Articulo de Investigacion Revista Ciencia e Ingenieria. Vol. 30, No. 1, pp. 29-40, diciembre-marzo, 2009. ISSN 1316-7081

Controlador PID integrado por la estructura de control de
modelo interno (IMC) y logica difusa

PID controller composed by internal model control estructure
(IMC) and fuzzy logic

Garcia, Yohn* y Lobo, Israel
Facultad de Ingenieria. Escuela de Ingenieria Quimica. ULA
Meérida 5101, Venezuela
*yohn@ula.ve

Recibido: 20-06-2008 Revisado: 16-02-2009

Resumen

La teoria convencional de control propone los clasicos controladores PID (Proporcional-Integral-Derivativo) los cuales,
son de tipo lineal y cuyo rendimiento, ante procesos no lineales, se ve deteriorado. Esta investigacion propone un controla-
dor PID conformado por unas nuevas expresiones de sintonizacion encontradas a partir de la estructura IMC. Ademas, la
integracion, a este nuevo controlador, de un modulo de filtrado difuso variable (MFD). La hibridacion entre el IMC y la
légica Difusa son puestas a prueba en un reactor de tipo agitado permanentemente. Los resultados obtenidos muestran una
robustez marcada ante continuas perturbaciones promovidas hacia el sistema. La formulacion de unas nuevas expresiones
de sintonizacion es el objetivo final de la presente investigacion, donde rutinas de optimizacion han sido empleadas. Estas
tres nuevas ecuaciones de sintonizacion relacionan cada uno de los factores de escalamiento del MFD, en funcion de los
parametros que identifican la personalidad del proceso. La regresion lineal multivariable y andlisis de varianzas fueron
necesarios para la deduccion de tales ecuaciones.

Palabras clave: Logica difusa, control de modelo interno, procesos no lineales, optimizacion.

Abstract

Conventional theory of control suggests the classic linear controller PID (Proportional-Integral-Derivative) whose perfor-
mance against to a nonlinear process is wrong. This research proposes a PID controller with new tuning expressions found
from the IMC structure. In addition to this new controller, a fuzzy variable filtering module (MFD) is integrated. The hybri-
dization between IMC and Fuzzy logic are tested in a stirred continuous tank reactor (SCTR). The results show robustness
forehead disturbances promoted to the system. Formulation of new tuning expressions is the last goal of this research where
optimization routines have been employed. These three new tuning equations relate each scaling factors of the MFD, de-
pending on the parameters that identify the personality of the process. Linear regression and multivariate analysis of va-
riance were necessary for the deduction such equations.

Key words: Fuzzy logic, internal model control, nonlinear process, optimization.

1 Introduccion

La ingenieria quimica introduce el concepto de Opera-
ciones Unitarias que permite estudiar las mas variadas in-
dustrias de procesos a partir de un numero reducido de uni-
dades. Para que ellas funcionen adecuadamente se requiere
de los ampliamente conocidos controladores PID (Propor-
cional-Integral-Derivativo), lo cuales siguen siendo hoy en

dia los controladores mas usados en este tipo de aplicacio-
nes debido a su sencillez de sintonizacion (Smith, 2004).
Sin embargo; son de naturaleza lineal lo cual los hace vul-
nerables a la inestabilidad en presencia de sistemas no li-
neales y con tiempo muerto elevado (Victor Alfaro, 2002).
El modelo interno de control (IMC), posee una canti-
dad de ventajas en el disefio de sistemas de control. La es-
tabilidad del IMC depende s6lo del controlador y del mode-
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lo de la planta empleados, ademas; de la facilidad de formar
funciones de estabilidad (filtros). El IMC ha sido mostrado
como una estrategia de control con buenos resultados, gra-
cias a su robustez, contra los efectos ocasionados por los
disturbios y la inexactitud que presenta el modelo introdu-
cido con respecto al real (Tahm, T., 2002). Sin embargo;
por ser una técnica proveniente de disefios bajo estructuras
lineales y ante la presencia de procesos no lineales, su ren-
dimiento se ve disminuido. A fin de enfrentar con esta clase
de percances se ha recurrido al uso, en los ultimos afos, de
la inteligencia artificial donde la Logica difusa juega un rol
destacado.

Las estrategias de control que poseen como base la te-
oria difusa encuentran aplicaciones en muchos campos tales
como: maquinas productoras de papel, reactores de polime-
rizacién, productos de consumo masivo como: lavaplatos,
automoviles, video camaras, etc. (Mamdani, 1974). Esta
teoria emplea los principios cualitativos de razonamiento
humano en la solucién de problemas. La logica difusa pro-
cura crear aproximaciones matematicas, los cuales incurren
en resultados exactos a partir de datos imprecisos. Puede ser
descrita simplemente como “una estimacién con palabras
en vez de nimeros” (Galindo). Para muchas aplicaciones a
nivel mundial la mayoria de la informacion es suministrada
por humanos expertos, quienes en ocasiones no razonan en
términos matematicos pero describen el comportamiento
del sistema verbalmente a través de declaraciones vagas e
imprecisas (Iglesias, 2002).

Los tiempos cuando el inico objetivo, e indicacion de
éxito industrial era sélo la cantidad de produccién, se han
ido. El consumo masivo de los productos ha hecho que los
consumidores se tornen mas exigentes en cuanto a calidad,
definiéndose entonces, nuevas caracteristicas en los produc-
tos donde el control tiene mayor impacto sobre el acabado
del producto.

Una de las herramientas mas efectivas en la solucion
de esta clase de exigencia, que se emplea en el campo de la
ingenieria, es la optimizacion (Perry, 2001).

La optimizacién, un método matematico, se encarga de
seleccionar los valores de las variables que hacen maximo
el rendimiento de un proceso o de un sistema. La optimiza-
cion a nivel industrial infiere; ademas, en la seleccion del
equipo y de las condiciones de operacion para la produc-
cion de un producto determinado de manera que el benefi-
cio sea el maximo (Valiente, 1990).

Recientes investigaciones como las reportadas por
Garcia (2006), Iglesias (2002), Sousa y colaboradores
(1997), Cartwright, P. y colaboradores (1991), han mostra-
do que combinar la Logica Difusa con diferentes estrategias
de control mejora el desempefio de control ante la variedad
de sistemas no lineales.

2 Controlador de Modelo Interno (IMC)

La estructura de Modelo Interno de Control (IMC)
propuesta inicialmente por los investigadores Morari y Za-

firiou en los afios 80 (Ogunnaike y col., 1994), esta con-
formada por un controlador y un modelo del proceso real
(Fig. 1), en ocasiones llamado IM (Internal Model). Esta
estructura de control se basa en el principio del IM donde el
estado deseado de la variable controlada puede ser alcanza-
do si el sistema de control encapsula, ya sea implicita o
explicitamente alguna representacion del proceso a ser con-
trolado (T. Tham, 2002). En particular, si el sistema de con-
trol ha sido desarrollado implementando un modelo exacto
del proceso real entonces, un control perfecto sobre la va-
riable controlada es, tedricamente, posible (Ming T. Tham,
2002).

Perturbacion

Controlador ———>»| Proceso

d(s)

Fig. 1. Sistema de control IMC

Sin embargo; en la practica la disposicion de un mode-
lo real del proceso a controlar es casi imposible por lo cual
se incurre en un control de retroalimentacion debido a la
inexactitud que posee el modelo respecto al proceso y debi-
do al conocimiento parcial del mismo.

Al implementar el IM en el lazo de control (Fig. 1, zo-
na punteada), es generada una diferencia (ds) ), que lleva
intrinseco el efecto de la perturbacion y la diferencia que
existe entre el IM y el proceso real, a esta diferencia se le
denomina error de modelaje (Tahm, T., 2002).

Dos funciones de transferencia, sin incluir el proceso
real, constituyen el esquema de control IMC. Las funciones
de transferencias involucradas, en el campo de frecuencia
de Laplace, poseen la siguiente forma:

Ke™te®
G (g — E .1
P s 41 cu
_ s+1
Gersr = Gyia) "= e Ecu.2

donde K es la ganancia del modelo del proceso, T es la
constante de tiempo del modelo del proceso y £, es el tiem-
po muerto del modelo del proceso.

Al definir al controlador como el inverso del modelo
(parte invertible), se obtiene una funcidén de transferencia
impropia, caracteristica no deseada en el disefio de lazos de
control debido a que origina acciones de control diferencial
excesivas (Tahm, T., 2002). Adicionalmente, para mejorar
la robustez del sistema de control, se necesita atenuar los
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efectos que conlleva utilizar un modelo del proceso en di-
cho lazo. En vista de que las discrepancias generadas entre
la respuesta del modelo y el proceso real son marcadas en el
campo de la frecuencia, un filtro de paso bajo (Low-pass
filter) es usualmente introducido para minimizar estos efec-
tos. De esta manera, el controlador IMC es tipicamente di-
seflado como el inverso del modelo en serie con un filtro de
paso bajo (Fig. 2).

a
c* adjl| 1 M(s)
—»| Gffs) > ©Gcs) H—>
| |
L 1
Controlador

Fig. 2. Controlador en el IMC

La ecuacion del filtro es:
K:

Giy ==
(zps +1)

Jilsd

Ecu 3

donde Kf y 77 son la ganancia y la constante de tiempo del

filtro, respectivamente, y n es el grado del filtro. El grado
del filtro dependera de la aproximacion que posea el mode-
lo de la planta. Al introducir el filtro al esquema de control
IMC se obtiene una funcién de transferencia propia y se lo-
gra, ademds; atenuar el efecto del error de modelaje genera-
do.

En la mayoria de los casos las perturbaciones suelen
ser representadas por funciones de primer orden, s6lo para
efectos de simulacion.

3 Estructura IMC dentro de un controlador PID

La estructura de control IMC puede ser reducida a la
clasica estructura de control de tipo feedback (Flores T.,
Antonio, 2000). Este hecho es en extremo importante ya
que significa que podemos usar la estructura IMC para ob-
tener los parametros que caracterizan al controlador PID (es
decir; ganancia, tiempo integral y tiempo derivativo). Esto
implica que el diagrama de bloques esbozado en la figura 1
puede ser reducido a una estructura basica de control a lazo
cerrado como se muestra en la fig. 3.

d(s)

c ,  E(9) + Y(s)

M(s)
»  Gp(s) —>

Grip(S) —>

Fig. 3. Esquema de control feedback clasico (simplificado del IMC)

donde GPID(s) es una funcion de transferencia que repre-
senta la simplificacion de los componentes enmarcados en
la figura 1 (linea segmentada). Esta simplificacion se logra
obtener al aplicar algebra de bloques cuya finalidad es con-

seguir una relacion funcional reducida entre la sefial E(s)
como variable de entrada de la funcion GPID(s) y M(s) co-
mo variable de salida. GPID(s) puede representar cualquier
estructura de los controladores clasicos de la teoria de con-
trol: P (proporcional), PI (Proporcional-Integral), o PID
(Proporcional-Integral-Derivativo).

La ecuacion que representa GPID(s) es de la siguiente
forma:

Gera Gr‘."e‘i - - "
e T (et -vyy)

‘F\[, sl —
= 1= G Gy Gprsy

Ecu. 4

donde M, es la sefial enviada por el controlador y Cp (s) €5
el modelo del proceso. Este modelo suele ser ajustado a un
modelo de Primer Orden Mas Tiempo Muerto (POMTM) el
cual es factorizado en dos funciones:

* Una funcién invertible ('_C;. @ ]
* Y una funcién no invertible ( Gz ).

El término no invertible simboliza la presencia de
tiempo muerto, causante de inestabilidad en el lazo de con-
trol.

La factorizacion en términos invertibles y no inverti-
bles queda expresada como:

P

C:.:;s.+ = 1 Ecu.5
4 Ts

G = e te* Ecu.6

El componente no invertible es una expresiéon que
aportar inestabilidad en el sistema de control, por ello la di-
ficultad para ser invertido.

Esta desventaja puede ser tratada a través de las
aproximaciones de Taylor y/o Padé, empleadas ambas con
gran frecuencia para linealizar éste término no lineal.

3.1 Estructura IMC dentro del controlador PI

El controlador, cuya estructura es la del PI puede ser
obtenido al utilizar la aproximaciéon de Taylor de primer
orden con respecto al tiempo muerto del sistema.

Aplicando la aproximacion de Taylor de primer orden
a la funcidn de tiempo muerto obtenemos:

e”f w1l —t,s Ecu. 7
El factor no invertible queda definido por:
C;.:;_e;'- =1-t,s Ecu.8

Una vez definidos cada uno de los términos que invo-
lucran la ecuacién 4 hallamos que:
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¢ s+ 1
P1D() = i s e
o K (}f +t,)s

La ecuacion 9 puede ser simplificada hasta conseguir
la expresion:

Ecu. @

T 1
Plr:'g" =-—-[1 +_ ECU. 10
T | e

Tradicional del controlador PI, donde Pl;( es la fun-
cion de transferencia del controlador PI obtenido a través de
la aproximacién de Taylor.

Podemos ahora definir las constantes de sintonizacion
del controlador FPl+(. de la siguiente manera:

Kp=—F7s Ecu.11
- K (,_Tf +t,)

T

T Ecu.12

iT

donde K. r es la Ganancia del controlador y 7; 7 es el tiem-
po Integral, ambos obtenidos por la aproximacion de Tay-
lor.

La ecuacion 10 puede ser finalmente definida como,

1
Ecu.13
T‘v'r g

Plrig = K7 [1 +

la ecuacion 13 representa la estructura clasica del controla-
dor PI (Flores TA, 2000 y Tahm T, 2002).

3.2 Estructura IMC dentro de un controlador PID ideal

Logramos observar que al emplear la estructura IMC
acoplada con la aproximacion de Taylor podemos sintetizar
un regulador convencional PI el cual requiere el uso expli-
cito de un modelo del proceso.

La aproximacion de Padé ha sido desarrollada para
permitir representar el término de tiempo muerto (e~*=*), a
través de una relacion polinomial de bajo orden pero con-
trario a la de Taylor, proporciona mayor precision. Una
forma comun de aproximar el término de tiempo muerto
por medio de Padé es usar una pequefia cantidad de térmi-
nos. Una aproximacion de primer orden es considerada su-
ficiente para tal objetivo como la mostrada en la ecuacion
14.

Ecu.14

Ecu. 15

Sustituyendo la expresion 14 en la ecuacion 4 y a su
vez, cada uno de los términos mencionados y manipulando
la expresion resultante conseguimos finalmente que:

(F+71) 1 F1s
PID,nrey = —— — 1+ — — +—= Ecu.16
1848 - Lo Lo ) Lo
KI.TJ;+?] l'?+l']5 l.?+l’)

La ecuacion 16 puede ser expresada como un contro-
lador PID convencional si usamos el siguiente cambio de
variable:

K _ﬁl o Ecu.17
ctp = — T cu.17
K(Tf + _;'):'
- — "‘tD
1P = (7 + r] Ecu.18
o
2 Ecu.19
TD_IF' = ,t—., Cu.
G+)

donde las constantes de sintonizacion del controlador PID
ideal vienen designados por los siguientes simbolos: K;z,
Ganancia del controlador PID ideal; t; ;z, Tiempo Integral
del controlador PID ideal y 7 ;z, Constante de Tiempo de-
rivativo del Controlador PID ideal.

Tomando en cuenta la interaccion de las constantes

con la ecuacion 16 puede ser definida entonces como sigue:

PID,

i = Kge |1 + +Tp S Ecu.20

Liip =

PID;zs representa el controlador PID de forma ideal

obtenido a partir de la aproximaciéon de Padé (Tahm T,
2002).

Aunque sea posible encontrar una forma mas “comer-
cial” de un regulador por medio de esta aproximacion cabe
resaltar que el controlador PID;(; no puede ser elaborado
fisicamente debido a la accién derivativa, cuya desventaja
se ve reflejada por una funcion impropia (Smith, 2004).

3.3 Estructura IMC dentro de un controlador PID real

En el apartado anterior se logra obtener la configura-
cion de un PID ideal; alli se toma en consideracion, para
definir el componente no invertible, solo el numerador de la
aproximacion de Padé lo cual resulta en un controlador con
una estructura irrealizable en la practica.

Detallemos ahora lo que sucede cuando definimos a la
funcién no invertible como:
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s

Ecu.21

[y
|
5’1' .._JL;f

Cote = —5—
1+5s

Luego sustituimos la ecuacion 21 en la expresion prin-
cipal de sintesis de los reguladores (Ecu. 4), los factores que
alli se mencionan. Podemos notar que el factor que engloba
la funcioén de transferencia del componente no invertible fue
considerado por completo, a diferencia de la hecha en la
sintesis del controlador PID ideal.

Podemos obtener finalmente,

S+MLJ+1N +%ﬂ

Ecu.22
A(.,5+1>(

w[.:,
_’_
‘~/'1
L"l

Reduciendo la cantidad de factores que integran la an-
terior ecuacion por medio de propiedades conmutativas, y
luego factorizando concluimos en:

Goipls) = —F—————— Ecu. 23

Redefiniendo nuevamente la ecuacion 23 obtenemos
finalmente la expresion Gy;pr: dada de la siguiente manera:

t- ] (:30-5 +1)
PlDgpio=———I|1+—|—= Ecu. 24
( Tt +1 )
Realizando el siguiente cambio de variable:
Kerp =773 Ecu.25
® =¥z Tr+t,)
Tirp =T Ecu. 26
t,
Torr =75 Ecu.27
Gpp = Y Ecu.28
Reorganizando la ecuacion 24 tenemos que:
1 (tp zps+1)
PlDgp(s) = Kepp (1 + ) — REZ — Ecu.29
o . TiapS/lagpTprps+1)

PIDgz,

RP(s)

es la funcién de transferencia del controlador

PID real; K.zz es la Ganancia del controlador; 7; zz, es la

I RP>
Constante de Tiempo Integral; 75 zz, es la Constante de
Tiempo Derivativo del PID real y a@zz, es el factor de filtra-
do de la accién derivativa.
A este ultimo tipo de controlador se le conoce con el

nombre de: controlador PID interactuante (Victor, 2002).

Este controlador se caracteriza por la unidad de adelan-
to/retardo el cual es simplemente las acciones de control
Integral y derivativas ubicadas en serie. Es equivalente a
colocar un controlador PI en serie con un PD.

El pardmetro de filtrado ®z#, es definido como un fac-
tor de ponderacion para evitar las oscilacion excesiva que
suele presentar la accion integral. Esta ventaja conlleva a la
fabricacion de un controlador que requiera menos amplifi-
cadores, reduciendo asi su costo (Ogunnaike y col., 1994).

Un punto importante que cabe resaltar es la importan-

cia del pardmetro de sintonizacién 7f, en cada una de las
expresiones obtenidas para cada uno de los controladores.
Dicho parametro se encarga de modificar la rapidez con que
puede responder el lazo de control ante una perturbacioén o
ante un cambio de set point. Afecta de manera inversamente
proporcional a cada una de las ganancias de los controlado-
res encontrados, esto significa que si se desea mayor rapi-
dez de respuesta se debe emplear pequefias magnitudes de
éste parametro de sintonizacion; es decir, las acciones del
controlador se tornan mas agresivas. Si se desean respuestas
mas lentas (lo que implica valores mas pequeiios de Kt), se
puede lograr por medio del incremento de 7.

La obtencion de estas nuevas expresiones de sintoniza-
cion (Ecu. 25, 26, 27 y 28) es uno de los objetivos principa-
les de esta investigacion. Hemos podido conseguir un con-
trolador PID, con la unidad de filtrado logrando solventar el
problema de diseno del controlador PID ideal.

Es facil notar que no ha sido alterada la forma clasica
(impuesta por la teoria de control), de los controladores PID
sino las ecuaciones de sintonizacion de cada uno de ellos.

4 Controlador PIDgprp

El controlador PIDgprp (Controlador PID-Real-Padé-
Filtro-Difuso), se encuentra integrado por el controlador
PIDzz y un modulo difuso, el cual actiia cuando la variable
controlada se aleja de su valor deseado (setpoint), para asi
evitar que se originen excesivas oscilaciones ocasionadas
por la inherente no linealidad del proceso. Su incorporacion
al PIDRP puede observarse en la Fig.4. Este modulo es de-
nominado Modulo de Filtrado Difuso (MFD).

Sistema de
Inferencia
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Fig. 4. Esquema de control con el MFD como medio de resintonizacion

Las entradas al MFD son el error (e) y el cambio del
error (Ae). La salida de este modulo es el incremento reque-
rido en la constante de filtrado (Atf).

Para adaptar el MFD al esquema de control se requie-
re; ademas del modelo del proceso, de tres factores de esca-
lamiento, dos para las entradas (sF1 y sF2) y uno para la
salida (sF3), respectivamente.

La fig.5 muestra las regiones donde el MFD actua. Pa-
ra evitar las excesivas oscilaciones, la constante de filtrado
(__rf ) es aumentada en cierta proporcién para asi disminuir
la ganancia del controlador y reducir la agresividad del con-
trolador sobre el sistema. Puede notarse que el MFD actua
en determinados cuadrantes de la respuesta del sistema. Es-
tos cuadrantes son el primer y tercer cuadrante en el plano
de fase del error.

34

32r

30

%TO

28F

26

24}

Fig. 5. Regiones donde actua el MFD

La tabla 1 contiene la matriz que emplea MFD para
determinar el incremento necesario en la constante de
filtrado {_r),— ), donde el significado de las variables
lingiiisticas presentes son: Positivo Alto (PA), Positivo
Medio (PM), Positivo Bajo (PB), Cero (Z), Negativo Bajo
(NB), Negativo Medio (NM) y Negativo Alto (NA).

Tabla 1. Reglas empleadas en el MFD

e/Ae NA NM NB C PB PM PA

NA PA PA PM zZ zZ zZ
NM PA PM PB z z V4 V4
NB PM PB V4 V4 z z z
Z Z V4 V4 V4 V4 V4 V4
PB Z V4 V4 V4 V4 PB PM
PM Z Z z z PB PM PA
PA Z Z V4 V4 PM PA PA

Las representaciones graficas de las funciones de
membresia de las variables lingiiisticas de entradas del
MFD estan simbolizadas en cinco funciones de membresia
triangulares y dos trapezoidales. Mientras que las funciones
de membresia referentes a la salida del MFD estan

compuestas por tres triangulares y una trapezoidal (fig. 6).

B o o=

Grado de Pertenencia
o o o o
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us]
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Grado de Pertenencia
S o o o

L L I L I I I
5 02 03 04 05 06 07 08 09 1

Arf

Fig. 6. Funciones de membresia para las dos entradas y la salida del MFD,
respectivamente

=

SN

La superficie generada por el MFD esté esbozada en la
fig.7 donde se pueden percatar las zonas en el plano del
error donde actfia incrementando la magnitud del filtro.

D 05 iem
Fig. 7. Superficie generada por el MFD
5 Resultados
5.1 Desemperio de los controladores Ply, PID;py PIDgp

El proceso seleccionado para probar el desempefio de
los controladores mostrados en los apartados 3.1, 3.2 y 3.3,
cuyas ecuaciones de sintonizacién varian mas no su estruc-
tura, ha sido el reactor agitado permanentemente mostrado
en la fig. 8. El tanque recibe dos corrientes, una corriente
q+(t) del reactivo A cuya concentracion es Ca4(t). Nada de
componente B entra al reactor.

La segunda corriente g(t) consiste en agua pura la
cual es definida como la variable manipulada para el siste-
ma de control. La concentracion del Reactivo B es monito-
reada a 12 m desde el tanque. Para el desarrollo del modelo
matematico del sistema se considerard: constante el volu-
men del reactor, las condiciones de mezclado son ideales
(mezclado perfecto), y las densidades de las corrientes no
varian en funcidn de las concentraciones presentes en el sis-
tema.
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Seiial de Control
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Fig. 8. Proceso de reaccion

El objetivo es producir el compuesto B a cierta con-
centracion a partir del reactivo A, por medio de una reac-
cion de segundo orden con respecto al reactivo A cuya for-
ma es la siguiente:

24— B

Las ecuaciones matematicas que modelan el compor-
tamiento del sistema de reaccion son las siguientes:

* Balance de masa global:

91(e) + G2(e) = Gale) Ecu.30
* Balance de masa en componente A:
- d [VCA! :’r”t] ;

QiCase — Qa0 Cazy — V¥am = —Qar — Ecu.31
* Balance de masa en componente B:

’ d|VCaan)
~Qate)Caatey = o V¥an = —— Ecu. 32

= at
* Tasa de Reaccion:
—Vat = k[Cam] Ecu.33

* Relacion entre la concentracion del reactivo A y la
ubicacion del sensor/transmisor:

Castr = Caate—r,) Ecu.34

* Relacion entre la concentracion del reactivo B y la
ubicacion del sensor/transmisor:

Caate) = Caalery Ecu. 35
* El tiempo muerto esta definido como:
LA,
t, = Ecu. 36
Qalr)

* Sensor/Transmisor empleado:

s dt +%T 0y = k.[Cosre) — Coamin) Ecu.37
¢ Ecuacion de la Valvula:

d|qae
Ty 9z + G20 = kp[%CO[rj.] Ecu 38

dt
donde g, es el flujo de alimentacion del reactivo A diri-
gido hacia el reactor, g, es el flujo de agua alimentado al
reactor, ga(;y es el flujo de salida inmediata del reactor,
Caire s la concentracion del compuesto A en la corriente
de alimentacién, €45y es la concentracion del compuesto A
a la salida exacta del reactor, V es el volumen del reactor,
¥are es la velocidad de reaccion referida al compuesto A, k
es la constante cinética de reaccion, Cz4(p €s la concentra-
cion del compuesto B a la salida exacta del reactor, L es la
distancia que esta ubicado el sensor del reactor, C g4 €s la
concentracion a la distancia L del reactor, Cz4 €s la con-
centracion del compuesto B a la distancia L del reactor, t,
es el tiempo de retraso en el sistema, A; es la seccion trans-
versal de la tuberia, 7; es la constante de tiempo del sen-
sor/transmisor empleado, %T O, es el porcentaje de la se-
fial de salida del sensor/transmisor, k; es la ganancia del
sensor/transmisor, Cz4rminy €S la concentracion minima que
puede detectar el sensor/transmisor, T, es la constante de
tiempo de la valvula, &, es la ganancia de la valvula de con-
trol empleada, % C0r, es la sefial enviada por el controla-
dor.

La tabla 2 contiene la informacion acerca de las condi-
ciones de operacion del proceso en estudio.

Tabla 2. Valores en Estado Estacionario y de las constantes que intervie-
nen en el proceso de reaccion

Variable Valor Unidades
L 12 m
A 1,23e-4 e
4 5 1
k 0,2 I (molA)~*s™*
Qe 0,2 Vs
Qa16) 0.3 s
Gaie) 0,5 1
Carie) 0,5 mol.’,."l
Caate) 0,1531 mol.,.v"l
Czate) 0,02344 mol.,.v"l
%C0m 50,4898 %
Ty 0,35 s
Tg 0,15 s
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La identificacion del reactor es calculada empleando el
método propuesto por el Dr. Cecil Smith, la cual consiste en
perturbar el sistema con un cambio escalon y por medio de
la curva de reaccion calcular los valores que identifican la
personalidad del proceso.

Los valores obtenidos son mostrados en la tabla 3 los
cuales fueron hallados por medio de cambios escalones de
+5%CO propiciados a la valvula de control.

Tabla 3. Constantes obtenidas a partir de la identificacion hecha al reactor

Valores Unidades
¢ _ 0eTO;
K 0,6282 {o4c0
T 12,83 s
t 4,9 s

<

Una vez obtenida la ganancia, la constante de tiempo y
el tiempo muerto del sistema de reaccion, procedemos a
calcular los parametros de sintonizacion para un
controlador PID por medio de las ecuaciones de
sintonizacion de Dahlin (Smith, 2004). Estas ecuaciones
producen respuestas mas suaves que las obtenidas a partir
de la sintonizacion Ziegler-Nichols, lo que las hacen mas
viables para proceso que poseen tiempo muerto (Oscar y
col., 200).

Los parametros de sintonizacion del PID, hallados a
partir de las ecuaciones de Dahlin son mostrados en la tabla
4.

Tabla 4. Constantes de sintonizacion del controlador PID obtenidas a partir
de las ecuaciones de Dahlin

Valores Unidades
. TeTO;
K, 3,47 0t %C0
T; 12,83 s
Tn 2,45 s
« 0,1 -—-

Los parametros de sintonizacion referentes a los con-
troladores Plt, PIDpp y PIDgp se encuentran tabulados en la
tabla 5. Estos fueron hallados a partir de las ecuaciones de
sintonizacion encontradas en los apartados 3.1, 3.2 y 3.3.

Tabla 5. Constantes de sintonizacion de los controladores Ply, PIDpp y

PIDgp
Valores
PI; PID;p PIDgp
K, 1,92 2,97 1,92
T 12,83 15,28 12,83
Tp -— 2,06 2,45

a 0,1 0,103

Con estos resultados se posee totalmente especificado el
sistema de control. Ahora podemos observar las diferentes
respuestas obtenidas al implementar los controladores: Plr,
PID;p, PIDgp y para luego ser comparadas con el rendimiento
que ofrece el controlador PID convencional, sintonizado este
ultimo a través de las expresiones de sintonizacion propues-
tas por Dahlin (los resultados aqui reportados son obtenidos a
partir de simulaciones hechas en Simulink 5.0 de Matlab 6.5).

En la fig.9 se puede observar como el sistema de control
responde ante perturbaciones continuas en el flujo
q.(s) y ante cambios de set point.

El controlador PID convencional presenta el mejor ren-
dimiento cuando son producidos cambios de 0,21/sa 0,1 1/s
alos270 sy de 0,1 1/s 2 0,06 1/s alos 750 s a cambio del
controlador PIt cuyo rendimiento es el mas entre los contro-
ladores analizados. La robustez que posee cada uno de los
controladores mostrados comienza a deteriorarse cuando son
sometidos ante un cambio de consigna a los 1200 s desde su
valor nominal de 23,44% hasta 28,44%. Es facil observar y
diferenciar como la robustez de los controladores, PID con-
vencional y Pl presentan mayor susceptibilidad a problemas
de inestabilidad ante el primer cambio de consigna. Mientras
que los controladores PID;p y PIDgp logran conseguir la esta-
bilidad ente este primer cambio de consigna.

Cuando el sistema es sujeto nuevamente a un cambio de
set point de 28,44% a 38,44% a los 2250 s es facil observar
la presencia de oscilaciones agresivas por parte de cada uno
de los controladores. Los controladores mostrados en las figs.
9a, 9b y 9c logran alcanzar la estabilidad marginal (oscila-
cion con amplitud constante), a partir de este cambio sin po-
der alcanzar el estado deseado. Mientras que, el controlador
PIDgp (Fig. 9d) logra llevar al sistema al nuevo punto de con-
signa, mostrandose con mayor robustez en comparacion con
los demas controladores. Posteriormente una perturbacién en
el flujo de 0,08 1/s a 0,05 1/s a los 3100 s logra mostrar un
hecho inherente en el controlador PIDgp, su linealidad.

Notemos ademas, que los valores de IAE que poseen es-
tos los controladores PID convencional, Ply y PIDjp son los
mas elevados en comparacion con el controlador PIDgp, el
cual es de 7274.

60
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Fig. 9. Respuesta de los controladores PID convencional, Ply, PID;p y
PIDgp, respectivamente

Las acciones de correccion de los controladores PID;p
y PIDgp son destacadas. El PIDgp supera notablemente a las
respuestas toscas de los anteriores controladores frente a
problemas de inestabilidad que se presentan, llevando a la
variable controlada a su punto de consigna en la mayor par-
te de la dinamica del sistema aunque, con la presencia de la
ultima perturbacion su respuesta llegue a ser inestable, de-
bido al variante tiempo muerto presente en el sistema. La
robustez con que esta configuracion de control actia se
puede comprobar al comparar cada uno de los valores de
IAE presentes donde los valores de los distintos controlado-
res empleados son superiores al PIDgp, aproximadamente
1,8 veces.

El controlador PIDjp aunque muestre un mejor com-
portamiento ante el primer cambio de consigna, disminu-
yendo el sobrepaso y con ello disminuyendo su sensibilidad
a la inestabilidad, se ve al igual que los anteriores regulado-
res, en una circunstancia desorganizada, en una oscilacion
sin llegar a estabilizarse, no logrando llevar a la variable
controlada a su respectivo valor deseado ante el siguiente
cambio de consigna.

La robustez que ofrece el controlador PIDRP (fig.10),
comparado con su antecesor (IMC), muestra gran similitud,
a pesar de que exista una discrepancia entre sus IAE. Po-
demos decir entonces que la “nueva cara”, en cuanto a sus
parametros de sintonia, que ha tomado el controlador PID
representado por el PIDgp es tan robusto como el IMC y
mucho maés eficiente que el PID convencional, logrando asi,
ser menos susceptible a caracteristicas de inestabilidad, pe-
ro no dejando de ser una estructura lineal lo cual se refleja
en la inestabilidad.
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Fig. 10. Respuestas de los controladores PID convencional, PIDgp ¢ IMC

Se puede observar en los modos de entonamiento para
cada uno de los controladores mostrados, que el PIDgp po-
see la ganancia mas baja entre los tres, lo cual verifica el
por qué de su comportamiento, menos agresivo en determi-
nadas situaciones ya mostradas.

La segunda deduccion que se obtiene al comparar los
valores de los parametros de ajuste obtenidos, resulta en
que las magnitudes no son lo mas aproximado a lo real (ga-
nancia mas alta y tiempo integral mas corto). Esta eleccion

arbitraria resulta de la experiencia que también indica que
el tiempo de derivacion debe ser menor al de integracion
(Smith y Corripio, 2004). Pero, lo que hemos podido obser-
var a través de las simulaciones efectuadas es que el contro-
lador PIDgp es el que presenta la mayor solidez ante la ines-
tabilidad que puede enfrentar el sistema de control, aunque
presente un perfil de sintonia totalmente opuesto a lo suge-
rido por la experiencia.

5.2 Desemperio del PIDgprp ante un proceso no lineal

Los controladores PID convencional y PIDgp han sido
disefiados a partir de procesos lineales; al cambiar uno o
cualquiera de los parametros del proceso controlado, la es-
tabilidad del sistema de control puede verse seriamente
afectada, tal como se ha mostrado en la fig. 10.

La contribucion que puede brindar la logica Difusa a
través del MFD (Modulo de Filtrado Difuso), en busca de la
solucion de esta desventaja, innata en la mayoria de los ca-
sos de los lazos de control y causadas por las inherentes no
linealidades de los procesos quimicos, puede verse reflejada
al implementar el controlador PIDgprp. Este nuevo contro-
lador es una estructura hibrida integrada por el controlador
PIDgp y el MFD donde la linealidad del controlador, lo cual
lo hace susceptible a problemas de inestabilidad ante proce-
sos altamente no lineales, se ve atenuada por la influencia
del MFD como agente actualizador-sintonizador de la cons-
tante de filtrado (:_r‘,- ).

En las figs. 11 y 12 pueden apreciarse como los con-
troladores PID convencional y PIDgp son incapaces de man-
tener el sistema de control estable. Por su parte, el controla-
dor PIDgprp es el unico que alcanza la estabilidad de dicho
sistema, ademas; cabe sefialar que el mas bajo valor de IAE
lo posee éste ultimo controlador (IAE=1741). El PID con-
vencional posee el mas bajo rendimiento de los tres contro-
ladores.

Es facil notar la superioridad que posee el nuevo con-
trolador hibrido PIDgprp, ante sus antecesores. La robustez
que presenta ante la fatiga hecha en el sistema a través de
continuos cambios de consignas y ademads, de los continuos
cambios en la perturbacion ocasionando un aumento conti-
nuo en el tiempo muerto. Ante todas estos eventos no de-
seados en el sistema el controlador hibrido se mostrd supe-
rior.
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Fig. 11. Respuestas de los controladores PID convencional y PIDgpgp
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Fig. 12. Respuestas de los controladores PIDgp € PIDgprp

La fig. 13 muestra el cambio en la constante de filtrado
del controlador PIDgprp 2 manera de compensar las no li-
nealidades del sistema. Se puede observar que las zonas
donde se produce un aumento de la constante de tiempo de
filtrado son las zonas especificas donde el sistema de reac-
cién se aleja del punto de consigna. Mientras que cuando la
accion de filtrado permanece constante implica que el filtro
difuso deja de actuar debido a que estamos obteniendo una
respuesta deseada del sistema de control; es decir, la varia-
ble controlada se acerca al setpoint.
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Fig. 13. Respuestas del MFD
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Fig. 14. Variacion en la Ganancia ¥ y el parametro de filtrado &« a conse-
cuencia del filtro difuso MFD

En la fig. 14 se muestra como son afectados cada uno
de los pardmetros de sintonizacion que se lograron obtener
para el controlador PIDgprp por la variacion continua de la
constante de filtrado. La constante de sintonia K, presenta
una disminucion en su magnitud para poder aplacar la agre-
sividad con que el sistema es atacado por medio de cambios
en la perturbacion g, y en el punto de consigna, mientras
que la variable de sintonia &, presenta un perfil totalmente
opuesto al parametro K.

5.2 Ecuaciones de sintonizacion SF1, sF2 y sF3

Esta investigacion ha tenido por objetivo adicional el
desarrollar tres ecuaciones de sintonizacion para los facto-
res de escalamiento presentes a la entrada y salida del MFD
en funcion de los parametros del proceso.

Se considera como criterio de optimizacion que la res-
puesta del sistema no debe poseer un sobrepaso mayor al
10% del cambio de set point cuando éste es efectuado.
Acorde con este criterio se obtienen los valores adecuados
de cada factor de escalamiento.

Para generar las ecuaciones de sintonizacion, los datos
recolectados fueron obtenidos de 64 optimizaciones que
persiguen como condicion el criterio antes sefialado. La op-
timizacion es realizada con el programa “Fminimax” y
“Isgnonlin”, ambas rutinas contenidas en Matlab 6.5. La
rutina “Fminimax” necesita de dos subrutinas adicionales
donde se declara la condicion de un sobrepaso no mayor del
10% y otra donde se especifica la funciéon a minimizar (el
IAE). La Tabla 4 muestra los parametros del modelo em-
pleados en tales simulaciones para asi dar generalidad a las
ecuaciones de sintonizacion sF1, sF2 y sF3.

Tabla 6. Parametros del modelo del proceso

Variables Valores
Kn [0,5 1,5 2,5 3,5]
Tm [1357]
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tom [0,5 2,5 4,5 4,5]

Para simular las no linealidades en la optimizacion, se
asume un modelo POMTM con las siguientes caracteristi-
cas:

Ganancia de la planta: K, = K,

Constante de tiempo de la Planta: 1, = 1,

Tiempo muerto de la planta: {,,=7,5,,

Para determinar cual de las variables es la més influ-
yente en cada uno de los factores de escalamiento, un anali-
sis de varianza es aplicado a los resultados de las optimiza-
ciones hechas. Se concluye de la misma manera para los
tres factores de escalamiento; el tiempo muerto, la constan-
te de tiempo del modelo y su debida interaccion R (tom.7m),
son los indicados para formular las expresiones que se
muestran a continuacion.

sF19%°=1,8482 — 0,54245 (1)) — 0,32926.(tom) +
0,15033.(R) — 0,003602.(t,,.R) — 0,01088.(t,.R) +
0,04304.(T,)* + 0,023804.(t,)* — 0,26017.abs(sen(ty, %)) —
0,51499.abs(sen(t,)*) - 0,060842.abs(sen(R)?) +
0,008544.sen(rm.R)2 +0,91 67.sen(tD.R)2

sF2 = 0,9380 + 1,3719.In(t,,) + 2,697.abs(cos(2.t,)) —
0,088192.abs(sen(R)) + 0,02061.(t,,.R) — 0,00343.(t,.R) —
0,23385.(t)" + 0,5679.abs(cos(t,)) + 1,3962.In(R) —
1,0199(R)"%

sF3 = -3,088 +2,2198.(t,,) + 0,5973.(t,) + 2,3544.(R) —
0,4087.(t,.R) + 0,3435.(t,.R) — 0,2223.(1,, — R)* +
0,2290.(t, — R)* + 4,908.abs(sen(ty, - R)?) —
2,6809.abs(sen(t, - R)?) — 2,4674.abs(sen(R?) - R)) —
2,6603.sen(t,,.R - R)2 +4,0722.sen(t,.R - t0)2

Empleando una regresion lineal multivariable denotada
por “Regress” en Matlab 6.5 las expresiones mostradas an-
teriormente son encontradas después de cierto niimero de
iteraciones. Los factores de correlacion para cada una de las
ecuaciones son: 0,9987; 0,9983 y 0,9999; respectivamente.

Adicionalmente, un analisis de los residuales, asi como
del factor de correlacion ajustado fueron realizados para
verificar que no se estaba incurriendo en ecuaciones.

6 Conclusiones

El uso de la l6gica difusa ha permitido modificar el va-
lor de la constante de filtrado en la estructura del controla-
dor PIDgp cuando la variable controlada se aleja del punto
de control. Esta particularidad le da al nuevo PIDgprp una
capacidad de superar problemas de inestabilidad presentes
en el sistema de control debida a la presencia de no lineali-
dades.

El incremento de la constante de tiempo del filtro del

controlador PIDgprp hace al controlador mas eficiente, tam-
bién cabe resaltar que debe realizarse un estudio que permi-
ta calcular el valor del filtro inicial una vez que haya ocu-
rrido cambios en el sistema; es decir, se recomienda una
continua actualizacién de los parametros que identifican al
proceso para asi evitar respuestas lentas por parte del
PIDgpep.

Hay que tener presente ademas, el rango de aplicabili-
dad que las ecuaciones mostradas en este capitulo poseen,
dicho rango se encuentra acotado por la matriz empleada
para las optimizaciones hechas.
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