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Capitulo 1

Introduccion

La cerveza es una de las bebidas mas antiguas de la humanidad. La elaboracion
de cerveza se realiza en dos etapas; la maceracién de cebada malteada para obtener el
mosto y la fermentacién, mediante la cual se obtiene alcohol y diéxido de carbono, por
accién de la levadura. Bamforth [1] presenta un estudio sobre la evolucién del proceso de
elaboracion de cerveza, en el que se relacionan los procedimientos e ingredientes, con la
calidad del producto.

El objetivo de un proceso de maceracién es la conversion del almidon de los granos
malteados en azucares fermentables que puedan ser consumidos por la levadura, una
vez que sea agregada al mosto obtenido. El azicar producido en la maceracion es clave
para determinar el porcentaje de alcohol que generara posteriormente por la levadura
y también la densidad del mosto. Esto condiciona el rendimiento general del proceso e
incide directamente en la cantidad de litros de producto final que se obtiene.

Existen distintos tipos de maceraciéon: por infusion unica, térmica, por decoccién y
escalonada. Esta tltima consiste en la realizacién de un pre-proceso que permite a ciertas
enzimas convertir proteinas en aminodcidos, antes de la sacarificacién (transformacién de
los polisacaridos en azucares fermentables). Estas enzimas, ademads, facilitan la hidrélisis
de almidones mas complejos durante dicho proceso. Por ejemplo, se puede implementar
un proceso de maceracién de 35/55 °C para que la enzima proteasa hidrolice proteinas en
aminoacidos; luego llevar la temperatura a 60/65 °C, rango en el cual actia la beta ami-
lasa, convirtiendo el almidon en maltosa y glucosa; y finalmente se lleva la temperatura
al rango de 65/75 °C, propiciando que la alfa amilasa transforme al almidén en azica-
res fermentables. Este es muy utilizado debido a que permite emplear maltas de menor
calidad y precio y aun asi obtener un producto de mayor aptitud. Como contraparte, el
proceso es mas complejo.

En varios trabajos se estudia la importancia del control térmico en relaciéon al proceso
de elaboracion de cerveza, para lograr las particulares caracteristicas en el producto.
Blanco y col. [2] estudian en detalle el proceso quimico mediante el cual se generan los
compuestos en la fabricacion de cerveza. El trabajo tiene por objetivo determinar cudles
son los parametros del proceso que se deben controlar para lograr una rapida adaptacion
a la preferencia del puiblico consumidor, en cuanto a la ligereza del producto. En [3] se
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evaltian los métodos de produccion tendientes a reducir o eliminar el alcohol presente
en la cerveza. En todos estos trabajos, destaca la maceracion escalonada, debido a la
posibilidad que genera la regulacién continua de la temperatura.

El sistema de maceraciéon escalonada esta constituido por un recipiente donde se vierte
una mezcla de agua y cebada. En dicho sistema se eleva la temperatura de la solucién de
forma progresiva. Los diferentes “escalones” de temperatura permiten extraer los distintos
compuestos del grano, como asi también el almidén necesario para la fermentacion. El
sistema de maceracion debe contar con algin mecanismo de calentamiento como por
ejemplo un quemador o un intercambiador de calor, incluyendo un sistema de reflujo,
que permita homogeneizar la temperatura del fluido a controlar. En [4] Violino y col.
resumen los sistema de bajo volumen de produccién que se encuentran actualmente en el
mercado. Los cominmente utilizados son los sistemas RIMS (Recirculating Infusion Mash
System) y HERMS (Heat Exchange Recirculating Mash System). Este tltimo utiliza un
intercambiador de calor como elemento de transferencia de energia.

Para llevar a cabo la regulacién de temperatura en la maceracién escalonada, es
necesario el desarrollo de un sistema de control. El controlador mas ampliamente utilizado
en la industria es el PID (Proporcional Integral Derivativo). Este se basa en un algoritmo
de regulacion que calcula la desviacion o error entre valores medidos y deseados por medio
de realimentacion.

El algoritmo de control PID incluye tres parametros: el proporcional, el integral y el
derivativo. El término proporcional depende del error actual, el integral, de los errores
pasados, mientras que el derivativo es una prediccién de los errores a futuro. La suma de
estas tres acciones es usada para ajustar el proceso por medio de un elemento de control,
como la posicion de una valvula que regula el caudal de gas de un quemador.

Por otro lado, los métodos difusos son empleados para el ajuste de los parametros
del controlador. Dichos métodos interpretan la variacion del error del sistema, como
asi también su derivada, aplicando funciones matematicas disenadas para clasificar su
funcionamiento en rangos predeterminados. Dependiendo de la banda en la que se sitia
la respuesta del sistema, serd el valor que adquieran los parametros del controlador. La
herramienta matematica con la cual se lleva a cabo este proceso es conocida como logica
difusa [5]. Esta técnica es ampliamente utilizada en control de procesos, asignando grados
de veracidad a las variables de entrada, en base a la naturaleza del proceso a controlar.
Dicha logica puede generar infinitos estados entre dos limites previamente establecidos.
En este sentido, los parametros del controlador se generan como una sumatoria de las
entradas del sistema, ponderadas por la légica del modelo disenado. Como consecuencia,
a medida que varia la respuesta del sistema, el controlador se adapta para responder mas
eficientemente a dichas variaciones. Este método permite la adaptacién del controlador a
las variaciones de la planta, que en el caso del proceso seleccionado, son de naturaleza no
lineal. Al mismo tiempo garantiza el correcto funcionamiento ante posibles perturbaciones
o inclusive incertidumbres no contempladas en el modelo de la planta.

La metodologia empleada en este trabajo esta fundamentada en el estudio llevado a
cabo por Weeks [6], en el cual se implementa un sistema de bajo costo, constituido por
un PID acoplado a un controlador para regular la maceracion de cerveza. Esto es apto
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para ser aplicado por emprendedores con bajo nivel de produccion, tales como las micro
cervecerias.

Con esta premisa se implementara un controlador que consta de un PID de ganancia
tabulada por método difuso, tal como el expuesto en el trabajo de Zhao y col. [7]. Este
tipo de controladores ya esta siendo implementado en el proceso de fermentacion de la
cerveza, tal como se pone de manifiesto en Wang y col. [8]. En este sentido, implementarlo
en el método de maceracion, implicaria una mejora en el desempeno de todo el proceso
productivo.

En la figura 1.1 se presenta un controlador PID con un sistema de ganancia tabulada
por método difuso.

Método
Difuso

Kp [Ki |Kd

Ref + ] - PID Planta Salida

Y
\/

Figura 1.1: Diagrama en bloques del controlador PID parametrizado con logica difusa.

1.1. Estado del Arte

En general, los sistemas de control de procesos a nivel industrial suelen implementarse
mediante controladores sencillos pero robustos, que permiten llevar a cabo el control
deseado, con el menor costo posible. Esto implica enfrentar una relacién de compromiso,
donde la precisién del control es puesta en segundo plano, centrando el disenio del sistema,
en los costos del mismo.

Varios casos de estudio pueden ser encontrados en la literatura. En [9] Lees, Ellen y
Brodi llevan a cabo un relevamiento de la cantidad y tipo de lazos de control en una fabri-
ca industrial de cerveza, localizada en Australia. El trabajo determina que toda la planta
posee 505 lazos de control, todos implementados usando un controlador PI (Proporcional
Integral). Algunas consecuencias de este tipo de implementacién incluyen la introduccién
de retardos no deterministicos inesperados por concatenacion de lazos de control. Estos
mismos autores introducen en [10] un resumen de los problemas encontrados en plantas
de manufactura de grandes voliumenes. En ese trabajo se evalia como los controladores
comerciales modernos han avanzado en la direccion del control de procesos continuos sin
considerar plantas variables en el tiempo. Sin embargo, este tipo de control no se ajusta
muy bien con los procesos de manufactura en lotes, que presentan dinamicas intermiten-
tes o bien sistemas cuyas caracteristicas son variables en el tiempo. La solucién propuesta

3
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a este problema requiere la implementacién de un sistema de monitoreo en tiempo real
que permita ajustar los parametros en la medida que se desarrolla el proceso, de mane-
ra tal que mejore el rendimiento del mismo. Esta soluciéon asume que se implementan
dispositivos comerciales y estandares, por ejemplo, controladores PID.

Otro ejemplo del amplio uso de controladores PID convencionales en la industria
puede ser encontrado en [11], donde Ogawa y Henmi llevan a cabo un relevamiento del
proceso completo de manufactura de cerveza en una de las plantas fabriles de Japén. Los
resultados muestran la implementacion de estos controladores en todos los lazos de control
empleados en la fabrica. Este trabajo tiene por objetivo mejorar el rendimiento general
de la planta al introducir un sistema basado en computadoras industriales combinadas
con PLC (por las siglas en inglés Programable Logic Controller). En un estudio similar,
Xiaodong, Jie y Ke [12] propone automatizar una fabrica china mejorando su capacidad
de produccion al introducir equipamiento de control comercial.

Como se puede ver, en la industria cervecera se implementan lazos de control sencillos
basados en controladores PID. Estos son concatenados por medio de la incorporacién de
una capa superior a todos los lazos, donde se controla el rendimiento general de la planta,
variando cada uno de forma individual. Todos estos sistemas de control pretenden mejorar
la eficiencia sin perder de vista los costos operacionales. Como consecuencia, los sistemas
mas complejos, pero de mayor precision, son descartados. Un ejemplo de este tipo de
sistemas es presentado en [13] donde Shang, Dou y Yu mejoran las capacidades de un
controlador para maceracién de cebada utilizando un control 6ptimo compuesto por un
modelo predictivo y un controlador On/Off. El trabajo compara los resultados contra un
controlador PID convencional demostrando que formas mas complejas de control logran
mejores resultados; pero al mismo tiempo la implementacién del sistema implica un
hardware mas costoso y un tiempo mayor de desarrollo y puesta a punto. El objetivo que
propone es reducir el sobre pico producido por controladores PID y mejorar la capacidad
del sistema para absorber perturbaciones, por lo que no estan considerados los costos
asociados. Por este motivo los métodos mas avanzados se aplican solo en aquellos sistemas
donde la eficiencia y la precisién son aspectos sensibles a controlar.

Con el transcurso del tiempo y el creciente desarrollo tecnolégico, las técnicas de
control avanzado descriptas anteriormente se volvieron mas accesibles. En este contexto,
el objetivo de la presente tesis es desarrollar un controlador de bajo costo que permita la
obtenciéon del mosto a partir de los parametros deseados, sin la necesidad de incurrir en
implementaciones que requieran gran capacidad de computo.

1.2. Justificacion

El CAA (Cédigo Alimentario Argentino), en el articulo 1080, define a la cerveza como
la bebida resultante de fermentar, mediante levadura cervecera, al mosto de cebada mal-
teada o de extracto de malta, sometido previamente a un proceso de coccion, adicionando
lipulo. Se prevé que una parte de la cebada malteada o de extracto de malta pueda ser
reemplazada por adjuntos cerveceros, tal como se puede ver en [14].
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Asimismo, en el articulo 1082 bis, se establece que podran denominarse “Artesa-
nales” a las cervezas elaboradas sin aditivos alimentarios, adicionadas tunicamente con
ingredientes naturales y cuyo proceso de produccion sea manual o semiautomaético.

En los ultimos anos la industria cervecera en la Argentina se ha ampliado, para dar
lugar tanto a aficionados como a pequenos emprendedores. Asi mismo los consumidores
han evidenciado su preferencia por nuevos estilos de cerveza. El crecimiento de este sector
ha resultado provechoso para la evolucién de la industria, generando nuevas PyMES
(Pequenas y Medianas Empresas), cuya ocupacién varia desde la elaboracién en micro
cervecerias hasta la distribucion del producto. Aun asi, el proceso de fabricacién de esta
bebida depende de la constante atencién del personal involucrado en su produccion.

Los sistemas automaticos actualmente utilizados (discutidos en [9], [10], [11] y [12])
son costosos y solo pueden ser implementados por cerveceras cuyo volumen de produccion
ascienda, al menos, hasta los 10.000 litros mensuales. En el presente trabajo se pretende
desarrollar un sistema de control de bajo costo para menores volimenes de produccién.
Se desea entonces implementar las técnicas de disenio aprendidas durante el cursado de la
Maestria en Ingenieria de Control Automatico, de la Universidad Tecnoldgica Nacional,
Facultad Regional Cérdoba, en un caso de aplicacion propio de la industria de proce-
sos, desarrollando un controlador difuso que permita ajustar sus parametros ante las
variaciones propias de una planta no lineal.

1.3. Objetivos

En este trabajo de tesis se propone desarrollar e implementar un controlador difuso
de bajo costo, en el marco de estudio previamente detallado. Dicho controlador se imple-

mentara en una planta piloto analizando su desempeno en comparacion de un controlador
PID estandar.
De esta manera es posible establecer los siguientes objetivos especificos:

= Realizar la implementacién e instrumentacion del proceso de maceracion.

= Modelar el proceso de maceracion mediante aplicaciones especificas de identifica-
cion.

= Desarrollar un controlador difuso segin el modelo previamente discutido.
= Validar el desempeno del sistema por comparacion con un PID estandar.

s BEvaluar la estabilidad del sistema desarrollado.



Capitulo 2

Elaboracion de cerveza

2.1. (Generalidades del proceso

La cerveza como bebida puede ser manufacturada en base a 4 ingredientes basicos:
agua, lupulo, levadura y malta. Cada uno de estos ingredientes representa un aspecto
de la cerveza que se vera reflejado en su sabor; desde la dureza y propiedades del agua
utilizada hasta las clases de maltas, lipulo o cepa de levadura implementados en el
proceso. Anderson y col. [15] analizan la importancia de estos elementos, en relacién a
su influencia en la calidad del producto final.

La seleccién de ingredientes se inicia por el mas sencillo, el agua. Puncocharova y col.
[16] llevan a cabo un estudio del impacto que tiene este componente sobre el rendimien-
to y calidad de la cerveza a fabricar; tanto los minerales que posee, como su pH, son
determinantes para el proceso productivo.

El Iupulo, por otra parte, es una planta que fue incluida en el proceso de fabricacion
de cerveza como un conservante natural, ya que posee un compuesto conocido como
“alfa-acido” que presenta un suave efecto antibidtico, permitiendo preservar la bebida
por mas tiempo. Esta caracteristica posibilité su exportacion a lugares alejados del lugar
de produccion. Hoy en dia el sabor del lipulo en la cerveza es caracteristico y la bebida
no seria reconocida como tal sin su inclusion. Su influencia es estudiada con mas detalle
por Bastegen y col. [17] con el fin de maximizar su uso durante el proceso productivo.

La levadura es el ingrediente que permite fermentar la preparacion y lograr obtener
el alcohol en la mezcla en la bebida. Contribuye a la generacion del gas natural de la
cerveza, como asi también termina de darle su sabor caracteristico. Existen distintos tipos
de levaduras especificas para fabricar cerveza, cuya seleccion depende del tipo de cerveza
que se desea producir. En general se puede clasificar en dos grandes grupos:

= Cervezas tipo “Ale” son aquellas de fermentacion llamada “alta”. Estas utilizan
levaduras que fermentan a temperatura ambiente y tienden a flotar en el mosto. A
medida que el proceso de fermentacion transcurre, los restos de levadura decantan
al fondo del fermentador causando que la cerveza resultante sea mas opaca.
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= Cervezas de tipo “Lager” son aquellas de fermentacién llamada “baja”. Las levadu-
ras utilizadas tienden a fermentar a baja temperatura, cercana a 0 °C. Normalmente
se establecen en el fondo del fermentador, donde se acumulan sin enturbiar el mosto.
Las cervezas de este tipo son més translicidas y mas faciles de filtrar.

La malta es un grano germinado y luego secado o tostado. En el caso de la cerveza
suele ser cebada, pero es posible emplear arroz, papa, o solo glucosa. Ahora bien, la
cebada no solo introduce una fuente de azicares fermentables, sino también contribuye
con otros compuestos que le dan sabor y mayor consistencia a la bebida, tal como queda
evidenciado en [18].

Posteriormente el grano es molido y macerado en presencia de agua. Luego se eleva
la temperatura de la mezcla; mediante el anterior proceso se extraen glucosa, maltosa y
azucares fermentables, entre otros compuestos propios del grano y que hacen al sabor de
la cerveza.

Una vez terminada la maceracion se lleva a cabo una primera filtracion de la mezcla
obtenida. Esta se realiza empleando los granos presentes como medio filtrante. El objetivo
es eliminar las impurezas y tornar translicido al liquido. Una vez terminado este paso,
lleva a cabo la coccion, para lo que es necesario trasvasar la mezcla desde el tanque de
maceracion hacia el de cocciéon. Durante el trasvase se extraen los granos del liquido
para facilitar el proceso de coccion. Estos granos himedos se constituyen en uno de los
residuos remanentes del proceso. Afortunadamente son comestibles y generalmente sirven
como alimento para ganado, por lo que puede ser reutilizados. Lynch, Steffen y Arendt
[19] exploran nuevos usos de este derivado con el fin de reducir costos y utilizar este
subproducto en aplicaciones alternativas. Cuando la mezcla llega al punto del hervor,
se le agrega el lupulo. Este cambia las caracteristicas de la cerveza dependiendo del
momento del calentamiento en el cual es incluido. Distintas recetas utilizan diferentes
tipos de lipulo, inclusive siendo factible mezclar varios en una misma receta.

Al final de la coccién se obtiene el mosto que sera el producto base a partir del cual
fermenta la cerveza. En este paso es importante disminuir la temperatura de la mezcla
para poder anadir la levadura, la cual no puede sobrevivir a temperaturas superiores a
30 °C, para cervezas de tipo “Ale” o 0 °C para las cervezas de tipo “Lager”. Es impor-
tante que la temperatura disminuya lo mas rapido posible para evitar que el mosto sea
contaminado por bacterias que podrian perjudicar la fermentacion.

Una vez que el mosto presenta una temperatura apropiada se incorpora la levadura,
encargada de consumir los azicares fermentables y producir el alcohol y el gas propio
del producto. Large y col. [20] estudian este fendmeno y la reutilizaciéon de levadura en
plantas de gran capacidad productiva como un método para reducir el corto del proceso,
al igual que las consecuencias de dichas practicas.

Al cabo de una semana, el mosto ha de fermentar produciendo cerveza, punto en
el cual debe ser trasvasada hacia un tanque de maduracion. Para tal fin es importante
filtrar la levadura aun presente en la cerveza. De esta manera la bebida madura durante
un periodo de tiempo maés largo, hasta que sus cualidades organolépticas terminan de
desarrollarse.
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Luego la cerveza debe ser embotellada y pasteurizada para asegurar la integridad
del producto por una mayor cantidad de tiempo. Pascari y col. [21] estudian con ma&s
detalle el proceso de manufactura, su capacidad intrinseca para evitar o detener procesos
contaminantes, como asi también técnicas utilizadas para el mismo fin.

En las figuras 2.1 y 2.2 se muestran el diagrama de flujo y la representacion grafica
del proceso descripto, respectivamente.

Cebada Seleccién de grano
Germinado
Tostado/Secado

Cebada malteada

Molido

Agua Maceracién

Filtrado por [Residuos formados
recirculacién lpor granos htiimedos

Lipulo Coccién

Mosto

Enfriado

Agregado de
levadura

> Fermentacion

Filtrado

Maduraciéon

Cerveza

Embotellado

Pasteurizacion

Figura 2.1: Diagrama de flujo del proceso de fabricacién de cerveza.



Control de Proceso de Maceracion

Jorge Quelas

Maceracién

Agua -
4
Malta !
o,
Molienda 1)

1°Filtrado

OO0O0 iy — |

& & & &

Embotellado

Coccidn

Lipulo

Enfriamiento

(= =]

Pasteurizado

Fermentacion

[

w
|

| Levadura

2° Filtrado

Transporte

Figura 2.2: Proceso de fabricacion de cerveza.

Maduracién

Cada aspecto del proceso de fabricacién de cerveza ha sido objeto de una gran cantidad
de estudios; permitiendo entender la influencia de ellos en el producto final. Salanta y col.
[22] estudian dicho proceso, haciendo énfasis en los desafios de implementarlo en sistemas
de bajo nivel de produccion, siendo el costo y la consistencia entre lotes los aspectos mas

dificiles de resolver.

Maceracion de cebada malteada

Para llevar a cabo el proceso de maceracién de cebada malteada existen distintos
métodos, tal como se menciona en el capitulo 1. Entre ellos se encuentran los siguientes:
por infusién tnica, térmica, por decoccion y escalonada. A continuacion se explicaran
cada uno, especialmente el método escalonado, que es el seleccionado en este trabajo de

tesis.

Maceracion por infusion tnica

La maceraciéon por infusién tnica (Single Infusion Mash) mostrada en la figura 2.3,
es el mas sencillo de los métodos implementados por los cerveceros artesanales.
Este consta en mezclar agua precalentada a una cierta temperatura fija con granos
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Tanque de Agua
Caliente (HLT)

,~ Agua

Malta

M‘ 41‘« l

Maceracion .-i' Calentador

Figura 2.3: Diagrama de maceracién por infusion tnica.

molidos a temperatura ambiente. La infusién propiamente dicha se realiza considerando
una relacién de 2,6 litros de agua por kilogramo de grano. Calculando con precision el
volumen y la temperatura del agua, se puede alcanzar la temperatura objetivo para la
mezcla de entre 64,5 °C y 70 °C. Luego, la misma es situada a esa temperatura de 45 a
90 minutos, tiempo durante el cual el almidon se convertird en azucares fermentables.

Maceraciéon térmica

Una alternativa a la técnica anterior consiste en mezclar el agua con el grano y
calentar la mezcla hasta una determinada temperatura tal como se puede ver en la figura
2.4. Dicha temperatura es mantenida hasta que finaliza la conversién del almidén en
azucar.

Maceracion por decoccién

Una tercera técnica utilizada tradicionalmente en Alemania es la maceracién por
decoccién, la cual puede ser observada en la figura 2.5. En este método se toma una
parte de la mezcla llevandola al hervor, para luego incluirla nuevamente en la mezcla
original, para elevar su temperatura. Normalmente se utiliza una relacion entre agua
y grano de 4,17 litros por kilogramo de grano, aunque técnicas mas modernas utilizan
relaciones de entre 2,6 a 3,1.

Este método es generalmente utilizado en cervezas que utilizan una mayor variedad
de granos malteados provenientes de la misma cebada, pero de distintas variedades.
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Figura 2.4: Diagrama de maceracién térmica.
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Figura 2.5: Diagrama de maceracién por decoccién.

Maceracion escalonada

El método de maceracién escalonada consiste en incrementar la temperatura de la
mezcla de agua y cebada de manera paulatina. La diferente graduacion de temperatura

11
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permite extraer los distintos compuestos del grano, como asi también el almidén necesario
para la fermentacién.

Tal como se mencion6 en el capitulo 1, cada compuesto en el grano es extraido a un
determinado rango de temperatura. En la figura 2.6 se observa la representacion grafica
del proceso de maceracion escalonada descripto.

Sensor Malta Agua

Térmico =
/.

- Thle

o T
&
—~ 3 Calentador
a
[ ] =
Controlador Maceracion

Figura 2.6: Diagrama de maceracion escalonada.

El sistema debe incluir algiin mecanismo de calentamiento, tal como un quemador o un
intercambiador de calor, y un sistema de reflujo que permita homogeneizar la temperatura
del fluido a controlar. Es necesaria la aplicacién de un sistema de control de temperatura
que asegure la obtencion de una soluciéon cuyas caracteristicas sean las deseadas para la
elaboracion del producto final.

De entre todos los métodos de maceracion éste es uno de los mas utilizados en la
produccién de cerveza. Su principio de funcionamiento queda expuesto en [23], donde
se estudia el impacto de la variaciéon de temperatura durante el proceso. En este tra-
bajo se identifican los efectos de distintos procedimientos de maceracién, incluyendo el
método por infusiéon y por decoccién y se los compara con una maceracion escalonada
determinando que la variaciéon de temperatura permite la obtenciéon de un mosto cuyas
caracteristicas mejoran la calidad de la cerveza.

Posteriormente, en [24], Montanari y col. utilizan una referencia escalonada para
elevar la temperatura del mosto gradualmente, con el objetivo de alcanzar la mayor sa-
carificacion posible. Los resultados muestran un incremento en la produccién de azicares
fermentables, obteniendo mayor volumen de mosto, sin perder su graduacién alcohdlica.

12
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Por otra parte, en [25] Shang aplica un controlador PID modificado con el fin de
obtener un control térmico capaz de reproducir un proceso de maceracién escalonada
sin sobre picos o cambios indeseados en la temperatura del tanque de maceracion. Di-
cho estudio evidencia cuan ampliamente utilizado es éste método, al punto de haberse
transformado en el método mayormente empleado en la industria cervecera.

2.2. Implementacién de la planta piloto

Dentro de los procesos de maceracién presentados, se implementard el método de es-
calonado. La implementacion de este procedimiento puede ser llevada a cabo de distintas
maneras. En este caso se adopto el esquema general presentado en la figura 2.7.

WT HLT

Malta Agua Agua
Sensor Sensor
Térmico [ ™ Térmico
. |

:

| Calentador

()
aZ
J Controlador

Figura 2.7: Diagrama del proceso industrial como referencia para la implementacion.

Valvula
Intercambiador Lineal
de Calor

-,

e

Bomba Centrifuga

En la versién original del procedimiento (mostrado en la figura 2.7), el proceso consta
de dos tanques cerrados de 150 litros. El primero es el tanque de maceracion WT, que
contiene la mezcla entre agua y malta, mientras que el segundo es el tanque HLT (Hot
Liquid Tank) o tanque de liquido caliente, que contiene agua caliente.
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Cada tanque esta conectado a una bomba centrifuga la cual genera la recirculacién
del contenido de cada uno, haciéndolos pasar a través de un intercambiador de calor de
placas paralelas.

Sensor Sensor
Térmico [ ' Térmico
| I ey

|

Entrada Entrada l

Salida Salida

Valvula
Intercambiador Lineal
de Calor I
............. l*. -

’

| Calentador

Entradas Analogicas <

|
===

Bomba Centrifuga

" — Controlador
Salidas Analégicas

—_—

Figura 2.8: Diagrama de transferencia de calor en la planta.

La figura 2.8 muestra el diagrama de transferencia de calor de la planta. La graduacién
en cuanto a la temperatura de los liquidos se evidencia con las tonalidades de las flechas
de circulacién. Ademas se incluyen el sentido del flujo de informacién en el lazo de control,
desde los sensores hasta los actuadores.

Para el control de temperatura de la mezcla del tanque de maceracion se selecciona un
controlador de dos salidas. La primera acciona las bombas para iniciar la circulacion en
ambos tanques. La valvula proporcional regula el caudal de agua caliente que pasa por el
intercambiador con el fin de controlar la cantidad de energia transferida. Esto permitira
regular la temperatura del tanque WT.

Debido a la inercia térmica del sistema, la temperatura se debe mantener dentro de los
margenes recomendados por varios minutos. Esto representa otro factor importante, ya
que las bombas requieren de un tiempo minimo de apagado entre encendidos consecutivos;
estas bombas poseen capacitores de arranque que proporcionan la corriente necesaria para
el encendido del motor; si éste no ha acumulado suficiente carga eléctrica al momento
de encender nuevamente la bomba, la misma puede danarse. Esta es importante y debe
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tenerse en cuenta al disenar el control del sistema, ya que una acciéon de control incorrecta
puede deteriorarlo de forma permanente.

En base a este esquema general de implementacion del proceso, se construyé una
planta, denominada planta piloto que permitié la identificacion y posterior modelado del
sistema. Se detallan los componentes a utilizar en la misma.

= Para el tanque de maceracién se empled una olla de acero inoxidable con capacidad
de 150 litros y una canilla de salida en su base. Esta solo se llené con agua. Atn asf
debera presentar un falso fondo para simular la resistencia hidraulica que introduce
este elemento en el sistema real.

» El tanque HLT fue reproducido con una olla de aluminio de 50 litros de capacidad
y una canilla de salida en su base.

= Un intercambiador de calor por el que circulé el agua proveniente del tanque WT y
del tanque HLT, en circuitos separados y adyacentes, con un flujo contra corriente.
Esto significa que ambos liquidos fluyeron por ductos unidos a través de una pared
de material conductivo. En este caso el intercambiador es de cobre recubierto con
acero inoxidable.

= Dos bombas centrifugas monofasicas de 1/2HP con cabezales de acero inoxidable.

= Dos sensores de temperatura PT1000 recubiertos en vainas de acero inoxidable, uno
para cada tanque.

» Un anafe 24000 kcal /h conectado a una garrafa de 10 kg y un regulador de presién.

= Un sistema de adquisicién de datos y control de actuadores. Este sistema obtendra
mediciones de los sensores de temperatura y debera ser capaz de accionar las bom-
bas centrifugas. Asimismo, muchas de las pruebas requeriran de un procesamiento
posterior para calibrar el sistema, por lo que el mismo debera ser capaz de al-
macenar datos en algin formato que permita su analisis posterior. Dicho sistema
posee 4 entradas analdgicas para conectar puntas de temperatura PT1000, una sa-
lida digital cuyo actuador es un relé, y finalmente una salida analégica variable y
configurable que posee dos modos:

e Salida de voltaje de 0 V a5 V.
e Salida de corriente de 4 mA a 20 mA.

La salida digital se utiliz6 para accionar ambas bombas en simultaneo, mientras
que la salida analdgica configurable fue disenada para el control de una valvu-
la proporcional, la cual no se implement6 en la planta piloto adoptada. Ademas,
el controlador posee un puerto USB para transmitir datos al computador con el
objetivo de monitorear y controlar el proceso.

15



Control de Proceso de Maceracién Jorge Quelas

Con la planta piloto implementada se realizaron distintas pruebas para medir el com-
portamiento de la variable a controlar, cuando el sistema es sometido a estimulos es-
pecificos. Ya sean los basicos requeridos para que la planta funcione o bien estimulos
disenados para entender mejor su naturaleza. Los datos obtenidos mediante estas prue-
bas se emplearon para obtener un modelo matematico que permitié simular la respuesta
del sistema ante los estimulos utilizados.

Tal como se mencioné previamente, no se usan granos en estas pruebas debido a que
la informacion obtenida no seria representativa del uso real de este tipo de sistemas. Los
productores de bajo volumen cambian sus recetas entre tandas para obtener distintas
variedades de cervezas. Al mismo tiempo los insumos utilizados carecen de una calidad
uniforme, por lo que sus caracteristicas también variaran entre tandas de produccién.
La densidad del liquido serd uno de los parametro que variara durante el proceso. En el
mosto su valor puede variar de 1015 kg/m? hasta 1060 kg/m?, tal como se menciona en
[26]. Mas datos pueden ser encontrados en [27] y [28]. En comparacién, el agua pura posee
una densidad de 1000 kg/m3, el agua salada de 1030 kg/m?, y la leche se encuentra entre
1020 kg/m? y 1050 kg/m?. La diferencia con el agua pura es muy baja, por lo que se
asume que los resultados seran representativos del sistema real. Ademas, el controlador
es capaz de adaptarse ante cambios en el comportamiento de la planta, siendo éste el
motivo de la selecciéon de un método difuso de control.

Otro aspecto a considerar es el calor especifico ¢, de la mezcla a macerar. Este parame-
tro se define como la cantidad de energia necesaria para calentar 1 kg en 1 K y se mide
en kJ/kgK. Este valor depende de la densidad del mosto, disminuyendo a medida que
ésta incrementa, tal como se menciona en [26] y [29]. Segtin Krones, si el mosto posee
una densidad de 1030 kg/m? su calor especifico serd de 4,1 kJ/kgK. Si ahora se consi-
dera una densidad de 1060 kg/m?, el calor especifico de la mezcla es atin menor, en el
orden de 3,6 kJ/kgK. En la practica estos valores dependen de la receta utilizada, pero
en general es menor al valor del agua (4,18 kJ/kgK), por lo que la mezcla requerird de
mayor energia para alcanzar la misma temperatura. A los fines précticos se calcula la
temperatura de ebullicién del mosto a partir de la siguiente expresion:

AT =i-K,-m (2.1)

Donde AT es la variacién en el punto de ebullicién de la solucién respecto del agua; i
es el factor van’t Hoff, que en el caso de la cebada es 1 (adimensional) ya que se considera
que dicho grano sélo esta constituido por maltosa la cual no se ioniza; K} es la constante
ebulloscépica del solvente, en este caso es agua cuyo valor serda 0.512 (°Ckg)/mol; y
finalmente m es la molalidad, que es la cantidad de moles de soluto que contiene 1 kg
de solvente. Para calcular este tltimo pardmetro se debe dividir el peso del grano por el
peso de 1 mol de maltosa (0.3423 kg/mol), para luego dividir el valor obtenido por el
peso del agua utilizada. Si se consideran 24 kg de grano en 150 litros de agua para un
mosto cuya densidad final serd de 1060 kg/m?, el punto de ebullicién de la mezcla estard
0,236 °C' por arriba del punto de ebullicién del agua, por lo que la diferencia entre ambos
es considerada despreciable.
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Consideraciones relativas al diseno de la planta

Para el armado de una planta funcional se deben tener en cuenta varios factores a los
fines de asegurar su correcto funcionamiento. Estos son: materiales, temperatura, presion
y caudal. Asimismo, se debe tener en cuenta el método de limpieza a emplear. Estos
factores fueron tenidos en cuenta durante el desarrollo del proyecto y seran detallados en
esta seccion.

Dado que se trata con la produccion de un bien consumible, el material a emplear en
la planta debe cumplir con los requerimientos de bromatologia previstos en el CAA. El
material utilizado por excelencia en cualquier proceso alimenticio es acero inoxidable. Este
metal es inherte, a comparacién de otros como aluminio o cobre, ademés de poseer menor
conduccién térmica. Como consecuencia la olla utilizada como tanque de maceracion, el
intercambiador de calor, y las bombas utilizadas para manejar el mosto deben ser de
acero inoxidable.

La mayoria de los equipos usados para la produccion de cerveza deberan tolerar
un temperatura maxima de 100°C. En el caso de las bombas, deberdn ser capaces de
tolerar una temperatura mayor inclusive, dado que, como cualquier otro motor, parte de
la energia consumida se pierde provocando un incremento de su temperatura. En este
sentido, la circulacion de liquidos que poseen elevada temperatura puede ocasionar dano
permanente a la bomba, como consecuencia de la energia que aportan adicionalmente.
Para asegurar la correcta operacion de las bombas se deberd implementar un sistema de
enfriamiento que extraiga el calor y evite que la temperatura de estas bombas se eleve por
encima de los valores maximos de operacién. Asi mismo, el sistema de mangueras utilizado
para conducir los distintos fluidos a lo largo de sus circuitos requiere de materiales capaces
de tolerar dichas temperaturas y al mismo tiempo introducir pocas pérdidas en el sistema.
Esto implica el uso de mangueras constituidas por materiales aislantes.

La implementacién de circuitos de recirculacién que incluyen elementos como inter-
cambiadores de calor presentan resistencias hidraulicas elevadas, lo cual puede generar
areas de alta presion que constituyan puntos de falla en la planta. Una manguera mal
acoplada con liquido caliente circulando en su interior puede desacoplarse de forma ines-
perada al encontrar un punto de alta resistencia hidraulica y esparcir liquido calientes
entre elementos eléctricos o tomando contacto con el personal que opera la planta. Es-
te riesgo debe ser mitigado implementando acoples seguros y capaces de tolerar dichas
fuerzas.

Cada elemento dentro de la planta funciona bajo condiciones de operacién especificas.
Un aspecto vital para la operacién de las bombas es asegurar que reciban el caudal de
liquido adecuado para que las aspas giren en condicién de carga completa. Una bomba
centrifuga operando con menor carga para la cual esta disenada puede danarse, por lo
que es importante armar la planta de forma tal que el cabezal de la bomba alcance su
caudal nominal. La planta debe estar disenada para permitir que el caudal de liquido
sea suficiente para ambas bombas. En el caso de la bomba usada en el tanque HLT,
la resistencia hidraulica del intercambiador es menor, por lo que la bomba puede ser
posicionada luego del intercambiador. El tanque WT presenta en su circuito el camino
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de mayor resistencia del intercambiador, por lo que es mas dificil alcanzar el caudal
necesario para la correcta operacion de la bomba. Por ese motivo se coloca la bomba
antes que el intercambiador, permitiendo que alcance su caudal nominal utilizando toda
la presion disponible en el tanque WT.

Para la limpieza de la planta se emplea agua como solvente y detergentes alcalinos
de grado industrial.

2.3. Instrumentacién de la planta piloto

Sensores de temperatura

El uso de sensores RTD (Resistance Temperature Detector) se ha extendido a toda
la industria alimenticia, conformando uno de los métodos por excelencia a la hora de
medir temperatura. En [30] se puede encontrar un andlisis detallado de distintos tipos
de sensores usados normalmente en la industria. En el mismo se resumen las ventajas
y desventajas de cada tipo de sonda. De este estudio se establece que el tipo de sondas
seleccionadas son ideales para medir temperaturas bajas donde una buena linealidad es
deseada.

Figura 2.9: Sonda RTD PT1000 de 4 hilos con vaina de acero inoxidable y cables de
silicona.

Por otra parte, en [31] se establece un circuito cldsico para el uso de estos sensores.
Dicho circuito ha sido reproducido para el controlador de esta tesis con el objetivo de
mantener la precision a lo largo de toda la cadena de adquisicion de temperatura.
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Linealidad del sensor

Existen dos ecuaciones normalmente utilizadas para modelar este sensor. La primera
y mas sencilla esta dada por la expresién 2.2.

RTD(T) ~ RTDy - (1 + oT) (2.2)

Donde RT' D es la resistencia eléctrica del sensor medida en €2 y depende de la tempe-
ratura 7' del sensor, medida en °C. RT Dy es el valor de la resistencia eléctrica del sensor
a 0 °C, y a es el coeficiente de variacién térmica a 0 °C de la resistencia y se mide en
2/Q/°C. Idealmente este valor es una constante y suele ser igual a 0,00385 £2/Q/°C.

En caso que se requiera de mayor precision, se puede utilizar la ecuacién de Calendar-
Van Dusen, conformada por la expresién 2.3.

RTD(T) = RTDy - (14 AT + BT? + CT*(T — 100)) (2.3)

En este caso, las constantes A, B y C son derivadas de mediciones de la resistencia
eléctrica del sensor en diferentes temperaturas. Si bien estas constantes agregan mayor
precision al modelo, no seran necesarias para la aplicacion propuesta en este proyecto.

De esta manera, la ecuacion 2.2 fue calculada para un sensor PT1000, cuyo valor
resistivo es 1000 ©Q a 0°C. Luego se implementé en el controlador y se la calibré para
adaptarla al sistema de adquisicion de datos. En la figura 2.10 se observa la respuesta
del modelo implementado en el controlador.
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Figura 2.10: Temperatura estimada de acuerdo a la resistencia medida.
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Tiempo de muestreo

Un sistema de control puede ser instrumentado de distintas maneras. Normalmente se
implementan sistemas electrénicos programables que puede ser configurados o bien mo-
dificados completamente. Sin embargo, para que estos sistemas funcionen correctamente
es necesario que las mediciones de las variables a controlar cumplan con el teorema del
muestreo de Nyquist, es decir que la frecuencia de muestreo f,, sea mayor a dos veces
la frecuencia maxima f,,,, de la sefial a medir. Para facilitar el analisis se hara uso del
concepto de tiempo de muestreo, donde:

1 1
fm T — T, I
Por lo tanto, si f,, > 2fna. entonces T, < T}, . /2. Para el caso del sistema bajo
andlisis tendremos que T}, .. = 7, donde 7 es la constante de tiempo de cada tanque. En
base a las mediciones llevadas a cabo se determina que la constante de tiempo del tanque
HLT es de 807 segundos, mientras que la constante de tiempo del tanque WT es de 241
segundos. Asumiendo el mismo método de calentamiento, a mayor volumen de liquido,
mayor tiempo de respuesta por parte de la planta. Una vez integrado el sistema también
se midi6 la velocidad a la cual se capturaban los datos, incluyendo su almacenamiento
en la PC. El tiempo medido fue 3,65 segundos, es decir, 221 veces mas rdapido que el
comportamiento del tanque WT y 66 veces mas rapido que la constante de tiempo del
tanque W'T con todo el sistema funcionando. Los detalles de implementacion puede verse
en el capitulo 6, mientras que el calculo de las constantes de tiempo del sistema es llevado
a cabo en el capitulo 3.

(2.4)

Tolerancia en la medicién

La figura 2.10 muestra la resistencia medida por el sistema y la temperatura estimada
a partir de dicho valor. Lo que no muestra es la variacion que existe entre distintos sensores
del mismo tipo. Es decir, no muestra la variacién en la medicién asociada a la tolerancia
de fabricacion intrinseca de los materiales utilizados.

El sistema de medicion introduce errores desde el sensor hasta los circuitos electrénicos
usados, incluyendo los errores por redondeo al digitalizar y procesar los datos adquiridos.
Este error puede ser modelado mediante un simple ensayo.

El controlador posee 4 entradas para sensores de temperatura. En cada una se coloca
una sonda RTD PT1000 (sensor NB-PTCO-186 de TE Conectivity) y se toman medicio-
nes de la temperatura ambiente. Estas son contrastadas contra un instrumento patrén,
un termoémetro infrarrojo UT300S de la marca UNI-T.

Los resultados muestran que los valores medidos por cada una de las 4 sondas poseen
un error de + 2 °C respecto al patrén. La figura 2.11 muestra el error introducido en el
sistema a causa de las tolerancias de fabricacién y errores de redondeo causados por la
digitalizacion del proceso.
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160 Error de medicion del sistema
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Figura 2.11: Error de medicién introducido por el sistema.

Actuadores

Bomba centrifuga

Se selecciond un unico modelo de bomba centrifuga como actuador del sistema, tanto
para el tanque HLT como W'T. Este modelo posee las siguientes caracteristicas:

Conexién a la linea: Monofasica, 220V a 50Hz.
Potencia: 0,5 HP.
Velocidad: 1400 RPM.

Caudal: 2500 1/h (litros por hora), dependiendo del acople puede alcanzar los 3300
1/h.

Material del cabezal: Acero inoxidable AISI 304L.
Tipo de turbina: Abierta.
Material del sello: Viton.

Temperatura de trabajo: 110°C.

El fabricante (Beltrando S.R.L) no provee mas informacién que la detallada previa-
mente. Para controlar el encendido y apagado de las bombas, la conexién con la linea
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se lleva a cabo a través de un relé accionado mediante una salida digital del sistema de
control.

Figura 2.12: Bomba centrifuga de 1/2HP.

Ambas bombas pueden ser modeladas como llaves que permiten que circule el 100 %
del caudal del sistema cuando estén funcionando. La consecuencia de esta accién serd el
intercambio de calor entre ambos taques.

Valvula proporcional

Uno de los elementos utilizados en el diagrama del proceso mostrado y que no sera
implementado en la planta piloto es la véalvula proporcional. La seleccién de la valvula
depende de las condiciones de uso en la planta. Dichas condiciones dependen de sus
elementos funcionales, los cuales no siempre presentan la informacién necesaria para
simular el comportamiento del sistema y estimar las condiciones en las cuales la valvula
debera de operar.

Algunos de los parametros necesarios a la hora de seleccionar una valvula lineal son:

= Rango de Caudal: Cantidad de maxima y minima de caudal que la valvula
requiere para funcionar correctamente.

» Presion diferencial: Cantidad de méxima y minima de presiéon que la vélvula
requiere para funcionar correctamente.

= Temperatura del medio: Temperatura del liquido que pasa a través de la valvula.

» Temperatura ambiente maxima: Temperatura ambiente maxima que la valvula
puede tolerar.
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» Viscosidad: Viscosidad del liquido que circulara por la valvula.

= Proteccion de la bobina de control: Grado de proteccién IP basado en la norma
internacional IEC 60529 (Degrees of Protection).

= Tipo de senal de control: Normalmente la bobina de la valvula puede ser con-
trolada por una tensiéon de 0 a 5V, o una senal de corriente de 4 a 20mA.

Esto implica que la tnica forma en la cual puede ser seleccionada es midiendo di-
rectamente sobre el sistema ya ensamblado el caudal y la presion diferencial del mismo.
Su funcién dentro del sistema de control sera la de variar el caudal de agua caliente que
ingresa al intercambiador de calor, regulando la transferencia de calor. El cambio en el
caudal también implica un incremento de presiéon a medida que se restringe la cantidad
de liquido que pasa a través de la valvula.

Figura 2.13: Valvula proporcional EV-260B de la marca Danfoss.

Inicialmente se seleccioné el modelo EV-260B de la marca Danfoss (figura 2.13) como
actuador del sistema. Algunas de las especificaciones de esta valvula son las siguientes:

El modelo EV-260B es una véalvula solenoide de 2 vias servoaccionadas (proporcio-
nales).

Para agua, aceite y liquidos neutros similares.

Para la regulaciéon continua de flujo.

Curva caracteristica lineal en todo el rango de regulacién.
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» Se cierra en caso de una caida de alimentacién (funcién a prueba de fallos).
= 24V de tensién continua de alimentacion.

= Senal piloto estdandar de 4 — 20 mA o 0 — 10 V c.c.

» Rango de caudal completo: 0,5 — 12,7 m®/h

= Presién Diferencial: 0,5 — 10 bar

= Temperatura del medio: -10 — 80 °C

= Temperatura ambiente: 50 °C, max.

= Proteccién de la bobina: IP67, max.

= Viscosidad: 50 ¢St, max.

Debido a que resulta imposible conocer analiticamente los valores de caudal y presion
(méximo y minimo) del sistema, se desestima la inclusién de la valvula. Los costos de
este tipo de actuadores ronda los USD 700, pero dado que no se pueden garantizar las
condiciones maximas y minimas que requiere, la expectativa de que el sistema falle es
alta. En caso de falla, la valvula puede danarse de forma permanente.

Un dato importante para el modelado del sistema con controlador es la respuesta de
la valvula. La figura 2.14 muestra la respuesta de la valvula ante una senal de control de
0 a 10V, o bien de 4 a 20mA. Dicha respuesta es completamente lineal de acuerdo a la
hoja de datos del fabricante [32]. No se especifica ningtin tiempo de respuesta o retardo
en su accionamiento.

CaAJdaI % Caudal%
A
10—~ 100+ —————————
\ \
\ |
| \
\ \
\ \
[ \
‘ \
0 — 0 u‘ -
0 10 V 4 20 mA
Tension de alimentacién: 21 -30V c.c. Tension de alimentacion: 21 - 30V d.c.

Figura 2.14: Respuesta de la valvula EV-260B respeto a las entrada de 0 a 10V, y 4 a
20mA respectivamente.
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Capitulo 3

Identificacién y modelado de la
planta piloto

Los sistemas basados en intercambiadores de calor son usados en un gran rango de
procesos industriales. En [33] se presenta un ejemplo de uso en una planta de energia
eléctrica. Dado que este tipo de equipamiento es tan ampliamente utilizado se pueden
encontrar numerosos intentos para generar un modelo capaz de caracterizar su compor-
tamiento.

En [34] se busca modelar un sistema de control basado en un intercambiador de calor
implementando un modelo predictivo. Dicho modelo se basa en mediciones que utilizan
un escalén para estimular la planta, analizar su salida y llevar a cabo la identificacion de la
misma. El resultado es un control predictivo con mejor rendimiento durante el transitorio
y el régimen permanente del sistema comparado con un controlador de espacio de estados
realimentado.

Por otra parte, en [35], Kukurugya y col. desarrollan un modelo matematico basado
en ecuaciones deterministicas para modelar el comportamiento de un intercambiador de
calor. Este modelo presenté buenos resultados, pero no logré incluir las pérdidas del
sistema, como asi también otras dinamicas especificas de la planta.

En [36], Bobél y col. buscan resolver el modelado de un sistema de control térmico
con intercambiador de calor utilizando una aproximacion por funciones polinémicas a la
respuesta medida del sistema. El trabajo logra obtener un modelo muy preciso capaz de
compensar los retardos del sistema para aproximarse satisfactoriamente a la respuesta
medida.

Todos estos casos de estudio desarrollan modelos en base a distintos criterios basados
en la aplicacién. Esto es una consecuencia de la complejidad propia del intercambiador,
pero también de la incertidumbre respecto a las dinamicas no modeladas de cada uno de
los sistemas estudiados.
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3.1. Definicion de las variables de entrada y salida

Para poder generar un modelo de la planta primero es necesario llevar a cabo ensayos,
en los cuales se busca someter a la misma a una senal de excitacién determinada y
posteriormente observar el comportamiento de las variables a medir.

Es posible entonces separar las variables involucradas en dos grandes grupos. Aquellas
de entrada, que estimulan al sistema, y las de salida, que representan la respuesta de dicho
sistema ante una entrada determinada. En este caso el sistema posee dos variables de
entrada, y dos de salida.

Se identifican las siguientes senales de entrada:

= Porcentaje de caudal de gas: El quemador del tanque HLT debe estar encendido
en todo momento para que ingrese energia en el sistema. Dicho quemador posee dos
estados, encendido o apagado. A los propdsitos del modelado se definird que esta
es una entrada del sistema cuyos estados seran representados como la presencia o
no de caudal de gas hacia el quemador, o bien que el caudal de gas serd del 0% o
100 %.

= Porcentaje de caudal del sistema: El caudal del sistema depende de los actua-
dores del mismo. Si ambas bombas no encienden el caudal del sistema seréd cero,
no habra circulacién por los distintos circuitos del intercambiador de calor, y con-
secuentemente no existira transferencia de energia. Por este motivo, la senal de
encendido y apagado de las bombas causa que el caudal del sistema sea del 100 %
o del 0%.

Dentro de las variables de salida es posible distinguir las siguientes:
» Temperatura del tanque WT: Este es el parametro que se desea controlar.

» Temperatura del tanque HLT: Esta variable es un indicador de la cantidad de
energia que posee el tanque HLT. Su comportamiento determina parcialmente la
dinamica del sistema cuando ambas bombas estan encendidas.

Esto implica que cuando las bombas se enciendan, parte de la energia del tanque HLT
serd transferida a través del intercambiador de calor al tanque WT. Ya que el quemador
que mantiene caliente el agua en el tanque HLT posee una capacidad limitada, a medida
que el calor pase del tanque HLT al tanque WT, la temperatura del primero bajara. Esto
se debe a que la cantidad de energia que sale del sistema HLT es mayor a la cantidad de
energia que el quemador deposita en el sistema.

Tomando las mediciones de las variables de salida, y analizandolas en base a las
senales de entrada utilizadas, es posible obtener un modelo de la planta que emule el
comportamiento de las variables de salida. Esto puede ser tomado como la validacion del
modelo y utilizarlo para determinar el comportamiento de la planta ante otros tipos de
senales de entrada sin la necesidad de llevar a cabo pruebas sobre la misma.
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Para poder explorar el comportamiento de la planta se proponen dos tipos de ensayos.

= El primero verifica la respuesta de la planta a un escalén.

» El segundo ensayo utiliza una senal de excitacién mas compleja que permita evaluar
mas profundamente el comportamiento del sistema.

3.2. Ensayos para identificacion del modelo

Tal como se menciona en la seccion 3.1, la planta sera identificada llevando a cabo
dos ensayos. Cada uno de ellos busca determinar un aspecto diferente del sistema a lazo
abierto.

En el primero se someterd a la planta a una senal escalén del 100 % de la capacidad
del quemador y se medira la temperatura en ambos tanques.

El segundo ensayo agrega al anterior el uso de una senal de ruido pseudo aleatorio,
también conocida como PRBS (Pseudo Random Binary Sequence), para controlar las
bombas. Ambas seran encendidas y apagadas al unisono en un patrén pseudo aleatorio
de larga duracién que permita entender mejor el comportamiento de la planta ante un
estimulo de estas caracteristicas.

Respuesta a excitaciéon escalén

El primer paso es medir la respuesta del tanque HLT cuando se enciende el quemador.
En esta caso, se puede decir que el encendido del quemador es equivalente a un escalén
de energia. El calor transmitido al tanque elevara la temperatura del agua dentro del
mismo.

La figura 3.1 muestra la respuesta en temperatura del tanque HLT ante una entrada
escaldén la cual representa la apertura de la vdlvula manual de gas al 100 %.

Al analizar las curvas se pueden extraer algunas conclusiones sobre la naturaleza de
la planta. Repasando la respuesta en temperatura del tanque desde el inicio del escalén
se pueden ver tres aspectos distintivos:

= Un minimo, establecido por la temperatura de equilibrio térmico entre el agua y
el ambiente. Esto conforma una no linealidad en si misma, ya que la temperatura
del agua en el tanque nunca serd capaz de descender por debajo de la temperatura
ambiente.

= Un maximo, que representa la temperatura de ebullicién del agua. Esto también
implica otra no linealidad en el sistema, ya que naturalmente la temperatura del
agua no aumenta por encima de los 100°C al entrar en estado de ebullicién. Esto
no implica que no siga ingresando energia en el sistema, sino que la salida del
mismo ha cambiado. Debido a que los sensores miden temperatura, este cambio en
la dindmica de la planta solo puede ser detectado pero no medido.
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= Una dindmica temporal lenta conformada por un retardo en el sistema ante un
cambio en la entrada y un crecimiento lento del valor de la variable de salida. Esto
se debe a la inercia térmica del sistema.
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Figura 3.1: Respuesta del tanque HLT ante una entrada escalén de la llave de gas.

Como se puede observar en la figura, también se mide la temperatura del tanque W'T,
pero dado que las bombas estan apagadas no se detectan cambios en su temperatura. Si
bien esto es obvio, determina un aspecto clave de la planta. Las variables estan desaco-
pladas siempre y cuando las bombas estén apagadas. Cuando las bombas se encienden y
la energia empieza a ser transmitida a través del intercambiador de calor, las variables

estaran acopladas.

Respuesta a excitacion PRBS

Si se utilizase el encendido y apagado de las bombas centrifugas como una forma
de control, se generaria un acople y desacople constante de las variables de salida del
sistema. Para explorar mejor esta dindmica de la planta, se genera un algoritmo PRBS
de orden 4 como senal de referencia de encendido de las bombas.

La figura 3.2 muestra la respuesta de las temperaturas del agua en ambos tanques,
mientras que las bombas son encendidas y apagadas de acuerdo a la senal PRBS.
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Respuesta a entrada PRBS
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Figura 3.2: Respuesta de los tanques HLT y WT ante accionamiento PRBS de las bombas.

Una caracterfstica importante es que la temperatura del tanque HLT es de 100°C al
inicio del ensayo, es decir que el sistema ya posee energia para transmitir si se encienden
las bombas. El motivo por el cual el ensayo se condujo de esta manera fue para agilizar
los tiempos del mismo.

En la figura se puede observar el encendido de las bombas, el cual permite el paso
del 100 % del caudal en ambos circuitos y mide la temperatura de ambos tanques. Vale
aclarar que el quemador también se mantiene encendido al 100 % durante el transcurso
de toda la prueba.

En los minutos iniciales se observa como se transmite energia de un tanque al otro
mientras la temperatura del tanque HLT desciende bruscamente y la temperatura en el
tanque W'T se eleva rapidamente. A los 10 minutos de iniciada la prueba, la temperatura
del tanque HLT encuentra su minimo a los 57 °C. A partir de este punto dicha tempera-
tura se elevara y al mismo tiempo se transferird energia el tanque WT. La temperatura
de este tultimo pareciera seguir la curva de la temperatura del tanque HLT con la misma
velocidad.

A los 80 minutos se produce el primer cambio en la senal PRBS, lo cual apaga las
bombas causando que el caudal que circula se reduzca al 0 %. Inmediatamente después, la
temperatura del tanque HLT escala rdpidamente a 100°C. Al dejar de transmitir energia
al tanque WT, toda la energia del quemador ingresa en el tanque HLT elevando su
temperatura hasta alcanzar la ebullicion nuevamente. Mientras tanto, el tanque WT se
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queda sin una fuente de calor, por lo que empieza a perder energia al tratar de equilibrarse
con la temperatura ambiente. La inercia térmica del agua causa que este descenso sea
lento.

Estos dos estados definen el comportamiento de ambos sistemas cuando estan acopla-
dos y cuando estan desacoplados. En los siguientes intervalos del PRBS se pueden notar
las mismas mecanicas pero con distintas duraciones.

Respuesta completa del sistema

Finalmente, la figura 3.3 presenta todas las variables de entrada y salida, donde se
han combinado el escalén en el quemador, y luego de un periodo de aproximadamente
30 minutos (tiempo necesario para elevar la temperatura del agua en el tanque HLT a
100°C) se inicia la secuencia PRBS en el accionado de las bombas, las cuales habian
permanecido apagadas hasta ese momento.

Respuesta completa del sistema
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Figura 3.3: Respuesta completa a de los tanques HLT y WT.

El resultado es la concatenacion de las respuestas de los dos ensayos previamente
descriptos formando una curva que describe multiples aspectos y dindmicas del proceso.
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Medicién de la constante de tiempo del sistema

Para determinar si la frecuencia de muestreo del sistema cumple con el teorema de
Nyquist se debe encontrar la constante de tiempo de cada tanque. Para encontrar dicho
valor se utiliza un método grafico. Esto implica asumir que el comportamiento de la
planta puede ser aproximado mediante un sistema SISO (Single Input, Single Output) de
primer orden, cuya respuesta estard dada por la ecuacion 3.1.

r)=K-(1—e7) (3.1)

Donde K serd el valor maximo que la respuesta puede alcanzar y 7 es la constante
de tiempo del sistema. Cuando ¢t = 7 la salida del sistema serd r(7) = 0,632 - K. Por lo
tanto la constante de tiempo puede ser definida como el tiempo que le toma a la senal
para alcanzar el 63,2 % del valor final desde el minimo.

En la figura 3.4 se puede observar la constante de tiempo del tanque HLT cuando las
bombas estan apagadas. En este caso el minimo estd dado por la temperatura ambiente
(16°C), y el maximo por la temperatura de ebullicién del agua (100°C).
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Figura 3.4: Constante de tiempo del tanque HLT.

De esta manera la respuesta alcanza el 63,2 % a los 69,9°C, 807 segundos més tarde

del inicio de la pendiente de crecimiento. Dicho valor serd la constante de tiempo del
tanque HLT.
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En la figura 3.5 se observa la aplicacion del mismo método grafico para determinar
la constante de tiempo del tanque WT. El sistema puede alcanzar como méximo 78°C y
nuevamente parte desde un minimo a 16°C. Ademds no presenta las caracteristicas de un
sistema de primer orden, por lo que el método arroja un primer valor de 2080 segundos
con una pendiente de 0,029°C/s. Se puede observar que la pendiente pasa por debajo de
la curva de respuesta del sistema, por lo que este resultado es descartado.

Para obtener un resultado mas realista se grafica una recta cuya pendiente le permita
mantenerse por encima de la curva de respuesta del tanque W'T en todo momento. La
constante de tiempo sera entonces el tiempo necesario para que dicha recta alcance el
valor maximo que el sistema puede adquirir (78°C en este caso). Con una pendiente de
0,323°C/s la constante de tiempo serd de 241 segundos. Al seleccionar un tiempo de
muestreo de 3,65 segundos el sistema de control es 66 veces més rapido que la senal a
medir.
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Figura 3.5: Respuesta completa a de los tanques HLT y W'T.

Cabe aclarar que el tiempo en el cual la senal alcanza el 63,2 % del valor final es 3897
segundos. Este valor implica que el sistema es lento en comparaciéon con la constante de
tiempo encontrada al considerar la pendiente inicial de 0,323°C/s. Si bien este puede ser
el caso, una pendiente inicial mas rapida implica que la velocidad del sistema es variable
y que el valor méas alto (menor constante de tiempo) representa el peor caso de andlisis.
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3.3. Modelado de la planta piloto

Diagrama del modelo

En base a los ensayos llevados a cabo se concluye que la planta posee una naturaleza
no lineal, la cual esta representada por los siguientes aspectos:

= Un minimo, conformado por la temperatura de equilibrio térmico entre el agua y
el ambiente.

= Un méximo, que representa la temperatura de ebullicion del agua.

= Una dindmica temporal lenta conformada por un retardo en el sistema para reac-
cionar a un cambio en la entrada.

= Un sistema que acopla y desacopla sus variables de salida en base al valor de una
de las senales de entrada.

Dado que la planta posee un comportamiento dual, es natural pensar en dos modelos
independientes que busquen simular este cambio en el comportamiento de la misma.

Analizando el diseno de la planta es posible decir que la misma esta compuesta por
dos sistemas térmicos separados que se acoplan cada vez que se encienden las bombas.
De esta manera, es posible establecer que tanto el tanque HLT como el tanque WT
son sistemas independientes, que pueden acoplarse y funcionar como uno. En ese caso
se deberian plantear dos modelos, uno para cada tanque, y posteriormente establecer el
mecanismo por el cual ambos se acoplan y desacoplan.

1 P
Gas
N o x(n+1)=Ax(n)+Bu(n) _/‘ NN
T y(n)=Cx(n)+Du(n) i
+
» Saturation HLT
» HLT I HLT_add HLT_temp
Y i
m_hit —o
Switch HLT HLT_init_temp
HLT_0
& >
Pump L o] x(n+1)=Ax(n)+Bu(n) _/' R
—a y(n)=Cx(n)+Du(n) -
1>0 - Saturation WT = :
[ = " A
Switch WT

WT_O

WT_init_temp

Figura 3.6: Diagrama del modelo de la planta.
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El analisis precedente permite implementar el diagrama de modelo mostrado en la
figura 3.6, en el cual se distinguen dos modelos de variables de estado, uno para cada
tanque. Cada uno posee distintas variables de entrada y una sola salida, la temperatura
del agua dentro del mismo.

Como se puede observar, ambas variables de salida se convierten en variables de
entrada del otro sistema dependiendo si las bombas centrifugas han sido accionadas o no.

También se distingue la temperatura ambiente presentada como un piso sobre el cual
ambos sistemas responden, al igual que la inclusién de saturadores que evitan que las
seniales de salida alcancen valores superiores a 100°C, reflejando la no linealidad de este
tipo de sistemas cuando el mismo entra en ebullicion.

Modelo del sistema HLT

Analizando el tanque HLT, se distinguen tres variables de entrada:

= Porcentaje de caudal de gas: Esta entrada representa el quemador del tanque
permaneciendo encendido desde el inicio de la simulacién. Esta entrada serd imple-
mentada por una senal escaléon de valor 100, representando un caudal de gas del
100 %.

= Porcentaje de caudal del sistema: El caudal hidraulico del sistema depende de
los actuadores del mismo. En este caso el accionamiento de las bombas representa el
punto en el cual ambos sistemas se acoplan. Esto es equivalente a decir que circula
el 100 % de la capacidad (caudal) del sistema.

= Energia transmitida: Cuando los sistemas se encuentran acoplados, parte de la
energia del tanque HLT es transferida a través del intercambiador de calor al tanque
WT. Esta transferencia de energia causa una caida de la temperatura del sistema
HLT, por lo que representa una de las variables de entrada del mismo.

Como ya se mencion6 previamente, si el agua no entra en ebullicién, la temperatura
de la misma puede ser utilizada como una forma indirecta de medir la cantidad de energia
del sistema HLT. Como consecuencia, a medida que los sistemas se mantienen acoplados,
el tanque HLT perdera energia, y el tanque WT debera ganar energia, convirtiendo su
temperatura en un indicador de este proceso. El mismo puede interpretarse como una
entrada del sistema HLT si se considera que una elevacion de temperatura en el tanque
WT debera generar un descenso inicial de temperatura en el tanque HLT para que luego
ambas temperaturas crezcan a la misma velocidad.

Cabe aclarar que cuando los sistemas se desacoplan, esta tltima entrada del modelo
HLT deja de tener influencia en el comportamiento de la planta. En el diagrama presen-
tado en la figura 3.6 es posible ver que cuando las bombas centrifugas se apagan, esta
entrada se vuelve cero, atin cuando en realidad esto no sucede. Es decir, si esta variable
posea un valor de cero entonces no se esta transfiriendo energia al tanque W'T.
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En base a este analisis se disena el modelo como tres funciones de transferencia de
primer orden desacopladas entre ellas. La ecuacién 3.2 muestra la forma de la funcion de
transferencia de cualquiera de las entradas del sistema.

Yn () _ Kn- (1+Tz,-s)
n(s) (14 Tpy - s)

(3.2)
Donde,

Y(s) = y1(s) + y2(s) + ... + yn(s) (3.3)

En este caso se tienen tres funciones de transferencia a partir de las cuales es posible
generar un modelo de espacio de estados. Dicho modelo es representado por la ecuacion
3.4 y su salida sera la ecuacion 3.5:

x(t) = A -x(t) + B - u(t) (3.4)

y(t) = C-x(t) + D - u(t) (3.5)

Las matrices A, B, C y D poseeran la siguiente formas:

aper 0 0 brigr 0 0
A= 0 QApit2 0 ) B = 0 bhlt? 0 (36)
0 0 QArie3 0 0 bhltS
C= [Chltl Chit2 Chlt3] ;D= [dhltl dhit2 dhlt3} (3.7)

Reemplazando en las ecuaciones 3.4 y 3.5 con las matrices encontradas en 3.6 y 3.7,
se obtienen las siguientes expresiones:

Thu (t) apigr 0 0 Th (1) b 0 0 s (t)
Tr)| =1 0 a0 |- [Zpe@)| + | 0 bue 0 |- |ua(t) (3.8)
Ths(t) 0 0 ams Ths(t) 0 0 bhus us(t)
The (1) uy (1)
Ye() = [cun cnz cns) - [Tne(t) | + [dun dne dns] - | ual(t) (3.9)
Trus(t) uz(t)

Donde yp;(t) es la temperatura del agua dentro del tanque HLT, u; es el porcentaje
del caudal de gas, us es el porcentaje de caudal en el circuito hidraulico, y finalmente
us es la temperatura del agua en el tanque WT, que sera equivalente a cero cuando el
sistema se encuentre desacoplado.

Para llevar a cabo la simulacién del sistema el modelo del tanque HLT fue discreti-
zado. Si se supone que el vector de entrada u(t) cambia sélo en instantes de muestreo
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uniformemente espaciados, entonces se puede deducir que la ecuaciones presentadas en
3.4 y 3.5 pueden ser expresadas de la siguiente manera:

x((k + 1)T) = G - x(kT) + H - u(kT) (3.10)

y(kT) = C-x(kT) + D - u(kT) (3.11)

Donde t = kT, siendo T el tiempo de muestreo y k = 0,1, 2, .... Las matrices G y H
se calculan a través de las ecuaciones 3.12 y 3.13 respectivamente.

G(T) = 2T (3.12)

H(T) = ( /0 ' eAAd)\)> B (3.13)

Siendo A = T — t. Ambas matrices dependen del periodo de muestreo, mientras que
las matrices C y D son constantes y no dependen de T, tal como se explica en [37]. Por
otra parte, las matrices G y H mantienen la forma de las matrices A y B, tal que:

ghit1 0 0 i 0 0
G = 0 Ghit2 0 ; H= 0 hhth 0 (314)
0 0 g 0 0 hwus

Por lo tanto el modelo puede ser expresado como:

T (B +1)T) g 0 0 T (kT) hhgpn - 0 0 uy (KT')
l"hth((k‘ + 1)T) = 0 Ghit2 0 . thltg(kT) + 0 hhlt2 O . UQ(k?T)
Trus((k+1)T) 0 0 Grus Tz (kT) 0 0 Dhpus us(kT)
(3.15)
T (KT) uy (KT)
Yt (kT) = [cun ez Cnus] - | Zne(KT) | + [dun de dpss] - | ua(KT) (3.16)
l’hltg(/{?T) U3(/{ZT)

Simulando los estimulos a los que es sometido el tanque HLT, el modelo reproduce
su comportamiento tal como se observa en la figura 3.7. Esta muestra las dos senales
de entrada, e incluye como entrada la temperatura de salida del sistema W'T. También
muestra la respuesta del tanque HLT. Es importante recordar que las senales de entrada
del sistema relacionadas a los actuadores estan medidas en porcentaje de caudal (%) y
la entrada representada por la elevacién de temperatura del agua en el tanque W'T es
medida en grados centigrados (°C), al igual que la salida del sistema HLT.
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Respuesta simulada del taque HLT
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Figura 3.7: Respuesta del tanque HLT ante simulaciéon de validacién.

Modelo del sistema WT

Analizando el modelo del tanque W'T se observan las siguientes variables de entrada:

= Porcentaje de caudal del sistema: Nuevamente se considera que esta senal
representa el caudal de los fluidos que recorren los circuitos hidraulicos de la planta.

» Energia recibida: Cuando los sistemas se encuentran acoplados, parte de la
energia del tanque HLT es transferida a través del intercambiador de calor al tan-
que WT. De esta manera el tanque W'T recibe energia cuya variacion puede ser
medida de forma indirecta al medir la temperatura del tanque HLT.

Si bien es evidente la influencia de la energia en la salida del sistema, es necesario
determinar un parametro de la planta que pueda ser considerado como una entrada
capaz de generar estos cambios en la salida. Tomando de ejemplo el modelo del tanque
HLT, se puede considerar que el comportamiento de la temperatura de dicho tanque tiene
influencia en la salida del tanque WT. Es decir, cada vez que el tanque HLT pierde energia
como consecuencia del acoplamiento de los sistemas, el tanque W'T deberia incrementar
su temperatura.

Cuando los sistemas se desacoplan, el tanque WT dejara de recibir energia y su tem-
peratura empezara a descender. Esto implica que el tanque HLT deja de tener influencia
en el sistema W'T, lo cual se representa colocando esta variable de entrada en cero.
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Para representar este sistema se tomard el mismo criterio utilizado para modelar el
tanque HLT, usando las ecuaciones 3.2 y 3.3, pero considerando solo dos entradas. Al
tratar de formar el sistema de espacio de estados descripto por las ecuaciones 3.4 y 3.5,
se obtendran las matrices A, B, C y D, tal como queda expresado en 3.17.

Atl 0 bw 1 0
A= [ Ot ath B= { Ot bwt2:| ; C=lcun cu] iD= [dun du]  (3.17)

Reemplazando en las ecuaciones 3.4 y 3.5 con las matrices encontradas en 3.17, se
obtienen las siguientes expresiones:

et o B 3 o | R
Yur(t) = [Curt  Cur2] - {Iwﬂ(”} + [dwn dusa] - [W(t)] (3.19)

Twt2 (t) U4(t)

Donde y,,(t) es la temperatura del agua dentro del tanque WT, us es el porcentaje de
caudal en el circuito hidraulico, y finalmente uy es la temperatura del agua en el tanque
HLT, que sera equivalente a cero cuando el sistema se encuentre desacoplado.

Nuevamente, se discretiza el modelo en base al tiempo de muestreo del sistema gene-
rando las matrices equivalentes Gy H calculadas utilizando las ecuaciones 3.12 y 3.13.

gwtl O hwtl O
[ 0 gth] [ 0 hwt2:| (8:20)

Entonces el sistema puede ser definido como:

[abwﬂ«ml)T)]:{gwﬂ 0},[xwﬂ<kT>] +{hwﬂ 0 }.[w(m] (3.21)

l"wtg((k’ -+ ]_)T) 0 Juwt2 IEth(k}T) 0 hwt2 U4(k3T)
R o o S R o

La figura 3.8 muestra la salida del modelo cuando se simulan los estimulos a los que
es sometido el tanque WT.
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Respuesta simulada del taque WT
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Figura 3.8: Respuesta del tanque W'T ante simulacién de validacion.

Analisis del modelo

La figura 3.9 muestra la respuesta al escaléon de cada una de las funciones que com-
ponen los modelos de ambos tanques. El primer grafico muestra la respuesta al escalon
de cada una de las funciones que componen el modelo del tanque HLT, mientras que el
segundo grafico muestra lo mismo para el modelo del tanque WT. En ambos casos cada
respuesta es independiente de las demas.

La curva que representa la respuesta en temperatura del tanque cuando se habilita
el 100 % del caudal de gas del quemador se denomina GASy.,. La respuesta del modelo
HLT ante la entrada representada por la temperatura del tanque W'T es denominada
WTep v asume que el tanque WT transfiere calor a través del intercambiador al tanque
HLT. El sistema puede transferir energia en ambos sentidos. En el modelo esto implica
una realimentacién entre los sistemas de ambos tanques, producto del almacenamiento
de energia que tiene lugar en el tanque WT. Es decir, a medida que se transfiere energia
desde el tanque HLT al tanque W'T, el tanque WT empieza a elevar su temperatura,
lo cual implica que estd acumulando energia calorifica. A medida que las temperaturas
de ambos tanques se acercan empiezan a poseer el mismo comportamiento y a crecer al
mismo tiempo. Este efecto puede ser claramente observado en la figura 3.3. Cada vez que
se enciende la bomba, la temperatura del tanque HLT desciende hasta un minimo local,
para luego empezar a crecer junto con la temperatura del tanque W'T.
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Respuesta al escaléon de sistema HLT.
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Figura 3.9: Respuesta del modelo ante distintas entradas escaldn.

Esto implica que al instante en el cual se encienden las bombas ambos sistemas
buscan llegar a un equilibrio térmico. Debido a las pérdidas del intercambiador de calor,
la ecuacién de equilibrio estara dada por la forma:

Qwr = Qurr — Pur (3.23)

Donde la energia calorifica del tanque WT Q1 es igual a la energia del tanque HLT
Qurr menos las pérdidas Pyg del intercambiador de calor. Si bien ambas temperaturas
no adquieren el mismo valor, cuando empiezan a elevarse, el sistema ha alcanzado el
equilibrio incluyendo las pérdidas, por lo que la mayoria de la energia del quemador
queda en el tanque HLT y solo se transfiere lo necesario para que la ecuacién 3.23 se
mantenga balanceada.

La caida de energia inicial esta representada en el modelo del tanque HLT por la fun-
cion de transferencia de la entrada correspondiente al encendido de las bombas Pumpscp.
La respuesta asume que el tanque HLT inicia a 100°C y sin el quemador generando calor.
Al encender las bombas, la temperatura del tanque caeria hasta alcanzar el equilibrio con
el tanque WT. Dado que esta entrada también es cero, lo que se observa es la pérdida de
temperatura del sistema completo cuando la temperatura del tanque es WT 0°C.

Al analizar las respuestas de los modelos de las entradas del tanque WT en la figura
3.9, se observan algunos comportamientos similares. En este caso, el encendido de la
bomba mediante la entrada Pumps.,, asumiendo un tanque HLT a 100°C, muestra una
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elevacion de temperatura en el tanque W'T.

La diferencia entre la temperatura ideal del tanque HLT (100°C) y el valor en estado
estacionario del modelo de la entrada Pumpg., del tanque W'T serd la pérdida térmica
del sistema. Esta es otra caracteristica importante, ya que muestra el efecto de la misma
entrada en cada uno de los tanques. Ademas permite observar cémo varia la pérdida del
sistema ante distintas condiciones iniciales.

El modelo del tanque W'T respecto a la entrada de calor proveniente del tanque HLT
HLTy.,, asume que el tanque WT inicia a 100°C y que el quemador estd apagado. La
temperatura del tanque W'T desciende al tratar de buscar el equilibrio con el ambiente. El
valor final de la temperatura no tiene una correlacién con la realidad ya que ésta funcion
busca mostrar la velocidad con la cual el tanque WT puede perder energia calorifica en
condiciones ideales.

Respuesta al escalon del modelo completo

Tomando entonces los modelos analizados se lleva a cabo una simulaciéon de la res-
puesta del modelo completo ante un escaléon unitario en cada una de sus entradas tal
como se puede observar en la figura 3.10.

P Gas HLT_temp P

Gas Step

| Pump WT_temp >

Pump Step

Planta Lazo Abierto Salidas

A 4

Entradas

Figura 3.10: Diagrama de simulacion de la respuesta al escalén del modelo.

La figura 3.11 muestra la respuesta del modelo completo cuando es estimulado con
un escaléon en su entrada de gas, y una vez que el tanque HLT ha alcanzado suficiente
temperatura se aplica un escalén en el encendido de las bombas, provocando que ambos
tanques se acoplen. Como consecuencia se pueden conocer los limites de la planta y los
valores en estado estacionario del sistema entero cuando ambos tanques se encuentran
acoplados a través del intercambiador de calor.
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Respuesta estimada al escalén del sistema
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Figura 3.11: Respuesta del modelo a un escalén en ambas entradas.
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Figura 3.12: Respuesta completa del modelo.
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Como se puede ver, el modelo incluye las pérdidas del sistema, por lo que la tempe-
ratura del tanque HLT llegard como méximo a los 89°C cuando estd acoplando. En el
caso del tanque WT, la méxima temperatura que lograremos obtener es 77°C. La misma
es mas que suficiente para el proceso de maceracion de cebada malteada. La informacion
pertinente al proceso puede ser encontrada en el seccién 2.1.

También se puede observar que la pérdida méxima entre ambos tanques en estado
estacionario serd aproximadamente de 12°C. Y finalmente, es posible establecer el tiempo
que le tomara al sistema completo llegar al régimen permanente. Bajo la configuracion
del ensayo, el tiempo estimado para alcanzar el valor final por primera vez es de 4 horas
y 16 minutos. El tiempo para alcanzar el régimen permanente considerando el sobrepico

serd de 11 horas y 7 minutos, pero a partir de las 4 horas la temperatura no vuelve a
bajar de los 77°C.

Validacion del modelo

A partir de los datos encontrados se propone el modelo de la planta mostrado en
la figura 3.6 y se procedera a comparar la respuesta de éste ante las mismas senales de
entrada con las que se estimulé la planta piloto, tal como se muestra en la figura 3.13.

P Gas HLT_temp P

Gas Step

PRBS »{ Pump WT_temp >

Pump PRBS

Planta Lazo Abierto Salidas

A 4

Entradas

Figura 3.13: Diagrama de validacién del modelo.

La figura 3.14 presenta las senales de entrada y salida del modelo, y compara dichas
estimaciones con las mediciones mostradas en la seccion 3.2, cuyo resultado puede ser
visto en la figura 3.3.
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Respuesta simulada del sistema vs. respuesta medida
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Figura 3.14: Validacién del modelo de la planta.

Se verifica que la salida del modelo reproduce con exactitud y precisién el comporta-
miento de la planta, incluyendo las caracteristicas no lineales propias de un sistema que
acopla y desacopla sus variables de salida de acuerdo a una de sus variables de entrada.

Para determinar que tan preciso es este modelo se calculard el error de dos formas.
Primero se considerara el error porcentual punto a punto de la ecuacién 3.24. Donde Y,
es el error porcentual en la medicion de temperatura de un tanque, Y,, es la temperatura
medida del tanque y Y. es la temperatura estimada del mismo tanque.

Ym - 3/88
Yo = Y—t -100 % (3.24)

Luego, se calculard la raiz cuadrada del error cuadratico medio (RMSE) de acuerdo a
la ecuacién 3.25. En esta expresion Y,,,.s es la raiz cuadrada del error cuadratico medio
de la salida de un tanque, f es la cantidad de muestras tomadas, Y,, es la temperatura
medida del tanque y Y. es la temperatura estimada del mismo tanque. La ventaja de
calcular éste error es que se mide en la misma unidad que la salida, es decir, °C. Por lo
tanto, representa la desviacion de la salida estimada respecto a la salida medida.

=t
1
Y;"mse = ? : Z(Y;:stn - Ymn)z (325)
n=1
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Figura 3.15: Model Error.

Utilizando las definiciones de error presentadas en las ecuaciones 3.24 y 3.25 se genera
la figura 3.15. En ella se puede ver el calculo punto a punto del error porcentual de la
temperatura de cada tanque. Los picos de error se deben al defasaje en el tiempo entre el
valor medido y el valor estimado con el modelo. El mismo se vuelve mas evidente cuando
la senal de activacion de las bombas cambia de estado. Por otra parte, el calculo de la raiz
cuadrada del error cuadrdtico medio brinda una medida del defasaje en °C del valor de
temperatura estimado respecto al valor de temperatura medido. De este modo se puede
establecer que el error del modelo se encuentra dentro de 1,69 °C en el caso del tanque

HLT, y 1,72 °C respecto al tanque WT.

Definicién del modelo del sistema completo

Habiendo validado el modelo y partiendo de las ecuaciones 3.15, 3.16, 3.21 y 3.22,
se pueden establecer las siguientes expresiones que describen el comportamiento de cada
tanque:

{Xhlt«k + DT) = Gt - Xpae(KT) + Hpar - apae (KT (3.26)

Ynit(ET) = Chit - Xt (KT) + Dy - apge (kT
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(3.27)

).th<<k + 1)T> = th . th<kT) + Hwt . uwt(kT>
ywt(l{?T) = th . th(kT) + Dwt . uwt(k:T)

Ademas, se determinan las siguientes relaciones entre las entradas de ambos sistemas:

= Debido a como se han definido los sistemas up2 = Uit -
» Siupyz =0 (0 bien uyy = 0) entonces upz = 0y Uy = 0.

» Siupyo > 0 (0 bien uyy > 0) entonces Upis = Yut Y Uwtz = Yhit-

Por lo tanto, se concluye que la planta es un sistema MIMO (Multiple-Input, Multiple-
Output), no lineal, invariante en el tiempo y con entradas externas que afectan el com-
portamiento de todo el sistema (sistema no auténomo). Para simplificar las ecuaciones
se considera que:

uhltl(kT) ul(kT)

Uy = uhltg(l{?T) = | U2 (k’T) (328)
uhltg(k}T>_ kZT)
thl(kT)_ U9 kT)

Uyt = |:uwt2<kT) - |:U4 kT :| (329)

Finalmente, las expresiones 3.30, 3.31 y 3.32 muestran el modelo del tanque HLT.

i ((k+1)T) 0,998 0 0 o (KT)] [0,057 0 0 uy (kT)
in((K+D)T) =1 0 0987 0 |-|zueT)|+| 0 0113 0 |-|u(kT)
ins((k+1)T) 0 0 0,991 |zns(kT) 0 0  0,113] |us(kT)
3.30)
T (KT) uy (kT)
yne(kT) = [0,016 —0,060 0,058] - |wpua(KT) | + [0,070 —0,088 0,153] - [ug(kT)
Thie3(KT) us(kT)
(3.31)
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4890,3
xmu:(0) = | —5403,3 (3.32)
—6895,5

Por su parte las ecuaciones 3.33, 3.34 y 3.35 definen el modelo del tranque WT.

qu<<k+1>T>]:[o,999 0 ].[wwtdm%{o’%? 0 Huﬂm] (3.33)

G ((k +1)T) 0 0,999 | T (kT) 0 0,057 |us(kT)
Yur(KT) = 0,023 —0,027] - Ewggig} + (0,374 —0,548] - {Ziggﬂ (3.34)

596,35} (3.35)

Xur(0) = {471 22
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Capitulo 4

Diseno del controlador

4.1. Dominio de operacién de la planta piloto

La figura 4.1 muestra el diagrama de implementacion del control de la planta, donde
se realimenta la temperatura del tanque W'T y se la compara con la senal de referencia.
Los controladores disenados tomaran como entrada el error entre estas dos senales, para
asi generar la accion de control correspondiente sobre el actuador.

Llave de gas
>
>
P Q_Gas[%] HLT_temp[°C] »
Llave | - o~
Q_Liquido[%]  WT_temp[°C] P>
Planta Entradas/Salidas
Controlador
2k
N P Error salida
» -
Referencia
Comparador
Controlador

Figura 4.1: Diagrama general de control de la planta.

Como se establecié previamente en la seccion 3.1, la planta posee dos entradas y
dos salidas. Cada una de las entradas del sistema debera ser estimulada para que la
planta funcione. La primer entrada representa el porcentaje de caudal de gas del anafe
que calienta el agua en el tanque HLT. La segunda entrada representa el porcentaje de
caudal que circula por los circuitos hidraulicos de la planta.

Para el caso de la primera entrada, la senal utilizada serd un escalén representando
el encendido del anafe con la llave de gas completamente abierta. Luego de aproximada-
mente 30 minutos, el agua en el tanque HLT habra alcanzado una temperatura suficiente-
mente alta para iniciar el proceso de transferencia de energia. Dicho proceso es controlado
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mediante la segunda entrada de la planta. Al actuar sobre el caudal que circula por el
sistema, se puede controlar la transferencia de energia de un tanque a otro. La activacion
del actuador posee un retardo de 33 minutos en todas la simulaciones, para asegurar que
el tanque HLT logre alcanzar las temperaturas deseadas antes de iniciar el proceso.

Habiendo establecido este diagrama bésico de control, se procedera a implementar
cada uno de los controladores propuestos y que se discutiran a continuacién en la seccién
4.2.

Los controladores seran evaluados en base a su respuesta a 4 valores de referencia,
cada uno representa uno de los escalones de temperatura necesarios en el proceso de
maceracion escalonada.

s 42°C: A esta temperatura se activan las enzimas conocidas como beta-glucanasa,
las cuales rompen los beta-glucanos normales en cereales como avena, centeno,
cebada y trigo. Los beta-glucanos son responsables por la viscosidad en la mezcla
y si no se descomponen pueden causar problemas de fluidez durante el proceso
conocido como ”lautering” mediante el cual se separa el grano del mosto. La enzima
beta-glucasa se activa entre los 40°C y los 45°C.

= 522C: La proteasa es una enzima que hace soluble las reservas de proteinas inso-
lubles de la cebada, lo cual ayuda en la retencién de la espuma en la cerveza. Esta
enzima se activa entre los 50°C y los 54°C.

» 652C: A esta temperatura se activa la enzima beta-amilasa, esencial para el proceso
de maceracién de la cebada malteada. Esta enzima se encarga de partir el almidén
del grano en fragmentos de glucosa (maltosa). La misma se activa entre los 62°C y
los 67°C.

» 712C: Finalmente, a esta temperatura se activa la enzima alfa-amilasa, la cual
también corta cadenas de almidén en distintas variedades de azucares y dextrinas,
incluyendo maltosa. Esta enzima se activa entre los 70°C y los 72°C.

En todos los casos se tomaron estas temperaturas como referencia, y sus limites
superiores e inferiores para la activacion de cada una de las enzimas necesarias en el
proceso de maceracion de cebada malteada. Los controladores deberan ser capaces de
mantener la temperatura del tanque WT dentro de estos limites, asegurando la correcta
activacion de estas enzimas. Este parametro del sistema serd una medida de la precision
del mismo, por lo que serd importante definirlo de manera apropiada.

Los controladores deberan proveer una respuesta dentro de dichos limites. Cuanto
menor sea la dispersion entre el valor de referencia y la salida del sistema mayor sera la
precision del mismo. Dicha precision no solo serd evaluada en régimen permanente sino
también en términos de la respuesta transitoria del sistema.
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Enzima Limgns [°C] | Ref [°C] | Limsy, [°C] | Tol [°C]
beta_glucanasa 40 42 45 -2/43
proteasa 50 52 54 +2
beta-amilasa 62 65 67 -3/42
alfa-amilasa 70 71 72 +1

Tabla 4.1: Rangos de temperatura por enzima.

4.2. Controladores propuestos

Para alcanzar los objetivos descriptos en la seccién 1.3, se propone el desarrollo de
tres tipos de controladores. Cada uno posee diferentes caracteristicas y propiedades, y su
implementacion es acorde a casos de uso normales en la industria alimentaria.

El primero controlador On/Off clasico usado en sistemas térmicos debido a ser el mas
simple de configurar e implementar. La segundo es el mas ampliamente utilizado en la
industria, el controlador PID. ElI mismo es un mecanismo de control por realimentacién
que calcula la desviacion o error entre un valor medido y un valor deseado. Finalmente
se desarrollarda un método difuso para el ajuste de los pardmetros principales de un
controlador PID. La aplicacién de este tltimo le permitira al controlador adaptarse ante
las variaciones de la planta, que en el caso del proceso seleccionado, son de naturaleza no
lineal.

4.2.1. Control On/Off

Este controlador es usado debido a su simplicidad y facilidad a la hora de implemen-
tarlo; por estos mismos motivos el control no posee buena precision.

En este caso la implementacion de este control no requiere del uso de la valvula ya que
puede llevarse a cabo simplemente accionando o no las bombas centrifugas. Vale aclarar
que dicho encendido o apagado debe realizarse por un tiempo minimo; esto se debe a
que la bomba es un motor monofasico que requiere de una corriente de arranque hasta 6
veces superior a la corriente nominal de operacion. Como consecuencia cada bomba debe
poseer un capacitor de arranque que provea esa corriente durante el encendido. Dicho
capacitor tendra un tiempo minimo de carga, el cual es necesario respetar para evitar
danar la bomba.

Controlador On/Off

En este tipo de control la referencia representa la temperatura que se busca alcanzar.
El control encenderd los actuadores hasta llegar a este valor, a continuacién apagara el
actuador hasta que la temperatura descienda por debajo de la referencia. Cuando esto
sea detectado, el control encendera nuevamente las bombas para volver a alcanzar el
valor de referencia. Es posible entonces establecer la siguiente ecuacién como funcién de
transferencia C'(s) no lineal del controlador On/Off.

50



Control de Proceso de Maceracién Jorge Quelas

0 Y > Tmax
C(s) = _
1 Y <Tha

Siendo T},.. €l valor de temperatura maxima que se desea que alcance la salida del
sistema Y (temperatura en tanque WT). Dado que este umbral causaria que el accio-
namiento del controlador sea demasiado rapido, se requiere implementar una histéresis
aplicando el modelo de Preisach. Asi, se incluye en el sistema un valor maximo 7T,., v
uno minimo 7,,;, para el valor de la variable a controlar.

0 Y > Tmax
k Tmin <Y < Tmam

Donde k£ = 1 si el tltimo valor de Y, cuando estaba fuera del rango T},,;, < Y < Thiaz,
estaba en la region Y < T),;,; v k = 0 si el dltimo valor de Y, cuando estaba fuera
del rango Tin < Y < T, estaba en la region Y > T,,... De esta manera el valor de
temperatura del tanque oscilara entre el valor maximo y el minimo.

Configuracion del controlador

Para el caso de este controlador se requiere que la temperatura Y sea igual al valor
de la referencia 7,.;. Para mantenerse dentro de los rangos deseados se configura la
tolerancia del controlador alrededor de la referencia en 0,5°C, es decir:

Traw = Trep + 0,5C (4.1)

Tonin = Tres — 0,5C (4.2)

Evaluacién del controlador

El controlador On/Off implementado en la figura 4.2 regula la temperatura del tanque
WT por medio del encendido y apagado de las bombas centrifugas. Esto equivale a
habilitar el 100 % del caudal del sistema, o bien detener la circulacién de liquido a través
del mismo.

En el modelo del controlador se incluye un retardo en la senal de salida de 5 minutos,
simulando el tiempo minimo de encendido o apagado de la bomba centrifuga. Esto causara
que la temperatura tienda a oscilar como consecuencia de que variard mas rapido de lo
que el actuador puede aplicar la accién de control, desplazandose fuera del rango de
temperatura antes que la accién de control logre cambiar el curso de la senal.
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Referencia

Oon/off

Temperatura [°C]

Porcentaje [%]

Llave de gas en On

]

P Q_Gas[%] HLT_temp[°C]

Llave On/Off

Q_Liquido[%] WT_temp[°C]

Planta Control On/Off

Controlador On/Off

inp %om W
Comparador Actuator Delay

Entradas/Salidas
Control On/Off

On/Off Control On/Off Control On/OFF
Figura 4.2: Diagrama de control On/Off.
Respuesta del controlador On/Off con Ref=42°C
100 [ T T T T T T T T T ]
80 q
60 Max = 52.5 ]
— — Ref
40 F= SENE —— Lmg, g
Min = 39.6 — — Lim,
20 - HLT oo |
temp
O | | | | | | | | |
0 0.5 1 15 2 2.5 3 3.5 4 4.5 5
Tiempo [s] <104
Salida del controlador On/Off con Ref=42°C
100 £ r— T T - T — T __— T
80 8
60 .
40 1
20 | - Gasstep .
Pump onoff
0 ‘ I
0 0.5 1 15 2 2.5 3 3.5 4 4.5 5
Tiempo [s] x104

Figura 4.3: Respuesta del sistema con controlador On/Off ante una sefial de referencia

de 42°C.
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Este efecto puede ser apreciado en la figura 4.3, donde se observa la respuesta del
sistema con un controlador On/Off y una referencia de 42°C. Si bien el sistema posee
una histéresis de & 0,5 °C, al incluir un tiempo minimo de funcionamiento para las
bombas, se obtiene un sistema que oscila alrededor del valor de referencia por fuera de
los limites que el controlador busca mantener.

Respuesta del controlador On/Off con Ref=522C

T T T T T T T

100 .
80 |- .
%_D. Max = 59.3
© AN AN N AN N
% Y Y = — — Ref
o Min = 48.5 ——btmg. |
GEJ — — Lim Inf
— HLT
temp |
WTtemp
0 | | | | | | | | |
0 0.5 1 1.5 2 2.5 3 3.5 4 4.5 5
Tiempo [s] <104
Salida del controlador On/Off con Ref=52°C
1ioF-——r - T T r rt 1T 1T ___ ]
80 ~
3
o 60 f -
‘©
T
8 40t -
(@)
o
20 | o Gasstep =
Pump onoff
0 | | ‘ [T
0 0.5 1 1.5 2 2.5 3 3.5 4 4.5 5
Tiempo [s] «104

Figura 4.4: Respuesta del sistema con controlador On/Off ante una senal de referencia
de 52°C.

El mismo efecto puede ser observado en las figuras 4.4, 4.5 y 4.6. En todos los casos
es posible ver claramente la dindmica de acople y desacople de las variables del sistema.
Cada vez que la senal de control enciende las bombas, al temperatura del tanque HLT
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desciende mientras se eleva la del tanque WT. Al apagar las bombas, la temperatura del
tanque HLT vuelve a elevarse mientras que la temperatura del tanque W'T empieza a
descender.

Respuesta del controlador On/Off con Ref=65°C

100 .
80 Y
—_ Max = 68.4
Q
©
2
©
[}
o
IS
(]
|_
WTtemp
O 1 1 1 1 1 1 1 1 1
0 0.5 1 1.5 2 2.5 3 3.5 4 4.5 5
Tiempo [s] «104
Salida del controlador On/Off con Ref=65°C
100 - — e e e | I B B
80 5
3
o 60 -
‘©
c
8 40r .
(o]
o
20 | o Gasstep -
Pump onoff
0 | | | | | | [LITTTTTTRITTTT
0 0.5 1 1.5 2 2.5 3 3.5 4 4.5 5
Tiempo [s] «104

Figura 4.5: Respuesta del sistema con controlador On/Off ante una sefial de referencia
de 65°C.

A medida que la senal de referencia aumenta en valor la oscilacién disminuye. Esto
se debe a que la planta esta alcanzando los valores maximos de transferencia de energia.
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Respuesta del controlador On/Off con Ref=712C

100 -
80 Max = 72.7 N
§ P =
©
2
©
()
o
=
(0]
|_
WTtemp
O 1 1 1 1 1 1 1 1
0 0.5 1 1.5 2 2.5 3.5 4 4.5 5
Tiempo [s] x10%
Salida del controlador On/Off con Ref=712C
100 [ T T - T — IA_ T T - T - T _I
80
9
o 60
‘©
e
8 40r
(o]
o
o0 L — — GasStep
Pump onoff
0 | A | | | INIRIRINIRINIE
0 0.5 1 1.5 2 2.5 3.5 4 4.5 5

Tiempo [s]

%104

Figura 4.6: Respuesta del sistema con controlador On/Off ante una senal de referencia

de 71°C.

La tabla 4.2 establece los maximos y minimos alcanzados por la respuesta del sistema
a lazo cerrado con un controlador On/Off. Se ha calculado la tolerancia del sistema en
base al valor de referencia deseado, y se puede observar que las tolerancias objetivo son
considerablemente mas bajas a las generadas por este controlador.
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Ref [°C] | Min [°C] | Max [°C] | Tol [°C] | Tolsjetivo [°C]
2 39,6 52,5 | -2,4/+10,2 2/+3
52 48,5 99,3 -3,5/+7,3 +2
65 61,0 634 | -4,0/13,4 3/+2
71 66,8 72,7 -4,2/40.7 +1

Tabla 4.2: Méximos y minimos del sistema bajo un control On/Off.

4.2.2. Control PID

Este tipo de control es el mas ampliamente usado en la industria y representa una de
las mejores opciones. Posee buena precision y una implementacién sencilla.

Controlador PID

Como se puede observar en la figura 4.7, un controlador PID esta conformado de tres
partes: una proporcional P(s), una parte integral I(s), y finalmente una parte derivativa

D(s).

P(s)

Error
E(s)

Ref ™\ Planta Salida _
Xe G 1(s) C; G(s) Y(s)

D(s)

Figura 4.7: Diagrama en bloques de una controlador PID.

Cada una posee una funcién de transferencia en el dominio de la transformada de
Laplace. La sumatoria de todas ellas conforma la funcién de transferencia del controlador
y serd denominada C'(s):

C(s) = P(s)+1(s) + D(s) (4.3)
K;
C(S) = Kp + ? + Kd - S (44)
Entonces la expresion de todo el sistema en el dominio de Laplace seréa:
Y(s)
=C(s)-G 4.5
Yo = ) 6l) (4.5
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Y(s)
X(s)
Las ecuacion 4.4 representa la funcién de transferencia en tiempo continua del con-

trolador. Dado que debera ser implementada en un controlador digital, la misma debera
ser discretizada, tal que:

- <Kp + % + Ky s) - G(s) (4.6)

T 1lz—-1
K 4 K —— 4+ Ky~
C(s) » + K; z—1+ a7

(4.7)

Donde T es el tiempo de muestreo.

Configuracion del controlador

Para configurar un controlador PID se deben encontrar los pardmetros K, K; y Kj.
El primer paso es poseer un modelo de la planta, el cual fue obtenido en el capitulo 3.

Posteriormente, haciendo uso de la funcién pidtune(sys,type) del programa de
cémputo numérico MATLAB se calculan los pardmetros del controlador PID en base al
modelo. Dicha funcién ejecuta un algoritmo que disenia un controlador de tipo type (por
ejemplo PID) en base al sistema sys. En este caso el controlador sera un PID paralelo
similar al mostrado en la figura 4.7, pero discreto.

Una vez que se calcularon los parametros iniciales, los mismos fueron modificados
por ensayo y error hasta alcanzar el desempeno esperado en la planta. Las figuras de
la 4.8 a la 4.11 muestran la comparacion del sistema a lazo cerrado cuando posee un
controlador PID con los pardametros inicialmente calculados por el algoritmo respecto a
los modificados manualmente.

El sistema con el PID inicial posee una respuesta sobreamortiguada con un tiempo de
establecimiento demasiado largo. Se buscé entonces incrementar la velocidad del sistema
a lazo cerrado para asi reducir el tiempo del proceso. Para evitar que el sistema se
vuelva subamortiguado y su establecimiento tome demasiado tiempo, se modifican los
parametros para permitir que la planta posea la repuesta mas rapida posible y el menor
tiempo de establecimiento, como segundo criterio.
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Temperatura [°C]

PID configurado con parametros iniciales y modificados (Ref=422C).
T T T T T T T

100
| — — Ref
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!
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Figura 4.8: Comparacién entre PID inicial y modificado con referencia de 42°C.

Temperatura [°C]

Figura 4.9: Comparacion entre PID inicial y modificado
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PID configurado con parametros iniciales y modificados (Ref=652C).
T T T T T T T

100
90 H -
80 | g
N
%) no_____<_ _ __ __ __ . ______ :
g, I
® 0 S e ]
2 |
e ol
o 50 =
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PIDinit WTtemp
20 L PIDmod HLTtemp i
PID WT
mod temp
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0 0.5 1 1.5 2 2.5 3 3.5 4
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Figura 4.10: Comparacién entre PID inicial y modificado con referencia de 65°C.

PID configurado con parametros iniciales y modificados (Ref=712C).
T T T T T T T
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PID WT
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Figura 4.11: Comparacién entre PID inicial y modificado con referencia de 71°C.
Los pardametros K, = 0,1518 y K; = 0 permanecieron exactamente igual respecto
al célculo llevado a cabo por pidtune, mientras que el pardmetro K; (valor inicial de

0,000019) se vio incrementado aproximadamente un orden de magnitud (0,00025). Este
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es un cambio menor ya que el valor absoluto del pardametro es muy pequenio. Atin asf el
cambio en la respuesta del sistema es considerable.

Evaluacién del controlador

El controlador PID implementado en la figura 4.12 regula la temperatura del tanque
WT al variar la apertura de una valvula proporcional que ajusta el caudal que circula
desde el tanque HLT hasta el intercambiador de calor. Esto causa una variacién en la
transferencia de energia desde el tanque HLT hasta el tanque WT, lo cual tiene como
consecuencia la variacién de la temperatura del liquido presente en el tanque W'T. En el
modelo del controlador se incluye un retardo en la senal de salida de 1 minuto, simulando
el tiempo de retardo que le toma a una valvula para efectivamente llevar a cabo el ajuste
en el caudal. Ademas se incluye en el modelo un saturador, ya que el caudal nunca podra
ser superior al 100 % de la capacidad del sistema.

Llave de gas en On

e —

Llave Control PID

»{ Pump WT_temp >

Planta PID Entradas/Salidas
Control PID

Controlador PID Discreto

Pt By

Referencia

Control PID Saturador Actuator Delay
Controlador PID PID Discreto Control PID Control PID

Discreto Discreto

Figura 4.12: Diagrama de control PID.

La figura 4.13 muestra la respuesta del sistema ante una referencia de 42°C. Desde el
momento en el cual el controlador es encendido, a los 33 minutos, hasta que la respuesta
entra dentro del rango deseado pasan unos 358 minutos en total. Por lo tanto, se puede
establecer que el tiempo t;, requerido para alcanzar el rango de tolerancia desde el
encendido del actuador es de 324 minutos, o bien 5 horas y 8 minutos. La respuesta del
sistema posee un sobrepico del 7,85 % a los 288 minutos, que es el tiempo de sobrepico
t, medido desde el encendido del controlador. En este punto la salida alcanza un valor
pico T, de 45,3°C.

Analizando la senal de control, se puede ver que la misma alcanza un valor maximo
a los 223 minutos, aproximadamente 1 hora antes de que se genere el pico en la senal
de salida del sistema. En este punto el controlador alcanza un maximo de 80% en la
apertura del caudal del circuito hidrdulico, para luego descender hasta el 78 % del caudal
en régimen permanente. A partir de estos datos se puede deducir que el controlador
debe ejercer un control muy preciso sobre la planta para lograr los valores requeridos
de transferencia de energia. También se puede apreciar que el sobrepico en el sistema es
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muy bajo, pero que el tiempo general de respuesta es largo. Se concluye que el sistema
opera al borde de la saturacion del actuador. Este problema se debe a que la capacidad
calorifica de la fuente de calor no esta correctamente dimensionada para el proceso de
calentamiento del tanque HLT.

Respuesta del controlador PID con Ref=42°C
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Figura 4.13: Respuesta del sistema con controlador PID ante una senal de referencia de
42°C.

Si se repite la simulacién con una referencia de 52°C, se obtiene la respuesta del
sistema mostrada en la figura 4.14. En ella se pueden observar muchos de los mismos
fenémenos ya discutidos. La salida del sistema entra dentro del rango buscado a los 327
minutos desde el encendido del actuador, con un pico a los 255 minutos de 55,9°C, un
7,5% por encima del valor de referencia. Por otra parte, la senal de control llegd a un
maximo a los 188 minutos, también desde el encendido del controlador, con un valor de
89 % llegando al 85 % en el régimen permanente.

61



Control de Proceso de Maceracién Jorge Quelas

Respuesta del controlador PID con Ref=52°C
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Figura 4.14: Respuesta del sistema con controlador PID ante una senal de referencia de
52°C.

La figura 4.15 muestra la respuesta del sistema cuando la referencia es de 65°C.
Se pueden observar las mismas dinamicas precedentes. La senal de salida presenta un
sobrepico a los 234 minutos desde el encendido del actuador, con un valor de 69,3°C
(6,6 %), y entrando dentro del rango de tolerancia a los 309 minutos. En cambio, la senial
de control alcanza su maximo a los 167 minutos, desde el encendido del controlador,
con un valor de 97% (al borde de la saturacién) para luego descender hasta el 93 % en
régimen permanente.
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Figura 4.15: Respuesta del sistema con controlador PID ante una senal de referencia de

65°C.

La figura 4.16 presenta la respuesta del sistema cuando se lleva la referencia a los
71°C, el controlador ya ha pasado el limite de saturacién del actuador, por lo que se
observa dicho fenémeno a los 133 minutos luego del encendido. Con una apertura del
100 % en el caudal del circuito hidraulico, la temperatura del tanque WT llega a un pico
de 75,7°C (6,6 %) a los 235 minutos, momento en el cual el controlador reduce el valor
de la senal de control. La salida de la planta alcanza el rango de tolerancia a los 339

minutos, mientras la sefial de control varia hasta llegar al 98 %.
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Figura 4.16: Respuesta del sistema con controlador PID ante una senal de referencia de

71°C.

En todos los casos se puede ver como la temperatura del sistema alcanza el valor
de referencia, logrando un error aproximadamente igual a cero en régimen permanente.
Esta es una de las caracteristicas clasicas de este tipo de controladores, asegurando que
la variable a controlar tienda a error cero. Al analizar todas las respuestas se puede
concluir que efectivamente el sistema se encuentra operando en una zona muy cercana a la
saturacion del actuador. Una mejora que podria solucionar este problema es incrementar
la capacidad calorifica del anafe que calienta el tanque HLT para calentar el agua mas

rapidamente.
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La tabla 4.3 presenta una comparacién entre los valores obtenidos en las respuestas
del sistema con un controlador PID. Como se puede apreciar que el sobre pico del sistema
se mantiene entre el 6% y casi el 8% del valor de referencia, ocurriendo entre los 233
y los 288 minutos. En todos los casos, la senal de salida alcanza el rango de tolerancia
luego de los 308 minutos, tomando 325 en promedio.

Ref [°C] | T, [°C] | Pico [%)] | t, [min] |ty [min] | Errorgp [°C] | Tolosjetive [°C]
42 45,3 78 288 324 ~0 2/+3
52 55,9 75 255 327 ~0 )

65 69,3 6,6 234 309 ~0 3/+2
71 75,7 6,6 235 339 ~0 +1

Tabla 4.3: Maximos y tiempos del sistema bajo un control PID.

Al comparar estas respuestas con las obtenidas con el controlador On/Off se puede
ver claramente la diferencia entre ambos. Mientras que el sistema que implementa el
control On/Off es incapaz de alcanzar un error cero, un controlador PID si cumple con
este requerimiento. Por su parte, el controlador On/Off alcanza el rango de temperatura
requerido mucho mas rapido que un controlador PID.

En general se puede concluir a que medida que el controlador trata de alcanzar una
senal de referencia cada vez més grande, las caracteristicas de la senal de salida mejoran.
Atn asi dicha mejora en la respuesta es pequena, manteniéndose en los mismos ordenes
de magnitud. Al mismo tiempo, a medida que la senal de referencia incrementa, el sistema
tiene mas problemas para controlar la salida como consecuencia de operar al borde de la
saturacion de los actuadores.

4.2.3. Control difuso

Esta metodologia de trabajo estd basada en [6], donde se implementa un PID en un
controlador para llevar a cabo un control de maceracién para cerveza, de bajo costo, apto
para ser aplicado por empresas o emprendedores con un bajo nivel de produccién, tales
como las micro cervecerias. Con esta premisa se simula un controlador que consta de un
PID de ganancia tabulada por método difuso tal como se expresa en [7]. A continuacién
se desarrollan las bases del control a aplicar. Este tipo de controladores ya estan siendo
usados en el proceso de fermentacién de la cerveza, tal como se observa en [8]. Imple-
mentarlo en el método de maceracién implicaria una mejora en la performance de todo
el proceso productivo.

La figura 4.17 presenta un controlador PID con un sistema de ganancia tabulada
por método difuso. El objetivo es aprovechar las reglas y razonamiento propios de la
logica difusa para generar los parametros del controlador en linea. Este esquema de
control permite mantener la robustez propia de un sistema basado en un controlador
PID, incluyendo la adaptabilidad de los sistemas difusos al permitir variar los pardmetros
del controlador principal para mantener su rendimiento ante cambios en la planta.
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Método
Difuso

Ref + > PID > Planta Salida >

Figura 4.17: Diagrama en bloques del controlador.

Controlador PID difuso
Para el diseno del controlador es necesario establecer limites para los pardmetros K,

y Ky, tal que:

Kp,min S Kp S Kp,maz (48)

Kd,min S Kd S Kd,maw (49)

Donde los rangos apropiados seran determinados experimentalmente. Por convenien-
cia, K, y K4 seran normalizados en el rango de cero a uno mediante la siguiente trans-
formacion lineal:

K, — K,
K! = b _—pmin (4.10)
P Kp,maz - Kp,min

Ki— Kgmi
K 4 —dmin (4.11)

Kd,ma:t - Kd,mm

En el esquema de control propuesto, los parametros del PID son determinados en base
al error actual e(k) y su primera diferencia Ae(k). La constante de tiempo integral se
calcula en base a la constante de tiempo derivativa, de acuerdo a la siguiente expresion:

De esta manera se puede obtener la ganancia integral,

K K?
K,=-—£ =2 4.13
OéTd O(Kd ( )

Los parametros K, Ky a se determinan a través del conjunto de reglas establecido
por el método difuso.
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Funciones de membresia de entrada

El primer paso para definir el sistema difuso serd generar las funciones de membresia
de entrada. Como se observa en la figura 4.17 el método difuso recibe como entrada el
error del sistema e(k) y también utiliza la primera diferencia Ae(k). Se definen entonces
7 funciones de membresia, identificadas por sus siglas en inglés de la siguiente manera:

= NB: Negativa y de valor grande.
= NM: Negativa y de valor medio.
= NS: Negativa y de valor pequeno.
= Z0O: Cero.

= PS: Positiva y de valor pequeno.
= PM: Positivo y de valor medio.

= PB: Positivo y de valor grande.

Como se puede observar en la figura 4.18, las funciones de membresia de entrada son
de tipo triangular y estdn definidas en un rango de entrada de —1 < e(k) < 1, al igual
que para Ae(k).

Funciones de membresia de entrada

0.8 1

0.7 _
NB

0.6 NM|
NS

205 \ Z0 | 4
PS

0.4 PM|
PB

031 _

AeRwar

0.1

Figura 4.18: Funciones de membresia de entrada
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Funciones de membresia de salida

Debido a que el método implementado es Mamdani, el mismo requiere de funciones de
membresia de salida. Se definen dos funciones que seran utilizadas tanto para el célculo
del parametro K,, como para el pardmetro K,;. Se adopta una nomenclatura genérica
donde X = K, o K. De esta forma se definen las siguientes funciones:

= XS: Se define como la funcién de membresia de valores pequenos, por su sigla en
inglés.

= XB: Se define como la funcién de membresia de valores grandes, por su sigla en
inglés.

La figura 4.19 muestra las curvas caracteristicas de dichas funciones.

Funciones de membresia de salida

1 T T T T T T T T T

0.7 7

06 1

XS
> 05 XB

04 1

03r 7

02r .

0.1F 4

0 1 1 1 1 1 1 1 1 L

0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1
I

Figura 4.19: Funciones de membresia de salida

Donde:
XS(p) =e (4.14)

XB(u)=1—e* (4.15)

Estas funciones dependen de parametro pu, donde se considera:

= e () pacle (k)] (4.16)

Finalmente, el parametro a sera independiente de la variable p, y adoptara valores
discretos establecidos en las reglas del método difuso adoptado. Los valores de « seran
explicados con mas detalle en la secciones posteriores.
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Reglas

A partir de las funciones de membresia de entrada y salida ya definidas se procede
a establecer las reglas del método difuso. La tabla 4.4 muestra las reglas a través de
las cuales se lleva a cabo la seleccion de la funcién de membresia de salida en base a
los valores obtenidos en las funciones de membresia de entrada para determinar el valor
del pardmetro K. La tabla 4.5 cumple el mismo propésito para llevar a cabo el calculo
del pardmetro K. Finalmente, la tabla 4.6 determina los valores que debe adoptar a en

funcién de pe v frge-

Ae(k)

NB

Z
<

PB

NB

NM

NS

e(k) | ZO

PS

PM

PB

| 1| 2| | | | T

0| W] v2| v2| Lol | T
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Tabla 4.4: Regla para el céalculo del pardmetro K,

>
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Tabla 4.5: Regla para el célculo del pardmetro K,

Los valores de i son obtenidos en base a la i-ésima regla tomando los valores de . y
Hae de las funciones de membresia de entrada determinadas por la tabla 4.4, tabla 4.5 y

tabla 4.6, tal que:

fi = fieile(k)]paei[Ae(k)]
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Ae(k)
NB | NM NS |ZO | PS|PM | PB
NB 2 2 2 2 2 2 2
NM | 3 3 2 2 2 3 3
NS 4 3 3 2 3 3 4
e(k) | ZO 5t 4 3 3 3 4 5
PS 4 3 3 2 3 3 4
PM | 3 3 2 2 2 3 3
PB 2 2 2 2 2 2 2

Tabla 4.6: Regla para el calculo del parametro «

La figura 4.20 muestra graficamente el procedimiento de cédlculo de los parametros
del controlador.

p;i p

\
Ae(k)

Figura 4.20: Célculo de pardmetro K,

Dichos parametros obtenidos a partir de las reglas son difusos, por lo que es necesario
convertirlos para su implementacion. Para tal fin se establecen las siguientes expresiones:

m

d =1 (4.18)

=1

K, =) wkK,, =1 (4.19)
i=1
Ky=7) wkKj;=1 (4.20)

=1
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a= Zpiai =1 (4.21)
i=1

Donde, K, ; es el valor de KJ, correspondiente al grado de y; de la i-ésima regla.
Kj; se obtiene de la misma manera. Una vez que se obtuvieron los valores de K, Kj
y «, se pueden calcular los parametros del controlador PID de acuerdo a las siguientes
ecuaciones:

Kp = (Kp,maaz - Kp,mzn)KII) + Kp,min (422)

Kd = (Kd,maa: - Kd,mzn)K:j + Kd,min (423)
K

K= —2~ 4.24

OéKd ( )

Configuracién del controlador

La configuracion de este controlador depende de dos grupos distintos de parametros.
El primer grupo determina los rangos de las funciones de membresia de entrada. El
segundo determina los maximos y minimos que pueden adoptar los pardmetros K, y K, .

La figura 4.18 muestra las funciones de membresia de entrada, donde la salida de cada
una de ellas depende del error medido por el sistema entre la temperatura del tanque
WT y la referencia. Como se observa en la figura, todas las funciones estan definidas en
el intervalo [—1, 1], es decir que el error ha sido normalizado.

Esta normalizacién es llevada a cabo aplicando el método de escalado (min-max nor-
malization) basado en la expresién 4.25, la cual normaliza todos los valores de z y los
escala dentro de un intervalo [a, b]. En este caso dicho intervalo serd [—1, 1].

¥ =a+ (4.25)

Donde max(z) y min(x) son el valor maximo y minimo que puede adoptar x. Al definir
las funciones de membresia en funcién del error normalizado, se deberén de configurar los
valores maximos y minimo esperados para el error. Si la referencia es variable, entonces
estos valores estaran dados por la variacién méaxima y minima entre la referencia y la
temperatura medida. En las seccién 5.2 se lleva a cabo una caracterizacion del error del
sistema para configurar estos pardmetros.

Por otra parte, también se deben configurar los valores maximos y minimos de K,
y Ky. Estos valores se buscaron por ensayo y error partiendo de los valores encontrados
durante la configuracion del PID de la secciéon 4.2.2. Una vez encontrados no fueron
modificados nuevamente ya que pueden ser tan grandes o pequenos como se desee, la
unica diferencia sera el tiempo que le tome al controlador encontrar el valor correcto
partiendo del minimo establecido, o bien el valor maximo que podran adoptar. Si el
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maximo es menor al valor calculado por el método difuso, el controlador se saturara antes
de tiempo, por lo que es importante poner dicho limite suficientemente elevado para que
el mismo pueda variar libremente. Ademas, el valor maximo evita que los parametros
diverjan a causa de alguna perturbacion o problema en la planta.

Evaluacién del controlador

Este tipo de controlador implica asociar un sistema de ganancia tabulada por método
difuso a un controlador PID. En este caso, los pardmetros K,, K; y K, seran calculados
en base al error de la referencia y su derivada respecto al tiempo. Cabe destacar la
importancia de los limites determinados para los parametros a calcular. La figura 4.21
presenta el diagrama utilizado para simular la respuesta a lazo cerrado del sistema.

Llave de gas en On

7] | []

Llave PID Fuzzy

Pump WT_temp

Planta PID Fuzzy Entradas/Salidas
PID Fuzzy

Controlador PID Fuzzy

P

1 PID(s)

Saturador  Actuator Delay
PIDFuzzy  PID Fuzzy

Kp

Referencia (&
Control PID2 Comparador T ,
PID Fuzzy 1  fon x

MATLAB Function

D

N

e

PID Fuzzy

Figura 4.21: Diagrama de control difuso.

Como se puede observar, el control actiia sobre el porcentaje de caudal que circula
por el circuito hidraulico de la planta, accionando sobre la valvula lineal. Para simular
el tiempo que podria transcurrir entre que se genera la accién de control y el actuador
efectivamente modifica el comportamiento de la planta, se incluye un retardo de un
minuto. Ademas, el modelo incluye un saturador en la salida del controlador, para simular
la incapacidad del actuador de incrementar el caudal por arriba de la capacidad inherente
del sistema.

Las simulaciones llevadas a cabo consideran la respuesta del sistema ante 4 valores
distintos de referencia. La figura 4.22 muestra la respuesta del sistema a lazo cerrado
ante una senal de referencia de 42 °C.

Al analizar la curva de respuesta se puede apreciar que se alcanza el rango de tem-
peratura deseado a los 168 minutos a partir del instante en el cual se inicia el control
de sistema, 33 minutos luego del encendido del anafe. Dicha curva presenta un sobrepico
a los 216 minutos con una amplitud de 42,6 °C, tan solo un 1,4 % por arriba del valor
de referencia y completamente dentro del rango de temperatura. Al observar la senial de
control se puede ver que la misma varia considerablemente durante el transitorio para
llevar la salida hacia el valor de referencia, reduciendo el error a cero. El valor maximo
alcanzado por la senal de control es de 85 %, variando en base al error para finalmente
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Respuesta del controlador difuso con Ref=42°C
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Figura 4.22: Respuesta del sistema con controlador difuso ante una senal de referencia

de 42°C.

quedar aproximadamente en 77 %. Ademas, el actuador de la planta se encuentra ope-
rando cerca del limite de saturacién, considerando que el valor final es de 77 % cuando

la senal de referencia es tan solo de 42 °C.

Si ahora se analiza la figura 4.23, se puede ver que el sistema alcanza el rango de
temperatura en tan solo 166 minutos a partir del encendido del controlador. Nuevamente
se verifica que la senal de salida presenta un sobrepico a los 215 minutos, en este caso de
52,5 °C, s6lo un 0,9 % por arriba del valor de referencia, manteniéndose dentro del rango

en todo momento.
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Respuesta del controlador difuso con Ref=52°C
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Figura 4.23: Respuesta del sistema con controlador difuso ante una senal de referencia
de 52°C.

Para este caso, la senal de control alcanza un maximo a los 95 minutos desde el
encendido del controlador, con un valor de 89 %. Una vez que el sistema llega al régimen
permanente la senal de control adquiere un valor de 83 %.
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Respuesta del controlador difuso con Ref=65°C
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Figura 4.24: Respuesta del sistema con controlador difuso ante una senal de referencia

de 65°C.

Si se adopta una senal de referencia de 65 °C se obtienen las curvas mostradas en la
figura 4.24. Esta vez el controlador lleva la salida al rango de temperatura en 166 minutos
desde el encendido del mismo. La senal de salida posee un sobrepico de 65,6 °C a los
216 minutos, representando un incremento del 0,9 % por encima del valor de referencia.
Tal como sucedié en los casos de simulacién anteriores, una vez que la senal de salida
alcanza el rango de temperatura la misma no vuelve a salir de dicho rango. La senal
de control nuevamente presenta un comportamiento similar a los casos de simulacién
previamente analizados, con una diferencia importante, la misma satura el actuador en
dos oportunidades. Luego de pasar el transitorio la senal adquiere un valor del 93 %.
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Respuesta del controlador difuso con Ref=712C
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Figura 4.25: Respuesta del sistema con controlador difuso ante una senal de

de 71°C.

referencia

Finalmente, la figura 4.25 muestra la respuesta del sistema ante una senal de referencia
de 71 °C. Atn cuando la senial de control satura el actuador en varias oportunidades,
finalizando con un valor de 98 % en régimen permanente, la salida del sistema alcanza
el valor de referencia con error cero. Dicha salida alcanza el rango de temperatura a los
102 minutos luego del encendido del controlador, con un maximo a los 143 minutos de

71,9 °C, un 1,3 % por arriba del valor de referencia.
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La tabla 4.7 recompila los resultados de este controlador para cada uno de los valores
de la senal de referencia. En general se puede observar que posee error cero en régimen
permanente sin importar la senal de referencia aplicada. Analizando el transitorio de la
senal de salida, la misma presenta un sobrepico de muy baja amplitud, entrando en el

rango de tolerancia rapidamente y sin salirse del mismo una vez dentro.

Ref [°C] [ T, [°C] | Pico [%)] | t, [min] | tw; [min] | Errorgp [°C] | Toloyjetivo [°C]
42 42,6 1.4 216 168 ~0 2/+3
52 52,5 0,9 215 166 ~0 )
65 65,6 0,9 216 163 ~0 “3/42
71 71,9 1,3 143 102 ~0 +1

Tabla 4.7: Maximos y tiempos del sistema bajo un control difuso.

7




Capitulo 5

Analisis comparativo y estabilidad

5.1. Criterios de evaluacion

En el capitulo 4 se estudiaron tres controladores cuyo objetivo es llevar la temperatura
del tanque WT al valor de referencia deseado en cada etapa del proceso de maceracion
de cebada malteada.

Dichas etapas buscan activar distintas enzimas en el grano que permitan la generacion
de algunos de los compuestos naturales méas importantes para la produccion de cerveza.
La tabla 4.1 presenta un resumen de las enzimas involucradas en el proceso, como asi
también sus respectivas temperaturas de activacion.

Estos valores representan los requerimientos que cada controlador debe cumplir para
ser considerado como una opcion valida de control. Aquellos que cumplan con estos rangos
seran entonces evaluados en base a su rendimiento y eficiencia. Se pueden establecer los
siguientes criterios de evaluacion:

1. Error en régimen permanente e: El error del sistema a lazo cerrado debera
volverse cero en régimen permanente. Esto implica que la salida del sistema se
volvera igual al valor de referencia. En caso que el error no fuera cero, es aceptable
que la salida se mantenga dentro del rango establecido en la tabla 4.1.

2. Sobrepico T),: Si la salida del sistema presenta un sobrepico como consecuencia
de la accion de control, el mismo deberia ser suficientemente bajo como para que
salida no salga por fuera del rango de temperatura deseado.

3. Tiempo de llegada al rango 7},;: Este pardmetro mide el tiempo que le toma al
controlador alcanzar el rango térmico requerido sin volver a salir del mismo.

4. Retardo Ty: El tiempo que le toma al controlador reaccionar ante un cambio en
la senal de error.

Estos cuatro parametros deberan ser evaluados en cada uno de los cuatro valores
de referencia para poder determinar cual de los controladores brinda la mejor respuesta
térmica.
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5.2. Analisis comparativo

Respuesta del sistema ante senal escalén

En base a los criterios establecidos en la secciéon 5.1 se busca analizar la respuesta
al escalon obtenida en 4.2. Para tal fin se hara uso de la informacién generada en dicha
seccion y se la comparard para poder determinar cual de todos los controladores logré
alcanzar los criterios ya discutidos de la mejor manera.

Comparacién de respuestas ante referencia de 42°C

El primer valor de referencia de temperatura en el proceso de maceracién es 42°C. La
figura 5.1 muestra la respuesta de cada controlador ante dicho valor de referencia.

Comparacion entre controladores con Ref=42°C
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Figura 5.1: Comparacién de las salidas del sistema a 42°C.
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Como se puede observar, el controlador On/Off no es capaz de cumplir con el primer
criterio de evaluacion. Es decir, su error en régimen permanente no solo no es cero,
sino que tampoco se encuentra dentro del rango de temperatura aceptable. De todos los
controladores es el que exhibe menor retardo, iniciando su accionar al instante de ser
encendido.

Las respuestas del controlador PID y el difuso son muy distintas en comparacién al
On/Off. Ambos logran obtener un error en régimen permanente de cero, aunque el retardo
inicial por parte del controlador difuso es mayor. Ademas, la respuesta del sistema a lazo
cerrado del controlador PID posee un mayor sobrepico, el cual mueve la salida del sistema
por fuera del rango de tolerancia momentaneamente. La tabla 5.1 muestra la comparacion
entre los valores de la respuesta del controlador PID y difuso a 42 °C.

Controlador | 7, [°C] | Pico [%] | t, [min] | t;,; [min] | {; [min]
PID 45,3 7,8 288 324 7
Difuso 12,6 14 216 168 76

Tabla 5.1: Comparacién entre PID y controlador difuso ante referencia de 42 °C

Si se analiza el retardo de cada controlador ante un cambio en la entrada, se puede
ver que el controlador difuso posee un gran retardo en comparacién con el PID, aunque
la salida del sistema alcanza el rango de temperatura requerido mas rapido. Esto es
una consecuencia de la configuracién de cada uno. El PID posee una constante integral
grande, que causa que su respuesta sea mas lenta, pero evita mayores sobrepicos. Por su
parte, el controlador difuso parece reaccionar muy rapidamente, pero posee un retardo
inicial grande luego de ser encendido. El mismo es consecuencia de los parametros de
configuracion elegidos. Especificamente los limites del error esperado, lo cual cambia
activamente la distribucion de las funciones de membresia de entrada. Las mismas se
definen entre el error negativo minimo esperado y el error positivo maximo esperado.
En la figura 4.18 se pueden observar todas las funciones de membresia de entrada estan
definidas en el intervalo [-1;1], donde el error ha sido normalizado a -1 o bien +1. En la
realidad, dicha normalizacién depende del valor maximo esperado de error:

e

€n —

(5.1)

emax
Donde e, es el error normalizado, e es el error medido por el sistema, y €4, €s el
error maximo esperado. De esta manera, si e = e,,,,, entonces e, = 1. De lo contrario
tendremos que e < €,,q:, por lo que e, < 1. Para determinar cual es el error maximo y
minimo del sistema se pueden tomar los valores obtenidos en la figura 3.10. La figura 5.2
muestra la caracterizacion del error como la diferencia entre la referencia y la salida del
sistema a lazo abierto obtenida en la seccion 3.3.
Se puede observar que el error méximo esperado es de 90 °C, y el error minimo es
de -15 °C. Para el caso de la derivada del error, posee un maximo de 100 y un minimo
de 0. Con estos valores se normaliza el error en el calculo del controlador difuso. Con
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Caracterizacion del error del sistema
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Figura 5.2: Caracterizacién del error.

una referencia de 42 °C, el error méximo nunca alcanza un valor tan alto como 90 °C.
Esto causa que el controlador difuso accione méas lentamente durante el inicio cuando
espera recibir el maximo del error. Al no encontrarlo, el calculo inicial de los valores
del controlador poseen un error alto, causando que le tome tiempo al sistema difuso
para ajustar los mismos a valores apropiados que disparen la correcta accion de control.
Una vez alcanzados los valores correctos para el controlador, el mismo solo debe variar
marginalmente para ajustar los parametros principales del control. Estos ajustes suceden
mucho més rapido por lo que el controlador no vuelve a sufrir un retardo tan grande.
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Comparacién de respuestas ante referencia de 52°C

Si ahora se evalia el sistema con un escalén de 52 °C, se obtiene la figura 5.3, donde
se observa la respuesta de cada controlador ante dicho valor de referencia.
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Figura 5.3: Comparacién de las salidas del sistema a 52 °C.

4.5 5

Nuevamente, el controlador On/Off no logra cumplir el primer criterio de evaluacién
y mantiene un retardo bajo. Tanto del controlador PID como el difuso logran alcanzar un
error en régimen permanente de cero, aunque el retardo inicial por parte del controlador
difuso vuelve a ser mayor. Se vuelve a observar un sobrepico en la respuesta del sistema
a lazo cerrado del controlador PID. La tabla 5.2 muestra un resumen de los valores de
ambos controladores.
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Controlador | 7, [°C] | Pico [%] | t, [min] | t;, [min] | {; [min]
PID 95,9 7,8 255 328 3
Difuso 52,5 0,9 215 166 65

Tabla 5.2: Comparacién entre PID y controlador difuso ante referencia de 52°C

Comparacién de respuestas ante referencia de 65°C

En este caso se tomara como entrada del sistema realimentado un escalén de 65°C,
obteniendo la figura 5.3.
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Figura 5.4: Comparacién de las salidas del sistema a 65°C.
Se observan los mismos comportamientos descriptos en secciones previas. La tabla 5.3

presenta los valores medidos en la salida del sistema a lazo cerrado con un controlador
PID y uno difuso.
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Controlador | 7, [°C] | Pico [%] | t, [min] | t;, [min] | {; [min]
PID 69,3 7,5 234 309 1
Difuso 65,6 0,9 216 163 61

Tabla 5.3: Comparacién entre PID y controlador difuso ante referencia de 65°C

Al comparar los valores mostrados en la tabla con las secciones previas, se puede
ver que a medida que se eleva el valor de la senal de referencia, ambos controladores
toman menos tiempo para alcanzar el rango de temperatura necesario de acuerdo a los
criterios establecidos en la seccién 5.1. En el caso del controlador PID, el mismo fue
configurado inicialmente para alcanzar una temperatura de referencia de 65 °C. Esto se
debe a que dentro del proceso de maceracion de cebada malteada, ésta es la temperatura
méas importante del proceso, ya que activa la enzima beta-amilasa. Para el controlador
difuso, este valor de referencia se acerca al valor de error maximo esperado por el sistema,
por lo que el calculo inicial de los parametros empieza a tomar menos tiempo.

Comparacién de respuestas ante referencia de 712C

Finalmente, al evaluar el sistema ante una entrada de referencia de 71 °C obtendre-
mos la respuesta de la figura 5.5. Se repiten todos los comportamientos descriptos en las
secciones previas, incluyendo la disminucién en los retardos de los controladores PID y
difuso. Este dltimo reduce su retardo de activacién considerablemente al encontrar un
error maximo tan alto como el utilizado para configurarlo. Como consecuencia los valores
de configuracion necesarios para el PID de método difuso son alcanzados rapidamente,
reduciendo de forma significativamente el retardo. La tabla 5.4 presenta los valores en-
contrados en la respuesta del sistema a lazo cerrado con cada uno de los controladores
bajo estudio.

Controlador | 7, [°C] | Pico [%] | t, [min] | i, [min] | {; [min]
PID 75,7 6,6 235 339 1
Difuso 71,9 1,3 143 102 7

Tabla 5.4: Comparacién entre PID y controlador difuso ante referencia de 71 °C

En general se puede establecer que el controlador difuso ofrece las mejores caracteristi-
cas en comparacion con los demés. Esto se debe a que su error en régimen permanente
es cero y alcanza el rango de temperatura requerido mas rapido que los otros.
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Figura 5.5: Comparacién de las salidas del sistema a 71 °C.

Respuesta del sistema ante senal de escalones incrementales

Si bien el estudio llevado a cabo es suficiente para establecer que el controlador difuso
posee una mejor respuesta que los otros dos propuestos, la comparacion seria incompleta
si no se llevase a cabo un analisis comprensivo de la respuesta del sistema a lazo cerrado
cuando la referencia varia en el tiempo para alcanzar los distintos escalones térmicos
necesarios para la activacion de las enzimas utilizadas en el proceso de maceracion.

Las figuras 5.6, 5.7 y 5.8 muestran dichas respuestas para los controladores On/Off,
PID y difuso respectivamente. Cada una de las figuras posee dos graficas, la primera
muestra la salida del sistema comparada con la senal de referencia junto con los limites
admitidos de cada rango térmico, mientras que la segunda muestra la salida del contro-

lador.
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Figura 5.6: Respuesta del sistema con controlador On/Off ante entrada escalonada.

El objetivo es analizar cémo se comporta cada controlador ante un cambio repen-
tino en el error medido por el sistema. Cada escaléon de temperatura posee un tiempo
minimo de activacién seleccionado para poder evaluar el comportamiento del controlador
mas facilmente. En un proceso de maceracién normal el escaléon de temperatura mas
importante, y por lo tanto el que mayor tiempo consume, es el de 65 °C.

Se observa que el controlador On/Off es el mas rapido en reaccionar al cambio en
la senal de referencia, pero nunca es capaz de mantener la salida del sistema dentro del
rango de tolerancia establecido. Al observar la salida del controlador, se puede apreciar
como varia el ancho del pulso de encendido para incrementar la temperatura del tanque
WT a medida que la referencia incrementa.
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Respuesta del controlador PID
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Figura 5.7: Respuesta del sistema con controlador PID ante entrada escalonada.

En el caso del controlador PID, se puede apreciar un funcionamiento muy diferente.
Este modelo asume un retardo minimo de un minuto entre la accién de control y la
medicién de error. Aun asi su efecto no es tan significativo como para que el controlador
no logre ajustar la salida del sistema hasta obtener un error cero en régimen permanente.
Un fenémeno interesante a destacar es la falta de sobrepico cuando la senal de referencia
es 52 °C, 65 °C o 71 °C. En secciones previas ya se habia determinado que la respuesta
del sistema a lazo cerrado con controlador PID siempre presentaba un sobrepico en la
salida independientemente del valor de la senal de referencia. En este caso el fenémeno
es distinto, pero no se debe al valor de la senal de referencia sino del error maximo entre

un escalén y el siguiente.
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Respuesta del controlador difuso
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Figura 5.8: Respuesta del sistema con controlador difuso ante entrada escalonada.

Esto implica que el primer salto térmico de la salida desde los 15 °C hasta los 42 °C
representa un error maximo inicial de 27 °C. Ante un error de tal magnitud el controlador
PID genera una accion de control que causa un sobrepico a la salida del sistema. El
siguiente escalén implica un salto de 10 °C, es decir, s6lo un tercio del error méximo
inicial. Este error genera una accion de control mas acotada, sin sobrepico en la salida.

Al analizar el controlador difuso se puede apreciar un comportamiento mucho més
activo y rapido que el controlador PID. Inclusive presenta un retardo inicial menor. El
modelo también asume un retardo de un minuto entre el error del sistema y la accion de
control, por lo que esta siendo sometido a las mismas condiciones que el PID. Aun asi
logra alcanzar el rango de temperatura requerido en cada escaléon con mayor velocidad. Es
importante hacer hincapié en el error méaximo del sistema. Este valor debid ser ajustado
ya que el salto de temperatura mds grande llegarfa a ser tan sélo de 27 °C, a diferencia
de los 90 °C considerados previamente. Esto permitié que el controlador se ajuste mejor

88



Control de Proceso de Maceracién Jorge Quelas

ante los cambios en el error del sistema, tomando una acciéon de control més precisa.

Tal como se ha establecido previamente, el control On/Off no es capaz de cumplir con
los requerimientos minimos establecidos en la seccion 5.1. Por lo tanto, sélo se llevara
a cabo una comparacion entre los dos controles que lograron alcanzar los criterios de
evaluacion ya discutidos. La figura 5.9 muestra la comparacién de las salidas y senales
de control del sistema a lazo cerrado con un PID y con un control difuso. Se observa que
el método difuso logra alcanzar el rango de temperatura en todos los escalones de forma
mas uniforme que el controlador PID.
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Figura 5.9: Comparacion de las salidas del sistema ante entrada escalonada.

La falta de uniformidad ante un cambio de referencia es un caracteristica normal del
controlador PID, ya que sus parametros se definen a partir de un punto de trabajo deter-
minado. Mientras tanto, el método difuso es capaz de ajustar su comportamiento para
mejorar su respuesta ante un cambio en la senal de referencia. Al considerar un determi-
nado rango de error, sus funciones de membresia de entrada se ajustan automaticamente.
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Es por este motivo que la caracterizacion del error es un aspecto importante del diseno
de este control.

Al analizar la senal de control de ambos controladores, se puede apreciar la diferencia
entre ambos. El controlador por método difuso inmediatamente incrementa su acciéon de
control por un corto periodo de tiempo, para luego reducir la misma y mantener la salida
del sistema dentro del rango de tolerancia. Esta capacidad para modificar activamente
su comportamiento ante las variaciones de la referencia, o bien la planta, representa el
punto mas importante de la aplicacion de este método de control.

5.3. Definicion de Estabilidad

Estabilidad en sistemas no lineales

En ingenieria de control existen distintos métodos para determinar la estabilidad de
un sistema. Cada uno establece un criterio que debe ser cumplido para que el sistema
sea considerado estable. Algunos de los métodos clasicamente utilizados son:

s Criterio de estabilidad de Nyquist: El criterio de estabilidad de Nyquist de-
termina la estabilidad de un sistema en tiempo continuo a lazo cerrado a partir de
la respuesta en frecuencia a lazo abierto y los polos en lazo abierto. Para este fin el
método hace uso de un diagrama polar conocido como diagrama de Nyquist.

= Margen de fase y de ganancia: El margen de fase y el de ganancia son dos
parametros que se miden al graficar la respuesta en frecuencia de un sistema utili-
zando un diagrama de Bode.

= Criterio de estabilidad Routh—Hurwitz: El criterio de estabilidad de Routh-
Hurwitz permite determinar la cantidad de polos en lazo cerrado que se encuentran
en el semiplano derecho del plano s, sin la necesidad de tener que factorizar el
polinomio.

Todos estos métodos fueron desarrollados para determinar la estabilidad de sistemas
lineales e invariantes en el tiempo, también conocidos como LTI (Linear Time-Invariant),
de una sola entrada y una sola salida, o SISO.

Tal como se estableci6 en el capitulo 3, el sistema bajo estudio en esta tesis es no
lineal e intrinsecamente invariante en el tiempo, aunque su comportamiento puede variar
en base al estado de sus entradas.

En general un sistema no lineal puede ser analizado a través distintos métodos. Por
ejemplo, se puede linealizar alrededor del punto del trabajo y posteriormente aplicar los
métodos clasicos de analisis de estabilidad. Esta metodologia de trabajo no aplica a esta
tesis ya que la planta no es un sistema SISO, y ademéas debe operar en multiples puntos
de trabajo los cuales pueden variar.

El més importante entre los métodos de analisis de estabilidad de sistemas no lineales
fue presentado por Liapunov y es un estudio de las curvas de energia del sistema, a través
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de las cuales se puede determinar si el mismo es estable o no. Existen dos métodos de
analisis de estabilidad por Liapunov, llamados “primer método” y “segundo método”.
El primero requiere del uso de las formas explicitas de las soluciones de las ecuaciones
diferenciales o de las ecuaciones en diferencia. Por otra parte, el segundo no requiere de
la solucion de las ecuaciones diferenciales o de las ecuaciones en diferencia, por lo que
resulta mas 1util en la practica. En cambio requiere de la propuesta de una ecuacion,
llamada ecuacién de Liapunov, que es un funcion escalar definida positiva y continua
junto con sus primeras derivadas parciales (en relacién a sus argumentos) en la regién
Q2 alrededor del origen y tiene una derivada con respecto al tiempo definida negativa (o
semidefinida negativa). Dicha funcién es expresada como:

V(x,t)=C (5.2)

Donde V(x,t) = V(zy, 2, ...,2n,t). Se puede decir que V(x,t) es la derivada de
V(x,t) con respecto a t a lo largo de una solucién del sistema. Por lo tanto, si V(x,t) < 0
implica que V' (x,t) se va decrementando en funcién de ¢. La funcién de Liapunov no es
unica para un sistema dado y permite demostrar estabilidad de un estado de equilibrio
sin la necesidad de encontrar la solucién del sistema.

Se asume que el sistema a analizar esta definido como:

x = f(x, t) (5.3)

Donde x es un vector de estados de n elementos y f(x,t) es un vector de n elementos
que son funciones de z1, o, ..., x, y t. Si bien este modelo de sistema es de tiempo conti-
nuo, el método de andlisis puede ser extendido a sistemas en tiempo discreto. La solucion
de la ecuacion 5.3 se denota como ¢(t;xg, tg), donde x = xq en t = g, por lo tanto:

gb(t, X, to) = Xp (54)

En el sistema de la ecuacién 5.3 se define el estado de equilibrio como un vector de
estado x. tal que:

f(x.,t)=0 VWt (5.5)

Un sistema no lineal puede tener mas de un estado de equilibrio. Estos estados co-
rresponden a las soluciones constantes del sistema (x = x,, V). La determinacién de los
estados de equilibrio no involucra la solucion de la ecuacion diferencial del sistema 5.3,
sino solo la solucion de la ecuaciéon 5.5.

Es importante denotar que cualquier estado de equilibrio aislado puede ser desplazado
al origen de las coordenadas, o f(0,¢) = 0, mediante translacién de coordenadas. La
definicion del criterio de estabilidad requiere que el estado de equilibrio se encuentre en
el origen del sistema de coordenadas.
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Estabilidad segin Liapunov

La estabilidad segin Liapunov puede ser definida de la siguiente manera:

= Estabilidad en el sentido de Liapunov: Para todo € < 0, existe un valor § > 0
tal que, si ||x(0) —x.|| < J, entonces para todo ¢ > 0 tendremos que ||x(t) —X.|| < €.
Donde x es el vector de estados de un sistema x = f(x(t)) con x(0) = Xq, ¥ X, €s
el estado de equilibrio del sistema.

Conceptualmente esto implica que si la solucién del primer vector de estados (x(0))
inicia cerca del equilibrio (x.), es decir a una distancia menor a J, entonces para
todo ¢ > 0 dicha solucién permanecera cerca (a una distancia menor a €) de dicho
punto de equilibrio (x.).

» Estabilidad asintética: El sistema serd asintéticamente estable si ademds de
cumplir con la condicién anterior, existe un § > 0 tal que si ||x(0) — x.|| < 9,
entonces limy_, ||x(t) — x.|| = 0.

En otras palabras, la solucién no solo se mantiene en las cercanias del equilibrio,
sino que ademas converge al equilibrio cuando t — oo.

= Estabilidad exponencial: Se dice que el sistema sera exponencialmente estable
si ademas de cumplir con las dos condiciones previas, existe un valor a« > 0, 8 >0
y d > 0 tal que si ||x(0) — x.|| < 4, entonces |[x(t) — x.|| < a|[x(0) — x.||e~# para
todo t > 0.

Esto implica que la soluciéon no solo converge, sino que lo hace con una velocidad
menor o igual a a||x(0) — x.||e"".

Estos criterios de estabilidad pueden ser extendidos a sistemas en tiempo discreto no
lineales y multivariable, a diferencia de los métodos clasicos de analisis. La estabilidad
exponencial es una caracteristica deseable de cualquier sistema de control, ya que implica
que el sistema es capaz de absorber perturbaciones y aun asi converger. En el caso que esta
estabilidad no pueda ser alcanzada, es suficiente con que el sistema sea asintoticamente
estable y la region de estabilidad asintética sea suficientemente grande para que ninguna
perturbacion la exceda.

Para probar la estabilidad de un sistema, se debe buscar una funcién de Liapunov que
cumpla con los teoremas de Liapunov explicados en [37]. Cabe aclarar que estos teoremas
aplican a sistemas que no poseen entradas, tal como se observa en la ecuacién 5.3. Para
que estos teoremas puedan ser extensivos a sistemas con entrada, las mismas deben ser
definidas como:

u(t) = h(x, 1) (5.6)

Donde h es una funcién de n elementos que depende del vector de estados y del tiempo.
Esta definicién no aplica al modelo encontrado en la seccién 3.3, ya que las entradas de
la planta no dependen de sus estados, sino que son completamente independientes de los
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mismos, por lo que el criterio convencional de estabilidad de Liapunov no aplica a este
trabajo de tesis.

Estabilidad BIBO

Existen otros métodos de analisis de estabilidad para sistemas que poseen entradas,
tal que:

x = f(x,t;u) (5.7)
Donde u es un vector de m entradas. Uno de los criterios de andlisis mas utilizados
en sistemas LTT y MIMO es el concepto de estabilidad BIBO (Bounded-Input, Bounded
Output).
Un sistema es BIBO estable si para cada entrada acotada la correspondiente salida
es acotada, donde se considera que una senal es acotada si existe un valor finito B > 0
tal que la senal nunca exceda B, es decir:

yt)| < B  VteR (5.8)
ly[n]] < B VneZ (5.9)

Estabilidad ISS

Los dos criterios de estabilidad previamente descriptos (estabilidad por Liapunov y
estabilidad BIBO) han sido combinados en un tercer criterio conocido como ISS (Input-
to-State Stability) que busca determinar la estabilidad de sistemas MIMO no lineales e
invariantes en el tiempo con entradas externas. Esta nocion fue introducida por primera
vez por Sontag en [38].

Se dice que un sistema es ISS si:

= Es exponencialmente estable en el sentido de Liapunov en ausencia de senales ex-
ternas, es decir, todas las entradas del sistema son iguales a cero. Partiendo de la
ecuacion 5.7, se define entonces un sistema tal que:

x = f(x,;0) (5.10)

El sistema de la expresién 5.10 serd exponencialmente estable en el sentido de
Liapunov si existe § € KL para todo valor inicial xy y para todo tiempo ¢ > 0, de
manera que:

x| < B(Ixol, ) (5.11)

Donde 5(-,t) € K Vt > 0 siendo K un set continuo de funciones v : R, — Ry con
v(0) = 0; ¥ B(r,:) € L es continuo y decrece a cero para todo r > 0. La ecuacién
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5.11 es un criterio equivalente para probar estabilidad exponencial segin Liapunov.
Cuando dicha estabilidad es demostrada se dice que el sistema es 0-GAS (Globally
Asymptotically Stable at Zero).

» Todas las trayectorias del sistema estan acotadas por funciones que dependen de
la entrada para todo periodo suficientemente grande de tiempo. Por lo tanto, para
que el sistema sea considerado ISS, debe existir una serie de funciones v € K y
B € KL tal que para todo valor inicial xy y para todo valor de tiempo ¢ > 0 se
cumple la siguiente inecuacién para toda posible entrada u:

x| < B(Ixol, 1) +(l[uflo) (5.12)

Por otra parte, el método de estabilidad ISS determina que el sistema puede poseer
las siguientes propiedades:

» Fl sistema de la ecuacién 5.7 puede ser globalmente estable o GS (Globally Stable)
si existe v, 0 € K tal que Vxg,Vu y Vt > 0 se cumple que:

x| < o(|xol) +([[ulls) (5.13)

= Si existe v € K tal que Vxy y Yu se cumple que:

I suplx| < (] u]|.) (5.14)

Entonces el sistema 5.7 posee la propiedad de ganancia asintética o AG (Asymptotic
Gain).

En base a estas definiciones, Sontag y Wang demuestran en [39] y [40] que las siguien-
tes afirmaciones son equivalente:

= Kl sistema descripto por la ecuacion 5.7 es ISS.
= El sistema es GS y posee la propiedad de AG.

s El sistema es 0-GAS y posee la propiedad de AG.

Por lo tanto, si se demuestra que el sistema es 0-GAS y posee la propiedad de AG, el
mismo puede ser considerado ISS.
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5.4. Analisis de Estabilidad

Estabilidad 0-GAS de los sistemas HLT y WT

En base a las definiciones de la seccion 5.3 se determina que el método ISS es el
apropiado para evaluar estabilidad de sistemas MIMO no lineales e invariantes en el
tiempo con entradas externas.

En el caso de la planta bajo estudio, el modelo se compone por dos sistemas indepen-
dientes descriptos por los sistemas de ecuaciones 3.26 y 3.27. Dichos sistemas se acoplan
o desacoplan de acuerdo a los valores que adepta una de las entradas, tal que:

» Si upye = 0 (0 bien uyy = 0, ya que upe = Uyy1) entonces los sistemas estaran
desacoplados.

» Siupye > 0 (0 bien uyy > 0) entonces Upys = Yur ¥ Uwiz = Ynie, y 108 sistemas
estara acoplados.

Por lo tanto, analizar si el sistema es 0-GAS asumiendo todas sus entradas iguales
a cero es equivalente a analizar cada sistema de forma independiente ya que estaran
desacoplados.

Cuando ambos sistemas estdn desacoplados, cada uno puede ser definido como un
sistema MIMO LTI. Para demostrar la estabilidad exponencial en sentido de Liapunov
de este tipo de sistemas se debe cumplir con el teorema de Liapunov.

Teorema 1 (Teorema de Liapunov de la estabilidad exponencial) Se define un
sistema de tiempo continuo & = fla,t) donde f(0,t) = O0Vt. Si existe una funcion
escalar V(x,t) con derivadas parciales de primer orden continuas y que satisfagan las
condiciones:

1. V(a,t) es definida positiva.
2. V(z,t) es definida negativa.

Entonces el estado de equilibrio en el origen es uniforme y asintoticamente estable. St
ademds V (x,t) — oo conforme ||z|| — oo, entonces el estado de equilibrio en el origen
es uniforme y exponencialmente estable. De esta forma las condiciones de este teorema
se pueden modificar como sigue:

1. V(x,t) es definida positiva.
2. V(w,t) es semidefinida negativa.

3. V(o(t; @y, to), ) no desaparece parat > 0 para cualquier ty y para cualquier xy # 0,
donde ¢(t; xy,ty) denota la solucion que se inicia a partir de xy en t = tq.
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Para sistemas de tiempo discreto, en vez de usar la expresion V(X), se utilizard la
diferencia directa V' (x(k 4+ 1)T") — V(x(kT), es decir:

AV (x(KT)) = V(x((k + 1)T)) — V(x(kT)) (5.15)

De esta manera, el teorema 1 puede ser re-escrito de la siguiente manera:

Teorema 2 Se define un sistema de tiempo discreto x((k+1)T) = fla(kT)) donde T es
e tiempo de muestreo, x es un vector de n elementos, al igual que fx) siendo f{0) = 0.
Si existe una funcion escalar V() continua en x tal que:

1. V(x) > 0 para = # 0.
2. AV(x) <0 para x # 0, donde:

AV (z(kT)) =V(x((k+1)T)) — V(x(kT)) = V(f(x(kT))) — V(2(kT)) (5.16)

3. V(0)=0
4. V(x) = oo cuando ||z|| — oo.

Si el sistemas a analizar es LTI en tiempo discreto, entonces el mismo puede ser
definido mediante la expresién 5.17.

x(k+1) =G -x(k) (5.17)

Donde x es un vector de estados de n elementos y G es una matriz no singular cons-
tante de nzn. El origen x = 0 es el estado de equilibrio. Para determinar la estabilidad
de este estado se hard uso del segundo método de Liapunov, por lo que se propone como
posible funcién de Liapunov la ecuacién 5.18.

V(x(k)) = xT (k) - P - x(k) (5.18)

Donde P es una matriz hermética definida positiva (o una matriz simétrica real defi-
nida positiva). Entonces:

AV (x(k)) = V(x(k +1)) = V(x(k))
=x"(k+1)-P-x(k+1)—x"(k)-P-x(k)
=[G -x(k)]"-P-[G-x(k)] —x"(k) -P-x(k) (5.19)
=x"(k)-GT-P-G-x(k) —x"(k)-P-x(k)
=x"(k)-(G"-P-G - P)-x(k)

Asi como se requiere que V' (x(k)) sea definida positiva, para establecer la estabilidad
asintética se requiere que AV (x(k)) sea definida negativa, tal que:

96



Control de Proceso de Maceracién Jorge Quelas

AV (x(k)) = —x" (k) - Q - x(k) (5.20)

Por lo tanto:

Q= —(G'-P-G — P) = definida positiva (5.21)

De este modo, para la estabilidad asintética del sistema en tiempo discreto de la
ecuacién 5.17, es suficiente que Q sea definida positiva. Por este motivo es conveniente
especificar primero una matriz Q hermética y a continuacién se determina la matriz P.
Para llevar a cabo la resolucién de P normalmente se establece que Q =1, tal que:

(GI'-P-G-P)=-1 (5.22)

Si se aplica este método a la ecuacién de estados del tanque HLT (3.26), entonces
dicho sistema puede ser escrito como:

Xpi((k +1)T) = G - Xt (KT) (5.23)

Donde Hpy - up(KT) = 0 ya que up(kKT) = 0. Entonces se propone como funcién
de Liapunov la ecuacion 5.18, lo cual implica resolver la expresiéon 5.21 para que Q sea
definida positiva. Para simplificar el problema, se elige Q = I, por lo que se debera
resolver la ecuacién 5.22 de manera tal que P sea definida positiva. Si:

P11 P12 P13
P= |ps po2 D2 (5.24)
P31 P32 P33

Partiendo de la ecuacion 5.22 tendremos que:

gutn 0 01" [pn pr2 pis] [ O 0 P11 P12 P13 1 00
0 Gnue 0 “Ip2a1 P22 P3| 0 G O | —|[p21 p22 P3| =—|0 10
0 0 Grus P31 P32 P33 0 0 gnus P31 P32 P33 001
(5.25)

—C11P11 —Ci2P12  —Ci13P13 -1 0 0
—C1P21 —CeP22 —Ca3p2z| = | 0 —1 0 (5.26)

—C31P31  —C32P32  —C33P33 0 0 -1

Donde ¢, son valores constantes resultado del cédlculo llevado a cabo al resolver la
expresion 5.25.

97



Control de Proceso de Maceracién Jorge Quelas

Al igualar los elementos de cada matriz se obtiene:

1 )
—cnpun = —1=pn :c_ Sicip>0=pi >0
11
1 )
—CP22 = —1 = pog = o~ Sicos >0=py>0 (5.27)
22 .
1 .
—033p33:—1:>p33:C— Sicgs > 0= p33 >0
33
—CnmPnm = 0= Prm = 0 Donde n 7& m

Entonces, la matriz P queda definida como:

-1 _
— 0 0
C11 1
P=|0 — 0 (5.28)
C22
0 0 —
L €33

En el caso del tanque HLT, la matriz Py vale:

3936 0 0
Pu=| 0 416 0 (5.29)
0 0 5571

De acuerdo al criterio de Sylvester la matriz de la expresion 5.29 es definida positiva,
por lo que el estado de equilibrio en x = 0 serd exponencialmente estable. Aplicando el
mismo método al sistema descripto por la expresion 3.27, correspondiente al tanque W'T,
se obtiene la siguiente matriz P ,;:

2720,9 0 ] (5.30)

P“’t_[ 0  3243,6

Nuevamente, de acuerdo al criterio de Sylvester la matriz de la expresion 5.30 es
definida positiva, por lo que el estado de equilibrio en x = 0 serd exponencialmente
estable.

En base a esta demostracién ambos sistemas pueden ser considerados 0-GAS. Esto
implica que si se cumple la condiciéon u = 0, los vectores de estado tenderan exponen-
cialmente a cero con el tiempo. De esta manera, si para ¢t = 0 tenemos que x(0) = x,
entonces x — 0 a medida que t — oo.

La figura 5.10 muestra la evoluciéon de las variables de estado del tanque HLT en
funcion del tiempo. Por otra parte, la figura 5.11 muestra el vector de estados en el
dominio de R3, junto con sus respectivas proyecciones en cada uno de los planos del
espacio. En ambas gréficas se marca el punto de inicio x(0) con un circulo (o). Para
sefialar el punto x(¢s;uq) se eligié un signo mas (+).
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Variacion de las variables de estado HLT en funcion del tiempo

6000 T T T T T T T T
4000 1
2000 I .
0 _
C
<
2000 | .
-4000 .
| Xhi1
-sooot Xniea |
Xhie3
_8000 1 1 1 1 1 1 1 1 1
0 02 04 06 08 1 12 14 16 1.8 2
Tiempo [s] #10%

Figura 5.10: Variables de estado del sistema HLT en funcién del tiempo cuando u = 0.

1

X5 [x107]

-1
X, [x107] -1
X, [x107]

Figura 5.11: Variacién del vector de estado del sistema HLT respeto al tiempo cuando
u=0.

Los circulos marcados en rojo en cada uno de los planos de la figura 5.11 representan
las proyecciones de una esfera z3 4+ z3 + 3 = 9000% cuando una de sus variables es igual
a cero. Las figuras 5.12 y 5.13 muestran el mismo tipo de comportamiento por parte del

99



Control de Proceso de Maceracién Jorge Quelas

sistema W'T. En este caso no se grafica la variacién del vector de estados en el dominio,
sino su funcion respecto al tiempo.

600 Variacion de las variables de estado WT en funcion del tiempo
T T T

500 + 5

400

& 300

200

100

O 1 1 1 1 1 1 1
0 0.2 0.4 0.6 0.8 1 1.2 1.4 1.6 1.8 2

Tiempo [s] #10°

Figura 5.12: Variables de estado del sistema W'T en funcién del tiempo cuando u = 0.

t [x10%]

Figura 5.13: Vector de estado del sistema W'T en funcién del tiempo cuando u = 0.
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Propiedad AG del sistema completo

Para demostrar la propiedad de ganancia asintética (AG) se deberd verificar que
exista un valor v € K tal que se cumpla la inecuacién 5.14, es decir:

7 < .
tli)rg suplx| < v - (||uf]os)

Esta expresion deberd ser cierta para todo valor de xy y u. Dado que ambos sistemas
son 0-GAS, se cumple que si u = 0 entonces x — 0 para Vit y para Vxp. De esta manera:

/. < .
Y supl0] < - (1)
lfm 0 <~ -0 (5.31)
t—o00
0 <0

Por lo tanto se debe demostrar que la expresién 5.14 sigue siendo valida cuando u # 0.
Para poder analizar el impacto de la entrada en el vector de estados de cada tanque se
utiliza la misma senal de entrada empleada para identificar la planta. Es decir que w4
serd una entrada escalén, mientras que uy serd una senal PRBS. Ambas senales estan
acotadas por diseno y no pueden adquirir valores por fuera del intervalo cerrado [0, 100].

La figura 5.14 posee tres graficas, cada una mostrando las distintas variables del
sistema. El primer grafico muestra las variables del vector de estados del sistema HLT
cuando u # 0. El segundo grafico muestra la salida de ambos sistemas. Finalmente, el
tercer grafico presenta las senales de entrada utilizadas para evaluar al sistema completo.

Como se puede observar en ¢t = 0 todas las entradas son iguales a cero, el minimo
de ambas. En ¢ = 3,65 se presenta el primer cambio en la entrada, tal que u; = 100, el
maximo que esta entrada puede alcanzar. Recién en t = 2000 se inicia la senal PRBS en
la segunda entrada us. La misma oscilard de forma aleatoria entre su minimo (0) y su
maximo (100) hasta ¢ = 19813, momento en el cual uy volvera a ser igual a cero. Es decir
que en el intervalo de tiempo [3,65; 19813] encontramos un periodo en el cual ambas en-
tradas se encuentran activas, cada una con un patrén caracteristico de su funcionamiento
durante la operacién de la planta. Donde u; normalmente valdra 100, y uo variara de
acuerdo al control seleccionado, pero en un peor caso se puede asumir un cambio de valor
entre el minimo y el maximo sin transiciones intermedias. En este periodo se lleva a cabo
el intercambio de energia entre los tanques y el acoplamiento de ambos sistemas.

Mientras que us = 0 entonces Y, — tams, ya que no recibird calor desde el tanque
HLT y los sistemas estaran desacoplados. Por otra parte u; = 100 por lo que y;; alcanza
su valor maximo en régimen permanente. Dado que no se transfiere calor al tanque W'T,
se mantendra en ese estado hasta que en ¢t = 100000 la entrada u; = 0, por lo que

Ynit — tamb-
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Variacion de las variables de estado HLT en funciéon del tiempo
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Figura 5.14: Variables de estado del sistema HLT en funcién del tiempo.
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X5 [x10°]

-1
X, [x10°] 1
X, [x10°]

Figura 5.15: Variacion del vector de estado del sistema HLT respeto al tiempo.

La figura 5.15 muestra la variacién del vector de estados del tanque HLT respecto del
tiempo dentro del espacio R3. En los planos de dicho espacio se proyectan las variaciones
del vector. Como se puede ver, dicho vector se ve afectado por la entrada, pero en todo
momento se mantiene dentro de la esfera 2% +z3+x2 = 9000? cuyas proyecciones, cuando
una de sus variables es igual a cero, se pueden observar como circulos en los planos del
espacio.

Al repetir este andlisis para el sistema W'T se obtiene la figura 5.16. La misma posee
tres graficos, el primero que muestra la variacion de las variables de estado del tanque W'T
con respecto al tiempo, mientras el segundo y el tercero muestran las salidas y entradas
del sistema respectivamente. Por otra parte la figura 5.17 muestra en azul el vector de
estado en funcién del tiempo. Se establece un circulo z? + x3 = 130002 en el plano x;z,
que representa el area dentro de la cual varia el vector de estados, cuya gréafica puede ser
observada en color verde.
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Variacion de las variables de estado WT en funcion del tiempo
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Figura 5.16: Variables de estado del sistema WT en funcién del tiempo.
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Figura 5.17: Vector de estado del sistema WT en funcién del tiempo.

Al analizar el sistema en régimen permanente cuando u = 100 para todo ¢ > 0 se
obtienen las graficas de las figuras 5.18 y 5.19. En este caso la accién de las entradas
sobre el sistema imposibilitan que el mismo alcance el punto de equilibrio. Sin embargo,
el trayecto del vector no sale del area definida por los circulos de radio constante definidos
en cada uno de los gréficos.

Las figuras 5.15, 5.17, 5.18 y 5.19 muestran que el vector de estados se encuentra
acotado en todo momento siempre que las entradas u; y us se mantengan dentro del in-
tervalo cerrado en ambos extremos [0, 100]. Por lo tanto se puede decir que efectivamente
existe un valor v € K tal que la inecuacién 5.14 se cumple para todo valor de u. Cabe
destacar que siempre que el sistema tiene sus entradas iguales a cero, sin importar el
estado previo, x — 0.
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Figura 5.18: Variacion del vector de estado del sistema HLT en funcién del tiempo cuando
u = 100.
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Figura 5.19: Vector de estado del sistema WT en funcién del tiempo cuando u = 100.
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Sistema ISS

El analisis de estabilidad llevado a cabo requiere la comprobacién de dos condiciones
para ser considerado ISS:

= Kl sistema debe ser exponencialmente estable alrededor del punto de equilibrio, es

decir es 0-GAS.

= El sistema debe poseer la propiedad de ganancia asintética AG.

Para corroborar el primero se aplico el teorema de la estabilidad exponencial de Lya-
punov, demostrando que el sistema es estable alrededor del punto de equilibrio cuando
las entradas del mismo son iguales a cero. La segunda condicién fue demostrada al de-
terminar que la salida del sistema se encuentra acotada ya que su entrada esta acotada.

Esto se debe a que sus limites de funcionamiento estdn acotados intrinsecamente. El
caudal que circula por el mismo se mide en valor porcentual. Nunca podra ser menos que
cero, ya que solo puede circular en una sola direccién, ni tampoco puede ser mayor a la
capacidad maxima del circuito hidraulico. Por otra parte, las salidas del sistema, que son
la temperatura del liquido de cada tanque, también estan acotadas. La temperatura en
cada tanque nunca podra ser menor a la temperatura ambiente (punto de equilibrio) y
tampoco podra ser mayor a la temperatura de ebullicién del liquido (100°C en el caso
del agua, 100,23°C en el caso de la mezcla de agua y cebada malteada).

Incertidumbre en el modelo

Uno de los aspectos méas importantes por los cuales se desarrolla un controlador difuso,
es la capacidad del mismo a adaptarse en tiempo real a cambios en la planta para mejorar
la eficiencia y rendimiento del sistema de control.

En términos de diseno esto implica variar los parametros de la planta y verificar
que el controlador sea capaz de adaptarse a dichos cambios sin riesgo de divergencia, o
llevar la variable de salida por fuera del rango de tolerancia establecido. Para realizar
dicho andlisis se toma como precedente el trabajo llevado a cabo por Bujela en [41]. El
mismo expone dos formas de evaluar la estabilidad y robustez de un sistema complejo
con incertidumbre alta en el modelo. En el trabajo se proponen dos maneras de modelar
dicha incertidumbre, una aditiva y una multiplicativa.

G(kT) = G(kT) + Ay (kT) (5.32)

La ecuacién 5.32 muestra la forma aditiva de la incertidumbre del modelo, mientras
que la ecuacion 5.33 muestra la forma multiplicativa de la misma incertidumbre.

G(kT) = (1 + A (KT))G(KT) (5.33)

Estas ecuaciones representan el mejor criterio de evaluacién de robustez del sistema
cuando la estabilidad del mismo se encuentra demostrada. Es decir, determinar si la
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planta es estable ya no es un problema, sino si las variaciones en la misma son capaces
de sacar al controlador del punto de trabajo para el cual es disenado.

Robustez del sistema

En base a estas definiciones se lleva a cabo una simulacién donde se varian los valores
principales de la planta a lazo cerrado con los dos controladores que efectivamente res-
petan los criterios de evaluacién. De los dos modelos de incertidumbre, el peor caso esta
dado por la ecuacion con incertidumbre multiplicativa.

Respuesta del sistema a lazo cerrado
T T T

100 - | |
80 8
o e
‘© 60 _
=}
8 |
S 40 | .
aE> | Ref
= 20 F | Lim sup |
Lim Inf
O — Il Il Il Il Il
0 2 4 6 8 10 12
Tiempo [s] «104

Salida de los controladores
T T T
100 ; ]

80

60 -

40 -

Porcentaje [%)]

20

0 2 4 6 8 10 12
Tiempo [s] x104

Figura 5.20: Simulacién de la planta con incertidumbre multiplicativa.

La figura 5.20 muestra el resultado de agregar dicha incertidumbre al modelo de la
planta. La variacién en la misma va incrementando desde un 10 % hasta un 100 % de
incertidumbre. De esta manera se obtienen dos conjuntos de curvas que han sido identi-
ficadas con dos colores distintos. En verde se observa tanto la salida del sistema como la
del controlador cuando el mismo es difuso. En azul se observa la respuesta y salida del
sistema a lazo cerrado con controlador PID. Ambos son capaces de mantener el control y
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llevar la senal de salida al valor de referencia. En general ninguno de los dos controladores
resulta ser mejor que el otro en términos de adaptabilidad ante incertidumbres.
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Capitulo 6

Propuesta de implementacién del
sistema

6.1. Configuracion del intercambiador de calor defi-
nitivo
La figura 6.1 muestra la configuracion elegida en base a los criterios establecidos en
el capitulo 2.

WT HLT

Sensor
Térmico [
|

Bomba Centrifuga

Figura 6.1: Planta piloto.
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Dentro del intercambiador existen dos circuitos independientes, cada uno conectado
a uno de los tanques, formando dos circuitos cerrados independientes. Cada una de es-
tas secciones dentro del intercambiador tiene una resistencia hidraulica que implica una
perdida de la presién entre la entrada y la salida. Esta pérdida es una parte de la energia
del fluido que se gasta como una consecuencia de las fuerzas de resistencias propias del
elemento por el cual se desplaza dicho fluido.

Al estudiar las resistencias hidraulicas de cada una de las secciones del intercambia-
dor, se determina que una de las secciones posee una menor resistencia. Esto causa una
menor pérdida de calor y una presién de salida mas alta. A mayor presién, mayor caudal
recirculara por el circuito. Esta seccion es conectada al tanque HLT de manera tal que el
agua caliente deposite su calor en las paredes del intercambiador con menores pérdidas
y mayor caudal.

El camino de mayor resistencia sera utilizado entonces para el agua que proviene
del tanque WT. La misma tendrda menor caudal y presién al salir del intercambiador,
motivo por el cual se coloca la bomba antes del intercambiador. Este fluido pasara mas
lentamente por el intercambiador, permaneciendo més tiempo en el circuito y recibiendo
el calor del fluido que circula a mayor velocidad y caudal. Atn asi habra pérdidas en el
sistema, ademas de que un menor caudal implica un largo tiempo de respuesta por parte
de la planta.

Sensor Sensor
Térmico [~ [~ Térmico
[ ] B

Entrada Entrada \

Salida Salida

\'4

Intercambiador
de Calor

Calentador

Entradas Analégicas <

()
_(3

C:
Salidas Analogicas ‘ I

—

Figura 6.2: Proceso de transferencia de calor en planta piloto.

Al observar la figura 6.2, se puede ver que no se ha implementado la valvula propor-
cional descripta en la seccion 2.3. Esto se debe a que la seleccion de la valvula depende
de las condiciones de uso en la planta. Dichas condiciones dependen de sus elementos
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funcionales, cuyas caracteristicas son desconocidas. Esto se debe a que los fabricantes
de dichos dispositivos no brinda o poseen dicha informacién, por lo que no se pueden
caracterizar estos elementos de forma deterministica.

Un posible camino a tomar para poder caracterizarlos es llevar a cabo ensayos indi-
viduales con cada uno de ellos, utilizando instrumentacién especifica que permita medir
presion y caudal en distintos puntos del circuito. Esto implica una identificaciéon empirica
de las caracteristicas de los demas elementos del sistema haciendo uso de otro tipo de
instrumentacion que eleva los costos del proyecto.

Una alternativa es asumir estos parametros incluyendo margenes que llevan al sobre
dimensionamiento del sistema, causando que se seleccione una valvula con caracteristicas
superiores a las necesarias. Como consecuencia directa de esté criterio de seleccion, la
valvula a utilizar resulta muy costosa y dificil de conseguir en el mercado local. Por
lo tanto, se desestima la implementaciéon de la misma, debido a que cualquier opcién
que nos permita caracterizar el sistema simplemente incrementa los costos por fuera del
presupuesto inicial planteado para desarrollar este trabajo de tesis.

Por otra parte, el modelo de planta desarrollado en el capitulo 3 permite simular el
comportamiento del sistema con suficiente precision, por lo que los resultados obtenidos
en los capitulos 4 y 5 pueden ser aceptados como una representacion aceptable de la
implementacion de una valvula proporcional.

6.2. Hardware de control

El ntcleo del sistema de control esta dado por el hardware electronico que se conecta
a los sensores y actuadores de la planta.

El controlador estd conformado por un grupo de sensores de temperaturas RTD
PT1000. Estos sensores presentan una resistencia eléctrica cuyo valor varia con la tempe-
ratura. Esta variacion no es completamente lineal, pero el error introducido es desprecia-
ble. Para poder medir dicha resistencia se requerird de un circuito que inyecte corriente
en el sensor, mientras que en paralelo se mide la caida de tensién en el mismo, por lo
que el voltaje medido por el sistema es proporcional a la temperatura que mide el sensor.
Este valor sera digitalizado y procesado para obtener el valor de temperatura medido,
el cual serd enviado al computador para poder llevar a cabo el almacenamiento de las
variables de salida del sistema.

La figura 6.3 muestra el sistema completo. En este caso, la planta representa el con-
junto formado por las ollas y el intercambiador. Desde el computador se envia el valor de
referencia que el controlador compara con la temperatura del sistema. En base a dicha
comparacion se genera una senal de control que actia sobre la planta para reducir el
error entre la referencia y el valor medido. La variable a controlar es la temperatura del
tanque de maceracion WT. Aun asi se adquiere la temperatura del tanque HLT como
una de las variables de estado del sistema.
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Figura 6.3: Diagrama del sistema de control.

El controlador posee dos actuadores y los circuitos asociados a los mismos. El principal
es la valvula proporcional que puede poseer varias formas de interfaz ya estandarizadas
en la industria. El circuito implementado permite generar dos versiones de estas senales
estandar. La primera es una senal analdgica de voltaje que puede variar de 0 V. a 5 V,
donde la apertura de la valvula dependera del valor de tensién que se le envie. Por
ejemplo, una tensién de 0 V implica que la valvula se encuentre completamente cerrada,
obstruyendo el flujo de liquido; mientras que una tension de 5 V puede causar que la
valvula se abra completamente, permitiendo el paso completo del caudal. Dado que la
valvula es lineal, el valor de tension representara el porcentaje de apertura de la misma.
El segundo formato de senal es de corriente, variando de 4 mA a 20 mA. Nuevamente,
la apertura de la véalvula serd proporcional a la corriente que circule por el circuito de la
interfaz.

El actuador secundario es un relé que actiia sobre el voltaje de entrada de las bombas
centrifugas, habilitando la linea de alimentacién monofasica del cableado eléctrico, o
bien cortando la corriente del circuito. Este control se lleva a cabo en ambas bombas en
simultaneo ya que no se obtiene ninguna utilidad al controlar cada una por separado. Es
decir, cortar la corriente de una bomba, y consecuentemente el flujo de liquido a través
de ella, no genera ningin cambio sobre el circuito hidraulico paralelo atin cuando por el
mismo circule fluido.
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6.3.

La arquitectura mostrada en la figura 6.3 se implementa por medio de un controla-
dor electronico, cuya unidad de calculo es un microcontrolador programable. En éste se
programan los controladores considerados en la secciéon 4.2. En la figura 6.4 se muestra

la implementacion.

Diagrama del Sistema de Control

Arquitectura de control

) ( R
PC PCB del Controlador
(Basado en Arduino UNO R3)
S T Proteccion
wE [Comumcacwn Control
aur gl T A Conmtngee
-Comunicacién £
Serial
-Lectura de Selector de N
Control Actuador £
Valores Gstiz] E pp [ 9| L) Digital cPIO) [ 5 > Bombas
-Grafica de
Mediciones
-Determinacién Control Actuador 3 2
de Referencia Comparador] e e —| Lineal (DAC) —> = ' Valvula
Medicion Tl
(ADC) He Sensores
| L j
Referencias
Senal Eléctrica - .. Senal Eléctrica
P Serial Digital iféri
arte T entre Partes ol x &t SR en Controlador

Figura 6.4: Diagrama del software de control.

El sistema puede ser dividido en tres grandes bloques:

» Monitoreo: Conformado por el bloque PC (computador). Este permite el acceso
por parte de un usuario del sistema a los parametros de control del mismo. Esto
incluye determinar la referencia del proceso, como asi también el controlador a

utilizar y la configuracién de sus principales coeficientes.

= Control: Este bloque es representado por el circuito del controlador en si mis-
mo. Posee un microcontrolador Arduino UNO R3 programable que se conecta al

computador por medio de una interfaz de comunicacién serial.

Ademas de albergar el microcontrolador, el circuito posee varios periféricos. El pri-
mero de ellos fue disenado para adquirir las temperaturas medidas por los sensores.

Mas informacién sobre este periférico puede ser encontrada en [30] y [31].

Los otros dos periféricos son salidas: uno para el control de las bombas, y otro
para el control de una valvula proporcional. Estos periféricos generan las senales

definidas en la seccién 6.2.
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» Instrumentacion: El tercer bloque esta formado por los sensores y actuadores
del sistema. Los actuadores en este caso son las bombas centrifugas y la vélvula
proporcional, los cuales fueron discutidos junto a los sensores en la seccién 2.3.

Arquitectura de software

En la figura 6.4 se detalla la implementacién de la arquitectura de software del sistema.
En dicho diagrama se pueden identificar los siguientes bloques funcionales.

= Comparador: Este bloque calcula la diferencia entre la referencia, recibida desde
la PC a través del bus de comunicacion serie, y el valor de temperatura del tanque
WT medido por los sensores. Dicha diferencia sera el error que el controlador debera
reducir a cero.

= Selector de Control: Desde la PC se configura el controlador a utilizar al igual
que sus parametros de configuracion. Por lo tanto, este bloque determinara qué
controlador sera usado en base a la configuracion enviada desde la PC.

= Controladores: Hay tres bloques de controladores. Cada uno se corresponden a
los explicados en la seccién 4.2. Cada controlador posee una sola interfaz de salida,
la cual se conecta a uno de los dos actuadores. Asi, el actuador lineal sélo puede
ser activado por el control PID o bien el control difuso, mientras que el actuador
digital sera activado por el control On/Off.

» Proteccion y temporizador: Dado que las bombas centrifugas requieren un tiem-
po minimo de accionamiento para no danar el motor, se implementa una proteccién
por software. La misma cuenta el tiempo que las bombas estan activas en base a las
senales de control de los controladores. Su objetivo es asegurar tiempos minimos de
funcionamiento, independientemente del control usado. A su vez, si las bombas ya
han pasado un tiempo encendidas y la senal de control de los controladores PID o
difuso cae a cero, el bloque de proteccién apagara las bombas. Esto se debe a que
cuando la senial de control cae a cero, la valvula debera cortar el flujo de liquido en
el circuito del tanque HLT. Si la circulacién se obstruye completamente la bomba
puede danarse, por lo que el bloque las apaga en caso que esto suceda.

Finalmente, se consideré un escenario en el cual las bombas centrifugas han si-
do encendidas pero aun no alcanzan el tiempo minimo de funcionamiento, y si-
multaneamente la senal de control del PID o control difuso cae a cero. En este caso
el bloque de proteccién también apaga las bombas centrifugas. La diferencia esta
en que no permitira el encendido de las mismas hasta pasado un tiempo minimo,
lo cual implica introducir un retardo en el sistema para proteger los actuadores.
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Conclusiones

En este trabajo de tesis se desarrolld un controlador de bajo costo capaz de incre-
mentar el rendimiento del proceso de maceracion de cerveza, al adaptar sus parametros
en tiempo real ante los posibles cambios en la planta piloto.

El primer paso fue realizar la implementacion e instrumentacion de la planta de
maceracion. Dicha implementacién fue exitosa logrando obtener un sistema industrial a
escala piloto basado en el uso de un intercambiador de calor, con sensores y actuadores
acordes para la necesidad planteada.

Con la planta instrumentada se llevaron a cabo ensayos que permitieron modelar el
proceso de maceracion mediante técnicas de identificacion especificas. De esta manera se
logré obtener un modelo representativo de su comportamiento, con un error aceptable
respecto a las mediciones realizadas.

Se plantearon tres controladores; uno On/Off, un PID clasico y uno difuso. Los mismos
fueron disenados y simulados en base al modelo de la planta identificada. El resultado
deseado se alcanzo con el controlador PID y el difuso, pero se opta por este tltimo debido
a su robustez.

El desempeno del controlador difuso se validé por comparacién con los otros dos
controladores estudiados.

Finalmente se evalué la estabilidad y robustez del sistema desarrollado. Dicho anali-
sis demuestra que el sistema completo no sélo es intrinsecamente estable, sino también
robusto y con capacidad de tolerar variaciones en el modelo de la planta.

En resumen, se obtuvo un controlador de bajo costo para uso en una planta instalada
en un ambiente doméstico, con un desempeno comparable con uno de gran capacidad
productiva. El controlador podria ser un PID convencional y cumplirfa su funcién sin
ningin problema; la adiciéon de un sistema difuso para ajustar sus parametros de fun-
cionamiento le agrega versatilidad y la posibilidad de alcanzar los mismos resultados en
menor tiempo, haciendo un uso mas eficiente de la energia empleada.
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