, y asi
hasta encontrar ¢l modelo mas adecuado [143].

Para la obtencion del modelo matematico del proceso se realizan los siguientes pasos
[144]:

e Seleccion de las variables de entrada/salida.
e [Escoger datos de entrada/salida realizando ensayos.
e Realizar un tratamiento de los datos (filtrado, eliminar datos espurios, etc.).

e Seleccionar una estructura de modelo y elegir un algoritmo para estimar sus
parametros.

e Validar el modelo obtenido.
De la figura 2.26 es posible observar que el procedimiento de identificacion de

sistemas es ciclico. Si el resultado no es satisfactorio, se regresa a las etapas anteriores
[143].

2.5.2. Planificacion Experimental

El procedimiento de identificacion es recomendable comenzarlo con la respuesta
escalon del proceso para obtener informacion previa sobre la dinamica de dicho
proceso y utilizar esta informacion en la planificacion de los experimentos [143].

Del experimento con respuesta escalén se obtiene informacion sobre el retardo, las
constantes de tiempo y la ganancia [143].

Por otro lado, la respuesta estatica del proceso permite determinar la region lineal de
la planta [144].

En esta tesis se utilizo la caldera pirotubular de la planta de fosfato bicéalcico de la
Empresa Quimpac S.A.

En la figura 2.27 se muestra el casco externo del quemador (color naranja), el cual
realiza el proceso de combustion y, por lo tanto, recibe el combustible (gas natural).

La caldera dispone de una valvula mariposa modulante con actuador eléctrico que
regula el flujo de combustible.
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Valvula modulante
de combustible (gas)

Figura 2.27. Imagen del quemador de la caldera objeto de estudio.

En la figura 2.28 se exhibe el cuerpo de la caldera con algunos de sus instrumentos de
medicion.

Transmisor
Salida de

de Presion ‘j /
Vapor

Transmisor Entrada

de Nivel N\ de Agua

Figura 2.28. Imagen lateral de la caldera objeto de estudio.

El sistema de control de presion es de tipo modulante y cuenta con un transmisor de
presion de dos hilos que devuelve una sefial eléctrica de 4 a 20 mA, ver (figura 2.28).

Ademés, la caldera utiliza como elementos de seguridad un presostato, una valvula de
seguridad, y un programa de apagado en 8.5 bares.

La salida principal del vapor se realiza por la parte superior de la caldera.

Como variable manipulada se seleccion6 el flujo de combustible y como variable
controlada a la presion del vapor.

En la figura 2.29 se exhibe un diagrama de la instalacion experimental utilizada en el
procedimiento de identificacion.
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Figura 2.29. Diagrama de la instalacion experimental.

La instalacion experimental para la recoleccion de datos cuenta con los siguientes
equipos:

Tarjeta DAQ de National Instruments NI600S;
Convertidor universal voltaje/corriente;
Computadora personal;

Transmisor de presion (4-20 mA);

Actuador eléctrico modulante.

Durante los experimentos desarrollados para la recoleccion de datos se observo lo
siguiente:

La cantidad de vapor consumido por la planta de fosfato bicélcico es realmente
menor a la capacidad de produccion de la caldera. Debido a ello, pequeiias
variaciones en la apertura de la valvula pueden generar cambios significativos en
la presion.

Retardo de tiempo alto debido a la lenta dindmica del proceso, lo cual es comun
en este tipo de equipos.

La presion no puede ser mayor a los 8.5 bares debido al apagado automatico
preestablecido.

Para la adquisicion de datos se requiere establecer un consumo continuo y estable
de vapor.

2.5.3. Adquisicion de Datos Entrada/Salida

Se realizd una prueba de ganancia estatica con el objeto de conocer la region de
operacion lineal de la presion del vapor [143]. Esta prueba consistio en:

Aplicar diferentes entradas constantes de apertura de la valvula de combustible
(gas), de forma escalonada e incremental, con un tiempo indefinido para cada
entrada hasta obtener el estado estacionario para cada una de las entradas
aplicadas.

Registrar los valores de entrada (apertura de la valvula) y de salida (presion del
vapor) para cada estado estacionario.

En la figura 2.30 se exhiben los datos adquiridos en base a esta prueba y la grafica
obtenida de la caracteristica estatica.
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Figura 2.30. Grafica de la caracteristica estatica de la presion del vapor.

De la figura 2.30 se observa una zona lineal entre 22 - 50 % de apertura de la valvula.

Se realiz6 un segundo experimento que consistio en lo siguiente:

e Introducir una entrada tipo escaldon a través de la valvula de alimentacion de
combustible. Los valores elegidos de la zona lineal fueron del 25 % al 40 % de
apertura de valvula de combustible.

e Medir y registrar la presion.

Los resultados de esta prueba se exhiben en la figura 2.31, que tiene como objetivo
obtener una estimacion del posible orden del modelo, asi como de las constantes de
tiempo y del posible retardo [143].

Figura 2.31. Entrada escalon de 25— 40% de apertura de la valvula de combustible.
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La respuesta escalon representa a un proceso de segundo orden con retardo:

d2P(¢) dP(t)
TiT, gz T (Ty +T3) T

+P(t) = Ku(t — 1), (2.2)

La expresion (2.2) se presenta en la forma:

K

G = T DT+ 1) ¢

-, (2.3)

donde:
Gp(s) es la funcion de transferencia del proceso;

K, T;,T,, T son la ganancia, las constantes de tiempo y el retardo respectivamente;

Yp(s)
Up(s)’

Gp(s) = (2.4)

Yp(s) es la presion de vapor;
Up(s) es la sefial de entrada.

De la figura 2.31 se obtuvo:

e Retardo de tiempo 1 =30 s;

e (Constante de tiempo dominante del proceso T1= 40 s;
e Tiempo de estabilizacion = 150 s;

e (Ganancia K= 0.11 bar /%.

Estos resultados se utilizan en el siguiente experimento de obtencion de datos para
realizar la identificacién paramétrica.

Los datos utilizados en el procedimiento de identificacién son muy importantes para
obtener un modelo adecuado [143]. Para el proceso objeto de estudio se escogid un
periodo de muestreo de T =5 s.

El proceso fue excitado con una sefial PRBS (secuencia binaria pseudo aleatoria),
obteniéndose los datos para la identificacion paramétrica [144]. Este tipo de senal
exhibe una de las propiedades importantes para la identificacién paramétrica que
consiste en excitar persistentemente el proceso, lo cual implica que la matriz de
covarianza (energia) sea definida positiva [143]. Por consiguiente, el proceso debe ser
excitado en distintas frecuencias [143].

Las caracteristicas de la sefial PRBS son la amplitud, el periodo, y los anchos de pulso
minimo y maximo [144]. La amplitud de 1a PRBS se determino de forma tal de abarcar
la mayor region de operacion lineal del proceso. Un rango adecuado se encuentra entre
el 25% y 40 % de apertura de valvula.

Los anchos de pulsos, minimo y maximo, de la sefial PRBS, se determinaron en base
a[143]:
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T ~ —— 2.5

max = 515’ (2:5)
2nT < Tmin < 2nT 26
10 min o (2.6)

donde, T es el periodo de muestreo, Tmax €s el ancho de pulso maximo, y Tmin €s el
ancho de pulso minimo.

Por consiguiente,

T = 27T(S)—20943 2.7
max = o e = 43, (2.7)

21(5 2 (5
7;E))=3.1415<Tmin< m(5)

= 6.28, (2.8)

En correspondencia con estos resultados se escogié Tmax = 209 s, y Tmin= 6 s. El
periodo de cada pulso (Tpres) se determind como TmaxtTmin. Por consiguiente, Tprs=
215 s.

La sefial PRBS disefiada se exhibe en la figura 2.32.
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Figura 2.32. Senal PRBS disefiada.

En la figura 2.33 se exhibe la salida del proceso frente a la excitacion mediante la sefial
de entrada PRBS disefada. Los datos correspondientes a la sefial de salida de la figura
2.33 se guardaron en un archivo para utilizarlos en la identificacion paramétrica.
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Figura 2.33. Variacion de la presion frente a la sefial PRBS de entrada.

Se realizé un tratamiento previo de los datos [143]. Las deficiencias en los datos deben
ser corregidas.

En nuestro caso se presentaron oscilaciones al inicio de la toma de datos, pero estos
no fueron tomados en cuenta por no ser coherentes con los siguientes datos
muestreados. Las deficiencias de derivas y offset de los datos adquiridos pueden ser
eliminados mediante la funcién detrend de Matlab. Los datos de entrada/salida
adquiridos luego de ser pretratados se exhiben en las figuras 2.34 y 2.35.

Senal de Excitacion PRBS

———Entrada
Entrada Pretratada

Entrada (% )

|
0 500 1000 1500 2000 2500 3000
Tiempo (s)

Figura 2.34. Datos de entrada pretratados con la funcion detrend de Matlab.
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Figura 2.35. Datos de salida pretratados con la funcion detrend de Matlab.

Los datos adquiridos y tratados se dividen en datos para la identificacioén y datos para
la validacion [143]. De las figuras 2.32 y 2.33 se observa que se obtuvieron 3225 datos
de entrada/salida que se corresponden con 645 muestras (periodos de muestreo). Las
primeras 490 muestras (ze) se utilizan en el procedimiento de estimacion de
parametros y las ultimas 420 muestras (zv) se utilizan en el procedimiento de
validacion.

2.5.4. Seleccion de la Estructura del Modelo Paramétrico

El criterio de minimos cuadrados resulta efectivo en la estimacion de parametros de
diferentes estructuras de modelos, entre las que se destaca la ARMAX [143]. La
estructura ARMAX dispone de una funcion deterministica y de otra estocastica [144].

En Matlab existen algoritmos implementados de identificacion con las funciones ARX
y ARMAX. En esta tesis se utiliza la estructura ARMAX debido a sus ventajas. En la
figura 2.36 se exhibe el diagrama de la estructura ARMAX [143].

e(t)

B(z)

u(t) y(t)

A(z)

Figura 2.36. Diagrama de la estructura de modelo ARMAX.
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El modelo con estructura ARMAX se describe mediante la siguiente expresion
polinomial [143]:

A(g™Hy() = B(g"Du®) + C(g™Me(t), (2.9)
donde:

A@ D =14+a1qg7  +a,q7 %+ + aneq %, (2.10)
B(q@™) =bi1q™ +byq 2 + -+ bupq ™, (211)
C@ VN =1+cq +cqg7%+ -+ cpeq™, (2.12)

e(t) es la senal de ruido blanco de media cero,

na, nb, nc son los 6rdenes de los respectivos polinomios.

La expresion polinomial (2.9) considerando (2.10)-(2.12) en el dominio de tiempo
discreto se representa como [143]:

y@) +ay(t—1) +ay(t —2)+ -+ ap,y(t —na) = bju(t —1) +
byu(t —2) + -+ bpypu(t —nb) +e(t) + ce(t — 1) + -+ cpe(t — ne), (2.13)
Durante los experimentos desarrollados para la adquisicion de datos se observo un

retardo de tiempo tqs = 30 s, el cual se corresponde con 6 periodos de muestreo de
retardo de tiempo.

Considerando que el proceso de variacion de presion se caracteriza por presentar
retardo de tiempo el modelo con estructura ARMAX se representa en la siguiente
forma polinomial:

A(qDy(®) = q7*B(qg Hu(t) + C(g™He(t), (2.14)

donde,
q~% es el operador de retardo de tiempo;

d = nk es el nimero de periodos de muestreo de retardo de tiempo.
La expresion (2.14) en el dominio de tiempo discreto se presenta como:

y@) +ay(t—1)+ -+ apy(t—na)=bu(t—1-d)+bu(t—2—-d)+--+
bppu(t —mb —d) +e(t) + cie(t — 1) + -+ + cpe(t — ne). (2.15)

2.5.5. Estimacion de Parametros y Validacion del Modelo

Luego de la seleccion la estructura de modelo, se deben estimar los mejores parametros
de dicha estructura [143]. Se realizé la estimacion de parametros de la estructura
ARMAX seleccionada mediante el método de maxima probabilidad utilizando un
algoritmo de blisqueda iterativa [143].
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Validar un modelo significa evaluar el grado de confianza (aceptacién) del mismo
[143]. La aceptacion del modelo depende del proposito de su uso [143]. Estas pruebas
permiten aceptar o no el modelo.

El criterio propuesto por Akaike, conocido como el Criterio del Error Final de
Prediccion, por sus siglas en inglés (FPE) constituye uno de estos métodos mas
utilizados para la validacion de modelos [143]:

N+p
FPE(p) = N—_p](G), (2.16)
donde:
J(0) es la funcién de coste;
p es el nimero de parametros;
N es el nimero de muestras.

Otro de los métodos utilizados es la evaluacion de sus polos y ceros [144].

Otro de los métodos de validacion de modelos utilizados es el de validacion cruzada,
que consiste en comparar la salida del modelo y la salida real del proceso [143]. Este
método se considera como uno de los mejores para la validacion de modelos [143].

El grado de aproximacion del modelo a los datos reales se puede cuantificar utilizando
un indice de desempeiio (FIT), el cual puede obtenerse mediante la expresion [143]:

ly = Il
ly = Il

FIT = <1—

donde:
y es la salida medida;

) X 100%, 2.17)

¥ es la salida estimada,;
y es la media de y.

Este indice representa a las variaciones de la salida real con respecto a las reproducidas
por el modelo [143]. El FIT obtenido méas cercano a 100% significa una mejor
aproximacion del modelo al proceso real. La seleccion de los parametros estimados
del modelo se realizo escogiendo el mejor indice de desempefio (FIT), y también
mediante el correspondiente analisis de polos y ceros del modelo estimado.

Con la ayuda de Matlab se ejecutd el siguiente algoritmo para encontrar la mejor
combinacion de los parametros estimados mediante iteraciones dentro un rango de
valores para que dichos parametros sean adecuados:

fitl=0;

nk=6;

for r=1:6

for g=1:6

for p=1:6

mx = armax(ze,[p q r nk]);

[yh fit2 x0] = compare(zv,mx);

it fit2>fitl

compl2=p; comp22=q; comp32 = r;
fitl = fit2;
end

end

end

end
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na=compl2; nb=comp22; nc=comp32;

El mejor modelo con estructura ARMAX (FIT: 95.62%) se obtuvo con: na=4, nb=2,
nc=3, y nk=6.

Los parametros de los polinomios A, B, C del modelo ARMAX obtenido mediante
Matlab se exhiben en la tabla 2.1.

Tabla 2.1. Parametros de los polinomios A(q), B(q) y C(q) de la estructura del

modelo ARMAX.
a; a; as Ay as Qg
A(a)
-1.439 0.6905 -0.1752 0.03211 0 0
by b, bs b, bs be
B(a)
0.03675 -0.01944 0 0 0 0
C1 Cy C3 Cy CS Ce
C(a)
-0.2604 -0.3554 0.02547 0.07874 0.02897 0

En la figura 2.37 se muestran los resultados de la validacion cruzada desarrollada y en
la figura 2.38 se exhibe el grafico de la localizacion de polos y ceros del modelo
obtenido, en el cual es posible observar que los polos y ceros se encuentran localizados
dentro del circulo unitario del modelo y por consiguiente el modelo no es inestable.

Figura 2.37. Validacién cruzada del modelo ARMAX -[4 25 6].
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Figura 2.38. Localizacion de polos y ceros del modelo ARMAX -[4256].

2.6. Conclusiones

Se efectud un estudio sobre el comportamiento dindmico de las calderas
pirotubulares. Se evidencid que las calderas presentan un comportamiento
dindmico con retardo de tiempo.

La presion del vapor constituye la variable mas importante del proceso de
combustion de las calderas.

Mediante la identificacion de sistemas se obtuvo un modelo con estructura
ARMAX que describe la dindmica de la presion. El modelo obtenido se
caracteriza por presentar na=4, nb=2, nc=5 y nk=6, con un tiempo de muestreo
Ts=5s.

Los resultados de validacién mediante el método de validacion cruzado mostraron
que el modelo ARMAX obtenido describe al proceso real con un indice de
desempefio FIT = 95.62 %.
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CAPITULO 3. DISENO DE UN CONTROLADOR DMC DE LA
PRESION EN LA CALDERA PIROTUBULAR

3.1. Introduccion

Actualmente, la industria de procesos requiere mantener la operatividad de sus
procesos productivos optimizando los costos de operacion y satisfaciendo criterios
econdmicos, y medioambientales [154].

El control CPBM es una de las herramientas efectivas del control avanzado disponible
en el mercado para afrontar estos grandes retos [40].

En este capitulo se realiza un estudio de las tendencias en el control y se fundamenta
la eleccion del controlador DMC. Se realiza el disefio del controlador DMC en base al
modelo matematico que se obtuvo. Se realizan evaluaciones del DMC disefiado
mediante simulaciones para verificar su efectividad.

3.2. Fundamentacion de la Estrategia de Control a Desarrollar

Las estrategias y metodologias actuales del control avanzado de procesos posibilitan
el cumplimiento de las nuevas exigencias de operacion y funcionamiento de los
procesos productivos [105].

Las estrategias actuales de control avanzado tienen diferencias en su formulacion
matematica debido a la consideracion de criterios de funcionamiento y a la forma de
simbolizar los procesos [106].

El CPBM representa una de las estrategias con gran aplicacion y éxito [40, 41],

Ello ha posibilitado que el CPBM haya tenido un desarrollo importante en el ambito
académico y cientifico.

Existen diversas aplicaciones del CPBM en la industria, ver por ejemplo [43]. La
mayor parte de las aplicaciones se encuentran en el sector petroquimico [44], pero
también existen aplicaciones en la agricultura, gas, mineria, hornos, metalurgia,
industria aeroespacial, industria automovilistica, etc. [41].

Los resultados de un estudio realizado para la Sociedad de Instrumentacion e
Ingenieria del Control [132] reflejan la problematica actual de la industria.

En el informe se muestran los problemas de control existentes, el estado de las
diferentes tecnologias, el nivel de satisfaccion de los operadores con estas herramientas
y sus expectativas.

De acuerdo con el informe los problemas que se presentan en el sector industrial estan
relacionados con el retardo de tiempo, las perturbaciones y las interacciones entre las
variables.

En el informe se muestran las expectativas de las estrategias de control avanzado
mediante la figura 3.1, en la cual la flecha indica la tendencia futura [41]. De la figura
3.1 es posible observar que el PID avanzado, la compensacion de retardo de tiempo,
la logica difusa, el desacoplo de variables y el CPBM son estrategias utilizadas
considerablemente. El control basado en RNA (redes neuronales artificiales) presenta
un gran interés, pero tiene limitaciones, el control con autoajuste ha perdido
seguidores. Las estrategias LQR, filtro de Kalman, H.. y adaptativo presentan una
dificil implementacion.
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Figura 3.1. Expectativas y posibilidades técnicas de las estrategias de control avanzado.

En el informe citado se refleja que todos los usuarios del CPBM estan conformes con
esta estrategia de control.

Considerando que actualmente los CPBM se estan utilizando satisfactoriamente en el
control de procesos con dindmicas complejas, ver por ejemplo [160, 161], en esta tesis
se selecciono el controlador de matriz dinamica (DMC), el cual constituye uno de los
controladores CPBM con amplia aplicacion en el sector industrial [43].

Se decidi¢ utilizar un controlador DMC y no un controlador GPC (controlador
predictivo generalizado) debido a que el proceso objeto de estudio se describe
mediante un modelo matematico de segundo orden (proceso estable). Cuando los
procesos presentan comportamientos dindmicos estables el controlador CPBM mas
apropiado es el DMC debido a su efectividad y relativa simplicidad [41].

3.3. Estrategia de Control Predictivo Basado en Modelo

En la figura 3.2 se muestra una representacion en el dominio del tiempo discreto de la
estrategia CPBM [41].

Figura 3.2. Representacion de la estrategia CPBM.
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En base a esta estrategia de control se tiene [40]:

1. Las salidas futuras para un determinado horizonte de prediccion N, son predichas
en cada instante ¢ utilizando el modelo del proceso. Estas salidas predichas
y(t+k|t) para k = 1...N dependen de los valores conocidos (entradas y salidas
pasadas) hasta el instante t y de las sefiales futuras de control u(t+k|t) para
k=0...N-1.

2. Las sefales futuras de control se calculan optimizando un determinado criterio para
mantener la salida del proceso cercana a la trayectoria de referencia interna w(t+k).
Este criterio usualmente es una funcidon cuadratica de los errores entre la salida
predicha y la trayectoria de referencia interna.

3. Lasefial u(t|t) se envia al proceso, y las restantes sefales de control calculadas son
rechazadas, debido a que todo el procedimiento de calculo se repite en el siguiente
periodo de muestreo y todas las secuencias son actualizadas.

3.3.1. Estructura de los Controladores CPBM

En la figura 3.3 se exhibe un diagrama de la estructura basica de un CPBM [41].
Mediante el modelo se predicen las salidas futuras del proceso utilizando los valores
pasados y presentes de las entradas/salidas, y las acciones futuras de control propuestas
[44].

salidas pasadas predichas +
Modelo —={_
Entradas
futuras
Optimizador
Errores futuros
Funcion de costo Restricciones

Figura 3.3. Estructura basica del controlador CPBM.

Por consiguiente, el modelo del proceso tiene un rol esencial. El modelo debe capturar
la dindmica y predecir las salidas futuras y debe ser de sencilla implementacion y
entendimiento [40].

Como el CPBM no es una técnica unica sino un conjunto de metodologias, se utilizan
modelos con diferentes formulaciones, como la respuesta impulso, la respuesta
escalon, el modelo en espacio de estados, la funcion de transferencia, etc. [41].

El optimizador calcula las acciones de control presente y futuras [40]. Si existen
restricciones la solucidon se logra mediante algoritmos numéricos mas exigentes
computacionalmente [41].
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3.3.2. Desarrollo Historico del Control Predictivo Basado en Modelo

Desde los finales de la década del70 surgieron muchos articulos mostrando un
incipiente interés del CPBM en la industria con publicaciones de Richalet sobre el
control predictivo con modelo heuristico (MPHC), y luego de Cutler y Ramaker con
el control de matriz dinamica (DMC) [40].

El CPBM rapidamente recibid gran aceptacion principalmente en la industria quimica
[41]. Las aplicaciones se realizaron en plantas MIMO con restricciones. Estas
formulaciones carecian de teorias formales que proporcionaran estabilidad y robustez.

Independientemente, surgid otra linea de investigacion relacionada con el control
adaptativo de procesos SISO formulados con modelos de entrada-salida. Fue incluido
el control con predictor basado en autosintonia de Peterka. También en base a la teoria
del control adaptativo [40] se propuso el control auto-adaptativo de prediccion
extendida (EPSAC) de DeKeyser y Van Cuawenberghe [41], asi como el control
adaptativo de horizonte extendido (EHAC) de Ydstie [40]. En este contexto emergio
el control predictivo generalizado (GPC) desarrollado por Clarke utilizando las ideas
de minima varianza generalizada, el cual es uno de los métodos mas populares en la
industria [41].

Existen numerosas formulaciones de controladores predictivos basados en ideas

comunes como el PFC (control predictivo funcional), el control predictivo unificado
(UPC), entre otros [43].

En el contexto del CPBM también se han obtenido resultados utilizando enfoques de
disefio de control robusto [45]. La idea clave consiste en considerar las incertidumbres
del proceso de manera explicita y disefiar el CPBM para optimizar la funcion objetivo
considerando las peores incertidumbres [45]. Estos desafiantes resultados permiten
predecir que el CPBM experimentard una gran difusion en los dmbitos académico y
de profesionales del control. En este contexto Honeywell, incorpor6d el control
predictivo multivariable robusto (RMPC) en su sistema de control TDC 3000 y
anuncio que contiene varios avances en tecnologia [41].

Aunque existen algunas compafiias que utilizan controladores predictivos que han sido
desarrollados para mejorar sus procesos productivos, estos no los ofrecen en el
mercado. Sin embargo, existen otras que si suministran dichos controladores:

e AspenTech: Controlador de matriz dindmica (DMC).

e Adersa: Identificacion y comando (IDCOM), control con restricciones jerarquico
(HIECON), y control predictivo funcional (PFC).

e Honeywell Profimatics: Tecnologia de control predictivo robusto (RMPCT) y
tecnologia de control predictivo (PCT).

e Setpoint Inc.: Arquitectura de control multivariable con referencia (SMCA) y
IDCOM-M (multivariable).

e TreiberControls: Control predictivo 6ptimo (OPC).
e ABB: 3d MPC.

3.3.3. Limitaciones y Exitos de los Controladores CPBM

Existen diversas aplicaciones de controladores CPBM en la industria, la mayoria
aplicadas en el sector petroquimico [41]. Las areas de crecimiento significativas
incluyen pulpa y papel, procesamiento de alimentos, industria aeroespacial e industria
automotriz. En otras areas como gas, servicios publicos, hornos o mineria y metalurgia
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también aparecen aplicaciones [40]. Ademds, se pueden encontrar algunas
aplicaciones en la industria del cemento o en las fabricas de pulpa.

La tecnologia industrial existente del CPBM tiene varias limitaciones, entre las que se
encuentran [41]:

Modelos sobre parametrizados: La mayoria de los productos comerciales usan el
modelo de la planta basado en la respuesta escalén o impulso, que son conocidos
por ser sobre parametrizados. Por ejemplo, un proceso de primer orden puede
describirse mediante un modelo de funcion de transferencia utilizando solo tres
parametros (ganancia, constante de tiempo y tiempo muerto), mientras que un
modelo de respuesta escalon requiere mas de 30 coeficientes para describir la
misma dinamica. Ademas, estos modelos no son validos para procesos inestables.

Sintonizacién: El procedimiento de sintonizacion no esta claramente definido ya
que no hay claridad en la compensacién entre los parametros de ajuste y el
comportamiento del lazo cerrado de control. Sintonizar en presencia de restricciones
puede ser atin mas dificil, e incluso para el caso nominal, no es facil garantizar la
estabilidad en el lazo cerrado debido al enorme esfuerzo que se debe realizar en las
simulaciones previas.

Muchos paquetes proporcionan soluciones sub-6ptimas para la minimizacién de la
funcién de coste con el fin de acelerar el tiempo de llegar a la solucion. Puede ser
aceptado en aplicaciones de alta velocidad (sistemas de seguimiento) donde resolver
el problema en cada periodo de muestreo no es factible, pero es dificil justificar en
aplicaciones de control de procesos, a menos que se pueda demostrar que la solucion
sub-Optima es cercana a la 6ptima.

Incertidumbre del modelo: Aunque los paquetes de identificacion del modelo
proporcionan estimaciones de incertidumbre del modelo, solo un producto
(RMPCT) usa esta informacion en el disefio del controlador. Todos los otros
controladores pueden ser desintonizados para mejorar robustez, aunque la relacion
entre rendimiento y robustez no es muy clara.

Suposiciones de perturbacion constante: Aunque quizds la mas razonable
suposicion es considerar que la perturbacion de la salida permanece constante en
el futuro.

Analisis: Un analisis sistematico de las propiedades de estabilidad y robustez del
CPBM no es posible en su formulacion original de horizonte finito. La ley de
control en general es variante en el tiempo y no puede ser representada en una
forma estandar de lazo cerrado, especialmente en el caso con restricciones.
Ademés, los resultados obtenidos sobre estabilidad y robustez solo se pueden
aplicar en procesos simples.

A pesar de lo descrito anteriormente, el CPBM ha tenido éxito en la industria [40]:

3.3.4. Principios Basicos del CPBM

Los CPBM presentan siguientes principios basicos comunes:

Uso de un modelo interno.

Célculo de las sefiales de control minimizando una funcién objetivo, con
posibilidad de considerar restricciones.

Estrategia de control deslizante.

Las principales diferencias entre los diversos controladores CPBM son [41]:
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e El modelo utilizado del proceso y sus perturbaciones.

e La funcidn de coste con o sin restricciones.

Uno de los principales inconvenientes del CPBM es la elevada carga de calculos
necesarios para la obtencion de la sefial de control [40]. El mayor inconveniente radica
en la necesidad de disponer de un modelo confiable del proceso, para posibilitar una
operacion eficiente del controlador [41].

3.3.5. Elementos de los Controladores CPBM

Los CPBM tiene elementos comunes y se pueden elegir diferentes opciones dando
lugar a diferentes controladores CPBM [41]. Estos elementos son:

3.3.5.1. El Modelo de Prediccion

El modelo es la piedra angular de los controladores CPBM [40]. El modelo determina
la salida del proceso en los instantes futuros de tiempo y(t+k/t). El modelo puede ser
separado en dos partes: 1) el modelo del proceso; y 2) el modelo de las perturbaciones
[41]. Todos los métodos utilizan ambas partes.

El modelo del proceso
Los modelos mas utilizados para modelar el proceso son:

La respuesta impulsional: es un tipo de respuesta donde la salida se relaciona con la
entrada mediante la siguiente expresion [40]:

y(©) = ) hau(t =), 3.1)
donde: -

y(t) es la salida del proceso, u(t-i) es la entrada al proceso, desplazada en 1 periodos de
muestreos, h; son los valores del muestreo.

En la Figura 3.4 se exhibe un grafico de la respuesta impulsional [40].

Figura 3.4. Respuesta impulsional.

En la sumatoria de la ecuacion (3.1) solo se consideran N valores, por lo que la
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expresion (3.1) se representa en la forma:

N

y®) = ) hu(t—1i) = Hz Hu(t), (3.2)
2

donde:

H(z Y =hz '+ hyz 2+ -+ hyzV, (3.3)

La salida de prediccion viene dada por:

N
37(t+k|t)=2hiu(t+k—i|t), (3.4)
i=1

Esta clase de modelos permite describir procesos estables, sin integradores y presenta
el inconveniente de necesitar un elevado nimero de parametros, debido a que N es de
orden de 40 o 50.

La respuesta escalon: en este tipo de respuesta la entrada es un escalon [40]. Es
utilizada por el DMC. Para plantas estables se tiene:

N
y(@©) =yo + Z gibu(t —1), (3.5)
i=1
y(t) =y + G(z"H(A - z7Hu(®), (3:6)
donde:
y(t) es la salida del proceso;
Au(t) = u(t) —u(t —1), (3.7)

gi son los valores obtenidos de las amplitudes de la respuesta escalon en cada periodo
de muestreo; y, es el valor inicial de la sefial de salida, que puede tomarse como cero.

La salida de prediccion del modelo viene dada por:

N
y(t+k|t)=2giAu(t+k—i|t), (3.8)

=1

En la figura 3.5 se exhibe la respuesta escalon para N valores de g; [40].

Figura 3.5. Respuesta escalon.
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Este modelo es muy aceptado en la industria.

La funcion de transferencia: Se representa como:

Az )y(@®) = Bz Hu(®), (3.9)
donde:

Az DY) =1+a;z7 +a,z 2 + -+ apaz "9, (3.10)
B(z7Y) =byz7 ' + byz72 4+ -+ bz ™, (3.11)

La salida de prediccion viene dada por:

B(z™Y)
A(z™1)

yit+k|t) = u(t+k|t), (3.12)
Esta clase de modelos se puede utilizar para plantas inestables y tiene la ventaja de no
requerir muchos parametros. Previamente se necesita conocer el proceso para la
determinacion del orden de los polinomios A y B.

Modelo de perturbaciones

Elegir el modelo para representar las perturbaciones es tan importante como la eleccion
del modelo de proceso. Un modelo ampliamente utilizado para representar las
perturbaciones es el siguiente [40]:

C(z De(®)

n®) =5

donde:

(3.13)

n(t) representa al modelo de perturbaciones;

e(t) es el ruido blanco de media cero;

D(z ") es un polinomio, incluye explicitamente un integrador A = 1—z!;
C(z") es un polinomio ménico, considerado generalmente igual a uno.

El modelo (3.13) se puede representar mediante la expresion:

n(t) =7 e_(?_l, (3.14)

3.3.5.2. Respuesta Libre y Forzada

Los controladores CPBM utilizan los términos de respuesta libre y forzada [40]. La
secuencia de control se expresa como:

u(t) = up(t) + uc(t), (3.15)
donde;

uf(t) es la senal correspondiente a las entradas pasadas y se representa en el pasado, y
presente y futuro respectivamente como:

us(t—j) =u(t—j)paraj=12,..; (3.16)
us(t+j) =ut—1)paraj=0,12,..; (3.17)
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uc(t) es la senal correspondiente a las entradas presente y futuras, en el pasado es igual
a cero, y en el futuro es igual a los siguientes movimientos presente y futuros de
control. Se representa como:

u(t—j)=0paraj=12,..; (3.18)
u(t+j)=ult+j)—ult—1)paraj=012,..; (3.19)

En la figura 3.6 se observa que la prediccion de la salida se divide en: la respuesta libre
y1(t), y la respuesta forzada y.(t).

Figura 3.6. Respuestas libre y forzada.

3.3.5.3. Funcion de Coste

Los algoritmos CPBM utilizan diferentes funciones de coste, que se representan como
[40]:

N, Ny
JWy Mo, M) = ) SDIFE+)10 =we+ P + ) ADMu(e+j=DE, (3.20)
Jj=Nq j=1

donde:
J(N1, N2, Ny) es la funcién de coste;

N1 y N2 son los horizontes de prediccion minimo y maximo. Para los procesos con
retardo d, N1 no puede ser menor que d puesto que la salida recién evolucionaré en el
instante t+d;

Nu es el horizonte de control.

0(G) y M(j) son coeficientes de ponderacion. Se consideran valores constantes o
secuencias exponenciales. Es posible obtener un peso exponencial de 6(j) mediante la
siguiente expresion:

5() = a2, (3.21)

w(t+]) es la trayectoria de referencia interna.
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Normalmente w(t+j) es una aproximacion suave desde el valor actual de la salida hacia
la referencia externa r(t+j) mediante un sistema de primer orden:

w(t) = y(t), (3.22)
wit+k)=aw(t+k—-1D)+@A—-a)r(t+k) k=1..N, (3.23)
donde:

o. €s un parametro ajustable comprendido entre 0 y 1.

En la figura 3.7 se exhibe la trayectoria interna para dos valores diferentes de a [40].

Figura 3.7. Trayectoria de referencia interna.

3.3.5.4. Restricciones

Todos los procesos estan sujetos a restricciones por diversas razones. Por ejemplo, las
valvulas tienen un campo de accién limitado.

Como restricciones, generalmente se consideran los limites en la amplitud y en la
velocidad de respuesta de la sefial de control y también los limites en la salida. Estas
restricciones se representan mediante las siguientes expresiones [44]:

Umin < U(t) < Unax VT, (3.24)
Aupmin < u(t) —u(t — 1) < dupg, Vt, (3.25)
Ymin < Y(6) < Ymax V¢, (3.26)
donde:

Umin, Umax SON los valores minimo y méximo de la amplitud de la sefial de control;
dumin, dumax son los valores minimo y maximo de los cambios de la sefial de control;

Ymin, Ymax s0N los valores minimo y maximo de la salida del proceso.

3.3.5.5. Obtencion de la Ley de Control

Para obtener la senal de control u(t+k/t) es necesario minimizar la funcion de coste
(3.24) [40].

Para ello se requiere imponer una determinada estructura a la ley de control [41] que
consiste en considerar que después de cierto intervalo Ny<Nba:
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Mu(t+j—-1)=0 j>N,, (3.27)

3.4. Controlador de Matriz Dinamica (DMC)

El DMC fue desarrollado por los investigadores Cutler y Ramaker a finales de los afios
setenta, y ha sido ampliamente aceptado en la industria, principalmente por las
industrias petroquimicas [40]. El DMC se caracteriza por utilizar un modelo basado
en la respuesta escalon donde solo se considera los N primeros términos y se asume
que el proceso es estable y sin integradores. Con respecto a las perturbaciones, su valor
se considera igual a la diferencia entre el valor de la salida (ym) y el estimado por el
modelo y(t|t) como se muestra en la siguiente expresion [41]:

At + k|t) = A(t|t) =y (t) — J(t]0), (3.28)
donde:

n(t+k/t) es el valor de la perturbacion en el tiempo t+k con la informacion obtenida
hasta t.

Como modelo de respuesta escalon se utiliza [40]:

y(©) = ) gibu(t - ), (329)
i=1
Por lo tanto, los valores predichos a lo largo del horizonte se representan como:
9(t + klt) = ZgiAu(t+k — D)+ A+ kD), (3.30)
i=1
k oo
(& + k) = Zgl-Au(t k-0 + Z gibu(t +k — i) + At + klt), (3.31)
i=1 i=k+1
donde:

y(t+k/t) es el valor de la salida en el tiempo t+k con la informacion obtenida hasta
el tiempo t.

En la expresion (3.31) el primer término contiene las acciones futuras de control que
se calcularan, el segundo contiene los valores pasados de las acciones de control los
cuales son conocidos, y el Gltimo término representa las perturbaciones. Considerando
(3.28) en la expresion (3.31) se obtiene:

k co
9(t + klt) =z,giAu(t+k—i)+ Z gibu(t +k — i) +
i=1

i=k+1
+Ym (t) — Z gibu(t —0), (3.32)
i=1

Por consiguiente:

k
9(t + k) = Z gibu(t +k — i) + f(t + k), (3.33)
i=1

donde f(t+k) es la respuesta libre del sistema y se representa como:
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F(E+K) = () + D (Gicri =~ gt =), (3:38)
i=1

Si el proceso es asintoticamente estable se cumple:

Ir+i —9i = 0 para i >N,

De acuerdo a esta consideracion, la respuesta libre se calcula como:

N
FE+1) = ym(® + ) (Gess = gt = D, (3:35)
Las predicciones pule_(;en ser calculadas como:
v+ 1[t) = g, Au(t) + f(t + 1), (3.36)
y(t + 2[t) = gAu(t) + g Au(t + 1) + f(t + 2), (3.37)
Ny
P+l = D gibut+N, =)+ f(t+Ny) (3.38)
i=Ny—Ny+1

La matriz dindmica G del sistema presenta la forma:

" 01 0 0
9o g1 0
93 92 0
G=| : : : , (3.39)
g{Vu gNI.L—l g.l
LIN2  9n2-1 - IN2-Nu+1]

Observar que la matriz G estd formado por Nu columnas de la respuesta escalon
ordenadas adecuadamente hacia abajo.

De la expresion (3.38) considerando (3.39) se obtiene:

y = GAu+f, (3.40)
donde:

y es el vector de predicciones de la salida de dimension No;

Au es el vector de control de dimension Ny;

f es el vector de respuesta libre.

La expresion (3.40) representa al vector de predicciones de la salida, la cual se utiliza
en el disefio del DMC.

3.5. Diseno del DMC

El disefio del controlador de matriz dindmica (DMC)se desarrolla en base al modelo
ARMAX obtenido.

El modelo ARMAX obtenido del proceso identificado se representa mediante la
expresion:

Az Yy(t) = Bz Hu(t —d) + C(z7Ve(t), (3.41)
donde:
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A(z71) =1-2.154z"1 + 1.601z72 — 0.5871z73 + 0.1643z™* — ---

-+ —0.02589z7° + 0.001947z7°, (3.42)
B(z™1) = 0.0384z7° — 0.0488z~7 + 0.0104z"8, (3.43)
C(z7H) =1-1.195z"1—0.1281z72 + 0.3255z73, (3.44)
d=nk=6,

Ts=5 s.

En el disefio del DMC se utiliza el modelo respuesta escalon y se minimiza la siguiente
funcion de coste:

N, Ny-1

J= Z a9t + kD) —r(t + ]2 + Z Blou(t + ]2, (3.45)
k=N, k=0

donde:

a 'y P son factores de peso que ponderan el desempefio del sistema de control.
Las predicciones (k=1,2,...N») se representa como:
Y(t+k)=GAu(t+k)+f(t+k), (3.46)

Para la obtencion de la respuesta forzada se construye la matriz dindmica G con
dimension N>xN, formada por los coeficientes del modelo respuesta escalon [40]:

[gl 0 vee 0 -l
| 92 g1 0 |
G=| ‘ ‘ ; ‘ I (3.47)
lglyu gNy—1 g} |
LgNz In2-1 - 9N2—Nu+1J

En la figura 3.8 se exhibe la respuesta escalon obtenida del proceso objeto de estudio.

RESPUESTA AL ESCALON UNITARIO
0.18 T

0.16 i [
0.14 . e .
0.12 / b .

01 R — _ __________ [

Presicn (bar )

1 1
150 200 250 300
Tiempo (s)

Figura 3.8. Respuesta escalon del proceso objeto de estudio.
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Considerando la matriz dindmica G obtenida y mediante la minimizacion de la funcion
de coste (3.49) se obtiene la ley de control [41]:

Au(t) = [aGTG + BI] G ae, (3.48)
donde:
e=w-f, (3.49)

e es el vector de errores futuros a lo largo del horizonte de prediccion. Los factores de
peso a y B son secuencias que ponderan el comportamiento futuro del sistema de
control. Para su seleccion se utilizaron los siguientes criterios [40, 41]:

e Si 0 < a <1 sepenalizan mas los errores alejados.
e Si a > 1 se penalizan mas los primeros errores.

e Si P aumenta se mejora la robustez y la estabilidad numérica.
De la expresion (3.48) se define la matriz H como:
H = [aG"G + BI| 16 a, (3.50)

La matriz H es de dimension NyxNa. Para calcular la sefial de control u(t) efectiva
que se envia al proceso se requiere solo la primera fila de la matriz H, es decir se
obtiene un vector de dimension 1xN> que denominamos K y u(t) es el primer
elemento del vector Au(t) de la expresion (3.48).

El vector f'de respuesta libre se desarrolla como sigue:

f=IfE+1) fE+2) fE+3) = fE+N) f(t+N)]7, (3.51)
1 92— 01 93 — 92 “ gN+1 —gzv'[ Y (t) 1
? g3 — .91 94~ 92 9N+2 In || Au(t —1)

f= 1 .9N1+1 91 9ny+2— 92 - In+N — 9N |Au(t - N;) l' (3:52)
1 9N2+1 g1 9n,+2 — 92 - YGN,+N ~ IN [Au(t - N)J

Como el proceso es asintoticamente estable, los coeficientes g; tienden a un valor
constante después de N periodos de muestreo. Por lo tanto, la expresion (3.56) queda
como sigue:

1 92-91 - In — In-1 Ym(t)

f= 1 g3 ?.91 In+1 — gN 1 ‘ [Au(t — 1) (3.53)
1 gn,+1—91 - 9nzen-1 —In-1 Au(t — N)

Simplificando se tiene:
1 92-g1 - 9n — 9n-1 Ym (£)

f= 1 R ?91 IN+1 ?gN—l Au(t;_ 1 ’ (3.54)
1 9nv,+1—91 - 9ne+n-1 — 9n-1] LAu(t — tN - 1))

La matriz F se obtiene como:
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1 g2 — 01 IN — YInN-1

1 g3z — 01 IN+1 — 9n-1

F= , (3.55)

1 9gn,41— 91 - 9nzen-1 — IN-1

Para desarrollar los calculos iterativos en el controlador en cada instante t se expande
la expresion (3.55) como sigue:

Y () 92—91 - In — 9n-1 Au(t — 1)
f= Vi (1) + g3 - g1 IN+1 - IN-1 Au(t —2) (3.56)
Yim (£) In,+1— 91 - GN2+N-1 ~ In-1]|Au(t — (N — 1))

En base a la expresion (3.56), se define la matriz M de dimension N>xN-1 y el vector
Auf de dimension N-1x1:

92— 91 93z — 92 In — In-1
M= 93 ?91 Ya — 92 In+1 — In-1 ’ (3.57)
IN,+1 — 91 YN,+2 — Y92 - GN2+N-1 ~ YIN-1
Aup=[AMu(t—1) Au(t—2) - Ddu(t—N-1)]7, (3.58)
donde Auy es el vector de control de la respuesta libre y esta en el pasado.
Por tanto, la expresion (3.56) se representa como:
f=ym+ MAug, (3.59)

La respuesta libre depende de la medida actual de la salida ym(t), por tanto, tiene
valores calculados en cada muestreo real del proceso.

Para la obtencion de u(t) se reemplaza la matriz H en la expresion (3.52):

Au(t) = He, (3.60)

El vector e de errores futuros a lo largo del horizonte de prediccion se define como:
e=[SP(t+N,)—f(t+N;) -+ SP(t+N,)—f(t+N,)]T, (3.61)
Como la matriz H disefiada es de dimension NuxN», se escoge Ni=1 para obtener el
vector error de Nox1:

e=[SP(t+1)—f(t+1) - SP(t+N,)—f(t+N)]T, (3.62)
De la expresion (3.64) se obtiene el vector 1xN, de futuros incrementos en la sefial de
control, el cual se define como:

Au(t) = [Au(t) Au(t +1) Au(t +2) - Au(t + (N, —1)]7, (3.63)

Para el calculo de la senal de control que se envia a la planta se requiere so6lo u(t) que
es el primer elemento del vector Au(t).

Finalmente, la senial de control se obtiene como:
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u(t) = u(t — 1) + Au(t), (3.64)
donde Au(t) es el incremento de la sefial de control en el instante t.

Con los resultados y expresiones obtenidos se desarrolla el algoritmo DMC en dos
fases: una fase inicial (modo fuera de linea), y el controlador actual (modo en linea).

La obtenciéon de G, H, K y M se realiza fuera de linea con la seleccion adecuada de
los parametros N2, Ny, oy B. Para la obtencion de K (primera fila de H) y M se asumio
Ni=1.

Los célculos para obtener la respuesta libre f'y la sefial de control u como accién
aplicada al proceso se realizan en linea y se utilizan las matrices y algunos pardmetros
obtenidos fuera de linea.

3.6. Implementacion del Controlador DMC en Matlab-Simulink

Las expresiones obtenidas en el disefio del controlador DMC se implementaron en
Matlab y también en su entorno de programacion visual de Simulink.

Para el modo fuera de linea se generaron codigos que permiten obtener las matrices y
vectores requeridos mediante la seleccion de los parametros Ny, N2, Ny, oy B para que
puedan ser utilizados por el controlador en linea. De acuerdo al disefio realizado, se
eligio el parametro Ni=1.

Para el modo en linea se utilizé la herramienta Simulink de Matlab para la creacion
del controlador DMC mediante una funcidon que procesa los datos de memoria, los
datos medidos en tiempo real, y ejecuta los calculos para obtener la sefal de control
en base a los parametros de disefio establecido.

El codigo desarrollado para el modo fuera de linea es el siguiente:

%% Vector de coeficientes gi
g ;% Respuesta al escalén unitario de la planta
N=length(g);

%% Calculo de la Matriz G

gi=g(1:N); % gl=g(1) 7/ 92=9g(2) / 93=g(3)-.-.
G=zeros(N2,Nu);

G(:,1)=gi(1:N2);

fori=2:Nu

for j=2:N2

G(j s i)zG(j_:L, i_l);

end

end

%%Calculo de matriz H
H=inv(G"*alfa*G + beta*eye(Nu))*G"*alfa;

%%0btencion de K (Primera fila de H)
K=H(1,:);

%% Obtencidén la Matriz M
M=zeros(N2,N-1);
Fforkk=1:N2 % Creacion de vector con las gkk+i - gkk
fori=1:N-1
iF((kk+i)>N)
M(kk, 1)=gi(N)-gi(i);
% gi(N)=gi(N+1)=gi(N+2) .. .gi (N+N2-1)
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else
M(kk, 1)=gi (kk+i)-gi(i);
end
end
end

Estos resultados se almacenan en la memoria del espacio de trabajo (workspace) de
Matlab para ser utilizados por el controlador que funciona en linea.

En Simulink se cred el bloque de funcion DMC.m el cual permite ejecutar el
controlador DMC enviando la sefial de control u(t) (ut en Simulink) al proceso. En la
figura 3.9 se muestra dicha funcioén en la que es posible observar que depende de los
datos cargados en el espacio de trabajo (N, N2, K y M), de la medida de la salida de la
planta (ym_t), de la referencia (SP), y de la sefial de control pasada enviada (ut_1).

Figura 3.9. Bloque funciéon DMC.m creado en Simulink.

Dentro de la funcion DMC.m se desarrollé un codigo de Matlab para calcular la

respuesta libre f'y la sefial de control U que se envia al proceso. Esta funcion utiliza
los datos obtenidos fuera de linea y ejecuta el algoritmo del controlador DMC en linea.

El codigo principal desarrollado para el modo en linea y que ejecuta la funcion DMC.m
es el siguiente:

functionut = DMC(N,N2,K,M,SP,ym _t,ut_1)

%%Calculo de la Respuesta libre F
f=zeros(1,N2);

for kk=1:N2
F(kk)=ym_k+M(kk, z)*duf";
end

%Calculo de la ley de control
delta_u=K*(SP-f");
uk=uk_1+delta_u;

end

Finalizada la implementacion del controlador se procedi6 a implementar el modelo de
la planta. En Simulink se afiadi6 un nuevo subsistema y se configuraron las entradas y
salida en correspondencia con la figura 3.10.
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Planta - CALDERA
Figura 3.10. Subsistema del modelo dindmico identificado de la caldera

El modelo identificado del proceso tiene estructura ARMAX, por lo que el subsistema
fue implementado utilizando bloques de funciones de transferencia discreta como se
exhibe en la figura 3.11.

ciz)
G or— )

QO— P ——()—(D
u

¥m

Figura 3.11. Modelo paramétrico con estructura ARMAX identificado de la caldera.

Los bloques del subsistema que representa a la planta utilizan los polinomios obtenidos
en la identificacion. El controlador a implementar se logra enlazando los datos y
bloques mencionados anteriormente.

La implementacion final del controlador DMC en Simulink se muestra en la figura
3.12. La referencia o setpoint (SP) del controlador se implementd6 mediante un
generador de pulsos o secuencias de entradas de escalones y el ruido se representd
mediante una entrada de nimeros aleatorios de media cero.

Figura 3.12. Implementacion del controlador DMC disefiado en Simulink.
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3.7. Evaluacion del Desempeiio del DMC

La evaluacion del desempeno del controlador DMC disefiado se realiza mediante
simulacion.

Para la simulacion se deben escoger los parametros N2, Ny, oy B de sintonizacion para
obtener los mejores resultados de la respuesta temporal.

Para la seleccion de los parametros de ajuste del DMC no existen reglas fijas, sin
embargo, han sido propuesto algunos criterios que se consideran a continuacion [40,
41]:

e El horizonte de prediccion N> se determina en base al niimero de periodos de
muestreo necesarios para que la respuesta escalon alcance el valor de estado
estacionario, es decir el valor de N que en este proceso N=50 y el rango de
seleccion es d+1=7 < No< Nj+N=51.

e Otro criterio consiste en seleccionar Ny entre 10 y 30 periodos de muestreo. El
incremento de N> resulta en acciones de control mas agresivas.

e El horizonte de control Ny se selecciona aproximadamente igual al valor del orden
del proceso, que en este proceso es 4.

e Otro criterio es el de seleccionar Ny entre 1 y 3 que son valores tipicos de disefio.
El incremento de Ny resulta en acciones de control menos agresivas y en un
esfuerzo computacional mayor.

Existen diferentes criterios de seleccion de los pardmetros del DMC N», Ny, ay B, ver
por ejemplo [40, 41, 43-45]. En este trabajo se utilizan los criterios de seleccion que
se ofrecen en [40, 41] debido a su reconocida efectividad.

Para la simulacion del sistema de control disefiado se elaboraron dos archivos, uno
para el modo fuera de linea en Matlab y otro para el modo en linea en Simulink.

El archivo en Matlab carga el modelo ARMAX obtenido, inicializa las constantes
necesarias, almacena los coeficientes de los polinomios y el retardo, y ejecuta parte
del algoritmo de disefio del DMC.

El archivo en Simulink completa el algoritmo del controlador y ejecuta la simulacion
en lazo cerrado con el modelo del proceso identificado.

En las primeras simulaciones la referencia (SP) se desarrolla mediante un generador
de pulsos de amplitud 2.5 bares durante 1800 s.

Finalmente, escogiendo los pardmetros adecuados de sintonizacion se utiliza una
referencia de variacion escalonada.

El tiempo de muestreo para las simulaciones es de 5 s.

3.7.1. Resultados de Simulacion Variando a y f.

Para la simulacion del sistema con el DMC disefiado variando los pardmetros oy  se
asumieron constantes los pardmetros N2 y Ny.

Se seleccionaron N»>=30 y Ny=3. No se consideraron perturbaciones.
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Se realizaron 3 pruebas variando o y considerando B=1, y 3 pruebas variando P y
considerando a=0.95, como se muestra en la tabla 3.1.

Tabla 3.1. Valores de a y f para evaluar el DMC disenado.

Prueba a /]
1 0.1 1
2 0.5 1
3 0.95 1
4 0.95 0.2
5 0.95 1
6 0.95 3

Los resultados evaluativos de las respuestas temporales del sistema de control con el
DMC disenado y el % de apertura de la valvula de control variando a y considerando
=1 se exhiben en las figuras 3.13 y 3.14.

Figura 3.13. Respuestas temporales del sistema de control con variacion de a 'y f=1.
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Figura 3.14. Aperturas de la valvula de control con variacion de a y f=1.

Los resultados evaluativos de las respuestas temporales del sistema de control con el
DMC disefiado y el % de apertura de la valvula de control variando B y considerando
a=0.95 se exhiben en las figuras 3.15 y 316.

Figura 3.15. Respuestas temporales del sistema de control con variacion de By 0=0.95.
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Figura 3.16. Aperturas de la valvula de control con variacion de f y a=0.95.

De acuerdo a los resultados obtenidos con la variacién de a y B se concluye que al
aumentar o o disminuir 3 se obtiene una respuesta mas rapida pero la sefial de control
empieza a tener un ligero sobre-impulso, y al aumentar B o disminuir o se obtiene una
respuesta mas lenta, ademas de que la sefal de control no presenta sobre-impulso y
tiene un comportamiento mas suave.

3.7.2. Resultados de Simulacion variando N2 y Nu

Para la simulacion del sistema de control con el DMC disefiado variando los
parametros N> y Ny se asumieron constantes los parametros o y B. Se determiné 0=0.8
y B=1.5. No se consideran perturbaciones. Se realizaron 3 pruebas variando N; y
considerando Nu=3, y 3 pruebas variando Un y considerando N>=25, como se
muestran en la tabla 3.2.

Tabla 3.2. Valores de N2>y N, para evaluar el DMC disefiado.

Prueba N Ny
1 15 3
2 25 3
3 50 3
4 25 1
5 25 3
6 25 10
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Los resultados evaluativos de las respuestas temporales del sistema de control y el %

de apertura de la valvula de control de cada prueba se exhiben en las figuras 3.17, 3.18,
3.19y 3.20.

Comparacion Respuestas de Planta - Variacion N2 y Nu=3

Presion (bar)

P === -

800 1000 1200 1400 1600 1800
Tiempo (s)

Figura 3.17. Respuestas temporales del sistema de control con variacién de N>y Nu=3.

Figura 3.18. Aperturas de la valvula de control con variacion de N, y Nu=3.
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Figura 3.19. Respuestas temporales del sistema de control con variacion de N,y No=25.

Figura 3.20. Aperturas de la valvula de control con variacion de N,y N,=25.

En correspondencia con los resultados obtenidos de la variacion de N> y Ny se concluye
que al aumentar N> se obtiene una respuesta mas rapida pero la sefial de control
empieza a presentar pequefios sobre impulsos.
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Al aumentar Ny se obtiene una respuesta mas lenta, la sefial de control no presenta
sobre-impulsos, pero a pesar de tener un comportamiento mas suave el esfuerzo
computacional es mayor.

Si N» disminuye la respuesta es mas rapida, pero la sefial de control presenta sobre-
impulsos.

3.7.3. Resultados de Simulacion Variando la Varianza de la Senal de
Perturbacion

Para la simulacion del sistema de control con el DMC disefiado variando la varianza
de la senal de perturbacion se asumieron constantes los parametros del controlador a,
B5 N2 y NU'

Se establecio 0=0.8, f=1.2, No=35 y N=3. Se realizaron tres pruebas de variacion de
la varianza con valores de 0.1, 1, y 2.

La amplitud de la perturbacion de los nlimeros aleatorios se considerd hasta 4% de la
entrada de referencia.

Los resultados evaluativos de las respuestas temporales del sistema de control se
exhiben en las figuras 3.21, 3,22, y 3.23.

Figura 3.21. Respuesta temporal del sistema de control con varianza 0.1.
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Figura 3.22. Respuesta temporal del sistema de control con varianza 1.

Figura 3.23. Respuesta temporal del sistema de control con varianza 2.

En base a los resultados obtenidos de la variacién de la varianza de la sefial de
perturbacion se concluye que el DMC disenado se comporta de forma robusta frente a
este efecto, y el sistema de control se mantiene estable.
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3.7.4. Resultados de Simulacion con Variacion Escalonada de la Senal de
Referencia Externa

Para la simulacion del sistema de control con el DMC disefiado con variacion
escalonada de la sefial de referencia se asumieron constantes los parametros a, 3, N2 y
Nu.

Se establecio a=0.8, p=1.2, No=35 y Ny=3. No se consideraron perturbaciones en esta
prueba.

Con estos parametros se calculd el vector K (primera fila de la matriz H del controlador
DMC), cuyos valores se muestran a continuacion:

E =
Columns 1 through 10
) 1] ) 1] ) 0.01%98 0.0332 0.0368 0.0386 0.0403
Columns 11 through 20
0.0418 0.0430 0.043% 0.0445 0.0450 0.0454 0.0457 0.045% 0.0461 0.0462
Columns 21 through 30
0.0463 0.0464 0.0464 0.0465 0.04865 0.0465 0.0466 0.0466 0.0466 0.0466
Columns 31 through 35

0.0466 0.0466 0.0466 0.0466 0.0466

Los resultados comparativos de las respuestas temporales del sistema de control se
exhiben en las figuras 3.24 y 3.25.

RESPUESTA DEL SISTEMA - CONTROLADOR DMC
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Figura 3.24. Respuesta temporal del sistema de control con variacion escalonada de la sefial
de referencia externa.
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Figura 3.25. Imagen ampliada de la figura 3.24. Respuesta sin sobre-impulso.

De las figuras 3.24 y 3.25 es posible observar que la respuesta presenta un sobre-
impulso despreciable (0.023%), el tiempo de establecimiento es aproximadamente
130 s y el error de estado estacionario es cero.

3.8. Conclusiones

Se mostraron las principales tendencias actuales en el control automatico de
procesos industriales.

Se estudiaron los conceptos basicos del CPBM. Se selecciono el controlador DMC
como estrategia de control a utilizar.

Se diseno el controlador DMC. Para ello se desarrollaron programas y funciones
en Matlab.

Se realizaron evaluaciones del controlador DMC disefiado mediante simulaciones
variando los parametros de sintonia a, B, N2> y Nu. El mejor desempefio se obtuvo
con 0=0.8, B=1.2, N»=35 y Ny=3. Ademas, se realizaron evaluaciones del
controlador DMC disefniado considerando variaciones en la varianza de la sefial de
perturbacion, asi como variacion escalonada de la senal de referencia externa.

Como resultado de las evaluaciones mediante simulacion realizadas se obtuvo que
el controlador DMC disefiado posibilita controlar de forma efectiva la presion del
vapor.
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CAPITULO 4. EVALUACION DE LA ROBUSTEZ DEL
CONTROLADOR DMC DISENADO

4.1. Introduccion

Los controladores PI y PID han sido los méas ampliamente implementados en la
actividad practica de la ingenieria de control durante siete décadas y han sido
reconocidos como una de las decisiones de control mas importante del siglo veinte
[155].

En las aplicaciones de control mas del 95% de los controladores son PI o PID [156].
Estos controladores son suficientes en muchas aplicaciones de control con
requerimientos de desempefio no muy exigentes y han subsistido a los cambios
tecnologicos a lo largo del tiempo [155].

Por tal motivo se considera que los controladores PID constituyen una buena
alternativa para realizar comparaciones del desempefio con otros controladores
utilizados en la actividad practica industrial [156]. Es por ello, que en este trabajo se
compara el DMC disefiado con el PID.

En este capitulo se disefia un controlador PID convencional y se evalia su desempefio
mediante simulacién en el control de la presion en la caldera objeto de estudio.
Finalmente, se realizan evaluaciones comparativas de la robustez de los controladores
disefiados DMC vs PID.

4.2. Diseno del Controlador PID

En la préctica industrial la robustez de los controladores se evalua utilizando diferentes
criterios entre los que se encuentran: el PEM (porcentaje de error maximo), el criterio
del 2% del tiempo de establecimiento (ts), el IAE (la integral del error absoluto), el
ISE (la integral del error cuadratico) [154].

El controlador convencional PID se disefi6 utilizando el método de prueba y error, que
es uno de los métodos mas utilizado en la practica industrial [155]. En la figura 4.1 se
exhibe el diagrama del sistema de control del proceso objeto de estudio con ley de
control PID, y en la figura 4.2 se exhibe un diagrama con la configuracion del
controlador PID en Simulink para realizar la evaluacion comparativa de los
controladores disefiados.

¥

¥

'
—F@—D PID{z) ui

SP Planta

Diizcrete PID Confroller

Figura 4.1. Diagrama del sistema de control de presion con ley de control PID.
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Figura 4.2. Configuracion del controlador PID en Simulink.

4.3. Evaluacion Comparativa de Robustez de los Controladores PID
y DMC

Las expresiones de los indices de desempeiio PEM, IAE e ISE para evaluar la robustez
de los controladores DMC y PID son las siguientes [154]:

_ |y(t)max - SP(t)l

PEM PO x100, (4.1)

IAE = foole(t)ldt, (4.2)
0

ISE = ]mez(t)dt, (4.3)
0

donde SP(t) es la referencia, y e(t) es la sefial de error.

Se realizaron diversas evaluaciones de los controladores disefiados DMC y PID
mediante simulaciones variando sus pardmetros de sintonia para obtener la mejor
respuesta temporal y el menor indice de desempeio.

En la tabla 4.1 se muestran los valores de ajuste del controlador PID, asi como los
valores obtenidos de los indices de desempefio considerados frente a un cambio en la
referencia de 2.5 bares.

En la figura 4.3 se exhiben las respuestas temporales del sistema de control con
controlador PID y el ajuste del controlador obtenido en las pruebas P1, P3, PS5 y P7.
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Tabla 4.1. Resultados del ajuste del controlador PID.

Prueba| P 1 D |PEM(%)|ts(s)-2% | IAE ISE
1 1.6 | 0.080 | 0.16 0 190 196.4 351.9
2 1.7 | 0.087 0 0.072 160 180.9 336.3
3 1.7 1 0.090 | 0.17 0.448 145 176.3 332.1
4 1.8 | 0.095 0 0.989 135 169.0 3223
5 20 | 0.105 0 2.75 175 158.8 306.0
6 22 | 0.115 | 0.22 5.209 180 152.7 2933
7 2.5 | 0.130 | 0.26 9.773 170 148.5 279.9

Figura 4.3. Respuestas temporales del sistema de control con PID considerando el ajuste de
las pruebas P1, P3, P5 y P7.

En la tabla 4.2 se muestran los valores de ajuste del controlador DMC, asi como los
valores obtenidos de los indices de desempefio considerados frente a un cambio en la
referencia de 2.5 bares.

En la figura 4.4 se exhiben las respuestas temporales del sistema de control con
controlador DMC y el ajuste del controlador obtenido en las pruebas P1, P2, PS5 y P7.
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Tabla 4.2. Resultados del ajuste del controlador DMC.

Prueba| a B N2 | Nu [PEM(%)|ts(s)-2% | IAE | ISE
1 0.80 | 2.50 | 35 3 0.0001 175 187.7 | 350.7
2 0.80 | 1.20 | 35 3 0.0227 130 157.4 | 307.3
3 0.80 | 1.20 | 50 3 0.0257 125 1499 | 2953
4 095 | 1.20 | 35 3 0.0274 125 152.8 | 300.5
5 0.80 | 1.20 | 35 2 0.0282 120 148.0 | 292.8
6 095 ] 0.20 | 40 2 0.0293 95 122.3 | 250.6
7 1.10 | 0.10 | 40 2 0.0295 90 117.4 | 243.4

Figura 4.4. Respuestas temporales del sistema de control con el DMC considerando el ajuste

de las pruebas P1, P3, P5 y P7.

Finalmente, en la figura 4.5 se muestran las respuestas temporales comparativas del
sistema de control con controlador PID (P1 y P4), y controlador DMC (P2 y P6).

De las tablas y de las figuras se observa que los menores indices de desempefio y las
mejores respuestas temporales se obtienen con el DMC. Con el DMC las respuestas
son mas rapida y los sobre impulsos son despreciable.

Adicionalmente, se desarrollaron evaluaciones del sistema de control con PID y DMC
en presencia de perturbacion de carga.
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Figura 4.5. Respuestas temporales comparativas del sistema de control con controlador PID
(P1 y P4) y controlador DMC (P2 y P4).

En la figura 4.6 se exhiben las respuestas temporales del sistema de control con
controladores PID y DMC considerando una perturbacion de carga. De la figura se
observa que el mejor desempefio se obtiene con el DMC.

Figura 4.6. Respuestas temporales comparativas del sistema de control con controlador PID
(P3) y controlador DMC (P6) frente a una perturbacion de carga.
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En la figura 4.7 se exhiben las sefiales de control de ambos controladores observandose
la rapidez de la accion del controlador DMC con los parametros seleccionados.

Figura 4.7. Senales de control del controlador PID (P3), y del controlador DMC (P6) frente
a una perturbacion de carga.

En la tabla 4.3 se presentan los resultados comparativos de los indices de desempefio
con el PID y el DMC disefiados considerando el efecto de la perturbacion de carga. De
la tabla se observa que el menor indice de desempefio se obtiene con el controlador
DMC.

Tabla 4.3. Resultados comparativos de los indices de desempefio considerando una
perturbacion de carga.

CONTROLADOR TIAE ISE

PID - P3 (P=1.7 /1=0.09 / D=0.17) 368.7 693.1

DMC - P6 (a=0.95 / p=0.2 / N2=40 / Nu=2) 259.9 523.8

El controlador DMC es equivalente a un regulador lineal, por consiguiente, la
estabilidad del sistema de control en lazo cerrado depende de los valores de sus

parametros de sintonia No, Ny, B, y Ts [40].
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El factor de peso B penaliza la sefial de control para impedir que sea demasiado
agresiva y que se originen oscilaciones y/o comportamientos inestables en la respuesta
temporal del sistema de control [40]. Por consiguiente,  tiene el efecto de suavizar la
respuesta temporal del sistema. Si § es excesivamente pequeiio, el controlador DMC
calcula un Au que origina una sefal de control agresiva que puede inestabilizar el
sistema de control. Ademas, valores elevados de 3 implican que la respuesta temporal
presente oscilaciones crecientes [40].

Los horizontes de prediccion Nj y control Ny, influyen en la estabilidad del sistema de
control [40]. Si el horizonte de prediccion Ny es muy grande, los incrementos en la
sefial de control pueden ser suficientemente grandes e inestabilizar el sistema de
control. Por ende, conforme aumentan Ny, y N, el sistema de control tiende a la

inestabilidad [40]. Este efecto puede compensarse mediante la seleccion de un
adecuado factor de peso B [40]. Cuando se selecciona un correcto valor de [, valores

elevados de N> y Ny, no originan la inestabilidad del sistema de control [40].

El periodo de muestreo T también influye en la estabilidad del sistema de control [40].
La seleccion de un periodo de muestreo T demasiado pequeno implica que el sistema

presente una baja velocidad de respuesta. Contrariamente, si Ts se selecciona
demasiado grande, la respuesta temporal del sistema puede ser inestable debido a la
incapacidad del sistema para reaccionar al afecto de las perturbaciones [40].

4.4. Conclusiones

e Se desarrollo el disefio de un PID convencional mediante el método de prueba y
error para el control de la presion del vapor.

e Se realizaron evaluaciones comparativas mediante simulaciones del desempefio
del sistema de control con el PID y el DMC disefiados.

e Los resultados de las evaluaciones realizadas mostraron que el mejor desempeio
del sistema de control se obtuvo con el DMC.

e FEl controlador DMC disefiado funciona de manera efectiva y muestra un
comportamiento fiable en el control de la presion del vapor.
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CONCLUSIONES GENERALES

Todos los objetivos definidos fueron cumplidos, obteniéndose resultados originales.

Se desarrolld un estudio sobre el estado de los sistemas de control de calderas. Como
resultado de este estudio se evidencid que el control efectivo de la combustion en
calderas pirotubulares constituye un tema atn no resuelto de forma efectiva por la
comunidad cientifica internacional. Por consiguiente, los trabajos encaminados a
resolver este complejo problema presentan una elevada importancia.

Mediante la aplicacion de los métodos de identificacion de sistemas se obtuvo un
modelo matematico con estructura ARMAX que describe adecuadamente la dindmica
de la presion. Los resultados de validacion mediante el método de validacion cruzada
mostraron que el modelo derivado describe al proceso de presion del vapor con un
indice de desempefio FIT=95.62%.

Se disefid un controlador DMC para el control efectivo de la presion del vapor. Se
desarrollaron programas y funciones en Matlab para realizar el calculo del algoritmo
de control.

Se realizaron evaluaciones del controlador DMC disefiado mediante simulaciones.
Como resultado se obtuvo que el controlador DMC disefiado posibilita controlar de
forma efectiva la presion del vapor.

Se realiz6 el disefio de un PID convencional mediante el método de prueba y error para
el control de la presion del vapor.

Se realizaron evaluaciones comparativas mediante simulaciones del desempeno del
sistema de control con el PID y el DMC disefiados.

Los resultados de las evaluaciones realizadas mostraron que el mejor desempefio del
sistema de control de la presion del vapor se obtuvo con el controlador DMC.

El trabajo futuro de investigacion se concentrard en la implementacion practica del
controlador DMC disefiado en la caldera pirotubular objeto de estudio.
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Anexo A: Diagramas de flujo de subprocesos

A.1. Diagrama de flujo del subproceso del Modulo 1A
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A.2. Diagrama de flujo del subproceso del Médulo 1B
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A.3. Diagrama de flujo del subproceso del Médulo DCP
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