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RESUMEN

Este proyecto tiene como objetivo disefiar una metodologia para sintonizar los
controladores PID del proceso de lavado de gas de regeneracion (P3-VO05) del area de
cataliticas II, refineria Esmeraldas. La propuesta empieza con la recopilacion de diagramas
P&ID (Diagramas de instrumentacién y procesos) para determinar la cantidad de lazos de
control que existen en la planta. Esto permite determinar los lazos criticos que intervienen
en el proceso del tambor P3-VO05; entre ellos, los lazos de disparo. En segundo lugar, se
determinan los lazos de control que operen en modo manual. La metodologia actual de
funcionamiento de los lazos que es aplicada por los operadores (expertos) es fundamental
para definir objetivos de sintonizacion en los lazos de control del sistema. Ademas, se
verifica el reporte de calibracion de transmisores, reporte de calibracion de valvulas,
dimensionamiento de valvulas, y se mide la eficiencia de los equipos asociados al sistema.
Finalmente, se obtiene el modelo del sistema MIMO, y debido a que el sistema es no lineal
se utiliza el ajuste automatico de sistemas de control PID en MATLAB usando funciones
de transferencia cuya estimacion del 85.99%, 82.38% y 84.31% para las variables de salida
de agua, de agua con SOSA vy gas, respectivamente garantizan un adecuado funcionamiento
del lazo, concluyendo que el modelo del sistema MIMO supera en una relacion de 3 a 1 al
sistema actual SISO. Se recomienda que se incluya en el programa de mantenimiento a los

intercambiadores, bombas y aplicar normas API para el disefio de nuevas bombas.

Palabras claves: <TECNOLOGIA Y CIENCIAS DE LA INGENIERIA>.
<SINTONIZACION DE LAZOS DE CONTROL>, <REFINERIA>, <SISTEMA DE
MULTIPLES ENTRADAS Y MULTIPLES SALIDAS (MIMO)>, <SISTEMA DE
SIMPLE ENTRADA Y SIMPLE SALIDA (SISO)>, <CONTROL PROPORCIONAL,
INTEGRAL, DERIVATIVO (PID)>, <MATLAB-(SOFTWARE)>.
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SUMMARY

The objective of this project is to design a methodology for tuning the PID controllers of
the regeneration gas washing process (P3-V05) of the catalytic area II, Esmeraldas refiney.
The proposal begins with the compilation of P & ID diagramas (instrumentation and
process diagrams) to determine the amount of control loops that exist in the plant. This
allows to determine the critical loops that intervene in the drum process P3-V05; between
them, the firing loops. Secondly, the control loops that operate in manual mode are
determined. The current methodology of operation of the ties that is applied by the
operators (experts) is fundamental to define objectives of tuning in the control loops of the
system. In addition, the transmitter calibration report, valve calibration report, valve sizing,
and the efficiency of the equipment associated with the system are measured. Finally, the
model of the MIMO system is obtained, and because the system in non-linear the automatic
adjustment of PID control systems in MATLAB is used using transfer functions whose
estimation of 85,99%, 82,38% and 84,31% for the variables of water, SOSA and gas,
respectively, guarantee an adequate operation of the loop , concluding that the MIMO
system model exceeds the current SISO system by a ratio of 3 to 1. It is recommended that
the exchangers, pumps and API standards are included in the maintenance program for the

design of new pumps.

KEYWORDS: <ENGINEERING SCIENCES AND TECHNOLOGY>, <CONTROL
LOOPS TUNING>, <REFINERY>, <MULTIPLE-INPUT AND MULTIPLE-OUTPUT
SYSTEM (MIMO)>, <SINGLE INPUT AND SINGLE OUTPUT SYSTEM (SISO)>,
<PROPORTIONAL-INTEGRAL-DERIVATIVE PROCESS CONTROL  (PID)>,
<MATLAB-(SOFTWARE)>
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CAPITULO I

1. INTRODUCCION

1.1 Antecedentes

Este trabajo de investigacion, presenta una metodologia de sintonizacion de controladores
PID MIMO de la seccion de lavado de gas de regeneracion que se efectua en el tambor P3-
V05 del area de cataliticas II de la refineria Esmeraldas. En un entorno de automatizacion
real, los sistemas son afectados por ruido, perturbaciones u otras condiciones ambientales que
provocan variaciones en sus valores de operacién (Visioli, 1999). La problematica de
controlar este tipo de procesos radica en la dindmica no lineal del sistema, grandes retardos
de tiempo e interaccion de sus variables. Por este motivo, es una practica comun que los
trabajadores operen con varios lazos de control en modo manual. Estos sistemas dependen
del conocimiento, destrezas y la rapidez de reaccion del operador para compensar

perturbaciones en el sistema.

La evaluacion que se desarrolla en este proyecto, analiza cada lazo de control descartando
problemas como dimensionamiento y rangos de instrumentos asociados, para sugerir ajustes

en la sintonizacion de los controladores PID.

El ajuste de los pardmetros PID en primera instancia es un gran error, debido a que se debe
identificar el tipo de sistema, las variables que intervienen en el mismo y los requerimientos
del operador. Se descartan si las fallas de funcionamiento se deben a la instrumentacion o al
disefio. Por lo tanto, previo a sintonizar los controladores, se verifica la calibracion de

valvulas y transmisores.

El indice de desempefio cuadratico aplicado al sistema de control actual y al controlador
propuesto indica que se puede mejorar el rendimiento en una relacién 3 a 1 de la planta
implementado un controlador PID MIMO.

1.2 Planteamiento del problema

Las nuevas tecnologias y la reduccion de personal en las plantas, han enfocado a los



ingenieros en control hacia los sistemas de informacion y han descuidado los conceptos
basicos de control. Es frecuente, encontrar lazos de control sintonizados incorrectamente u
operando en lazo abierto (Flota & Salinas, 2017, pag. 2). El ajuste de parametros es
frecuente en procesos industriales, no so6lo en los trabajos de puesta en marcha, sino
también cuando se detectan cambios sustanciales en el comportamiento del proceso

(Alcantara, 2011, pag. 23).

La ventaja de sintonizar correctamente un lazo de control (descartando problemas de los
componentes fisicos del sistema), es que toma acciones sobre alguna perturbacion que
afecte al sistema sin necesidad de la intervencion de un operador. Los operadores son los
encargados de supervisar el correcto funcionamiento del sistema, tipicamente a través de
sistemas HMI/SCADA. Otra potencial ventaja de un sistema de control sintonizado
correctamente radica en un adecuado rendimiento de los controladores que influyen
positivamente en la operacion del sistema de automatizacion, mejorando entre otras cosas,

eficiencia energética, estabilidad, etc.

En refineria Esmeraldas existe un operador de tablero para cinco diferentes procesos de
Cataliticas II (hidrotratamiento, unidad de reformado catalitico con regeneracion continua,
lazo de regeneracion), el lavado del gas de regeneracion (P3-V05) pertenece al proceso de
lazo de regeneracion. Refineria es operada las 24 horas del dia, los 365 dias del afio, y cada
8 horas hay rotacion de turno. Los lazos de control asociados al lavado de gas se
distribuyen en 3 entradas y 3 salidas, cada controlador trabaja de manera individual con
PID SISO, los valores de trabajo son entregados por el disefiador de la planta para que las
cataliticas II trabajen al 100%. Con el apoyo de los ingenieros de procesos deben recalcular
este valor de trabajo y operar la planta en un porcentaje menor en caso de algun dafio en los
equipos o algin otro requerimiento de la refineria. La planta es creada para entregar una
cierta cantidad de producto, por ejemplo la CCR tiene una capacidad de 13000 bpd (barriles
por dia) de gasolina, por lo tanto todos sus subprocesos deben trabajar para que se cumpla
el disefio. En cuanto al control se considera que es necesario realizar algunos estudios para
determinar cudl es el controlador que mejor se acopla a cada subproceso, por lo cual en la
presente investigacion se propone simular un controlador PID MIMO. Con la mejora en la
sintonizacion de lazos, los potenciales beneficios son: reduccion de costos de operacion, de

mantenimiento, evitar productos fuera de especificacion de la norma.

1.3 Justificacion

Este trabajo de investigacion pretende mostrar una metodologia detallada para la
2



sintonizacion de los parametros de los lazos PID MIMO del area de cataliticas 11 de la

refineria Esmeraldas.
La metodologia descrita en el presente documento demuestra que el indice de desempeio o
error cuadratico del control PID MIMO es menor que el desempefio actual del control PID

SISO, un mejor control aumenta la fiabilidad, mejora el rendimiento del sistema y evita el

desgaste de los instrumentos por una incorrecta reaccion a las perturbaciones.

1.4 Objetivos

1.4.1 Objetivo general

Disefiar una metodologia de sintonizacion de los controladores PID del proceso de lavado

de gas de regeneracion (P3-V05) del area de cataliticas II, refineria Esmeraldas.

1.4.2 Objetivos especificos

Evaluar el funcionamiento de los controladores de la planta utilizando el indice de desempefio

cuadrético.
e Identificar las variables que afectan al lazo de control.

e Comprobar que los instrumentos pertenecientes al lazo de control se encuentren

dimensionados correctamente, para descartar problemas en la sintonizacion de lazos.

e Realizar la evaluacion de cada lazo de control y en caso de ser necesario sugerir las

nuevas constantes para mejorar la sintonizacion dellazo.

e Determinar la dindmica del proceso en el lavado de gas de regeneracion (P3-V05).

1.5 Hipotesis

La metodologia para el disefio y sintonizacion de controladores PID MIMO del proceso de
lavado de gas de regeneracion producido en el tambor P3-V05, del area de cataliticas 11, de
refineria Esmeraldas, tendra mejor desempeiio, ya que el error cuadratico sera menor que el

controlador PID SISO actualmente implementado.



CAPITULO IT

2. MARCO DE REFERENCIA

2.1 Metodologia propuesta

Se obtiene el modelo del sistema con los datos histéricos que se encuentran almacenados
en el servidor PHD posteriormente se identifica, analizar la respuesta y finalmente se

sintoniza.

Estado del arte: El estado del arte describe brevemente diversos trabajos realizados

con controladores PID, y multivariable PID.

Etapa de obtencion de datos: Se obtienen los datos historicos del servidor PHD, los
datos tienen que cumplir las variaciones necesarias para obtener el modelo mas

cercano al real.

Etapa de revision de equipos asociados a los lazos de control: Se estudia la eficiencia para
el intercambiador, comparacion de bombas instaladas con las solicitadas por el disehador

de la planta, disefo de valvulas de control, y mantenimiento de los transmisores.

Etapa de simulacion: Se identifica el modelo usando codigo estructurado, se analiza la

respuesta del modelo identificado, y posteriormente se sintoniza en SIMULINK.

Analisis de resultados: Para el analisis de resultados se utiliza el error de estado cuadratico,

se compara con el modelo actual implementado en refineria Esmeraldas.

2.2 Estado del arte

A continuaciéon se describe brevemente algunos trabajos vinculados con control

multivariable y controladores PID:

Cova (2005) presenta un enfoque descriptivo del control PID y concluye que dicho control

4



en sus diferentes aspectos brinda un extenso campo de investigacion y desarrollo al

profesional interesado (pag. 44).

Parra (2007) presenta un disefio e implementacion de controladores PID industriales en la
cual compara entre una técnica multilazo y multivariable, concluyendo que no se observa
mucha diferencia en los resultados obtenidos porque el sistema de control multilazo trabaja
satisfactoriamente, lo que indica que la interaccion entre las variables controladas no es del

todo relevante como para desintonizar la operacion del sistema de control (pag. 84).

Huilcapi (2015) presenta un disefio de un algoritmo de control inteligente utilizando logica
difusa comparado con un algoritmo PID, para su implementacion en un sistema
multivariable no lineal bola y plato. Concluyendo que el algoritmo de control difuso
implementado para la plataforma electromecanica del sistema bola y plato, presenta
menores errores de aproximacion a la referencia fijada para los angulos de inclinacion alfa
y beta que los algoritmos clédsicos PID, y PD, esto confirma la eficiencia del control difuso
multivariable ante sistemas no lineales de dificil modelamiento analitico, como lo es el

sistema bola y plato (pag. 122).

Muttu (2015) elabora el disefio e implementaciéon de un proceso SISO y MIMO con un
controlador PID para el tanque acoplado y concluye que el proyecto puede aplicarse para
varios tanques no-lineales como tanques esféricos. El estudio no s6lo se puede aplicar para
dos tanques, pero es aplicable para tres tanques e incluso cuddruple sistema de tanque (pag.

61).

Ziegler & Nichols (1942) realiza el desarrollo de una metodologia para el ajuste de
controladores PID, basada en una serie de ensayos y simulaciones. Como conclusion se
demostro que los ajustes del controlador se pueden obtener de la curva de reaccion, y sera
posible que el disefiador del equipo pueda obtener la curva aproximada desde la reaccion
para ciertas aplicaciones y determinar los ajustes del regulador incluso antes de que se

construya el equipo (pag. 765).

Alfaro (2003) propone una metodologia para el ajuste de controladores Pl y PID, la cual
funciona tanto para sistemas con respuesta monotonica como para sistemas
subamortiguados. La metodologia se basa en la asignacion de polos y ceros que permite
un ajuste sistematico de la ganancia para cumplir con especificaciones de régimen

transitorio, incluyendo la no existencia de sobrepasos (pag. 13-29).



Tumbaco y Viia (2015) presentan el disefio e implementan una planta didactica industrial
con aplicaciones para el control de nivel en un reservorio, para el laboratorio de
automatizacion industrial. Concluyen que el método PID Ziegler y Nichols aplicado para
conseguir el control de nivel en los reservorios comparado con otros métodos es de baja
dificultad, debido a que se basa en los resultados producidos por la planta; es decir, sélo se
estudia el comportamiento de la sefial de salida. Se propone una practica sobre los

controles PID para una mejor comprension del alumnado (pag. 95).

Alarcon y Lajo (2013) disefio de un controlador PID con interfaz grafica de control para un
sistema de equilibrio bi-hélice, y determinaron un controlador PID de mejores prestaciones

al inicial, y controlaron de forma eficiente el sistema de equilibrio planteado (pag. 9).

Araki y Taguchi (2003) presentan Controladores PID de dos grados de libertad (2DOF), e
indican que el controlador PID 2DOF puede resolver el problema del regulador PID
convencional que no ajusta la respuesta de perturbacion y la respuesta de set-point en la
mayoria de los casos de importancia practica. Este problema no fue muy importante en los
primeros dias de la aplicacién de PID cuando el cambio de la variable de punto de ajuste no
fue requerido muy a menudo, pero es muy importante en la practica moderna de control del

proceso donde el cambio del set-point se requiere con frecuencia (pag. 409).

Arroyo, Pinzon y Diaz (2011) realizan una comparacion de diferentes técnicas de control
en tiempo real aplicado a la variable temperatura. Se implementaron diferentes estrategias
de control que incluyen el controlador on-off, el PID, el PID con accion antiwindup y el
controlador predictivo (MPC). En el caso del controlador PID se ajustd por el segundo
método de Ziegler-Nichols, el cual fue mejorado, modificando levemente la posicion de los
ceros que introduce en controlador, reduciendo el tiempo de establecimiento del sistema en
lazo cerrado. Adicionalmente se agregd una accion antiwindup para mejorar la respuesta
del sistema y lo cual se obtuvo en los resultados experimentales que el control PID
antiwindup el cual tiene un mejor comportamiento respecto al PID clasico y al control on-
off esto se evidencia en un menor sobreimpulso y menor tiempo de establecimiento (pag.

9).

Benitez, Garcia, Fernandez, Morales y Rivas (2014) realizan la evaluacion de estrategias de
control para regular la variacion de la temperatura en un horno de la refineria Nico-Lopez,
en este articulo se obtuvo dos modelos, uno de primer y otro de tercer orden con retardo
que representan una buena aproximacion de proceso real, cuantificado por medio del %FIT

(porcentaje de ajuste). La mejor estimacion para el caso del modelo de primer orden fue la
6



que se obtuvo con el método de Cecil Smith. El controlador con lazo de prealimentacion de
la perturbacion fue la estrategia que mejor rechaza las variaciones de carga. Las estrategias
analizadas no pueden ser usadas satisfactoriamente para variaciones en el retardo
superiores al 45%, ya que en estas por lo general se ve afectado el indice de robustez del
controlador. Sin embargo todas las estrategias, incluyendo al PS (predictor de Smith),
aunque deterioran su respuesta tanto para cambios de consigna como ante perturbaciones,
si resultan en un controlador estable en lazo cerrado cuando las variaciones no exceden el
15% del retardo de referencia. La propuesta de sistema de control final simulada, demostro
ser adecuada para controlar la temperatura de salida del horno cuando se encuentra
sometido a perturbaciones y variaciones en el retardo, propiciando un ajuste simple e

independiente de la robustez del controlador (pag. 10).

2.3 Refineria de petréleo

El proceso de refinacion de petroleo comienza con la destilacion, o fraccionamiento, de los

crudos en grupos de hidrocarburos separados.
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Figura 2.1. Etapas de Refinacion de Crudo

Fuente: http://www.monografias.com/trabajos36/refinacion-petroleo/Image6166.gif
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Los productos resultantes estan directamente relacionados con las caracteristicas del petroleo
crudo que se procesa (Kraus, 2012, pag. 78.2). La Figura 2.1 indica las etapas de refinacion del
crudo, el proceso consta de varias etapas, por lo que es comun observar en las plantas

numerosas torres, equipos y tuberias.

2.3.1 Reformado catalitico continuo (CCR)

Los reactores siempre estan regenerando catalizador (el catalizador rompe las largas cadenas de
hidrocarburos liquidos con alto punto de ebullicion para obtener moléculas mucho mas cortas y
utiles), el fin es mantener siempre alta la actividad del catalizador, la distribucion de los

productos en el sistema de reformado se mantiene constante.

En los procesos no continuos, la actividad del catalizador disminuye a lo largo del ciclo de
regeneracion y debe aumentar la temperatura para mantener las propiedades deseadas del
reformado. A medida que la temperatura aumenta, disminuye el rendimiento, la produccion
de hidrocarburos livianos y aumenta el coque. El coque es una forma de carbén sélido
producido mediante la descomposicion térmica y la polimerizacion de hidrocarburos liquidos
pesados derivados de la refinacion de crudo. Los catalizadores del reformado estan sujetos a
envenenamiento por sulfuro de hidréogeno y otros compuestos de azufre, nitrégeno y
oxigeno. Por lo tanto, la alimentacion de nafta debe ser pre procesada en una operacion
intermedia de hidrotratamiento para remover impurezas antes del reformado. La mayoria de
la carga del reformador es nafta virgen (sin craqueo o sin ruptura de cadenas de
hidrocarburos), de la unidad de destilacion atmosférica, sin embargo, otras naftas con
puntos de ebullicién adecuados pueden aceptarse luego de ser hidrotratadas para eliminar los

venenos del catalizador y para saturar los materiales olefinicos no deseados (Gonzalez, 2010,

pag. 2).

El proceso de reformado de nafta es un contribuyente muy importante en la rentabilidad de una
refineria de petrdleo. Este proceso continuara siendo una parte fundamental para alcanzar
las caracteristicas cambiantes de los productos refinados en el futuro (Gonzalez, 2010, pag.

2).

2.3.2 Proceso de lavado de gas de regeneracion (P3-V05)

El propésito de este proceso de lavado de gas es de remover cloruros y otros compuestos

corrosivos del sistema. La Figura (2.2) muestra el esquema del tambor P3-V05 en la



pantalla HMI (interfaz hombre méquina).
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Figura 2.2. Tambor de lavado P3-V05

Fuente: HMI refineria Esmeraldas

La refineria Esmeraldas consta de sistemas de control tipo SISO (simple entrada y simple
salida), controlando una variable a la vez. En la metodologia desarrollada se controla tres
variables de entrada y tres variables de salida desarrollando un sistema MIMO (multiples

entradas y multiples salidas) para el sistema P3_VO05.

Las variables de entrada y salida son:

. Entrada 1: Presion de gas quemado (P3-PD-6).

. Entrada 2: Flujo de agua con sosa caustica (P3-F-018).
. Entrada 3: Flujo de agua tratada (P3-FT-008).

. Salida 1: Presion de gas quemado (P3-P-016).

. Salida 2: Nivel de agua con sosa caustica (P3-L-021).
° Salida 3: Nivel de agua tratada (P3-L-020).



2.4 Sistema de bombeo

Para transportar un fluido de un lugar a otro, se necesita disponer de una cantidad de energia
para vencer la diferencia de presion, altura o velocidad entre origen y destino. Cuando se trata
de liquidos que no disponen de esta energia, es necesario transmitirla por medio de elementos

mecanicos externos denominados bombas (José Gonzalez Pérez, 2005, pag. 40).

2.4.1 Bomba centrifuga

Las bombas centrifugas consisten en un rodete montado sobre una carcasa o voluta tal como se
muestra en la Figura (2.3). El liquido entra en el centro del rodete y es acelerado por el giro de
este, la energia cinética del fluido se transforma en energia potencial a la salida. Generalmente

los materiales de construccion son de fundicion de hierro o acero al carbono.
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Figura 2.3. Partes de una bomba centrifuga

Fuente: https://image.slidesharecdn.com/presentac1-091012210024-phpapp01/95/presentac1bombas-
41728.jpg?cb=1255381410

2.4.2 Bombas de dosificacion

En la Figura (2.4) se muestran los puntos de baja y alta presion de las bombas de dosificacion.
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Figura 2.4. Partes de una bomba centrifuga

Fuente: http://www.aficionadosalamecanica.net/images-inyecc-direc/bomba-carrera-descend.jpg
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Las bombas de dosificacion son accionadas por actuadores neumaticos o electronicos y
utilizadas, principalmente, en el envio de cantidades precisas de liquidos para mezclas, en casos
tales como el control de pH, tratamiento de aguas, adicion de productos en la industria
alimenticia, entre otros., aplicaciones que se caracterizan por bajos caudales, altas presiones,

altas viscosidades, entre otros (Solé, 2011, pag. 496).

2.5 Intercambiadores

El intercambiador de calor es un equipo de transferencia de calor empleado en los procesos
quimicos con la finalidad de intercambiar calor entre dos corrientes de un proceso. Para calentar
un fluido, se emplean calentadores haciendo uso de vapor de agua, o en el caso de refinerias de
petrdleo, el aceite caliente recirculado cumple la misma funcién. Los enfriadores cumplen
funciones opuestas a la anterior, empleandose agua y aire como medios principales de

refrigeracion (Gonzales, 2002, pag. I1.1).

2.5.1 Intercambiador segun los procesos de transferencia

A continuacion se presenta los tipos de intercambiadores de acuerdo al proceso de

transferencia:

2.5.1.1 De contacto directo

En este tipo de intercambiador, el calor es transferido por contacto directo entre dos corrientes
de distintas fases (generalmente un gas y un liquido de muy baja presion de vapor) facilmente
separables después del proceso de transferencia de energia; como ejemplo se tienen las torres de
enfriamiento de agua con flujo de aire. El flujo de aire puede ser forzado o natural (Gonzales,

2002, pag. 11.3).

2.5.1.2 De contacto indirecto

En los intercambiadores de tipo contacto indirecto, las corrientes permanecen separadas y la
transferencia de calor se realiza a través de una pared divisora, o desde el interior hacia el
exterior de la pared de una forma no continua. Cuando el flujo de calor es intermitente, es decir,
cuando el calor se almacena primero en la superficie del equipo y luego se transmite al fluido
frio se denominan intercambiadores tipo transferencia indirecta, o tipo almacenador o

sencillamente regenerador (Gonzales, 2002, pag. 11.3).
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2.5.2 Intercambiador 1-1
La Figura (2.5) representa un intercambiador de haz de tubos y coraza. A este intercambiador se
lo denomina tipo 1-1, por tener un solo paso por la coraza y un solo paso por los tubos

(Henriquez, 2010, pag. 289).

Fluido Frio Te2

il
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.
| T
|

Fluido Caliente ~ Tf2

Figura 2.5. Intercambiador 1-1

Fuente: https://image.slidesharecdn.com/intercambiadoresdecalor-130615173948 phpapp02/95/intercambiadores-de-
calor-  9-638.jpg?cb=1371318170

En general, el intercambiador de calor de coraza y tubos tiene unas placas (cabezales) en donde
se fijan los tubos por ambos extremos, mediante soldadura u otro tipo de fijacion; este tipo de
construccion tiene un bajo costo inicial, pero s6lo se puede utilizar para diferencias pequenas de
temperatura entre el fluido caliente y el frio, puesto que no se ha hecho ninguna prevision para
evitar las tensiones mecanicas de origen térmico debidas a la dilatacion entre los tubos y la

coraza (Henriquez, 2010, pag. 301).

Otra desventaja consiste en que el montaje del haz de tubos no se puede desmontar para su
limpieza; estos inconvenientes se solucionan facilmente haciendo que una de las placas de tubos
esté fija, mientras que la otra se sujeta mediante pernos a un cabezal flotante que permite el
movimiento relativo entre el haz de tubos y la coraza; la placa de tubos flotante esta sujeta con
mordazas entre la cabeza flotante y unas bridas, de modo que es posible retirar el haz de tubos

para su limpieza (Henriquez, 2010, pag. 301).
2.6 Instrumentacién

Se describe a la instrumentacién como un grupo de elementos que sirven para medir, transmitir

y controlar variables de presion, temperatura, nivel, flujo entre otras, para optimizar procesos.
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2.6.1 Transmisoresy protocolos

Los transmisores asociados al recipiente P3_VO05 utilizan protocolo HART y trabajan con la

seflal electronica normalizada de 4 a 20 mA.

2.6.1.1 Protocolo HART

El protocolo HART (Hight way Addresable Remote Transducer) fue desarrollado
originariamente por la firma Rosemount pero, dada su gran aceptacion, ha sido extendido a
muchos otros fabricantes. Rosemount cre6 la fundacion HART a la que se han adherido decenas

de fabricantes de todo el mundo (Creus, 2010, pag. 71).

2.6.1.2 La serial electronica

Normalizada es de 4 a 20 mA de corriente continua, si bien se utilizan de 1 a 5 mA c.c.,de 10 a

50 mA c.c. y de 0 a 20 mA c.c. (Creus, 2010, pag. 61).

2.6.2 Medicion de presion

La presion siempre se mide respecto a una referencia o valor patron, la cual puede ser el vacio
absoluto u otra presidon como en el caso mas comun en que se trata de la presion atmosférica.
Seglin la referencia de presion utilizada se le dan nombres distintos a las medidas de presion

(Dulhoste, 2014, pag. 1).

o Presion absoluta: Es la presion referida al vacio absoluto.

o Presion manométrica: Es la presion referida a la presion atmosférica.

o Presion de vacio: Es la presion referida a la presion atmosférica pero por debajo de ella.
o Presion diferencial: Es la diferencia entre dos presiones.

o Presion atmosférica: Es la presion ejercida por el peso de la atmdsfera sobre la tierra.

o Presion barométrica: Es la medida de la presion atmosférica la cual varia levemente con

las condiciones climaticas (Dulhoste, 2014, pag. 1).

2.6.3 Medicion de caudal

En los procesos de la refineria Esmeraldas la medicion de caudales de liquidos y gases se los

realiza mediante una placa orificio y un transmisor de presion diferencial.
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2.6.3.1 Placa orificio

Consiste en una placa perforada que se instala en la tuberia, esto provoca que el flujo se
contraiga conforme se aproxime al orificio y después se expande al diametro total de la tuberia.
La corriente que fluye a través del orificio forma una vena contracta y la rapida velocidad del

flujo resulta en una disminucion de presion hacia abajo del orificio (Vicencio & Gomez, 2015,

pag. 6).

Excéntrica Segmentada Concéntrica

Figura 2.6. Tipos de placa orificio

Fuente:http://fluidos.eia.edu.co/hidraulica/articuloses/medidores/p_ori

ficio/tipos%20de%20placas_archivos/image001.gif

En la Figura (2.6) se representan las placas excéntrica, segmentada y concéntrica. La placa de
orificio segmentada se utiliza para fluidos con particulas en suspension, la concéntrica para
liquidos y la excéntrica para gases donde los cambios de presion implican condensacion

(Vicencio & Gomez, 2015, pag. 9).

La principal ventaja de utilizar una placa orificio es el costo, ademas que es facilmente
reproducible, facil de instalar, desmontar, y que con ella se consigue un alto grado de exactitud

(Vicencio & Gomez, 2015, pag. 8).

2.6.3.2 Transmisor diferencial de presion

La forma mas habitual para la medida de caudal es el conjunto formado por placa de orificio
conceéntrico y transmisor diferencial de presion. El elemento final de control de lazo suele ser la
valvula automatica situada aguas debajo de la placa orificio. Normalmente una placa orificio de
coloca delante de la valvula automatica para que la presion en el punto de medida sea constante
y, de esta manera, eliminar errores de medida que se pueden producir debido a la caida de

presion que origina la valvula automatica (Sanchez, 2013, pag. 10). El transmisor de presion
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diferencial es un dispositivo que registra la presion de flujo antes y después de una restriccion
del diametro, ocasionada intencionalmente a la tuberia por la cual circula un fluido.

El principio de operacién del medidor de orificio esta basado en la relacion que existe entre la
velocidad de flujo y la caida de presion, es decir; “La pérdida de presion causada por restriccion

del diametro es proporcional al cuadrado de la velocidad de flujo” (Vicencio & Goémez, 2015,

pag. 2).

2.6.4 Medicion de nivel

La medicion de nivel de liquidos es una de las variables que se encuentra con mas frecuencia en
la industria, el nivel en los recipientes es primordial para la operacion del proceso, los

transmisores de nivel en el recipiente P3 V05 son de tipo desplazador.

2.6.4.1 Transmisor de nivel por desplazador

Es una medicion de nivel sencilla en cuanto a la tecnologia. EI método consiste en el
desplazamiento de un flotador, boya o cuerpo flotante basado en la diferencia entre el peso del
flotador y la fuerza de flotacion hacia arriba que el medio ejerce sobre el cuerpo de
desplazamiento. La fuerza de flotacion hacia arriba depende del volumen del cuerpo de
desplazamiento, la densidad relativa y el nivel del medio. Obviamente, para que el cuerpo se
desplace, debe ser mas pesado que el medio. La fuerza diferencial se transmite a un medio de
transmision basado en un sistema de barra de torsion, acoplado a un transductor que transforma
la fuerza en una sefial acondicionada y estandar, siendo esta habitualmente de 4-20 mA. Lo mas
habitual es montar un desplazador en un tubo portante y colocarlo externamente en el tanque,
con el fin de mejorar las condiciones de mantenimiento, calibracion y estabilidad del producto

(Ramos, 2014, pag. 3.4).

2.6.5 Valvulas de control

La valvula automatica de control generalmente constituye el ultimo elemento en un lazo de
control instalado en la linea de proceso y se comporta como un orificio cuya seccion de paso
varia continuamente con la finalidad de controlar un caudal en una forma determinada

(Espinosa, 2011, pag. 227).

Es importante determinar el tamafio de la valvula de control. Los beneficios radican en un

beneficio técnico-econdomico, porque el subdimensionamiento trae por consecuencia una mala
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operacion del lazo de control y posibles pérdidas en la produccion, aunque el costo de la valvula
sea menor. En caso contrario un sobredimensionamiento implica una subutilizacién en el
trabajo de la valvula, los asientos al trabajar muy pegados se deteriorar con rapidez, y aumenta
el costo de la valvula (Espinosa, 2011, pag. 227). A continuacion se definen los conceptos mas

importantes para una valvula de control:

2.6.5.1 Coeficiente Cv de la valvula

Indica el indice de capacidad de la valvula, no solo se refiere a tamafio, sino también a la

cantidad de fluido que pasa por la valvula (Espinosa, 2011, pag. 228).

2.6.5.2 Transductor Corriente/Presion

En general un transductor es un dispositivo que convierte una forma de energia en otra, tal
como un micréfono, una termocupla, o en este caso el convertidor corriente (4 a 20 mA) a
presion (3 a 15 PSI) (Espinosa, 2011, pag. 228). La Figura (2.7) indica la conexion de un

transductor de corriente a presion con una valvula de control.

Conversor de
comiente a presicn
o P >
Controlador Valvula neumatica
programable de control

Figura 2.7. Conexion general de una

véalvula de control

Fuente:http://www.sapiensman.com/neumatica/images

/conversor%20IP.jpg

2.6.5.3 Valvula de Globo

Llamada asi por disponer de un obturador en forma de globo, se caracteriza porque el flujo de
entrada o salida es perpendicular al eje del obturador. Y pueden ser de simple asiento, doble

asiento y de obturador equilibrado (Solé, 2011, pag. 364).

Las valvulas de simple asiento, que cierran en contra de la presion del proceso, precisan de un
actuador de mayor tamafio. Por lo tanto, se emplean cuando la presion diferencial del flujo es
baja y se precisa que las fugas, a través de la valvula con el obturador en posicion de cierre,

sean minimas. El cierre estanco se logra con asientos provistos de una arandela de teflon o de
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otros materiales blandos (Solé, 2011, pag. 362).

En la valvula de doble asiento, o de simple asiento con obturador equilibrado, la fuerza de
desequilibrio desarrollada por el fluido a través del obturador es menor que en la valvula de
simple asiento. Esto es debido a que, en la valvula de doble asiento el fluido actua en sentidos
contrarios sobre los obturadores, y en la valvula con obturador equilibrado lo hace por encima y
por debajo del tnico obturador. Por este motivo se emplean en valvulas de gran tamafio o bien
cuando deba trabajarse con una alta presion diferencial. En posicion de cierre, las fugas a través
de la valvula son mayores que en la valvula de simple asiento, debido a que es mecanicamente
imposible que el doble actuador asiente perfectamente sobre los dos asientos (Solé, 2011, pag.

362).

Como dato orientativo, puede sefialarse que segin la norma ANSI/FCI 70-2-2006, las fugas
admisibles son del 0.01% del caudal maximo de la valvula de simple asiento y de 0.1% en la

valvula de doble asiento (Solé, 2011, pag. 414).

2.7 Diseiio de la metodologia de sintonizacion del PID

El control proporcional integral derivativo (PID) es la estrategia de control mas usada en las
aplicaciones industriales; se estima que mas del 90% de los lazos de control utilizan control PID
dado que es una estrategia simple, efectiva y no requiere una gran fundamentacion tedrica para

su utilizacion en los procesos cotidianos (Lozano, Rodriguez, & Giraldo, 2012, pag. 35).

En la metodologia para sintonizar los controladores PID se determina el ajuste de los

pardmetros (Kc, Ti, Td) de un sistema MIMO, a continuacion se describen los pasos a seguir.

2.7.1 Identificacion de sistemas

La identificacion de sistemas intenta resolver el problema de construir modelos matematicos de
sistemas dindmicos basados en datos observados de los mismos. Es decir, se conoce
identificacién como la técnica de construir un modelo a partir de las variables medidas del
proceso: entradas o variables de control, salidas o variables controladas y, posiblemente,
perturbaciones. Con el objetivo de modelar sistemas, se propone tres formas distintas de utilizar

los métodos de identificacion:
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Considerar distintas aproximaciones para estructurar el problema, seleccionando las sefiales
de interés, determinar el grado de linealidad, etc.

Construir un modelo que describa el comportamiento entre las entradas y salidas, sin
considerar el comportamiento fisico.

Utilizar los datos para determinar los parametros no conocidos del modelo fisico obtenido a
base del estudio de propiedades y leyes fisicas del proceso estudiado. La identificacion de
un sistema conlleva una serie de actividades y herramientas, las cuales pueden ser descritas

en la Figura (2.8). (Karel, 2011, pag. 2).

Diseio del
experimento de
identificacion

]

Decidir el tipo de sefiales de excitacion, el mejor
periodo para adquirir datos, la cantidad de datos
necesarios, etc.

v

Selecciéon del tipo de

Seleccion del tipo de modelo dado por su

estructura del modelo

modelo ’ conocimiento
Observacion y mejora .
de la calidadyde Ijos > Observar y reparar los datos erréneos, filtrar
datos capturados frecuencias, eliminar offsets, etc.
Determinacion de la Se requiere conocer los tipos de modelos a
| utilizar: continuos, discretos, linealidad, regresion,

etc.

v

Eleccion de un criterio

Expresar la calidad del modelo obtenido

v

Estimacion de los
parametros

Calcular el valor de los parametros.
Generalmente dominio temporal o frecuencial.

v

Validaciéon del modelo

Determinacion si el modelo identificado es
suficientemente representativo del proceso
estudiado.

>

Figura 2.8. Etapas para la identificacion de un sistema

Realizado por: Katherine Aguilar

En el diseiio de experimentos, las consideraciones econdémicas juegan un rol importante al
momento de adquirir datos en procesos industriales, obligando la eleccion de una técnica que
sea la mas rentable. Algunas técnicas son muy sencillas, a fin de que la obtencion del modelo
sea mas sencilla. Estas técnicas, sin embargo, requieren que los experimentos se usen entradas
preestablecidas de manera precisa: pulsos, sinusoides, etc. Adicionalmente, es necesario que el
experimento utilice sefiales que exciten todos los modos del sistema. Otra consideracion a
tomar en cuenta es la posibilidad de no poder identificar un sistema en bucle abierto, sino que

haya que hacerlo en bucle cerrado.
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La seleccion del tipo de modelo viene dada por el conocimiento que se tenga del proceso y de
las perturbaciones que se tengan que tomar en cuenta. Dependiendo del conocimiento de la
planta, los sistemas pueden clasificarse en escala de grises: modelos de caja blanca, modelos de
caja gris y modelos de caja negra. Los modelos de caja blanca presentan el caso donde la planta
es completamente conocida y es posible construir el modelo a partir de conocimiento adquirido
y de sus componentes fisicos. Los modelos de caja gris presentan ciertos parametros que
pueden ser modelados con exactitud, pero con otros que necesitan ser determinados a partir de
la observacion de datos de respuesta. Finalmente, los modelos de caja negra no permiten
obtener o usar una idea fisica de la parte interna de la planta, forzando a usar estimacion para
conocer un equivalente matematico en base a valores de entrada y salida. Esta categorizacion es
una vista simplificada, en la realidad, es usual aplicar una combinacion de estos modelos para

encontrar un modelo general.

Los modelos de caja negra son capaces de representar cualquier sistema, tratandose en la
mayoria de los casos de estructuras parametrizadas con la suficiente flexibilidad como para
poder acomodar los datos observados de una gran cantidad de sistemas diferentes. Los modelos
de caja negra no son obtenidos (total o parcialmente) de la aplicacion de leyes, al contrario, la
constitucion de estos se basa de las observaciones realizadas al sistema para seleccionar una
ventana de parametros. Esta ventana de valores se elige de manera que el modelo resultante se
acomode a las observaciones disponibles. Los modelos de caja negra son frecuentemente
usados ya que no requieren detener la planta para determinar caracteristicas de la misma (Figura
(2.9)). Adicional a esto, los modelos de caja negra se usan para tareas de regulacion,
mejoramiento de sistemas en funcionamiento y como paso inicial, para aprender mas acerca del

proceso.

Entrada PROCESO Salida

A

Retroalimentacion |«

Figura 2.9. Representacion de un modelo de caja negra

Realizado por: Katherine Aguilar

El desarrollo de modelos de sistemas dinamicos no lineales a partir de sistemas de caja negra ha
sido llevado a cabo usando distintos enfoques, no existiendo hoy en dia un tnico marco para la
construccion de los mismos. Muchas veces es requerido acudir a procedimientos prueba-error,
pero aun asi la mayoria de ocasiones es mas rapido que si se conociera los procesos internos del

sistema. La evidente desventaja de estos procedimientos es que el entendimiento del sistema no
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se mejora, por ende, no se puede explicar como funciona.

La observacién y mejora de la calidad de los datos implica determinar los mejores periodos
obtenidos de la experimentacion. Normalmente, los sistemas contienen perturbaciones externas
e internas que producen algln tipo de error, requiriéndose el uso de filtros para suprimir el ruido

o datos no deseados previos a la identificacion.

La determinacién de la estructura del proceso establece distintas maneras de representar
matematicamente un sistema. Las mas conocidas son la respuesta impulsional, la respuesta ante
el escalon, la funcion de transferencia y la representacion en espacio de estados (Vilanova &
Visioli, 2012).

La respuesta impulsional que se muestra en la Ecuacion (2.1) es también conocida por la

secuencia de ponderacion o modelo de convolucion (Bordons, 2007, pag. 42).
WO =X (i) (21

Haciendo referencia a la Ecuacion (2.1), hl- son los valores muestreados obtenidos al someter al

proceso a un impulso unitario de amplitud igual al periodo de muestreo. En la Ecuacion (2.2) la
suma es truncada y solo se consideran N valores (por tanto solo permite representar procesos

estables y sin integradores), teniendo (Bordons, 2007, pag. 241):
Yy =27 hu(t—i)=H(z"u() (22)

Donde H(z')=hz"'+hz? +..+h,z". Un inconveniente con este método es la cantidad

de parametros que necesita, ya que N suele ser un valor elevado (de orden 40-50). La

prediccion vendra dada por la Ecuacion (2.3) (Bordons, 2007, pag. 241).
Pe+k)=D" hu(t+k—i|t)=H(z"Yu(t+k|1) (2.3)

Este método es ampliamente aceptado en la practica industrial debido a que es muy intuitivo y
no requiere informacion previa sobre el proceso, con lo que el procedimiento de identificacion
se simplifica, a la vez que permite describir facilmente dinamicas complejas como base no

minima o retardos (Bordons, 2007, pag. 241).
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y()

L t+1 t+2 +N

Figura 2.10.Respuesta impulsional
Fuente: (Bordons, 2007)

t o+l 42 - .- t+N

Figura 2.11. Respuesta ante escalon

Fuente: (Bordons, 2007)

La respuesta al escalon (Figura (2.10)) es muy similar a la respuesta impulsional, a diferencia
que la senal de entrada es un escalon (Figura (2.11)). Para sistemas estables se tiene la respuesta

truncada que es representada por la Ecuacion (2.4) (Bordons, 2007, pag. 242).
YO =y, + 2 & Ault—i) =y, + Gz~ 2z Yu(t) (2.4)

donde las g; son los valores muestreados ante la entrada en escalony Awu(t) =u(t) —u(t—1)

, como se muestra en la Figura (2.11). El valor de ), puede tomarse O sin pérdida de

generalidad, con lo cual el predictor sera la Ecuacion (2.5) (Bordéns, 2007, pag. 242).
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Pe+k|)=Y" gAu(t+k—i|) (2.5)

De la manera similar que el método de respuesta impulsional, este método presenta similares

ventajas e inconvenientes (Bordons, 2007, pag. 242).

En la funcion de transferencia (Ecuacion (2.6)), se utiliza el concepto de G =B/ A con lo que

la salida viene dada por (Bordons, 2007):

Az Y=1+az"' +a,z7 +...+a, z "™ (2.6)

B(zYY=bz'+bz?+..+b,z"

Por tanto, la prediccion viene dada por la Ecuacion (2.7) (Bordoéns, 2007, pag. 242).

B(Z_l) (2.7)

y(t+k|t)= A(z*‘)u(Hk'k)

Esta representacion es valida también para procesos inestables y posee la ventaja de necesitar

pocos parametros, aunque es fundamental un conocimiento a priori del proceso, sobre todo en

cuanto al orden de los polinomios Ay B . El espacio de estados se representa en la Ecuacion

(2.8) (Borddns, 2007, pag. 242).

x(¢) = Ax(t —1)+ Bu(t —1), y(t) = Cx(?) (2.8)

Siendo X el estadoy 4,By C las matrices del sistema, de entrada y de salida respectivamente.

Para este modelo la prediccion viene dada por la Ecuacion (2.9) (Bordons, 2007).

P+ k|t)=CR(t+k|t)= CI:A"x(t) + > AT Bu(+k—i| t)] (2.9

La representacion en espacio de estados posee la ventaja de que sirve también para sistemas
multivariables a la vez, permitiendo analizar la estructura interna del proceso (a pesar de que en
ocasiones los estados obtenidos al discretizar no tienen ningun significado fisico). Los célculos
pueden ser complicados, con la necesidad adicional de incluir un observador si los estados no

son accesibles (Bordons, 2007, pag. 242).
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En la eleccion del criterio, la estimacion y la consecuente validacion requieren un criterio que
exprese la calidad del modelo obtenido. Comuinmente, se utilizan de la forma representada en la
Ecuacién (2.10).

(2.10)

J@) = g(ek)

donde 0 es el vector de pardmetros a ajustar, e(k) es el error de estimacion para la medida k, N
es el namero de observaciones o medidas disponibles y g(.) es una funcion usualmente
cuadratica. Usualmente, el proceso de ajuste del modelo se realiza de manera que se busca el
valor del vector de pardmetros 6 que hace minimo al indice o criterio J(#). El método mas

antiguo que emplea esta estrategia es el de los minimos cuadrados, debido a Gauss (Bordons,

2007, pag. 132).

La estimacion de parametros requiere de los datos experimentales, un tipo de modelo y un
criterio. Estimar los parametros es resolver un problema de optimizacion en el cual, el mejor
modelo es el que hace minimo al criterio. Hay diversas maneras de llevar a cabo el proceso de

estimacion, pero dentro ella se distingue entre identificacion en linea y fuera de linea.

En los métodos de identificacion en linea, la estimacion se efectiia usando medidas que se van
obteniendo en tiempo real y normalmente se usan calculos recursivos. El esquema de este tipo
de identificacion se representa en la Figura (2.12). En el esquema propuesto, se incluye un nivel
de supervision para evitar que el modelo actualizado se salga de ciertos limites o presente
cambios bruscos. Este método es el mas adecuado al pretender implementar controles

adaptativos o cuando el proceso varia su dinamica a lo largo del tiempo.

u(k) y(k)

Identificacion

Modelo
Actualizado

Supervision

Modelo
corregido

Figura 2.12. Método de identificacion

en linea

Realizado por: Katherine Aguilar
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Observacion y
mejora de la calidad
de datos adquiridos

Se requiere
filtrar

Métodos de
estimacion para el
ajuste del modelo a

los datos

A 4

Determinar la
estructura del
modelo

Es correcta la
estructura del
modelo

Validacioén del
modelo

Representacion
matematica
equivalente del
sistema

¢Es el método lo
suficientemente
representativo?

Figura 2.13. Flujograma de identificacion de un proceso

Realizado por: Katherine Aguilar

Este tipo de modelos comunmente obtiene modelos mas precisos y mas fiables en cuanto a la
convergencia de los parametros estimados a los parametros reales del proceso. En la etapa final,
la validacién del modelo consiste en comprobar la eficiencia del modelo que se ha obtenido
mediante el proceso de identificacion. En resumen, la identificacion del sistema se basa en un
conjunto de pasos a seguir, los cuales pueden ser descritos mediante el flujograma mostrado en

la Figura (2.13).

2.7.2 Sistemas MIMO

El analisis de sistemas comiinmente considera plantas con una sola entrada y una sola salida
(Single input - single output, SISO) para no profundizar en temas complejos. Sin embargo, en la
practica y a nivel industrial, sistemas con multiples entradas y multiples salidas son mas
frecuentes de encontrar. Esto implica la necesidad de controlar muchas variables
simultaneamente, variacion que resultara en la respuesta de multiples salidas (Multiple Input —
Multiple Output, MIMO). La Figura (2.14) muestra la diferencia estructural entre los sistemas

SISO y un sistema MIMO de dos entradas y dos salidas (Bordons, 2007, pag. 186).
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Perturbaciones Perturbaciones

[T LTI

II\E,Ltrada Proceso % Entradas | Proceso Salidas
M2 C2
(@) (b)

Figura 2.14. Sistemas SISO (a) y MIMO 2x2 (b)

Realizado por: Katherine Aguilar

De igual manera que la diferencia estructural entre los sistemas SISO y los MIMO, las
funciones de transferencia estan basadas en la cantidad de entradas y salidas que incluya la

planta. De este modo, si se tiene un proceso con 2 entradas y dos salidas, la dinamica del

proceso serd definida por las Ecuaciéon (2.11) y (2.12).

2.11
CI(S) ZGpll(S) CI(S) :Gplz(s) ( )
M, (s) M, (s)
G, (s) G (s)
=¥ _ G =¥ _ g
Ml (S) PZI(S) ]‘42 (S) p22 (S)
C($)=G, (M, (s)+G,,,(s)M,(s) (2.12)
C,(s)= GpZI(S)Ml(S) + szz(S)Mz(S)
La Ecuacion (2.13) es la representacion matricial de una manera mas abstracta.
(2.13)

C(s) =G, (s)M(s)

La representacion grafica en forma general se puede definir como se muestra en la Figura

(2.15).

Perturbaciones

LI

Entradas M1 C1 salidas
M2~ Proceso [ Cz
M.t —Cn

Figura 2.15. Representacion grafica general de un sistema MIMO

Realizado por: Katherine Aguilar

De la definicion de un sistema MIMO de 2x2, los acoplamientos entre sefiales se establecen

como se muestra en la Figura (2.16).
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Figura 2.16. Acoplamientos entre sefiales de un sistema MIMO

Realizado por: Katherine Aguilar

En este esquema se puede identificar un lazo resultante que muestra la interconexion de los
lazos mas alld del esquema principal. Este lazo resultante tiende a desestabilizar a los otros
lazos de control y por tanto dificultar el ajuste. Bajo la suposicion de que el controlador 2 es
desconectado o forzado de alguna manera a generar un valor nulo en M,(s), tedricamente se

tiene la Ecuacion (2.14).

G _ ) (2.14)
M(s) "

Pero en realidad se generara la salida mostrada a continuacion por efecto del lazo resultante

mostrado en la Figura (2.17).

GO g (g ImGmCa (2.15)
M, (s) o 1+G62Gp22

En la Ecuacion (2.15), el primer término representa la respuesta esperada, mientras que el
segundo término presenta la interaccion entre los dos lazos. Bajo este resultado, se concluye
que ambos lazos no pueden ser ajustados independientemente, requiriéndose utilizar métodos

para sintonizar todo el sistema conjuntamente.

R1 E1 Gen M1 i o @ 'C1

e |
]
I i

Figura 2.17. Lazo resultante de los acoplamientos entre sefiales de un sistema

MIMO
Realizado por: Katherine Aguilar
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CAPITULO 111

3 DISENO DE INVESTIGACION

3.1 Revision de equipos e instrumentos

El disefio, la sintonia y la implementacion de estrategias de control y controladores es solo la
primera fase en la solucion de un problema de control. La segunda fase incluye la operacion, la

supervision y el mantenimiento (Astrom, 2009, pag. 353).

3.1.1 Descripcion del lavado de gas de regeneracion P3-V05

La necesidad actual de ahorrar energia y mejorar los diferentes procesos industriales, nos ha

llevado a plantear soluciones que involucren sistemas de control automatico.
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Figura 3.1. Recipiente de lavado de gas de regeneracion

Fuente: Diagrama de tuberias e instrumentos A1-1172-27-001 refineria Esmeraldas
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El proposito de la seccion de lavado de gas es el de remover cloruros y otros compuestos
corrosivos del sistema. En la Figura (3.1) se ilustra el recipiente P3-V05 y a continuacién se

describe el proceso:

o Por la linea 8”-P-27003-V1A3- ingresa el gas de regeneracion, mas la soluciéon de sosa
inyectada por la bomba P3-PO1A/B, y enfriada por el P3-E03. Al ingresar en el recipiente de
lavado P3 V05, la sosa cae por gravedad y el gas sube. El nivel de sosa es medido por el
transmisor LT021.

o Por la linea 2”-TW-27003-A1A2 ingresa agua tratada, y cae por los platos del 1 al 5.

o El agua que cae, atrapa los cloruros y otros compuestos corrosivos que quedaron en el
gas. El nivel de agua es medido por el transmisor LT020.

o El gas que sale del P3 V05 va a un proceso posterior de secado (no es parte del analisis
de este proyecto).

o Las bombas P3-P01A/B, se recirculan el agua con sosa.

o Las bombas P3-P02A/B, ingresan agua tratada al recipiente.

3.1.2  Anadlisis de bombas asociadas al recipiente P3-V05

El analisis de las bombas asociadas al recipiente P3-V05 se basa en una comparacion entre las
bombas instaladas y las bombas solicitadas por el disefiador de la planta, basado en la norma
API 610, que describe los requerimientos minimos de bombas centrifugas para uso en servicio

de la refineria de petroleo.

3.1.3 Bombas P3_P01A/B

Las bombas P3 P0O1A/B sirven de reciclo caustico al recipiente P3 V05. Ademas transportan

agua y caustico. Son bombas centrifugas Ingersoll-Dresser.

3.1.3.1 Caracteristicas de las bombas instaladas

o Material que maneja: Agua + Caustico
o Temperatura de bombeo: 40°C

o Viscosidad: 0.8

. Gravedad especifica: 1.03

o Minimo NPSH: >10 m. liq.
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. Capacidad normal: 6.5 m*/h

o Capacidad estimada: 7.8 m*/h

o Presion de succion: 4.5 kg/cm’g

o Presion de descarga: 10 kg/cm’g

o Presion diferencial: 5.5 kg/cm’

o R.P.M: 3480

. BEP: 10 m*/h, (Instituto Francés de Petroleo, 1993)

3.1.3.2 Caracteristicas de las bombas solicitadas por el disefiador de la planta

o Temperatura de bombeo (PT): 40 [°C]

. Gravedad especifica [SG]: 1,03

. Viscosidad a PT, [cst]: 0,8

. Flujo Normal, [m*/h]: 6,5

o Presion de vapor, [kg/cm?a]: 0,06

o Presion de succion, [kg/cm?g]: 4,5

o Presion de descarga, [kg/cm?g]: 8,5

o Presion diferencial: 4

. Diferencial de cabecera, [m]:39

o NPSHA, [m]: >5, (Instituto Francés de Petroleo, 1993, pag. 100).

Region de operacion preferida (segin API Standard 610/ISO 13709): 70-110% [m3/h]. Las
bombas deben trabajar en operacion normal a 6500 kg/h, y maximo 12000 kg/h.

3.1.3.3 Conclusion

Las bombas cumplen con lo solicitado a excepcion de:

Segtin la API 610, el literal 6.1.12 indica “Las bombas tendran que operar entre el 70% y 120%
del punto de mejor eficiencia (BEP). Y la capacidad de flujo debera encontrarse entre el 80% y
110% del punto de mejor eficiencia”. El porcentaje de flujo normal (6,5 m’/h) respecto al
BEP(10 m’/h) de la bomba es de 65%, la capacidad de flujo(7,8m’/h) es de 78%, por lo tanto no

cumple con los requisitos minimos de las bombas seglin la norma.
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3.1.34

Actualmente el flujo es de 6000 kg/h, esto indica que no esta trabajando en operacion
normal, por lo que se debe realizar los ajustes necesarios para que envie un flujo de 6695

kg/h. Ademas para una nueva adquisicion solicitar que se cumpla el literal 6.1.12 de API

610.

3.1.35

El Nivel P3-LT015 tiene un contacto normalmente cerrado y cuando el nivel es muy
bajo (P3_LSLLO015) abre el circuito, por consecuencia las bombas P3 P01A/B paran. Dicho
medidor de nivel es de alta precision (+-8mm) en toda su longitud, esta disefiado

herméticamente en acero inoxidable compatible con todo tipo de fluidos, en este caso en

Recomendacion

Logica de control

especial para H20+NaOH.

3.1.4

3.14.1

3142

Bombas P3_P02A4/B:

Caracteristicas de las bombas instaladas

Material que maneja: Inyeccion de agua tratada
Temperatura de bombeo: 35°C

Gravedad especifica: 1.00

Minimo NPSH: >10 m. liq

Capacidad normal: 3,2 m*/h

Capacidad estimada: 3,2 m*/h

Presion de succion: 5.5 kg/em’® g

Presion de descarga: 7,5 kg/cm” g

Presion diferencial: 2,0 kg/cm’

R.P.M: 3420

BEP: 4,3 m’/h (Instituto Francés de Petroleo, 1993, pag. 101)

Caracteristicas de las bombas solicitadas por el disefiador de la planta

Temperatura de bombeo (PT): 35 [°C]
Flujo Normal, [m*/h]: 3,2
Presion diferencial: 5
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. Diferencial de cabecera, [m]: 50

o NPSHA, [m]: >5; (Instituto Francés de Petroleo, 1993, pag. 102)

Region de operacion preferida (ver API Standard 610/ISO 13709): 70-110% [m*/h]

3.1.4.3 Conclusion

Las bombas cumplen con lo solicitado a excepcion de:

Segtin la API 610, el literal 6.1.12 indica “Las bombas tendran que operar entre el 70% y 120%
del punto de mejor eficiencia (BEP). Y la capacidad de flujo deberd encontrarse entre el 80% y
110% del punto de mejor eficiencia”. El porcentaje de flujo normal (3,2 m’/h) respecto al
BEP(4,3 m’/h) de la bomba es de 74%, la capacidad de flujo(3,2 m*/h) es de 74%, por lo tanto

no cumple con los requisitos minimos de las bombas segin la norma.

Las bombas succionan el agua tratada desde el cabezal (tuberia madre) que tiene una presion de

5.1 kg/em®.

3.1.4.4 Logica de control

El transmisor P3_LT15 tiene un contacto normalmente cerrado y cuando el nivel es muy alto
(P3_LSHH15) abre el circuito, por consecuencia las bombas P3 P02A/B dejan de bombear
agua hacia el recipiente.

3.1.5 Bombas P3_P03A/B

Disenada para inyectar sosa caustica, de hasta 10 °Be. La bomba inyecta continuamente sosa a

la linea 2”-P-27020-A1A2-.Actualmente la inyeccion de sosa no es automatica.
Recomendacién. Automatizar la inyeccion de sosa en la linea.

3.1.5.1 Légica de control de las bombas P3_P03A/B

Las bombas paran en los siguientes casos:

1. El switch de nivel P3_LSHHO17 se activa. Dicho medidor de nivel es de alta precision

(+-8mm) en toda su longitud, esta disefiado herméticamente en acero inoxidable compatible con
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todo tipo de fluidos, en este caso indica nivel alto-alto del recipiente P3_VO0S5. Tiene un contacto
normalmente cerrado y cuando el nivel es muy alto abre el circuito, por consecuencia las

bombas P3_P02A/B dejan de bombear agua hacia el recipiente.

2. El switch de nivel P3_LSH020 y el P3 LSHHO16 se activan. Esto quiere decir que el

nivel de agua del recipiente P3_ V05 estd muy alto.

3.2 Analisis del intercambiador P3-E3

A continuacion se presentan las condiciones para determinar que fluido va en la carcasa y cual

debe pasar por los tubos.

o El fluido de mayor presion en los tubos: Con una presion de 4.8 kg/cm?2 el fluido de
(N2+C02+02)+SOSA CAUSTICA debe pasar por los tubos.

o El fluido mas corrosivo en los tubos: (N2+C0O2+02)+SOSA CAUSTICA va en los
tubos.

. Los fluidos mas sucios van en los tubos: (N2+C02+02)+SOSA CAUSTICA va en
los tubos.

. El fluido con menor pérdida de presion en el casco: Con una pérdida de presion de

0.16 kg/cm? el agua de refrigeracion va en el casco.

De acuerdo a la Figura (3.2), el intercambiador utilizado para el lavado de gas es de tipo

“contracorriente”.

CONTRACORRIENTE

o= [R|Q === CALIENTE

59
45
—35 ———— i
ENTRADA SALIDA

Figura 3.2. Intercambiador cotracorriente P3-E3 (Valores en °C)

Realizado por: Katherine Aguilar

Para obtener la media logaritmica del intercambiador a condiciones de disefio y de proceso se

utiliza la formula planteada en la Ecuacion (3.1).
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(Ty —tz) — (T — t1) (3.1

m(@=)

LMTD =

3.2.1 Diferencia de temperatura media logaritmica segun diseiio (LMTDd)

El intercambiador 1 a 1 estd disefiado para intercambiar las siguientes temperaturas. Siendo, T:

Fluido caliente; t: Fluido frio; 1: Entrada; 2: Salida.; (Instituto Francés de Petroleo, 1993, pag.
101).

T,: 59

T,: 40

ty: 35

ty: 45

59 —45) — (40 - 35
LMTD,; = ( i ((2;9 _(45)) )
(40 — 35)
LMTD;=8.7 °C

3.2.2 Diferencia de temperatura media logaritmica actual (LMTDp)

Segin datos obtenidos del HMI, la temperatura de entrada de (N2+CO2+02)+SOSA
CAUSTICA es de 46.2 °C y de salida de 37.1 °C. El agua de refrigeracion ingresa a 33 °C

segun TW-066 visualizado en campo, e indica una temperatura de 38 °C.

Siendo, T: Fluido caliente; t: Fluido frio; 1: Entrada; 2: Salida.
Ti:46.2

T,:37.1

ty: 33

t,: 38

_ (46.2 —38) — (37.1 — 33)
LMTDq = L ((46.2 —38)
"@71- 33))

LMTD4=5.9 °C
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3.2.3  Porcentaje de eficiencia del intercambiador

%E=[(LMTD,)*100%]/(LMTD )
%E=[(5.9)*100%]/(8.7)
%E=68%

Conclusion: El intercambiador esté trabajando al 68% de eficiencia.

3.3 Evaluacion de valvulas de control

Las valvulas de control estan sujetas a desgaste. Tras algun tiempo de operacion este desgaste
resulta en friccion e histéresis que deteriora el rendimiento de control. Ademas, las valvulas son
generalmente no lineales y estdn sobredimensionadas. Por tanto, las valvulas han sido
identificadas como la principal fuente de problemas a nivel de lazo en el control de procesos

(Astrom, 2009, pag. 353).
Dimensionamiento de valvulas para fluidos compresibles basado en (FISHER, 2005, pag.
101), el céalculo del Cv se lo realiza aplicando la Ecuacion (3.2).

w (3.2)

_N6*Fp*Y*,/x*P1*y1

W: Flujo masico en kg/h

Cv

N6: Constante en este caso de utilizara 27.3

Fp: Factor de geometria de tuberia, adimensional. En estos casos para determinar el Cv se
asume 1.

Y: Factor de expansion, adimensional. Y=1-(X/Fk*Xt) Fk=k/1.4, k del nitrégeno y oxigeno es
1.4. Xt se determina en los catalogos del fabricante.

x: AP/P1

P1: Presion absoluta aguas arriba, BAR

y1: Peso especifico en las condiciones de entrada kg/m3.

3.3.1 Dimensionamiento valvula P3 PDV6A

Actualmente esta instalada una vavula FISHER 8560. La Tabla (3.1) detalla las caracteristicas
de la valvula de control P3 PDV6A (Instituto Francés de Petroleo, 1993, pag. 103) y el

resultado del Cv aplicando la Ecuacion (3.2).
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Tabla 3-1 Calculo de CV para flujo normal

P3-PDV6A

NOMECLATURA VALORES UNIDADES
W 6140 | KG/H
N6 27,3
Fp 1
P1 4,90332 | BAR
Y 0,93197272
X 0,04000004
SG 4,944 | kg/m3
DIFERENCIAL DE PRESION 0,196133 | BAR
CvV 245,068762

Realizado por: Katherine Aguilar

En la tabla (3.2) se realiza una comparacion entre en CV calculado y el maximo de la valvula

instalada (CV=499), determinando ¢l porcentaje de operacion de 49% con un flujo normal.

Tabla 3-2 Comparacion Cv calculado con el Cv real.

CV CALCULADO

CV REAL

% OPERACION

NOR 245.06

499

49%

Realizado por: Katherine Aguilar

3.3.2 Dimensionamiento valvula P3 _PDV6B

Actualmente esta instalada una vavula FISHER EZ. La Tabla (3.3) detalla las caracteristicas de
la valvula de control P3_ PDV6B (Instituto Francés de Petroleo, 1993, pag. 103) y el resultado
del Cv aplicando la Ecuacion (3.2).

Tabla 3-3 Calculo de CV para flujo normal

P3-PDVé6B
NOMECLATURA VALORES UNIDADES

W 500 | KG/H
N6 27,3

Fp 1

P1 4,80526 | BAR
Y 0,984849

X 0,02040816

SG 4,927 | kg/m3
DIFERENCIAL DE PRESION 0,0980665 | BAR
CV CALCULADO 26,7538378

Realizado por: Katherine Aguilar
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En la Tabla (3.4) se realiza una comparacion entre en CV calculado y el maximo de la valvula

instalada (CV=53.8), determinando el porcentaje de operacion de 49,7% con un flujo normal.

Tabla 3-4 Comparacion Cv calculado con el Cv real

CV CALCULADO CV REAL % OPERACION
NOR 26.75 53.8 49.7%

Realizado por: Katherine Aguilar

Dimensionamiento de valvulas para liquidos basado en (FISHER, 2005, pag. 101), el calculo

del Cv se lo realiza aplicando la Ecuacion (3.3).

_ w (3.3)
N6 * Fp * \/(P1— P2) *xy1

W: Flujo masico en kg/h

Cv

N6: Constante en este caso de utilizara 27.3

Fp: Factor de geometria de tuberia, adimensional. En estos casos para determinar el Cv se
asume 1.

P1: Presion absoluta aguas arriba, BAR

P1: Presion absoluta aguas abajo, BAR

yl: Peso especifico en las condiciones de entrada kg/m3.

3.3.3 Dimensionamiento vilvula P3_FV18

Actualmente estd instalada una vavula FISHER EZ. La tabla (3.5) detalla las caracteristicas de
la valvula de control obtenidas de P3 FV18 (Instituto Francés de Petroleo, 1993, pag. 101) y el

resultado del Cv aplicando la Ecuacion (3.3).

Tabla 3-5 Calculo de CV para flujo normal

P3-FV18
NOMECLATURA VALORES UNIDADES

W 6500 | KG/H

N6 27,3

Fp 1

Pl 9,61052 | BAR

P2 8,33566

SG 1030 | kg/m3
DIFERENCIAL DE PRESION 1,27486 | BAR

Ccv 6,57053677

Realizado por: Katherine Aguilar

36



En la tabla (3.6) se realiza una comparacion entre en CV calculado y el maximo de la valvula

instalada (CV=13.2), determinando el porcentaje de operacion de 49,77% con un flujo normal.

Tabla 3-6 Comparacion Cv calculado con el Cv real

CV CALCULADO CV REAL % OPERACION
NOR 6.57 13.2 49.77%

Realizado por: Katherine Aguilar

3.3.4 Dimensionamiento vilvula P3_LV20

Actualmente esta instalada una vavula FISHER EZ. La tabla (3.7) detalla las caracteristicas de
la valvula de control P3_LV20 (Instituto Francés de Petréleo, 1993, pag. 101) y el resultado del

Cyv aplicando la Ecuacion (3.3).

Tabla 3-7 Comparacion Cv calculado con el Cv real

P3-LV20
NOMECLATURA VALORES UNIDADES
W 3000 | KG/H
N6 27,3
Fp 1
P1 4,41299 | BAR
P2 0
SG 994,2 | kg/m3
DIFERENCIAL DE PRESION 4,41299 | BAR
Ccv 1,65903389

Realizado por: Katherine Aguilar

En la tabla (3.8) se realiza una comparacion entre en CV calculado y el maximo de la valvula

instalada (CV=4.91), determinando el porcentaje de operacion de 33.8% con un flujo normal.

Tabla 3-8 Comparacion Cv calculado con el Cv real

CV CALCULADO CV REAL % OPERACION
NOR 1.659 491 33.8%

Realizado por: Katherine Aguilar

3.3.5 Dimensionamiento vilvula P3_LV21

Actualmente esta instalada una vavula FISHER EZ. La tabla (3.9) detalla las caracteristicas de la
valvula de control P3_LV21 (Instituto Francés de Petrdleo, 1993, pag. 101) y el resultado del Cv

aplicando la Ecuacidn (3.3).
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Tabla 3-9 Comparacion Cv calculado con el Cv real.

P3-LV21
NOMECLATURA VALORES UNIDADES

W 200 | KG/H

N6 27,3

Fp 1

P1 4,41299 | BAR

P2 0

SG 1030 | kg/m3
DIFERENCIAL DE PRESION 4,41299 | BAR

cv 0,10866314

Realizado por: Katherine Aguilar

En la tabla (3.10) se realiza una comparacion entre en CV calculado y el maximo de la valvula

instalada (CV=0.354), determinando el porcentaje de operacion de 30.7% con un flujo normal.

Tabla 3-10 Comparacion Cv calculado con el Cv real

CV CALCULADO % OPERACION

NOR 0.1086

CV REAL

0.354 30.7%

Realizado por: Katherine Aguilar

Esto quiere decir que en flujo de operacion normal la valvula estara abierta un 30.7%

aproximadamente.

34 Evaluacion transmisores de nivel

Para asegurar la obtencion de los datos correctos que servirdn para sintonizar lazos de control,
se debe asegurar que los sensores indiquen una correcta medicion. Por lo tanto se hace una
verificacion de la ltima vez que fueron puestos en mantenimiento.

3.4.1 Andilisis del transmisor P3_LT20y P3 LT21

La Figura (3.3) indica el registro de permisos de trabajo y la fecha de calibracion de los
instrumentos, en este caso la tltima vez que se realizo la prueba funcional a los lazos de control

fue el 15 de febrero de 2017 con la orden de trabajo nimero RE75671 para el P3_ LT20 y
RE75674 para el P3_LT21.
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Ordenes de trabgio” P Fio * U ¢ & 1-14e

Orden de trabajo Descripcion Ubicacidn Adlivo Cod. Ant Act. Cod. Ant. Ubic. Tipo Estado (rupo de Supervisores Fecha de notificaciin
RETST1 » » q

RET5671 REVISION Y PRUEBAS FUNCIONALES  LRCTRCPOMI3 LTOMZ4RE Pt PiLCH D CERR 15102117 09:35

] Seleccionar registros

Orden de rsba Dsscripcion Ubicacin Adivg Cod. Ant. Act. Cod. A, Ubic. Too Esfado (Grupo de Bupervisores Fecha de noficacin
EEL » » Q
RETS4 REVISON SISTEMASPRUEBAS FUICIONALESLACIRCPMDY  LTOAZE B MICh W (ERR 15027 08:39

|| Selecions regits
Figura 3.3. Registro de 6rdenes de trabajo en el sistema méaximo de refineria Esmeraldas

(P3_LT20yP3_LT21).

Fuente: Programa Maximo refineria Esmeraldas

Conclusion: La sefial e indicacion es estable, y no se requiere nueva calibracion.

3.5 Evaluacion transmisores de flujo

Se realiza la revision de la tltima calibracion y mantenimiento de los transmisores.

3.5.1 Anadilisis del transmisor P3_FTI8

La Figura (3.4) indica el registro de permisos de trabajo y la fecha de calibracién del

instrumento, en este caso la ultima vez que se realizo la prueba funcional a los lazos de control

fue el 24 de mayo de 2017 con la orden de trabajo nimero RE89264.

Orden de trabajo Descripeion Ubicacidn Activo Cod. Ant. Act. Cod. Ant. Ubic. Tipo Estado Grupo de Supervisores Fecha de notificacion
RER9264 » »
REB9264 PRUEBAS FUNCIONALES LRC1BMBO103 PDTOG48RE P3FT18 P3FC18 MD CERR 24/05M7 17:03

[} Seleccionar registros
Figura 3.4. Registro de 6rdenes de trabajo en el sistema maximo de refineria Esmeraldas
(P3_FT18)

Fuente: Programa Méaximo refineria Esmeraldas

Conclusion: La sefial e indicacion es estable, y no se requiere nueva calibracion.
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3.5.2  Anadlisis del transmisor P3_FT008

La Figura (3.5) indica el registro de permisos de trabajo y la fecha de calibracion del
instrumento, en este caso la ultima vez que se realizo la prueba funcional a los lazos de control

fue el 05 de diciembre de 2016 con la orden de trabajo nimero RE67032.

Orden de trabajo Descripcion Ubicacion Activo Cod. Ant. Act. Cod. Ant. Ubic. Tipo Estado Grupo de Supervisores Fecha de notificacion
g » » q
RE6T032 LRC1 REVISION SISTEMAS DE INYA P3FI003 /P3FI00S LRC1BMBO203  PDTOG40RE P3FTE P3FTO08 MP CERR RESUIACT 051216 15:40

Seleccionar reaistros

Figura 3.5. Registro de 6rdenes de trabajo en el sistema maximo de refineria Esmeraldas
(P3_FTS)

Fuente: Programa Maximo refineria Esmeraldas

Conclusion: La sefial e indicacion es estable, y no se requiere nueva calibracion.

3.6 Evaluacion transmisores de presion

A continuacion se realiza un analisis de los transmisores de presion, basado en el mantenimiento

registrado en el sistema Maximo de refineria Esmeraldas.

3.6.1 Anadlisis del transmisor P3_PT016

Conclusion: No se encuentra registro de calibracion y mantenimiento, a pesar de ello la sefial e

indicacion es estable, y no se requiere nueva calibracion.

3.6.2  Analisis del transmisor P3_PDT6

La Figura (3.6) indica el registro de permisos de trabajo y la fecha de calibracion del

instrumento, en este caso la Gltima vez que se realiz la prueba funcional a los lazos de control

fue el 15 de marzo de 2017 con la orden de trabajo nimero RE79138.

Orden de trabajo Descripcion Ubicacion ciivo Cod. Ant. Act  Cod. Ant. Ubic. Tioo Estado Grupo de Supervisores Fecha de notificacion
2E7913] » »

RET9138 PRUEBAS FUNCIONALES LRCARCTOM03 POTA043RE P3PDTE P3PDCE MC CERR 1510317 16:07

e

Figura 3.6. Registro de 6rdenes de trabajo en el sistema méaximo de refineria Esmeraldas
(P3_PDT6)

Fuente: Programa Maximo refineria Esmeraldas
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3.7 Identificacion experimental del proceso

En este capitulo se adquieren los datos para identificar el modelo, la respuesta al escalon para

sintonizar en SIMULINK y finalmente, se analizan los resultados con el error cuadratico.

3.7.1 Adquisicion de datos

La obtencion del modelo matematico a partir del analisis de informacion de entrada y salida es
usualmente utilizada en sistemas de control. Desafortunadamente y dado el escenario de no ser
una planta de pruebas, detener el proceso de produccion para optimizar o modificar el algoritmo
de control no es una solucion viable. En este evento, un analisis online deja de ser una

alternativa optima frente a posibles implicaciones econémicas y de produccion.

Para solucionar el inconveniente de no poder trabajar en linea con el sistema, una opcidén que
permita analizar el comportamiento fuera de linea es requerida. De este modo, el sistema
incluye dentro de la etapa de supervision, control y adquisicion de datos (SCADA) un servidor

en el cual se puedan almacenar historicos de los eventos que se ejecuten en la planta.

Dentro del archivo de histéricos se almacena el comportamiento de todas las variables que
incluye el proceso, informacion detallada que permite conocer el proceso de una manera
analitica a lo largo del tiempo. Varios fragmentos del archivo se analizan con el objetivo de

conocer las salidas de la planta frente a distintas entradas.

De la Figura (3.7) a la Figura (3.9) se presentan los datos histéricos correspondientes a un
periodo de 24 horas de funcionamiento de la planta, en la cual se muestran todas las entradas y
las salidas del proceso. En este contexto, la Figura (3.7) presenta la entrada (Figura (3.7) (a)) y
salida de agua (Figura (3.7) (b)), la Figura (3.8) (a) presenta la entrada de agua y sosa, mientras
que la Figura (3.8) (b) presenta la salida de la misma combinacion y finalmente, la Figura (3.9)

(a) presenta la entrada de gas y la Figura (3.9) (b) presenta la salida de gas.
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Realizado por: Katherine Aguilar
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Figura 3.9. Entrada (a) (Presion) y salida (b) (Presion en %) de gas

Realizado por: Katherine Aguilar

Las figuras mostradas presentan el comportamiento de la planta en un dia de funcionamiento
normal, planta que no ha sido detenida para ser sometida a perturbaciones. Sin embargo, dentro
del analisis para la obtencion de un modelo matematico, se requiere seleccionar un periodo
donde las entradas generen una variacion para poder interpretar la reaccion del proceso en sus
salidas, con lo cual una ventana de seleccion equivalente a 37 minutos es tomada para partir de
ésta el andlisis de la dinamica del proceso. De la Figura (3.10) a la (3.12) se muestra

graficamente el comportamiento del proceso en el periodo seleccionado.
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Realizado por: Katherine Aguilar
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Realizado por: Katherine Aguilar
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El conjunto de graficas indican una variacion representativa de las entradas, lo cual se puede
considerar como perturbacién de entrada para obtener el modelo matematico equivalente de la

planta.

3.7.2 Identificacion del modelo matemadtico

Para la obtencion del modelo matematico es necesario buscar la representacion mas
satisfactoria, para lo que se propone determinar los modelos matematicos basados en el modelo
de espacio de estado y la representacion en funciones de transferencia, con la finalidad de
comparar los resultados y seleccionar el mas adecuado para el disefio del controlador PID. El
proceso de identificacion del modelo matematico se realiza en el software MATLAB, usando el
asistente proporcionado por la herramienta de identificacion de sistemas (System Identification
Toolbox) y mediante comandos de cdodigo estructurado que identifica el modelo segun los

parametros establecidos.

3.7.3 Identificacion del modelo en espacios de estados

La teoria de Control clésico consiste en estudiar las propiedades de los sistemas a partir de su
comportamiento entrada salida. La teoria moderna de control pone el énfasis en el concepto de
estado del sistema. En una primera aproximacion el estado de un sistema en un instante dado es
el valor de unas variables internas del sistema (en ocasiones ficticias y no accesibles) que

describen, a lo largo del tiempo, la evolucion del mismo (Zaballa, 2016).

3.7.3.1 Identificacion por medio del toolbox (ident)

Para identificar el modelo matematico del sistema de lavado de gas usando la representacion de
espacios de estado, se cargan los datos a la interfaz de la herramienta de identificacion de
sistemas de MATLAB como se muestra en la Figura (3.13), especificando el nombre del objeto
que contiene las muestras (IDDATA: Dat), un tiempo de muestreo de 15 segundos y un tiempo

de partida en 0 segundos.
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Figura 3.13. Ventana del asistente de identificacion de MATLAB

Realizado por: Katherine Aguilar

Posteriormente, la seleccion del tipo de estimacion del modelo como espacio de estados (State
Space Models) es requerida, y especificando el orden del modelo. Es decir, el nimero de
estados para estimar el modelo matematico, se puede conseguir la estimacion. Este valor es
critico para la estimacion del modelo matematico en espacio de estados, por lo que es necesario
evaluar con la mayor cantidad de posibles valores, a fin de descartar los menos adecuados. Con

el sistema estudiado se obtuvieron las mejores estimaciones usando 4 y 5 espacios de estados

4 mportDats — O

X

Data Format for Signals

IDDATA or IDFRD/FRD

Workspace Variable
Otject 0d
Type: DDATA

[Time Dotmain)
Data Information
Dt nime: Dal
Starting fime: 0
Sample fime: 15
More

Reset

Close Help

(N4SID), en la Figura (3.14) se observa la asignacion a 4 en el orden del modelo.

A continuacion, la herramienta estima el modelo matematico (Estimate) obteniendo los
resultados presentados en la Figura (3.14), donde se observa un ajuste del 87.01%, 65.02% y

59.01% para cada una de las salidas del sistema, respectivamente. Ademas, se tiene un error

final de prediccion (FPE) de 7.10979¢-05 y error medio cuadratico (MSE) de 0.8195.
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Eﬁtate-span:e Model Identification

:Estimation data: Time domain data Datc
;Dal:a has 3 outputs, 3 inputs and 151 samples.
Number of states: 4

Estimation Progress

Estimating parameters using subspace algorithm...
Estimating parameter covariance...
done,

Result

Status: Estimated using N43ID with Focus = "prediction”

Fit to estimation data: [87.01;65.02:59.01]%, FPE: 7.1057%9e-05

Figura 3.14. Respuesta del estimador usando el asistente de identificacion para modelos

de espacios de estados

Realizado por: Katherine Aguilar

La Figura (3.15) presenta la comparacion grafica de los datos reales y el modelo en espacio de

estados obtenido, donde el mejor ajuste entre curvas (best fits) es de 54.09, 27.66 y 23.79%.

La diferencia entre los datos reales y la prediccion son notorias, por tanto, es requerido

incrementar el nimero de estados para intentar mejorar la aproximacion de la estimacion.
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Figura 3.15. Datos reales y los datos estimados por el modelo en espacio de

estados de 4to nivel: a) salida de agua, b) salida de agua con SOSA y c) salida de gas

Realizado por: Katherine Aguilar

Las matrices de modelo en espacios de estados obtenido con 4 estados (4to orden) se observa en

la Figura (3.16).

Continuous-time identified state-space model:
dx/dt = A x(t) + B u(t) + K e(t)
y(t) = C x(t) + D ult) + e(t)

A=
®1 x2 ®3 x4
x1 0.001758 0.003526 -0.007867 0.002061
x2 -0.005532 -0.0005012 -0.01505 0.001128
X3 0.007055 0.002377 -0.0187 0.001566
%4 -0.001131 -0.001585 0.0152 -0.003445
B =
ENTRADA DE A AGUA PARA SO ENTRADA DE G
®1 -0.0003227 0.00419%6 0.0004918
x2 -0.00137 0.01857 0.00101
%3 -0.001249 0.01658 0.001248
%4 0.001167 -0.01556 -0.0006855
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®x1 X2 ®3 x4
SALIDA DE AG 11.45 -2.79 1.05 0.08574
SALIDR DE AG 11.29 3.059 -6.798 -1.42¢6
SALIDA DE GA -0.1005 -0.1868 0.01337 0.02598

D =
ENTRADA DE A AGUA PARA SO ENTRADA DE G
SALIDA DE AG 0 0 0
SALIDA DE AG ] 0 0
SALIDA DE GA 0 0 0
K =
SALIDA DE AG SALIDA DE AG SALIDA DE GA
%1 -0.001789 0.00513 -0.04173
b ¥ -0.02258 0.02057 -0.2331
%3 -0.01758 0.01514 -0.1818
x4 0.02323 -0.013¢4 0.07336

Figura 3.16. Matrices del modelo en espacios de estado de 4to orden

Realizado por: Katherine Aguilar

La otra estimacion realizada en espacios de estado, se estima con 5 estados segiin muestra en la
Figura (3.17). Procediendo, la herramienta estima el modelo matematico (Estimate) obteniendo
los resultados presentados en la Figura (3.17), con un ajuste del 93.43%, 72.42% y 71.61%, para
las salidas de agua, agua para SOSA y gas, respectivamente. Ademas, se tiene un error final de

prediccion (FPE) de 4.96597e-05 y error medio cuadratico (MSE) de 0.4811.

State-space Model Identification

Estimation data: Time domain data Dat
Data has 3 outputs, 3 inputs and 151 samples.
Humber of states: 5

Estimation Progress

Estimating parameters using subspace algorithm...

Estimating parameter covariance...
done.
Result

Status: Estimated using N45ID with Focus = "prediction”
Fit to estimation data: [93.43;72.42;71.61]%, FPE: 4.96597e-05

Figura 3.17. Respuesta del estimador usando el asistente de

identificacion para modelos de espacios de estados con 4 estados

Realizado por: Katherine Aguilar

La comparacion grafica de los datos reales y el modelo en espacios de estado usando 5 variables

de estado se muestra en la Figura (3.18), observando también una diferencia entre ambos
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graficos. De igual manera, se determina el mejor ajuste entre curvas (best fits) de 54.82, 38.2 y

9.14%.
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Figura 3.18. Datos reales y los datos estimados por el modelo en espacio de estados de 4to

nivel: a) salida de agua, b) salida de agua con SOSA y c) salida de gas

Realizado por: Katherine Aguilar

Las matrices de modelo en espacios de estados que se obtuvo con 5 variables (5to orden) son

presentadas en la Figura (3.19).
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K =

x1
X2
X3
x4
X5

dx/dt = A x(t
vit) = C x(t

) + B uf(t) + K
)+ D uft) + e

X2

0.01149

-0.0003986

-0.00838
-0.006274 0
0.001304 -0

ENTRADA DE A AGUA PARA S50
-0.03341
-0.02188

A =
%l
®1 -0.0107
X2 -0.01534
X3 0.01z2z2
x4 -0.003188
X5 0.01863
B =
X1 0.002476
X2 0.001635
X3 -0.00364
x4 0.002633
X5 -0.003535
C =
SALIDA DE AG -6
SALIDA DE AG -1
SALIDA DE GA 0.

ENTRADA DE A AGUA PARA SO
SALIDA DE AG
SALIDA DE AG
SALIDA DE GA

SALIDA DE AG SALIDA DE AG

0.006567
0.003751
-0.01131
-0.001664
-0.04258

x1
.404
2.49
1821

0.

04885

-0.03464

0
0
0

0.

04729

X2
7.928
3.439

07767

0.004944
0.005547
-0.01006
0.0144
-0.0099%02

e(t)
(t)

Continuous-time identified state-space model:

¥3 %4
0.02491 0.02274
0.004288 0.01181
-0.03044 -0.02921
L.0007943 0.006c446
.00036386 -0.02287
ENTRADA DE G
-0.0009834
-0.0006624
0.001559
-0.0005377
-0.00103%8
X3 x4
-1.64 -2.39
-3.116 3.825
-0.0422% -0.006778

0
0
0

SALIDA DE GA

0.156
0.1072
-0.227
0.1587

-0.2867

ENTRADA DE G

0
0
0

%5
-0.0007082
0.0004416
-0.0002z244
0.004894
-0.005449%

x5
-0.5482
-0.7983
0.005242

Figura 3.19. Matrices del modelo en espacios de estado de 5to orden

Realizado por: Katherine Aguilar

3.7.3.2 Identificacion usando codigo estructurado

MATLAB permite desarrollar la programacion usando c6digo .m para realizar identificacion de
modelos matematicos. El comando para la estimacion en variables de estado es ‘ssest(data,nx)’,
el cual es parte del codigo que se indexa en el Anexo A. El modelo estimado presenta un ajuste
del 93.84, 82.87% y 86.8% para cada una de las salidas del sistema: agua, agua con sosa y gas,

respectivamente. Ademas, se tiene un error final de prediccion (FPE) de 2.883e-06 y error

medio cuadratico (MSE) de 0.1947.

La Figura (3.20) muestra la comparacion grafica de los datos reales y el modelo en espacios de

estado usando 5 variables de estado encontrado mediante codigo, observando también una
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diferencia entre los graficos. Asi también, se determina un ajuste entre curvas de 53.96%.
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Figura 3.20. Datos reales y los datos estimados del modelo en espacio de estados de 5to

nivel

gas

mediante codigo: a) salida de agua, b) salida de agua con SOSA y c) salida de

Realizado por: Katherine Aguilar

Las matrices de modelo en espacios de estados obtenido con 5 variables (5to orden) usando

codigo .m se presentan en la Figura (3.21).

Continuous—-time identified state-space model:

x1l
22
®3
24
x5

®1
22
®x3
x4
x5

dx/dt
vi(t) = C x(t) + D u(t)
x1 x2
-0.004556 0.02194
-0.01117 0.007602
0.01389 -0.01564
-0.02316 0.007095
0.041e 0.05537

ENTRADA DE A AGUA PARA SO

= A x(t) + B u(t) + K e(t)

+ e(t)

®3
0.03045
0.006042
-0.02205
—0.004406
-0.02132

x4
0.02237
0.006479
—-0.01404
—0.01Zc4
-0.03793

ENTRADA DE G

0.001614 -0.02197 -0.001079
0.0006723 —0.00%065 -0.0004043
-0.002024 0.0z808 0.001255

0.001527 —-0.01993 -0.0004366
-0.007955 0.10%4 0.003811
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%1 %2 ¥3 x4 x5
SALIDA DE ARG -6.404 7.928 -1.64 -2.39 -0.5482
SALIDA DE AG -12.49 3.44 -3.116 3.825 -0.7987

SALIDA DE GA 0.1605 0.07296 -0.0438 -0.001751 0.00525%

D=
ENTRADA DE A AGUA PARA SO ENTRADA DE G
SALIDA DE ARG 0 0 0
SALIDA DE AG 0 0 0
SALIDA DE GA 0 0 0
K =
SALIDA DE ARG SALIDA DE AG SALIDA DE GA
xl 0.00564 0.0019¢1 0.1675
X2 0.007877 0.004669 0.1064
X3 -0.01141 -0.008337 -0.231
x4 0.01032 0.01404 0.1585
%5 -0.006174 0.008633 -0.2793

Figura 3.21. Matrices del modelo en espacios de estado de 5to orden

usando codigo

Realizado por: Katherine Aguilar

3.7.4 Identificacion del modelo mediante funcion de transferencia

La funcién de transferencia de un sistema lineal e invariante en el tiempo basa su principio
relacionando la transformada de Laplace de la salida con la transformada de Laplace de la
entrada en un sistema de ecuaciones diferenciales a condiciones iniciales nulas. De igual manera
que la identificacion por espacio de estados, MATLAB permite la obtencién del modelo por

funcién de transferencia usando el asistente o por codigo.

3.7.4.1 Identificacion por medio del Toolbox (ident)

De manera similar a la adquisicion de la equivalente matematica del sistema basada en variable
de estados, MATLAB retorna la informacion vista en la Figura (3.22) posterior al ingresar los
datos de entrada y salida de la planta y seleccionar “#” como estimador. La respuesta de
MATLAB al estimar el proceso con dos polos y un cero retorna valores de ajuste de estimacion
del 53.2, 19.2 y 64.53 % para las variables de salida de agua, salida de agua con sosa y salida de

gas, respectivamente.
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4\ Plant Identification Progress — O =

Transfer Function Identification

Estimation data: Time domain data Dat

Data has 3 outputs, 3 inputs and 151 samples.

Humber of poles: [2 2 2;2 2 2;2Z 2 2], Number of zeros: [1 1 1;1 1 1:1 1 1]

Initialization Method: "iv

Estimation Progress

7 0.00656959 3.56e-05 2.23e+09 4.29%+04 0.000754 15 A~
8 0.00656935 1.79e-05 Z2.29%e+089 4.2%e+04 0.00366 16
9 0.00656912 1.8e-05 2.35e+09 4.2%e+04 0.00354 16
10 0.00656889 1.81le-05 2.4le+085 4.2%e+04 0.00341 16
11 0.00656868 1.8le-05 Z.47e+08 4.2%e+04 0.003z28 16
1z 0.00656847 1.82Ze-05 Z.53e+09 4.29%e+04 0.00315 16
13 0.00656827 1.83e-05 2.6e+082 4.29e+04 0.00301 16
14 0.00656809 1.83e-05 2.66e+09 4.2%9e+04 0.00287 16
15 0.00656791 1.84e-05 2.73e+09 4,2%e+04 0.00272 16
16 0.00656774 1.85e-05 2.8e+09 4.29e+04 0.00257 16
17 0.00656758 1.86e-05 2.86e+09 4.2%9e+04 0.00242 16
18 0.00656743 1.86e-05 2.93e+05 4.2%e+04 0.00226 16
19 0.00656725 1.87e-05 3e+09 4.29%e+04 0.00209 16
20 0.00656717 1.88e-05 3.07e+09 4.29%e+04 0.001%92 16
Estimating parameter covariance...
done. v

Result

Termination condition: Maximum number of iterations reached.
MNumber of iterations: 20, Number of function ewaluations: 352

Status: Estimated using TFEST with Focus = "simulation”™
Fit to estimation data: [52.3;19.2;64.53]%, FPE: 0.0ll2642

W Stop

Figura 3.22. Respuesta del estimador de MATLAB

Realizado por: Katherine Aguilar

La comparacién grafica del resultado de usar dos polos y un cero para la estimacion se presenta
en la Figura (3.23). La diferencia apreciada entre la salida real y la salida del modelo valida los
ajustes de estimacion, los cuales determinan las funciones de transferencia obtenidas y

mostradas en la Figura (3.24).
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Figura 3.23. Datos reales y los datos estimados con dos polos y un cero: a) salida de

agua, b) salida de agua con SOSA y c) salida de gas

Realizado por: Katherine Aguilar

Al tratarse de un sistema MIMO, las funciones de transferencia obtenidas dependen de la
cantidad de entradas y la cantidad de salidas del sistema, por lo cual, se tienen como resultado
nueve funciones de transferencia: las tres salidas generales dependientes de la entrada de agua,
las tres salidas generales dependientes de la entrada de agua con sosa y las tres salidas generales

dependientes de la entrada de gas.

From input “ENTRADA DE AGUA"™ to output...
-0.01554 5 + 2.028e-05

SALIDA DE AGUA: -————-————————————————————
52 + 0.282 5 + 3.667e-05

-0.0008308 5 + 2.412e-06
SALIDA DE AGUA CON SOSA: ———————————————————mmm o
572 + 0.1233 5 + 7.766e-05

-0.0001221 5 + 4.225¢-07
SALIDA DE GAS: -—-----—-——--——-—-——————--
52 + 0.0429 5 + 3.956e-05
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From input

SALIDA DE

SALIDA DE

SALIDA DE

From input

SALIDA DE

SALIDA DE

SALIDA DE

"AGUA PARA SOSA™ to output...
0.3245 5 - 0.0002534

s*2 + 0.2416 3 + 5.379e-05
0.04533 5 - 2.621e-05
AGUA CON SOSAT ————————————————mmmmmmm o
572 + 0.1273 5 + 5.781le-05
0.005819 s - 5.703e-06

s”2 + 0.08452 5 + 7.953e-05

"ENTRADA DE GAS" to output...
-0.001575 s + 2.142e-006

572 + 0.002682 5 + 1.917e-05
-0.0007852 5 + 1.974e-06
AGUA CON SOSA: —————————— e
s42 + 0.005096 s + 7.183e-08

-0.002418 5 - 7.832e-06

52 + 0.02714 s + 1.176e-05

Figura 3.24. Nueve funciones de transferencias obtenidas

Realizado por: Katherine Aguilar

Finalmente, la mejor estimacion se propone con una combinacion de polos y ceros dependientes
de la entrada al sistema. Para la entrada de agua, las funciones de transferencia tienen tres
consideraciones: para la salida de agua se consideran cinco polos con cinco ceros, para la salida
de agua con sosa se consideran cuatro polos con tres ceros y para la salida de gas, cuatro polos y
tres ceros son considerados. Para la entrada de agua con sosa, las funciones de transferencia
establecen cinco polos y cinco ceros para la salida de agua; para la salida de agua con sosa se
consideran cuatro polos y tres ceros y para la salida de gas cuatro polos y tres ceros. Finalmente,
para la entrada de gas se establecen cinco polos y cinco ceros en la salida de agua, cuatro polos
y tres ceros en la salida de agua con SOSA y cuatro polos con tres ceros para la salida de gas

(Figura (3.25)). Los valores de ajuste de estimacion son el 85.99%, 82.38% y 84.31% para las

variables de salida de agua, de agua con SOSA vy gas, respectivamente.
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4\ Plant Identification Progress — O p2d

Transfer Function Identification

Estimation data: Time domain data Dat

Data has 3 outputs, 3 inputs and 151 samples.

Humber of poles: [5 5 5:4 4 4:4 4 4], Number of zeros: [5 5 5:3 3 3:3 3 3]

Initialization Method: "iv’

Estimation Progress

7 1.31405e-05 Z.38e-09 4. 23e+l5 2.21le+07 0.0316 9 Fy
8 1.31367e-05 Z.36e-09 4. 47e+15 Z2.21le+07 0.0286 9
9 1.31333e-05 2.35e-09 4.7e+ls 2.21le+07 0.0259 9
10 1.31302e-05 Z.34e-09 4.93e+l5 Z.Zle+07 0.0234 9
11 1.31275e-05 Z2.33e-09 5. 14e+15 2.21le+07 0.0211 9
1z 1.3125e-05 2.3Ze-09 5.35e+15 2.21le+07 0.019 9
13 1.31227e-05 2.31le-09 5.55e+15 2.21le+07 0.017 9
14 1.31207e-05 2.3e-09 5.75e+15 2.21e+07 0.0151 9
15 1.311%e-05 2.29%e-09 5.94e+15 2.21le+07 0.0134 9
16 1.31174e-05 2Z.27e-09 6.12e+l5 2.21le+07 0.0118 9
17 1.31161le-05 2.26e-09 6.29e+15 2.21le+07 0.0103 9
18 1.31149e-05 2.25e-09 6.46e+15 2.21e+07 0.00894 9
19 1.3113%e-05 Z.24e-09 G6.62e+l5 2.21le+07 0.00765 9
zo 1.31131le-05 2Z.23e-09 6. 78e+l5 Z2.21le+07 0.00645 9
Estimating parameter covariance...
done. W

Result

Termination condition: Maximum number of iterations reached.
Number of iterations: 20, Number of function evaluations: 219

Status: Estimated using TFEST with Focus = "simulation™
Fit to estimation data: [85.99:82.38;84.31]%, FPE: 3.3955e-05

M Stop

Figura 3.25. Respuesta del estimador de MATLAB con cantidad de polos y ceros

mayores a dos

Realizado por: Katherine Aguilar

La comparacion grafica del resultado de usar mas de dos polos y mas de dos ceros para la
estimacion se presenta en la Figura (3.26). La diferencia apreciada entre la salida real y la salida
del modelo valida los ajustes de estimacion, los cuales determinan las funciones de transferencia

obtenidas y mostradas en la Figura (3.27).
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Figura 3.26. Datos reales y los datos estimados mediante funcion de transferencia con mas

de dos polos y ceros: a) salida de agua, b) salida de agua con SOSA y c) salida de gas

Realizado por: Katherine Aguilar

From input "ENTRADA DE AGUA™ to output...

SALIDA DE AGUA:

SALIDA DE AGUA

SALIDA DE GAS:

CON SOSA:

0.03413 =*5 + 0.0006439 =s*4 + 1.392e-05 s*3 + 4.447e-09 s*2 + 2.271le-10 = - 3.431e-13

s*5 + 0.02122 s*4 + 0.0003387 s*3 + 2.08e-06 s*2 + 7.646e-09 s + 1.568e-11

0.002137 =*3 - 2.404e-05 s*2Z + 3.716e-07 s - 1.401e-09

s*4 + 0.08253 s*3 + 0.0007803 s"2 + 1.096e-05 s + 2.37e-08

-0.0002335 s*3 - 1.641e-06 s*2 - 5.574e-08 s + 6.006e-11

s"4 + 0.117 s*3 + 0.00136 =*2 + 1.126e-05 s + 2.939e-08

From input "AGUA PARA SOSA"™ to output...

SALIDA DE AGUA:

SALIDA DE AGUA CON SOSA:

SALIDA DE GAS:

-0.009795 =*5 + 0.0008944 s34 - 2.761e-05 33 + 5.43e-07 3*2 + 1.344e-08 3 - 1.795e-11

3*5 + 0.03628 =*4 + 0.0006832 3"3 + 6.479%e-06 32 + 3.797e2-08 = + 3.648e-11

-0.004269 33 + 0.0002283 s"2 - 1.335e-06 s + 1.651e-08

s*4 + 0.03802 =*3 + 0.0004592 ="2 + 4.99e-06 = + 1.516e-08

0.009753 =3 + 9.002e-05 s*2 + 1.692e-06 = + 1.355e-09

s*4 + 0.1662 s*3 + 0.001868 s"2 + 1.736e-05 s + 6.717e-08
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From input "ENTRADAZ DE GAS™ to output...

0.06506 s*5 + 0.0007418 s*4 + 0.0001319 s*3 + 3.825e-06 s*2 + 2.49e-09 s + 1.009e-10
SALIDA DE AGUA: —— oo

s*5 + 0.009095 s*4 + 0.0003759 s*3 + 9.177e-07 s*Z + 9.896e-09 s + 9.545e-12
-0.01241 s*3 + 0.001327 s*2 - 2.562e-05 s - 7.807e-10
SALIDA DE AGUA CON 808 A:  —mmmmmm oo
s*4 + 0.05973 s*3 + 0.0008321 s*2 + 1.243e-05 s + 2.713e-08
-0.0005048 s*3 + 1.763e-05 3*2 - 1.401e-08 s - 1.546e-10

SALIDAL DE GAS: —————mmmmmm -
s*4 + 0.01681 s*3 + 0.0001265 s*2 + 7.107e-07 s + 7.32%9e-10

Figura 3.27. Funciones de transferencia obtenidas con mas de dos polos y ceros

Realizado por: Katherine Aguilar

3.7.4.2 Identificacion usando codigo estructurado
La estimacion de la funcion de transferencia mediante codigo usa el comando ‘tfest’. Dada la
experiencia obtenida mediante el uso del asistente, la estimacion se lleva a cabo configurando

los parametros como se muestra en la Tabla (3.11).

Tabla 3-11 Parametros para estimacion de la funcion de transferencia

Entrada Consideraciones

Salida de Agua: Cinco polos con cinco ceros

Agua Salida de Agua con SOSA: Cuatro polos con tres ceros

Salida de Gas: Cuatro polos con tres ceros

Salida de Agua: Cinco polos con cinco ceros

Agua con SOSA Salida de Agua con SOSA: Cuatro polos con tres ceros

Salida de Gas: Cuatro polos con tres ceros

Salida de Agua: Cinco polos con cinco ceros

Gas Salida de Agua con SOSA: Cuatro polos con tres ceros

Salida de Gas: Cuatro polos con tres ceros

Realizado por: Katherine Aguilar

La respuesta obtenida por el estimador usando comandos retorna la comparaciéon mostrada por
la Figura (3.28), notando que los valores de ajuste de estimacion son el 85.99%, 82.38% y
84.31% para las variables de salida de agua, de agua con SOSA y gas, respectivamente.
Notoriamente, los mejores resultados se obtienen al usar funciones de transferencia con mas de
dos polos y ceros, estableciendo su uso para la sintonizacion de los parametros de control del

PID multivariable en los apartados siguientes.
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Se puede concluir que el primer método de ajuste de polos y ceros permite el mayor ajuste, por

lo que se usa este modelo para el disefio del controlador PID.
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Figura 3.28. Datos reales y los datos estimados con funcion de transferencia con mas

de dos polos y ceros con cddigo: a) salida de agua, b) salida de agua con

SOSA y c) salida de gas

Realizado por: Katherine Aguilar

3.8 Respuesta del modelo identificado

Naturalmente las sefiales de entrada al sistema son aleatorias por lo cual no se pueden expresar
de forma analitica. Para el analisis y disefio de sistemas de control se requiere una base de
comparacion del desempefio de diversos sistemas de control. Esta base es configurada a través

de la especificacion de las sefiales de entrada y comparando las respuestas de varios sistemas a

estas sefiales entrantes.

Generalmente los criterios de disefio se basan en las sefiales de entrada definidas o en la
respuesta que genera al sistema dado ciertos cambios en las condiciones iniciales. La
correlacion entre las caracteristicas de respuesta de un sistema y la capacidad del sistema de
manejar sefiales de entrada reales justifica el uso de las sefiales de prueba. Las caracteristicas del

modelo encontrado pueden definirse a través de sefiales de excitacion bien conocidas como
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sefiales impulso, rampa, escalon unitario, sinusoidales, etc. A través de estas sefiales de prueba
se posible realizar con facilidad andlisis matematicos y experimentales de sistemas de control

dado que senales son muy simples.

La forma de entrada a la que el sistema estard expuesto frecuentemente determina cual es la
sefial mas apropiada para analizar las caracteristicas de respuesta. Si las entradas del sistema se
modificaran constantemente y de manera incremental, una funcion rampa es la mas apropiada,
mientras que la funcidn escalon serd usada para casos donde las perturbaciones puedan aparecer
repentinamente o se hace uso de la funcidon impulso si la entrada del sistema esta sujeta a
entradas de choque. Si el disefio se basa en la respuesta a estas entradas de prueba, el

desempefio del sistema en entornos reales es satisfactorio.

El trabajo propuesto usa la sefial de entrada escalon unitario (step) dado que el sistema esta
propenso a perturbaciones a lo largo del tiempo. La Figura (3.29) presenta la respuesta al
escalon unitario para la salida de agua, la Figura (3.30) para la salida de agua con sosa y la

Figura (3.31) para la salida de gas.
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Figura 3.29. Respuesta al escalon unitario de la salida de Agua

Realizado por: Katherine Aguilar
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Figura 3.30. Respuesta al escalon unitario de la salida de Agua SOSA

Realizado por: Katherine Aguilar
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Figura 3.31. Respuesta al escalon unitario de la salida de gas

Realizado por: Katherine Aguilar

Como respuesta al escalon unitario, la salida de agua presenta un incremento del 10% al cabo de
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6000 segundos, estabilizdndose y mostrando una respuesta oscilatoria baja. Por su parte, la
respuesta de la salida de agua con sosa se estabiliza en menos de 2000 segundos con una
respuesta de oscilacion baja pero con un sub impulso en los primeros 500 segundos. Finalmente,
la salida de gas se estabiliza en una valor negativo de -0.2 kg/h en menos de 2000 segundos, con

una respuesta oscilatoria baja pero con un sobre impulso en un periodo de 700 segundos.

3.9 Sintonizacion del modelo en SIMULINK

La sintonizacion del modelo MIMO usa la aplicacién del sintonizador del sistema de control

(Control System Tuner) de SIMULINK (Mathworks, 2017).

Exportacion a
Workspace
. Representacion
Setpoint 1 PID1 R f
etpoin —@— s5puesia Grafica de respuesta
Modelacion ;
. e Representacion
2 P2 Respuesta2 ~ |\—

Setpoint —®/ Mat:f‘;i‘::: del L Grifica de respuesta
. Representacion
AW — wiby
Setpoint N —Q PIDN | Ltazo el Grifica de respuesta

Interno
Matriz de
estabilidady  |— Lazo
desacoplemiento externo

Figura 3.32. Representacion en diagrama de bloques de la metodologia de sintonizacion

Realizado por: Katherine Aguilar

El sintonizador del sistema de control permite modelar cualquier tipo de arquitectura y
especificar la estructura de los componentes, tales como controladores PID, ganancias y otros
elementos. El disefiador puede especificar cudles bloques son sintonizables y cudles no. La
herramienta parametriza esos bloques y sintoniza los parametros libres de sistema para facilitar
requerimientos de disefio tales como el seguimiento del punto de referencia, correccion de
perturbaciones y ajuste de margenes de estabilidad. La estructura del sintonizador se muestra en
la Figura (3.32), donde se presentan las etapas que incluyen la modelacion matematica del

sistema, los controladores PID para cada una de las entradas, las respuestas de cada una de las
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salidas con la representacion grafica, una matriz de aumento y desacoplamiento y un etapa para

la exportacion de los resultados al entorno de trabajo de MATLAB.

La modelacion matematica del sistema incluye los nueve bloques resultantes de la identificacion
del sistema por funciones de transferencia basado en cddigo estructurado. Cada bloque
resultante de la identificacion es ingresado directamente al asistente sin necesidad de una
transformacion previa, por lo cual, la configuracioén del sistema MIMO se establece como se

presenta en la Figura (3.33).

j N numy(s)
den(s)

ENTRADA AGUA G1

L]
numy(s)

den(s) SALIDAAGUA

G4

num(s)
den(s)
G7

j = num(s)
den(s)

ENTRADA AGUA-SOSA| G2 l:J

num(s
» (=) SALIDA AGUA-30SA
den(s)

G5

num(s)
den(s)
G8

j numy(s)

ENTRADA GAS

A 4

den(s)

G3 L]

num(s) SALIDA GAS
den(s)
G6

A 4

num(s)
den(s)
G9

A 4

Figura 3.33. Diagrama de bloques de la modelaciéon matematica del sistema MIMO

Realizado por: Katherine Aguilar

Los controladores PID son configurados dependiendo de la cantidad de salidas. Por tanto, tres
bloques controladores se incluyen en el diagrama de bloques los cuales definen sus constantes
proporcional, integral y derivativa mediante técnicas de auto sintonizacion propias de
MATLAB.

En la sintonizacion automatica, SIMULINK permite sintonizar el lazo interno y externo
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conjuntamente como cubrir todos los requerimientos del disefio. Para configurar la sintonizacion
del PID, la aplicacion debe ser ejecutada en la ventana de Diserio del control (Control design) >

Sintonizador del controlador del sistema (Control System Tuner).

Posterior a la seleccion de la pestafia de sintonizaciéon (tuning), la opcion de Select blocks
permite adicionar los bloques de control a sintonizar. En el lazo externo, los bloques de control
PID que se seleccionan se denominan PID1, PID2, PID3 y para el lazo interno K, como se
muestra en la configuracion de la Figura (3.34) y corresponden al diagrama de bloques de la

Figura (3.35).

4 Control System Tuner - PIDauto - O X
e - EPERETEIE) - |
@ Mewy Goal + @ |>

Select @ManageGoa\s Tuning  Tune

Blocks Optionis -
TUWED BLOCKS TUNIMG GOALS OPTIOHS | TUNE
Data Browser ® 5 T B
¥ Tuned Blocks
Tuned  Blocks
PIDaute_PID3
PlDauto_PID2 PIDauto/PID3
PiDauto_PID1 PIDaute/PIDZ
PlDauto_SOF PIDauto/PIDT
- PDauta/SOF
|| '™ Tuning Goals .

Figura 3.34. Seleccion de bloques PID para la sintonizacion

Realizado por: Katherine Aguilar

PID(s)

Referencia 1 PID1

AGUA

&
PID(s) .4 1 » 1 » (]

PID2 SOsA

Referencia 2

o Modelo 1

PID(s)

Referencia 3 PID3

Figura 3.35. Diagrama de bloques sistema MIMO

Realizado por: Katherine Aguilar
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Al seleccionar la opcion para sintonizacion, el sintonizador del sistema de control parametriza el
bloque automaticamente de acuerdo a su tipo. En la ventana de configuraciéon siguiente, se
especifican las entradas y las salidas que seran sometidas a la respuesta al escalon.
Adicionalmente, se configuran los siguientes pardmetros de disefio: tiempo de estabilizacion

deseada en 100 segundos y el margen de error de compatibilidad por debajo del 20% (Figura
(3.30)).

h—- Tracking Gaal

Mame: | stepTrackingGoall

Purpose

Make specific closed-loop step response closelr match the
desired response.

Step Response Selection

Specifr step-response inputs:

PIDauto/setpointl-ref
PIDauto/s etp oint2-ref/1 b
N

DN antafcctnmnints vofid

v
v

SRR
X

Specify step-response outputs:

FIDaute/Demuzl[F] v oF X ~

FIDauto/Demusl#2 2] N T = S
N

[=]] m ETRE o0 TR ot | . W

X

Compute step response with the following loops open:

== Add loop opening location to list

Desired Response

Specify as
© First-order characteristics
™ Zecond-arder characteristics
T Custom reference model

Time constant: |1Cd

Options
Keep 3% mismatch below: 20
Adjust for step amplitude Mo -

Apply goal to:
O 2l models
= Only models: [[1 2]

Ok Apply  Cancel @

Figura 3.36. Especificacion de las entradas y salidas

sometidas a la respuesta al escalon

Realizado por: Katherine Aguilar

A continuacion, los margenes minimos de estabilidad son configurados. Experimentalmente, las
mejores respuestas se obtienen al configurar las entradas (Figura (3.37) (a)) y las salidas Figura

(3.37) (b) del sistema en general con 5 dB en el margen de ganancia y 40 grados en el margen

de fase.
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En el lazo interno, una matriz de retroalimentacion de salida estatica (K) es incluida para el
incremento de la estabilidad y desacoplamiento. Este bloque es parte del lazo interno de todo el
sistema, a diferencia del lazo externo que provee retroalimentacion a los lazos de control. Al
tratarse de un sistema de tres entradas y tres salidas, la matriz de estabilidad y desacoplamiento
se compone de nueve elementos distribuidos en tres filas y tres columnas:

123286 0.793 429.116

K=|15.635 11.703 44.781

3.078 0375  6.348

Mame: |MarginsGoall Mame: |arginsGoall

Purpose Purpose
Enforce specific gain and phase margins [disk margins far Enforce specific gain and phase margins (disk margins for
MIMO feedback laops). | MIME feedback loops),
Feedback Loop Selection Feedback Loop Selection
IMeasure stahility margins at the following locations: IMeasure stahility margins at the following locations:
PIDaute/Mux/[u](1) ¥ 5B x A || |PIDauto/Madelo/ 1) Vv &X A
PIDaute/Muz [u](2) A Y Bx, || PiDauto/Modelo/ 12 Ay X,
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Figura 3.37. Configuracion de los margenes minimos de estabilidad para las entradas y salidas
Realizado por: Katherine Aguilar

Las respuestas de las salidas validan la sintonizacion del PID del sistema MIMO. Mediante la
auto-sintonizacion de SIMULINK, todas las salidas del sistema se estabilizan aproximadamente

a los 150 segundos luego de iniciado el control del proceso. Las constantes de ajuste del sistema

se muestran en la tabla (3.12).

69



Tabla 3-12 Constantes de ajuste del sistema

Controlador Constante proporcional Constante integral Constante derivativa
Salida de agua 25.498 0.074 -2440.339

Salida agua-SOSA 4.175 0.1371 52.016

Salida de Gas -0.244 -0.002 506.303

Realizado por: Katherine Aguilar

La respuesta del sistema sintonizado a una referencia de escalén con valor de amplitud 1 es

satisfactoria en todas las salidas del sistema. La Figura (3.38) muestra la respuesta del

controlador para la salida de agua, donde la estabilidad de la variable controlada se consigue en

menos de tres minutos luego de iniciado el control.

o
I

o
[N

o

_1 1 1 1 1 1 1 1
0 25 50 75 100 125 150 175 200

Tiempo [segundos]

Figura 3.38. Respuesta del controlador para la salida de agua con una

referencia de la unidad

Realizado por: Katherine Aguilar

Asimismo, la Figura (3.39) muestra el alcance a la variable de setpoint para la salida de agua

con sosa luego de un minuto con cuarenta segundos. Finalmente, la respuesta de la salida de gas

(Figura (3.40)) alcanza el valor de referencia en menos de 2 minutos y 40 segundos luego de

iniciado el control.
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Figura 3.39. Respuesta del controlador para la salida de agua-SOSA
con una referencia de la unidad

Realizado por: Katherine Aguilar
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Figura 3-40: Respuesta del controlador para la salida de gas

con una referencia de la unidad

Realizado por: Katherine Aguilar

Las salidas deseadas son alcanzadas por la correccion de la entrada dada por el control PID.
Luego de la correccion, las entradas modificadas que ingresan al modelo matematico son las
que se presentan en las Figura (3.41), Figura (3.42) y Figura (3.43). En éstas, la entrada de agua,
agua con sosa y gas se alteran para conseguir la correccion de error en las salidas

correspondientes.
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Figura 3.41. Entrada modificada de agua para obtener la salida

deseada

Realizado por: Katherine Aguilar
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Figura 3.42. Entrada modificada de agua-SOSA para obtener la salida deseada

Realizado por: Katherine Aguilar
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Figura 3.43. Entrada modificada de gas para obtener la salida deseada

Realizado por: Katherine Aguilar

Finalmente, una etapa de exportacion de resultados es incluida. Mediante las respuestas
obtenidas del controlador, las variables que contiene la informacion de ajuste son almacenadas y

pueden ser usadas con objetivos de obtencion de su rendimiento.
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CAPITULO IV

4. RESULTADOS
4.1 Analisis de Resultados

El objetivo fundamental del presente documento es determinar cudl es el método mas adecuado
a aplicar para la sintonizacion de los controladores PID que intervienen en el proceso de lavado

de gas de regeneracion producido en el tambor P3-V05.

IDC1: indice de desempefio cuadratico del control PID SISO
IDC2: indice de desempefio cuadratico del control PID MIMO

HO: IDC1>IDC2 El indice de desempefio cuadratico del control PID MIMO en el proceso de
lavado de gas de regeneracion producido en el tambor P3-V05 es menor que el desempefio del

control PID SISO.

HI: IDC1<IDC2 El indice de desempefio cuadratico del control PID MIMO en el proceso de
lavado de gas de regeneracion producido en el tambor P3-VO05 es mayor que el desempefio del

control PID SISO.

Mediante el indice de desempefio cuadratico se evalia la respuesta de los controladores

PID para determinar si el método aplicado en este documento es el mas adecuado.

4.1.1 Indice de desempeiio cuadritico

Se calcula el indice del desempefio cuadratico, usando la suma de los errores cuadraticos con la

Ecuacion (4.1).

T
IDC = J‘ &> (1)
7
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Figura 4.1 Area relacionada al indice de desempefio cuadratico

Realizado por: Katherine Aguilar.

La Ecuacion (4.1) permite evaluar una relacion al area generada entre la respuesta del sistema y
la linea de referencia alcanzada, como se muestra en la Figura (4.1). Asi, en este estudio se
analiza el indice de desempefio cuadratico de las 3 salidas del sistema, adicionando las 3 sumas

de los errores cuadraticos de la forma de la Ecuacion (4.2).

IDC =[O +[eSt)+[e® (4.2)

A continuacion, se contrastan los resultados de la evaluacion del método propuesto entre el

sistema de control actual y el propuesto en este trabajo investigativo.
4.1.2 Método actual

Actualmente, la planta de lavado de gas posee un controlador que mantiene al sistema
funcionando, la cual posee adicionalmente un simulador que permite evaluar la respuesta de las
salidas de sistema. Las Figura (4.2), (4.3) y (4.4) presentan las graficas de respuestas de todas

las salidas del sistema actual ante la entrada de un escalén.
Aplicando la suma de errores cuadraticos a la respuesta de la salida de agua (Figura (4.2)) desde

que inicia el control del proceso hasta que se consigue el punto de consigna se obtiene el

siguiente resultado:
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Figura 4.2. Respuesta controlador actual en la salida de agua

Realizado por: Katherine Aguilar

Aplicado la suma de errores cuadraticos a la respuesta de la salida de agua y sosa (Figura (4.3))

se obtiene el siguiente resultado:
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Figura 4.3. Respuesta controlador actual en la salida de agua y sosa

Realizado por: Katherine Aguilar

Aplicado la suma de errores cuadraticos a la respuesta de la salida de gas (Figura (4.4)) hasta

que se alcanza el setpoint se obtiene el siguiente resultado:
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Figura 4.4. Respuesta controlador actual en la salida de gas

Realizado por: Katherine Aguilar

Sumando los 3 valores anteriores correspondientes a todas las respuestas del controlador PID
actualmente instalado se obtiene el IDC de sistema de control en general, con un valor de

630.78.
IDC, = IDC,, +IDC,, +IDC,, = 630.78

4.1.3 Método propuesto

Para contrastar el sistema de control implementado vs. el propuesto, es necesario evaluar el
sistema de control PID multivariable resultante de este trabajo investigativo. Para lo cual, se
utilizan los datos obtenidos en el PID MIMO y se determinan las sumas de los errores
cuadraticos. Aplicado la suma de errores cuadraticos a la respuesta de la salida de agua se

obtiene el siguiente resultado:

200s
IDC,, = [ €(t)=9746

Os
Aplicado la suma de errores cuadraticos a la respuesta de la salida de agua y sosa se obtiene el

siguiente resultado:

200s
IDC,, = | &(t)=531

Os
Aplicado la suma de errores cuadraticos a la respuesta de la salida de gas se obtiene el siguiente

resultado:
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200s
IDC,, = [ e3() =104.66

Os
Adicionando los 3 valores anteriores se obtiene:

IDCZ = IDC21 + IDCZZ + IDC23:20742

Notandose un mejor desempefio del controlador respecto al sistema actual (IDC1>IDC2) ,

mejorando en una relacion de 3 a 1 al sistema controlador actual.

Para finalizar este trabajo, se presentan las conclusiones, limitaciones y los trabajos futuros

recomendados.

4.2 Conclusiones

En el actual documento se presenta una metodologia para sintonizar controladores PID MIMO.

Se empieza adquiriendo los datos basados en los historicos del servidor PHD, identificando el

modelo utilizando cédigo estructurado, se aplica la funcion escalon para obtener la respuesta al

modelo, y finalmente se sintoniza con la ayuda de SIMULINK. Para una mejor sintonia de lazos

de control es necesario aseverar la confiabilidad de equipos e instrumentos asociados, dicho

estudio se realizd en el capitulo 3. Una vez descrito el proceso se obtiene lo siguientes las

siguientes conclusiones:

El indice de desempefio cuadratico del control PID MIMO en el proceso de lavado de gas
de regeneracion producido en el tambor P3-V05 es menor que el desempefio del control PID
SISO. Por lo tanto se puede mejorar el rendimiento de la planta implementado un

controlador PID MIMO.

Los modelos matematicos identificados mediante espacios de estado y funciones de
transferencia mostraron ajustes diferentes, arrojando un mejor ajuste el modelo expresado

en funciones de transferencia de alto orden, demostrando la no linealidad del sistema.

El esquema de control propuesto permite controlar las salidas del sistema obteniendo los
resultados deseados para alcanzar la referencia en el tiempo deseado.

Las valvulas que se encuentran sobredimensionadas son la P3 LV20 y P3 LV21. Seglin
(FISHER, 2005) para un optimo control las valvulas deben dimensionarse para trabajar
entre un 20% y 80% controlando un flujo minimo y un maximo. Por lo tanto alrededor del
50% mantienen un control del flujo normal seteado. Aun asi con una valvula
sobredimensionada se puede trabajar mientras se mantenga el flujo de operacion normal, si
la valvula baja a un 20% ya no existira un buen control y es posible que se deba operar en

manual.
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4.3 Limitaciones del enfoque propuesto

En la industria los procesos estdn sujetos a limitaciones. Los actuadores tienen un campo
limitado de accion asi como una determinada velocidad de cambio, como es el caso de las
valvulas, limitadas por las posiciones totalmente abierta o cerrada y por la velocidad en su
respuesta. Razones constructivas, de seguridad o medioambientales o bien los propios alcances
de los sensores pueden causar limites en las variables de proceso, tales como niveles en

depositos, flujo en tuberias o temperaturas y presiones maximas.

La implementacion del sistema de control PID MIMO para el sistema de lavado de gas
producida en el reciepiente P3_V05) modificaria la estructura actual de los controladores PID
SISO que se encuentran configurados en el DCS honeywell de refineria Esmeraldas. No se
puede implementar una modificacion sin antes estudiar la afectacion a los demas sistemas
debido a que todo la refineria trabaja con sistemas PID SISO, ademas los cambios no se los

puede realizar en linea por lo que es necesario parar la operacion de la planta.

4.4 Trabajos futuros

e  Considerar para el disefio de nuevas bombas la norma API 610, el literal 6.1.12, indica que:
“Las bombas tendran que operar entre el 70% y 120% del punto de mejor eficiencia (BEP). Y

la capacidad de flujo debera encontrarse entre el 80% y 110% del punto de mejor eficiencia.
e  Automatizar la inyeccion de sosa con la bomba P3 P03 A/B.
e Incluir en el programa de mantenimiento al intercambiador P3_E3.

e  Realizar un estudio de combinacion en una planta de control PID SISO y PID MIMO.
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ANEXO A

Codigo en MATLAB para estimar el modelo en espacios de estado con 5 variables

cle;

clear all;

close all;

%Adquirir titulos de los Datos
[A,txt]=xlsread('ENVIAR xIsx','Hojal','C3:J3");
txt=txt';

%Adquirir unidades de los Datos
[A,Unidades]=xlIsread('ENVIAR xlIsx','Hojal",'C2:]2");
Unidades=Unidades";

%Adquirir valores de los Datos
X=xlsread('ENVIAR .xlsx','Hojal",'C5:15764");
in=2250;

fin=2400;

ts=15; %tiempo de muestreo

t=0:ts:ts*(fin-in); %variable de tiempo
Y=X(in:fin,[4 5 8]);

% Crear objeto de Datos

Dat = iddata(X(in:fin,1:3),X(in:fin,[4 5 8]),ts);
Dat.InputName = txt([4 5 8]);
Dat.OutputName = txt(1:3);

Dat.InputUnit = Unidades([4 5 8]);
Dat.OutputUnit = Unidades(1:3);

%Estimacion del modelo por Espacios de Estado
Options = n4sidOptions;

Options.Display = 'off’;

modell = ssest(Dat,5,0ptions);

compare(Dat,modell);



ANEXO B

Codigo en MATLAB para estimar el modelo en funciones de transferencia

clc;clear all;close all;warning off

%Adquirir titulos de los Datos
[A,txt]=xlsread('ENVIAR xIsx','Hojal",'C3:J3");
txt=txt';

%Adquirir unidades de los Datos
[A,Unidades]=xlIsread('ENVIAR xlIsx','Hojal",'C2:]2");
Unidades=Unidades";

%Adquirir valores de los Datos
X=xlsread('ENVIAR.xlIsx','Hojal",'C5:15764");
1n=2250;fin=2400;

ts=15; %tiempo de muestreo

t=0:ts:ts*(fin-in); %variable de tiempo
Y=X(in:fin,[4 5 8]);

% Crear objeto de Datos

Dat = iddata(X(in:fin,1:3),X(in:fin,[4 5 8]),ts);
Dat.InputName = txt([4 5 8]);
Dat.OutputName = txt(1:3);

Dat.InputUnit = Unidades([4 5 8]);
Dat.OutputUnit = Unidades(1:3);

%Estimacion del modelo por funciones de tranferencia

Options = tfestOptions;
Options.Display = 'off';
polos=[555;444;4 4 4];
ceros=[555;333;333];

model2 = tfest(Dat,polos,ceros,Options);

compare(Dat,model2);



