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Resumen — Este documento resalta informacion relacionada
al modelamiento y simulacion de un sistema de control para
un proceso industrial (el tope de una torre de destilacion que
tiene como producto final kerosene). Modelamiento de
valvula de control, diseiio de convertidores y transductores
de senales eléctricas. También se observa el manejo de
ecuaciones en términos de Laplace para la simulacion en el
software Simulink y desarrollo del control en cascada
utilizando el toolbox “PID tuner”.

Palabras claves — Control, control en cascada, kerosene,
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Abstract —This document stands out information related to
the modeling and simulation of a control system for an
industrial process (the end of a distillation tower that has as
product final kerosene). Modeling of control valve, design of
convertors and transducers of electric signs.

The handling of equations is also observed in terms of
Laplace for the simulation in the software Simulink and
development of the control in cascade using the toolbox “PID
tuner”’.

Keywords —- Control, cascade control, kerosene, PID,
Simulink.
L INTRODUCCION

El petréleo durante muchos afios ha significado una fuente
de energia para el hombre, quien se ha dedicado al estudio
profundo y exhaustivo del mismo a fin de ampliar sus
conocimientos en cuanto a usos, eficiencia y beneficios se
refiere.

Fecha de Recepcién: 12 de abril de 2013
Fecha de Aceptacién: 25 de Marzo de 2014

Durante el afio 2004, el consumo mundial de petréleo se
elevo un 3,4% y alcanz6 los 82,4 millones de barriles al dia.
Los responsables de casi la mitad del aumento son Estados
Unidos y China, que en la actualidad utilizan 20,5 y 6,6
millones de barriles diarios, respectivamente [1].

La destilacién es una técnica comin para la separacién de
corrientes liquidas con dos o mds componentes y es una de
las operaciones unitarias mds importantes en la industria
quimica [2]

El disefio y control de una columna de destilacién es de gran
importancia, ya que permite obtener corrientes de producto
con la pureza requerida, ya sea para la venta o para su
utilizacién en otros procesos quimicos [3].

El kerosene es un producto obtenido en la primera
destilacion del petréleo. También se conoce con el nombre
de petréleo lampante. Se utiliza como combustible en
motores de poca compresion, en ldmparas y estufas [4].

El proceso industrial que se investiga es una destilaciéon de
kerosene. Este documento tiene como objetivo buscar el
modelamiento y simulacién de un sistema de control para el
tope de la torre de destilacion.
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IL. TOPE DE UNA TORRE DE
DESTILACION CON CONTROL DE
REFLUJO
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Figura 1. Esquema del tope de una torre de destilacion con control de
reflujo.

Basandose en el estudio y andlisis de la figura 1 se observa
que el sistema requiere la implementacién de un control en
cascada.

Basandose en el estudio y andlisis de la figura 1 se observa
que el sistema requiere la implementacién de un control en
cascada. La variable maestra es la temperatura a la cual se
encuentra el kerosene almacenado en el tope de la torre de
destilacion medida a través de wun transductor de
temperatura (TT) y la variable esclava es el reflujo medido
a través del transductor de flujo (FT) que ingresa al
sistema por medio de una vélvula de control accionada por
el controlador del flujo (FC). El lazo de control lo
compone también el controlador de temperatura (TC) y el
convertidor de sefial eléctrica a sefial neumatica (FY).

En el tope de la torre de destilacion la variable esclava
regula el paso del kerosene que viene del reflujo para
mantener asi la temperatura del sistema en el rango
deseado, para ello, la variable maestra tiene la funcién de
modificar el set point del lazo de control esclavo cada vez
que exista variaciones en la sefial de error de la variable
temperatura.

En el sistema los transductores (flujo y temperatura)
proporcionan una respuesta eléctrica normalizada de 4-20
mA, el convertidor de sefiales (FY) de corriente
normalizada de 4-20 mA a sefial neumatica de 3-15 psi y
por dltimo un actuador y una valvula de control.

III. IDENTIFICACION Y MODELAMIENTO
DEL SISTEMA.

Para realizar el disefio del controladores PID (FC) y del PI
(TC) se hizo necesario establecer el modelo dindmico que
relacione la temperatura (T) del kerosene en el tope de la
torre de destilacién a variaciones del reflujo mdsico (M),
dicho modelo dindmico estd representado un sistema de
segundo grado con una frecuencia natural no amortiguada

W, =10rad/s, y un factor de amortiguamiento & =
0,35.

El modelo dindmico de la planta estd dado por la
siguiente ecuacién:

T(s) 360x103

= 1
M(s) s%+420s+ 360x103 M

En donde M (s) estd dado en kg/min y T(s) estd dado en
°C.

Otro elemento importante en nuestro andlisis es el modelo
dindmico de la vdlvula de control el cual estd representado
como un sistema de primer orden con una constante de
tiempo 7, = 0,1 min y una constante de vélvula K, =
2,5.

Por lo anterior, el modelo dindmico de la valvula de
control esta dado por:

F(s) 1
V(s) Ols+1 @
p )
Donde,
F(s) = Seifial de unidad de 0-1

La vélvula seleccionada para el control de reflujo fue una
valvula lineal donde su ganancia estd definida por la
siguiente ecuacion:

K _ 2,5 3)
‘/17 )
El dimensionamiento de la valvula de control se basa en la

ecuacién de continuidad de fluidos de Bernoulli y estd
representa por la siguiente ecuacion [5]:

0(s) = KKo(s) /% )

Donde,
K,(s) = Coeficiente o constante de la valvula.
K _ Coeficiente de proporcionalidad 'y
dimensionamiento.
Q(s) = Flujo volumétrico m3/s.
p = Masa especifica del fluido 800 kg/m3.
APp = Caida de presion tedrica del sistema en

kg/cm? a través de la vélvula y por
consideraciéon de disefio para fluidos
liquidos fue tomada una caida del 25%.

Por lo tanto, el valor de caida de presién en la vdlvula
es:
APp = 0,415 kg /cm? (%)
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Finalmente para relacional el flujo mésico con el flujo
volumétrico, estd definido en la siguiente ecuacion:

M(s) = pQ(s) (6)

Y sustituyendo en la ecuacién 6 el valor de la masa
especifica se obtiene la siguiente ecuacion:

= 800 (7

Otra parte importante de los lazos de control es el
modelo dindmico de los instrumentos, transductores y
convertidor corriente (I) a presion (P), con un
comportamiento lineal, ya que su constante de tiempo es
muy pequefla comparada con el resto del proceso.

El controlador del sistema generard una sefial eléctrica
de 4-20 mA y para la védlvula se necesita una sefial
neumdtica de 3-15 psi, por lo que a partir de curvas de
calibracién del conversor corriente (I) a presiéon (P) como
puede ser observado en la figura 2, se obtiene la ecuacién
8 que representa matematicamente dicho comportamiento.

De la figura 2 se obtiene:

P=-1 ®)

16
20,15

12 +

P[psi]

I[mA]

Figura 2. Conversion de corriente (I) a presion (P).

Para el convertidor de apertura de la vdlvula (Vp) a
presion (P) se requiere una sefial Vp en unidad (de 0 a 1).

De la figura 3 se obtiene el siguiente modelo:

Vp=—P—- ©)

1,2

0,2
3,0 /
o T T T

Figura 3. Conversién de prisién (P) a porcentaje de apertura de la
vélvula (Vp).

P [psi]

En la calibracién del transductor de flujo M/I se
requiere una sefial M que representa la cantidad de flujo
madsico que entra al sistema.

La figura 4 se rige bajo el siguiente modelamiento:

8
=—M— 10
I 105M 4 (10)
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Figura 4. Conversion de flujo masico (M) a corriente (I).

Por ultimo, la figura 5 modela la calibracién del
transductor de temperatura:
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Figura 5. Conversién de temperatura (T) a corriente (I).

Calibracién que permite obtener el modelo dindmico del
transductor y estd dado por la siguiente ecuacion:

8
=—T-— 11
I 105T 4 (11)

V. SINTONIZACION Y SIMULACION DE
LOS LAZOS DE CONTROL[6]

Con todos los modelos que se obtuvieron de la planta: La
védlvula de control, los transductores y convertidores, se
agrupan para conformar los lazos de control en Simulink
de MATLAB para realizar la sintonizacién de los
controladores. Finalmente se obtiene una representacion
en Simulink de la siguiente figura:

1
Kv  Q(mh3fs)
Vp 0.15+1

Modelo dindmico Kvmax  Dimensionamiento
de la valvula

Figura 6. Modelo de la védlvula de control en Simulink
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Figura 7. Lazo de control del reflujo en SIMULINK.

Para realizar la primera sintonizacién del controlador se
ingresé una funcién escaléon de magnitud 12 que
representa una sefial de corriente a temperatura nominal.
Con la funcién Block Parameters: PID Controller de
Simulink se sintoniza el controlador para la planta y las
constantes son halladas utilizando un algoritmo PID con
aproximacioén derivativa:

El resultado de la sintonizacién son las siguientes
constantes:

Proporcional (P) 0.9450
Integrativa (I) 0.2245
Derivativa (D) 1.4995
Coeficiente de filtro (N) 0.63

La figura 8 presenta la respuesta del controlador del
primer lazo de control.
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Figura 8. Respuesta de sintonizacion y ajuste para el controlador
PID

Con la sintonizacién del primer lazo de control del
reflujo se adiciona el resto del proceso y se procede a
sintonizar el segundo controlador con el lazo de control de
la temperatura a la cual debe mantenerse en 210°C. El
sistema completo de simulacién se puede observar en la
figura 9.
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Figura 9. Lazos de control del proceso de destilacién del
keroseno en tope de la torre.

Se realiza de nuevo la sintonizacién de un controlador
PI en lazo cerrado utilizando la funcion Block Parameters:
PID Controller de Simulink.
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El resultado de la sintonizacién del lazo de control
externo o de temperatura arrojo las siguientes constantes
del controlador PI:

e Proporcional (P) 0.9450
e Integrativa (I) 0.2245

La figura 10 presenta la respuesta del controlador del
segundo lazo de control.
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Figura 10. Respuesta de sintonizaciéon y ajuste para el
controlador PI

Finalmente después de haber sintonizado los dos
controladores se verifican la respuesta del proceso con sus
respectivos ajustes y se somete a un disturbio ingresado a
los 120 min de funcionamiento para verificar si los
controladores estdn realizando sus funciones correctivas.

La respuesta final que se obtuvo con ambos
controladores actuando al mismo tiempo se muestra en la
siguiente figura.

300

2501

2

Temperatura [°C]
E =z

=

0 2 W B & 0 74 W 1 1 2
Tiempo [seg]

Figura 13. Temperatura (°C) vs tiempo (seg)

V. CONCLUSIONES

Cuando se realiza la sintonizacién de un controlador
para cualquier proceso se recomienda trabajar en un solo
sistema de unidades ya que disminuyen complejidad del
desarrollo de los cdlculos realizados y se tiene mayor
seguridad de los resultados obtenidos.

La buena sintonizacién de un controlador depende en
gran medida del correcto modelo matemdtico o las
funciones de transferencia de los transductores e
instrumentos vinculados en los lazos de control, en el
planteamiento de esta metodologia los instrumentos,
transductores y convertidor I/P, respondian a una
transferencia lineal, ya que su constante de tiempo es muy
pequefla comparada con el resto del proceso, estas
funciones lineales se consiguieron con las condiciones
nominales de flujo y temperatura de la planta.

Un modelo fundamental y sensible dentro de los lazos
de control fue el modelo dindmico de la vdlvula de control
que se divide en tres partes: el modelo del
dimensionamiento de la védlvula donde se tiene en cuenta
el flujo de recirculacién por un factor de seguridad de 1.5
(flujo méaximo 315 kg/min) y por condiciones de disefio
se tomo una caida maxima de presidon 2 psi, el siguiente
modelo es la ganancia méxima de la valvula y se trabajé
una valvula lineal, por dltimo el modelo dindmico de la
valvula donde corresponde a un modelo de primer orden
con una constante de tiempo (tv = 0,1 min) pero se hizo
necesario con todos estos modelos hallar una constante
(k = 3,614463185e73) que agrupa factores como
accesorios en las tuberias, ajustes por viscosidad y otros
factores que determinan el comportamiento real de la
vélvula, que al final permite obtener resultados coherentes
para su seleccidn.
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