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RESUMEN

Este trabajo realizado en la empresa Proleca LTDA tiene como objetivo principal
realizar el modelo mateméatico, simulacién y control del proceso del calentamiento
y evaporacion de la leche cruda para producir leche en polvo, para lo cual fue
necesario determinar las variables a controlar, que fueron la temperatura de salida
de leche del tercer intercambiador, temperatura de salida del evaporado y altura
en el evaporador; las variables manipuladas, el vapor de entrada al intercambiador
y el evaporador; y los disturbios que afectan el control, como el flujo de entrada,
temperaturas de entrada del flujo de leche y flujos de salidas.

La metodologia empleada consistié en la identificacion de las variables a controlar,
a manipular y los disturbios; luego, se disefi0 el diagrama de instrumentos y
tubos, a continuacion, se realizé la modelacion matematica y su validacion con
datos reales, y se disefio el sistema de control del tercer intercambiador de calor y
del primer efecto, usando la aplicacién Simulink® del software Matlab 7.10.0

(R2010a); por ultimo, se implemento el analisis econdmico de la propuesta.

Se determind que el control por retroalimentacion (Feedback) es la estrategia mas
apropiada, con un tiempo de estabilizacion aproximado de 15 minutos, siendo este
un tiempo menor al que logra la estrategia de control Cascada. Este sistema de
control se escogid debido a que le permite a la empresa aumentar su
productividad en un 2.43%, asi como también le reduce gastos energéticos, de
personal y disminucién de residuos. La propuesta de control escogida conviene a
la empresa dado que recupera la inversibn en aproximadamente dos afios,
arrojando un valor presente neto de $7.325.902, el cual se calculo en un periodo

de tres afios después de la inversion.
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ABSTRACT

This project was made at PROLECA LTDA. It holds as a first objective to make the
mathematical model, simulating and controlling the heating and evaporation milk
process in order to produce milk powder, for that matter, it is necessary to
determine the variables to be controlled, which were the milk’s out temperature in
the heat exchanger, out temperature of evaporated product and the evaporator’'s
high; the manipulated variables, the inlet steam to the heat exchanger and the
evaporated and the the disturbances which affect the control process, as the inlet

flow, inlet temperatures of milk flow and outlet flows.

The applied methodology consists in the identification of variables to be controlled,
manipulated y the disturbances; then, the pipe and instruments diagram, next, the
mathematical modelation was made and off course it’s validation with real data, the
third heat exchanger control system was designed by using Simulink’s application.
(Matlab software 7.10.0(R2010a); at the end, the economical analysis of the
proposal was made.lt was deteminated that the retro-alimentation control
(Feedback), is the more appropriate strategy, with a stabilization time of 15
minutes approximated, being this one minor compared to the one with the cascada
control strategy. This control system was chosen because it allows the enterprise
to increase their productivity in a 2.43%, also cots are reduced, energetic costs,
personal cost and less lefts overs. The proposal suits PROLECA LTDA. because it
recovers the investment in two years approximately, throwing a NPV (net present

value), of $ 7.325.902, calculated in a three year period after the investment.



INTRODUCCION

El control automatico de procesos es parte del progreso industrial desarrollado durante
los ultimos afios. Hoy en dia, se estudia de manera intensiva las técnicas de medicion y

control, puntos clave que ayudan a incrementar la eficiencia de un proceso.

Las caracteristicas principales del control automatico de proceso son, incremento en la
calidad del producto y la reduccion de los costos de los procesos industriales; ahora
bien, se debe tener en cuenta que los costos de los equipos de control en los que se
invierte son altos, pero estos, se ven compensados gracias al inmenso ahorro en costos

de produccion.

Una gran ventaja del control automatico es la gran disminuciéon de errores en un
proceso industrial, que contribuye a la reduccion de desechos. Ademas de esto, existe
una disminucion de mano de obra pasiva, la cual provoca una demanda equivalente de

trabajo especializado.

Proleca Ltda. Es una empresa productora y procesadora de leche, cuenta con varios
sistemas de produccion, entre los cuales se destaca la producciéon de leche en Polvo a
partir de la evaporacion y secado de la leche cruda. La etapa de evaporacion es
realizada sin un control automatico del proceso, el objetivo principal de este proyecto es
realizar la modelacion, simulacién y control automatico para ese proceso. Este trabajo
de grado forma parte de la linea de investigacion “Modelacion Matematica y Control
de Procesos” del Programa de ingenieria quimica, que se encuentra dentro del grupo
de investigacion de la Universidad de Cartagena “Modelacién de Particulas y

Procesos”.



1. PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA

Con el transcurso del tiempo la tecnologia avanza, las empresas se sienten en la
necesidad de adquirir tecnologia para el mejoramiento de sus sistemas y a la vez sus
procedimientos, con el fin de, incrementar la eficiencia del proceso siendo asi mas

competitivo con las empresas lideres del mercado.

Los sistemas de control automatico son fundamentales para el manejo de los procesos
de produccion de las plantas industriales. Estd comprobado que el aumento de la
productividad esta muy relacionado a la automatizacion de los procesos en la medida
gue se haga un uso eficiente de los equipos y sistemas asociados. Hoy en dia, la
tecnologia permite establecer una serie de estrategias de control que eran de dificil
implementacion hasta hace algunos afios atras, en especial en técnicas industriales

complejos.

Proleca LTDA, es una empresa procesadora de leche, la cual actualmente, procesa a
250 mil litros al afio [1]. Entre los muchos derivados de la leche, esta empresa cuenta
con una planta productora de leche en polvo; la cual produce una cantidad de 2200
toneladas al afio. En el presente, esta planta procesadora de leche en polvo no cuenta
con un sistema automatico de control integrado ya que controlan dos partes del proceso
por separado, esto ocasiona que el tiempo de estabilizacion se extienda y aumenten los
gastos operacionales, lo cual es indicador de baja productividad y detrimento
econdmico de la empresa; por lo que es necesario plantear soluciones para mejorar la

produccion.

En nuestros dias hay diferentes formas de disminuir las perdidas y mejorar la
produccion, ya sea con cambios de equipos o mejorando el control del proceso. En
cuanto a mejorar el control del proceso, se puede realizar a través del control

automatico de las variables del proceso.



Por tal motivo, en este proyecto se realiza la modelacion, simulacion y control
automatico de cada uno de los equipos utilizados en el proceso de evaporacion para
asi, mejorar el proceso de produccion de leche en polvo en la empresa Proleca Ltda de

Cartagena de Indias.



2. JUSTIFICACION

El control automético de procesos es una de las disciplinas que se ha desarrollado con
gran velocidad, dando las bases a lo que hoy algunos autores llaman la segunda
revolucion industrial. El uso intensivo de las técnicas del control automatico de procesos
tiene como origen la evolucién y tecnificacién de las tecnologias de medicion y control

aplicadas al sector industrial.

En este momento, el uso de los sistemas de control de procesos se extendio en la
industria, ya que estos proporcionan una variedad de beneficios que se pueden producir
al implementar un proyecto de automatizacion. La principal razén de automatizar son el
incremento de la productividad y la calidad del producto, ello se logra racionalizando las
materias primas e insumos, se disminuyen los costos operativos y el consumo
energético, a su vez, se incrementa la seguridad de los procesos, se mejora el
recurso humano de la empresa, el diagnostico, supervisién y control de calidad de la

produccion. A continuacion, se detalla algunos de estos beneficios [2].

Gracias al desarrollo y aplicacion de las técnicas modernas de control, un gran nimero
de tareas y calculos asociados a la manipulacion de las variables ha sido delegado a
computadoras, controladores y accionamientos especializados para el logro de los
requerimientos del sistema y producto. Al incrementar la calidad del producto aumenta
la demanda, disminuye la devolucion de articulos por parte del consumidor, y asi se

puede obtener una certificacion por parte de un organismo supervisor de calidad.

Entre otros beneficios esta, la disminucidon de lo generado en desechos toxicos y los
costos de operacién, con la correspondiente reduccién de los gastos de tratamiento y
de representacion legal en el caso de violacion de regulaciones ambientales. Se
eliminan los desechos, transporte, almacenaje, multas por contaminacién del ambiente,

uso mas eficiente de la energia (eléctrica 6 proveniente de combustibles).
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Como se ha explicado, los beneficios de un sistema de control justifica la necesidad de
su estudio y andlisis, por tal razon, realizar la modelacién matemética, simulacién y
control del proceso de calentamiento y evaporacion de la leche cruda para producir
leche en polvo en la planta de Proleca LTDA, es una aplicacion de los conocimientos
adquiridos, a su vez este estudio permite crear las bases para la instalacion del sistema
de control en la empresa Proleca LTDA.



3. OBJETIVOS

3.1 OBJETIVO GENERAL

Realizar la modelacién matematica, simulacién y control del proceso de calentamiento y
evaporacion de la leche cruda para producir leche en polvo en la planta de Proleca
LTDA.

3.2 OBJETIVOS ESPECIFICOS

e Determinar las variables a controlar, las variables manipuladas y los disturbios

gue afectan el control de cada uno de los equipos de los procesos.

e Analizar el funcionamiento de cada uno de los equipos involucrados en el

proceso mediante el disefio del diagrama de instrumentos de tubos.

e Realizar el modelo matematico que represente los dos efectos, los tres
intercambiadores de calor y los dos tanques de almacenamiento de leche

cruda y leche caliente.

e Validar el modelo matematico con datos reales, proporcionados por la empresa

Proleca Ltda.
e Realizar una estrategia de control.

e Realizar un analisis econdmico de la implementacion de la estrategia de control,
teniendo en cuenta sensores, valvulas, bombas, controladores, cableado y mano

de obra especializada.



4. ALCANCE DE LA INVESTIGACION

En este proyecto de grado se pretende proponer una estrategia para controlar la etapa
de evaporacion en el proceso de produccion de leche en polvo de la empresa Proleca
Ltda., mediante la modelacién matematica de los equipos involucrados y la simulacion
del sistema de control mas apropiado en Simulink® del software Matlab 7.10.0(R2010a).
A su vez, se realizara un estudio econémico que relacione los costos de
implementacion del sistema escogido con los ingresos que podria producir el sistema

de control.



5. MARCO DE REFERENCIA

5.1 ANTECEDENTES

En la industria agroalimentaria es frecuente el uso de concentradores por evaporacion
gue trabajan a vacio para que la eliminacién de agua del alimento se produzca a una
temperatura moderada, entre 60°C a 85°C, con lo cual se evita la perdida de

propiedades de los alimentos.

El trabajo realizado por Requena y Gomez Ochoa en 2005 [3], presentd modelos
matematicos de evaporadores. Estos modelos matematicos fueron desarrollados para:
una solucion de sal, solucién de azlcar y agua pura. Los evaporadores usados fueron
de efecto simple, efecto con circulacion forzada y en muitiples efectos con alimentacion
en paralelo y en contracorriente. Tras realizar ciertas simplificaciones, las ecuaciones
diferenciales que constituyen el modelo fueron resueltos por meétodos numeéricos
mediante el método de Euler. Los modelos fueron validados y ajustados con datos

experimentales.

El trabajo consisti6 en el disefio y simulacion de dos sistemas de control para la
operacion del tren de evaporadores de los Laboratorios de Procesos Productivos en las
conFiguraciones de un efecto simple: un control directo inverso basado en redes

neuronales y un control proporcional.

El evaporador para el que se desarroll6 el sistema de control esta formado por una
marmita de doble pared que actla de cuerpo del evaporador, un enfriador Peltier, que
actia de condensador, una bomba de vacio y un calentador para el agua que circula
por la camisa de calentamiento de la marmita, que regula la temperatura del fluido

calefactor a la temperatura maxima a la que se desea que se produzca la evaporacion.
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El sistema de control del proceso de evaporacion desarrollado consider6 la temperatura
del condensador y a partir de este valor regula la presion en el evaporador, abriendo y
cerrando la valvula de vacio, de forma que el condensador sea siempre capaz de
condensar todo el vapor que le llegue y no se produzca ninguna fuga que pueda
deteriorar la bomba. Se consigue asi que el proceso de evaporacion se produzca a la
velocidad que permite la potencia frigorifica instalada en el condensador.

En el aflo 2004, Miranda y Simpson [4], realizaron un estudio para modelacion y
simulacion de evaporadores de multiple efecto en la industria del tomate, donde se
logra validar el modelo con registros de la planta, mediante un método de sensibilidad
de parametros que utilizo los datos recogidos en la planta industrial. Los resultados de
las simulaciones mostraron un comportamiento aceptable. Los valores de los

parametros estimados son apropiados para el proceso.

Otro estudio realizado en el afio 1999 por Kam y Tade [5], muestra una simulacion de
control no lineal con mdultiples entradas al linealizar una estructura de control de
Kravaris y Soroush [6], en este se presenta un sistema de control simulado no lineal de
dos modelos de dinamicos de un evaporador industrial de cinco efectos de una refineria
de alumina. Los resultados simulados indican que la estructura mdltiple entrada y
multiple proporciona una mejor estrategia de control que el regular sistema de multi-lazo
de una sola entrada-salida, que se utiliza en la actualidad para regular el evaporador de

cinco efectos en el sitio.

El trabajo realizado en el afio 2006 por Giraldo, Santos y Cotrino [7], presento el disefio

de una estrategia de control predictivo, sobre un modelo matematico de un evaporador

de pelicula descendente con recompresion mecanica de vapor, usado en la industria

lactea. Para disefiar el controlador se utiliz6 el programa Connoisseur'™, a partir de

datos recolectados de la simulacion de un modelo no lineal. Se empled una ley de
9



control obtenida de la minimizacion de una funcion de costo, sujeta a restricciones del
proceso, empleando un algoritmo de programacién cuadratico (QP). Se ejecuté un
algoritmo de programacion lineal (LP) que encuentra un punto de operacion “suboptimo”

para el proceso en estado estacionario.

En estudios realizados por Bakker, Marsh, Paramalingam, Chen en el afio 2006 [8], de
evaporadores de efectos multiples, de pelicula descendente se utilizan de forma amplia
en las industrias de lacteos, se logro un control estricto de la concentracién del producto
en evaporadores; donde se determino por la experiencia que el uso de un unico
controlador PI no es suficiente para esta aplicacion. A su vez se present0 la aplicacion
y el disefio de un controlador de cascada para control de la concentracion del producto
en un evaporador de doble efecto. Se demostr6 que las propiedades pueden ser
mejoradas con control en cascada de las perturbaciones, manteniendo las propiedades

de seguimiento.

Este estudio demostré que el control del concentrado de sélidos totales al salir de un
evaporador de efecto multiple de pelicula puede ser reforzado por el uso de un control
cascada. Ademas de la medicion de la variable primaria de proceso (concentracion final
de sdlidos), una variable de proceso secundaria (el total de solidos después de la
primer paso) se mide y se utiliza en la estrategia de cascada. Para perfeccionar el lazo
de control interno se consideraron que sélo una parte del efecto de las manipulaciones
del lazo interno se observan en la variable de proceso secundaria y asi perfeccionar el
lazo interno para maximizar el rechazo de perturbaciones en la variable de proceso no

es apropiado.

En el 2007, Karimi, Jahanmiri y Azarmi [9], mostraron que a causa del retraso del

tiempo y grandes perturbaciones del proceso, el control de sélidos y de la concentracion

de sdlidos totales en el producto es dificil. En este trabajo, mediante el uso de control

en cascada inferencial, se alcanzé el control de tres de evaporadores de pelicula en la
10



fabrica de Isfahan, de leche en polvo. Se ha demostrado que mediante el uso de
mediciones lineales filtro de Kalman en el proceso, la concentracion de solidos totales
del producto primer efecto puede ser estimada. Los resultados del algoritmo de
inferencia de control en cascada se compararon con los del algoritmo convencional de

control de la regeneracion.

Control en cascada inferencial fue disefiado para las perturbaciones y para el
seguimiento del punto de ajuste. El rendimiento de este sistema de control fue muy
satisfactorio y mucho mejor que el control convencional. Esta estructura de control
combind las ventajas de la cascada el control y el control inferencial tiene como
principales beneficios mejorar el rendimiento del control, el bajo costo de los sensores
(mediante estimador LKF en lugar de utilizar sensores TSC), disminuir el tiempo
respuesta en lazo de control, rechazo de perturbaciones favorables y la estimacion

exacta de los estados inconmensurable en el proceso.

Ademas, en otra investigacion realizada por Miranda y Prada en el afio 2006 [10], en la
cual se describe la aplicacion de un esquema de control predictivo explicito basado en
programaciéon multiparamétrica aplicado al simulador de un evaporador usado en la
industria azucarera, con el objetivo de evaluar la viabilidad de su implementacién en un
proceso industrial. El simulador del evaporador fue desarrollado en EcosimPro, con uso
de Ecodiagram. El controlador explicito se sintetiza a partir del espacio de parametros
factible, particionado en regiones con ganancias afines (PWA). Para cada uno de estos
se obtiene una ley de control lineal (PWL) 6ptima basado en control optimo finito y se
evalla el efecto de los parametros de sintonizacion. Para disefiar el controlador se
desarroll6 una libreria de programacion multiparamétrica en EcosimPro, ECOMPT. Por
ultimo, en el controlador explicito desarrollado se analiza, la eficiencia, complejidad

computacional y rechazo de perturbaciones.

11



En 1968, R. G. Watts R. J. Schoenhals [11], determinaron que el rendimiento de un
intercambiador de calor fluido solo se analiza en las condiciones de control proporcional
de flujo de calor. El error se obtuvo de una sonda de temperatura axial cuya Unica
ubicacion puede ser variada. El procedimiento se hizo colocando la sonda en la salida y
seleccionar la mejor ganancia proporcional constante de esta situacion. Sin embargo,
los resultados de este estudio mostraron que la optimizacion simultanea de ubicacion
de la sonda ganancia constante y axial produjeron grandes mejoras en el rendimiento

del sistema.

Los resultados cuantitativos se dan para el caso de la temperatura de entrada variable,
cuyo espectro de densidad de potencia es constante, hasta un limite de alta frecuencia,
y es cero mas alla de este valor limite. Como argumento fisico sugirié que se refiera a la
Optima ubicacion de la sonda con un solo parametro definido en términos de constantes

de tiempo del sistema.

Muchos sistemas de reactores nucleares pueden ser considerados como un solo
intercambiadores de calor de fluidos para efectos del calculo de la dinamica de toma de
temperatura, ya que la tasa de generacion de calor por lo general responde mucho mas
rapido que la temperatura del fluido en una posicion de barras de control se cambia. El
método general descrito es aplicable también a los reactores de agua hirviendo en el
gue la fraccidén de huecos de salida en lugar de la temperatura de salida es la variable

controlada.
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5.2 MARCO TEORICO

5.2.1 CONTROL AUTOMATICO DE PROCESO

Un proceso es un blogue que se identifica porque tiene una 0 mas variables de salida y
de entrada. En un sistema de control la variable de salida se debe mantener en un valor

deseado, ajustando la variable manipulada o elemento final de control.

< ~ PROCESO < |
Elemento

Elemento Final

Primario de Control
(Termopar) ﬁ L_)

] Perturbacion ..
Transmisor Posicionador

A

\ 4

Punto de Control

Controlador

Detector P | D

de error

Y

Figura5.1 Diagrama de Control de Lazo Cerrado (Control por

Retroalimentacioén) [12].

Como se observa en la Figura 5.1, el circuito o lazo de control basico con
retroalimentacion esta formado por los bloques siguientes: Proceso, Transmisor,
Controlador, Elemento final de control y el punto de control o set point (SP)

e Variables de Control

Asociado al control aparecen tres tipos de variables que es necesario conocer:
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Variable controlada (CV): Es la caracteristica de calidad o cantidad que se mide y
controla. La variable controlada es una condicidn o caracteristica del medio controlado.

Variable manipulada (MV): Es la cantidad o condiciobn de materia o energia que se
modifica por el controlador automéatico para que el valor de la variable controlada resulte
afectado en la proporcion debida. La variable manipulada es una condicion o
caracteristica de la materia o energia que entra al proceso.

Variable de perturbacion (DV): Es toda variable que tiene influencia sobre la variable
controlada pero no puede ser modificada por la variable manipulada en forma directa.

Las variables béasicas en los procesos industriales son: Caudal, Presion, Nivel, y
Temperatura. Cada variable tiene su propia caracteristica independiente de la
aplicacion particular. EI conocimiento de estas caracteristicas es importante a la hora de

disefar el lazo de control [12].

e Lazo abierto frente a lazo cerrado

Los procesos se pueden ser controlados en forma automatica a través de un lazo

cerrado o puede ser no controlado (lazo abierto).

El control de lazo abierto no retroalimenta la informacion del proceso al controlador. Un
ejemplo familiar es la lavadora automatica, la cual esta programada para realizar una
serie de operaciones necesarias en el lavado. Opera a través de un programa y como
no tiene informacién respecto a la condicion de lavado, detiene su operacion al
terminar el ciclo. Solo después de terminar pueden encontrarse condiciones no

satisfactorias e iniciar la accidon correctora que se considere oportuna.
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El control en lazo abierto, es poco comun en los procesos industriales. Como ejemplo
se tiene las valvulas automaticas actuadas de forma manual o las valvulas motorizadas
mandadas a distancia, pero sin ningun sistema de realimentacion al sistema de control.

La posicion de estas vélvulas las fija el operador.

El control en Lazo cerrado mostrado en el diagrama de bloque de la Figura 1, indica
gue la variable controlada de proceso se capta por medio de un sistema de medicién
adecuado y se utiliza como entrada al controlador. Un dispositivo detector de error
compara esta sefial de entrada con otra de referencia que representa la condicion
deseada, y cualquier diferencia hace que el controlador genere una sefial de salida para
corregir el error [12].

Caracteristicas de la retroalimentacion:

Los rasgos mas importantes que la presencia de retroalimentacion imparte a un sistema
son:
v" Aumento de la exactitud.
v" Reduccién de la sensibilidad de la salida, correspondiente a una determinada
entrada, ante variaciones en las caracteristicas del sistema.
v Efectos reducidos de la no linealidad y de la distorsion.
v Aumento del intervalo de frecuencias (de la entrada) en el cual el sistema
responde en forma satisfactoria (aumento del ancho de banda)

v' Tendencia a la oscilacion o a la inestabilidad [13].
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e Componentes basicos de los sistemas de control

Sensores y transmisores

Con los sensores y transmisores se realizan las operaciones de medicién en el sistema
de control. En el sensor se produce un fendbmeno mecanico, eléctrico o similar, el cual
se relaciona con la variable de proceso que se mide; el transmisor, a su vez, convierte
este fendbmeno en una sefial que se puede transmitir y, por lo tanto, ésta tiene relacién

con la variable del proceso.

Existen tres términos importantes que se relacionan con la combinacion sensor-
transmisor: la escala, el rango y el cero del instrumento. A la escala del instrumento la
definen los valores superior e inferior de la variable a medir del proceso. El rango del

instrumento es la diferencia entre el valor superior y el inferior de la escala.

En resumen, para definir la escala del instrumento se deben especificar un valor
superior y otro inferior; es decir, es necesario dar dos niumeros; mientras que el rango
es la diferencia entre los dos valores. El valor inferior de la escala se conoce como cero

del instrumento, este valor no es necesario que sea cero para llamarlo asi.

Valvulas de control

Las valvulas de control son los elementos finales de control mas usuales y se les
encuentra en las plantas de proceso, donde manejan los flujos para mantener en los
puntos de control las variables que se deben controlar. En esta seccién se hace una
introducciéon a los aspectos mas importantes de las valvulas de control para su

aplicacién al control de proceso.
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La vélvula de control actla como una resistencia variable en la linea de proceso;
mediante el cambio de su apertura se modifica la resistencia al flujo y, en consecuencia,
el flujo mismo. Las valvulas de control no son mas que reguladores de flujo. En esta
seccién se presenta la accién de la valvula de control (en condicién de falla), su

dimensionamiento y sus caracteristicas [14].

Tipos de controladores por retroalimentaciéon (feedback)

El controlador es una componente del sistema de control que detecta los desvios
existentes entre el valor medido por un sensor y el valor deseado o “set point”,

programado por un operador; que emite una sefal de correccion hacia el actuador.

Un controlador es un bloque electronico encargado de controlar uno 0 mas procesos. Al
principio los controladores estaban formados por componentes discretos, conforme la
tecnologia fue desarrollandose se emplearon procesadores rodeados de memorias,
circuitos de entrada y salida. En la actualidad los controladores integran todos los
dispositivos mencionados en circuitos integrados se conocen con el nombre de

microcontroladores.

Los controladores pueden ser del tipo: manual, eléctrico, electronico, neumatico 0
digitales; asi como las computadoras con tarjetas de adquisicion de datos y los PLC

(Controladores Logicos Programables).

Aungue existen variantes sobre alguno de los métodos de control que se describen, los

mas utilizados son los siguientes:

v" Control Proporcional (P)

v' Control Proporcional con accién integral (Pl)

v' Control Proporcional con acciones integral y derivativas (PID)
17



El control PID es la técnica de control basico mas utilizada en la industria, donde més
de un 90 % de los lazos de control utilizan la accién proporcional combinada con la

accion integral y derivativa [12].

5.2.2 PRODUCCION DE LA LECHE EN POLVO

Leche en polvo

La leche en polvo es el producto obtenido de la deshidratacion de la leche, es decir, de
la evaporacion del 90% del agua que contiene (la leche evaporada pierde un 60%)
mediante el secado por atomizacion, también conocido como secado spray. La leche
concentrada es después introducida en una camara de aire caliente (aunque también

hay otros procedimientos) para convertirla en un polvo fino y amarillento.

La leche en polvo es un producto que ofrece mayor vida util y que puede recomponerse
al afadir agua, aunque su sabor no sera nunca el que ofrece la leche fresca. El proceso

de calor al que se somete hace que tenga un sabor a cocido.

Las distintas temperaturas a las que se puede procesar la leche para obtener el polvo
(desde 80 a 95 °C) hace que se clasifique por su solubilidad, la que se obtiene al
deshidratarla a elevadas temperaturas es menos soluble en agua que la que se elabora
a baja temperatura. Dependiendo de esta clasificacion, la leche en polvo tiene
importantes usos, como por ejemplo, la menos soluble es utilizada en panaderia,
heladeria 0 en productos carnicos entre otros, mientras que la que es mas soluble es

utilizada para bebidas lacteas, quesos, etc.
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La leche en polvo ofrece varias ventajas, se conserva durante meses en un lugar fresco
y seco (no necesita refrigeracion), en general en envases de aluminio, al verse reducido
su volumen, se reduce también el espacio necesario de almacenamiento, y ayuda a
reducir gastos de transporte; estos son algunos motivos por los que la leche en polvo es
uno de los alimentos que se suministran a los paises en vias de desarrollo o donde la

leche fresca no sea una opcion viable.

Sobre las propiedades nutricionales de la leche en polvo, hay que decir que se
considera un alimento muy completo, pues se retira el agua, conservando las proteinas,
los carbohidratos, las vitaminas, los minerales y las grasas, éstas ultimas dependen de

la leche fluida con la que se elabore[15].

Elaboracion

Su obtencidn es a partir del sometimiento de la leche fluida a distintos tipos de procesos
en los cuales se extrae el agua que esta contiene. A partir de la aplicacion de estos
métodos el producto tratado muestras grandes cambios en su estructura y apariencia

fisica, pasando de un liquido diluido como agua a un polvo seco [16].

v" Procesos

Los procesos mas utilizados desde hace varios afios hasta la actualidad, son dos,
aplicados de manera simultanea y conformando un solo proceso con dos etapas:

a. Evaporacion

b. Secado por atomizacion (espray).

a. Evaporacion
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En este proceso se distinguen tres etapas:
I.  Precalentamiento
ii. Pasteurizacion

iii. Evaporaciéon

i. Precalentamiento

La leche a ser evaporada tiene una temperatura de 4 a 8 °C. En los precalentadores se
la eleva hasta temperatura de ebullicion de la primera etapa. Esto implica un ahorro

importante de energia de calefaccion.

Distintos tipos de precalentadores usados:
e Tubos en espiral
e Tubos rectos

e Intercambiadores de calor a placa.

ii. Pasteurizacion / Retencion

La aplicacion de este paso previo a la evaporacion, es de exigencia bacteriolégica. En
esta parte del proceso, a mayor temperatura aplicada y mayor tiempo de retencion,
mayor cantidad de bacterias eliminadas. Se debe tener presente que una temperatura
demasiado elevada desmejora la calidad de la leche.

Distintos tipos de pasteurizadores usados:

Indirectos
e Tubos en espiral
e Tubos rectos

¢ Intercambiadores de calor a placa.
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Directos
e DSI (Direct Steam Inyection ).

e Atomizacion sobre atmdsfera de vapor controlada ( T° / Presion )

iii. Evaporaciéon

La concentracion por evaporacion consiste en llevar un liquido a unas condiciones de
temperatura y de presion que permitan la vaporizacion del solvente. Este procedimiento
permite, por tanto, realizar una concentracion de los elementos no volatiles tratado. En
la industria lactea se utiliza para eliminar, sobre todo, el agua de las soluciones
verdaderas (suero lactosado), de las emulsiones y/o de las soluciones coloidales (leche

y coproductos).

En el campo alimentario, en general, y en el lacteo en particular, los liquidos
transformados son en su mayoria termolabiles. Para reducir la alteracion bioquimica de
los constituyentes, el proceso de concentracion de los productos por evaporacion se
realiza, por lo general, bajo vacio parcial, lo que permite disminuir la temperatura del

tratamiento a temperaturas comprendidas entre 45°C y 80°C [17].

e Evaporacion de efecto simple

La evaporacion de efecto simple consiste en introducir el liquido a concentrar, calentado
a su temperatura de ebullicién, en un recipiente bajo vacio (cuerpo de evaporacion;
Figura 6.2. El vacio corresponde a la presion de vapor saturado a la temperatura de
ebullicibn del producto. En este contexto, todo calor suministrado al producto se
traducira en la vaporizacion de una parte de liquido. El cuerpo de evaporizacion es un
intercambiador de calor destinado a proporcionar al producto el calor latente de

vaporizacion.
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En la industria lactea, los evaporadores son de peliculas descendentes, lo que significa
que el liquido, que se introduce por la parte superior, se desliza por la pared interior de
los tubos como una pelicula de pequefio espesor (orden de magnitud de 1mm). Existen
otros tipos de evaporadores diferentes por el modo de circulacion de los fluidos
(peliculas ascendentes, etc.), o por la geometria de las superficies de calentamiento (de

placas).

La mezcla liquido-vapor se separa en una arqueta de separacién contigua al cuerpo de
vaporizacion. Por un lado, se recoge el vapor secundario (también llamado vahos de
vapor) y, por otro, liquido concentrado. Por |lo general, se recupera la energia contenida
en los vahos de vapor para recalentar el producto entrante o para calentar un segundo
cuerpo de evaporacion. Es el fundamento de la evaporacion de efecto multiple [17].
Los vahos del dltimo cuerpo van a un condensador, que puede ser de mezcla o de

superficie [16].
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Figura 5.2 Principio de un evaporador de efecto simple [17].
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o Caracteristicas de un evaporador

e Los evaporadores son equipos para procesos continuos.

e Trabajan entre 20 a 28 horas.

e Los volimenes de procesos diarios van desde los 400 a 1000 m® de leche.

e En la actualidad estan automatizados y sistematizados.

e El producto obtenido es un concentrado de leche, con un contenido de
solidos totales de 48 — 50% [16].

o Produccién del vacio

La produccion del vacio en los evaporadores se asegura por la condensacion de los
vahos de vapor. La condensacion se puede efectuar incorporando agua al vapor
(condensador directo) o en la superficie de un intercambiador de calor alimentado con

agua fria (condensador indirecto) (Figura 5.3).

Es necesario, con el objetivo de limitar su acumulacién en el sistema, extraer los gases
no condensables (oxigeno y nitrdgeno) procedentes de los productos tratados, el agua
de condensacion y de las fugas de la instalacion. Esta operacion se lleva a cabo

mediante una bomba de vacio [17].
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Figura 5.3 Condensadores directos e indirectos [17]

e Evaporacion de multiple efecto

Evaporador de multiple efecto esta constituido por un conjunto de evaporadores de
simple efecto montados en serie (Figura 5.4). El liquido alimentario en curso de
concentracion pasa de un efecto a otro. El primer cuerpo es calentado con vapor vivo
mientras que los siguientes lo son con vahos de vapor generados en el cuerpo
precedente. El dltimo cuerpo esta conectado a un condensador que asegura el vacio en

éste.
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Figura 5.4 Principio de un evaporador de multiple efecto [17]

En la medida que es necesaria una diferencia de temperatura de +50 °C entre el vapor
de calentamiento y el producto a concentrar, la temperatura de evaporacion, y por tanto,

la presion, disminuye de un cuerpo a otro.

Los limites en la multiplicacion del nimero de efectos son:

v' La temperatura maxima que se puede soportar el producto en el primer efecto,
por el hecho de su termosensibilidad. En la practica, esta temperatura es del

orden de 100°C para la leche.

v' La temperatura en el ultimo efecto, que viene limitada por la temperatura del
agua de condensacion y/o el aumento de la viscosidad debida a la disminucién
de la temperatura y al aumento de la materia seca del concentrado. En la
practica, esta temperatura es superior o igual a 40°C.
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v' La disminucion de la temperatura de evaporacién de un efecto a otro. Esta

disminucion es, por lo general, superior a 5°C [17].

Principales ventajas del proceso de produccién de la leche en polvo:

5.3

v Prolongar el tiempo de vida util de la leche: esto se debe a la disminucion de la

(actividad de agua, disponible para el desarrollo microbiano), formacion de
antioxidantes naturales (-SH, depende del tratamiento térmico).

Disminucion del costo del transporte y almacenaje, ya que en la leche fluida
tiene 120g de sdlidos por kg de leche transportada, y en el polvo con una H°
(humedad relativa) ~ de 3% tiene 970 g de solidos por kg de polvo.

Debido al tratamiento térmico poco agresivo que este proceso tiene, el producto
final conserva casi la totalidad de sus propiedades organolépticos y nutricionales
contenidos en la leche fluida. ( perdida de un porcentaje de vitamina A, de facil
adicion en el producto final, para que este la contenga en cantidad suficiente )
[16].

Descripcion del proceso de calentamiento para producciéon de leche en
polvo en Proleca Ltda.

Al primer tanque de almacenamiento entra leche cruda a una temperatura de 6°C, el

tanque se encuentra conectado a una bomba la cual transporta la leche almacenada

hacia el primer intercambiador, este es alimentado por vapor de los vahos provenientes

del segundo efecto, el flujo de leche de este intercambiador debe salir a una

temperatura de 40°C; de ahi pasa al segundo intercambiador donde el flujo de leche

debe salir a una temperatura de 60°C, calentado por los vahos que provienen del primer

evaporador de efecto. Luego este flujo pasa a un tercer intercambiador donde la

temperatura del flujo de leche debe salir a 80°C, este flujo se pasa por un serpentin
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donde se mantiene la temperatura a 80°C durante 10 a 15 segundos, lo cual garantiza
la pasteurizacion de la leche.

Después de pausterizar, la leche se almacena en un tanque de nivel (tanque de leche
caliente) el cual se anexa al proceso como medida de seguridad en caso de que la
proteina se adhiera a la tuberia. A continuacion el flujo de leche pasa a un primer
evaporador de efecto, en este equipo se busca aumentar el porcentaje de sdélidos de la
leche de un 12% a un 30%, mediante la eliminacion de agua a condiciones de vacio
constante, se trabaja en un rango de presion entre 16-18 pulgadas de mercurio; la
salida de este evaporador son los vahos que tienen a una temperatura de 85° y
calientan el segundo efecto y el segundo intercambiador.

El flujo de leche proveniente del primer efecto pasa al evaporador de segundo efecto el
cual trabaja al vacio, donde se busca eliminar la humedad restante de la leche,
aumentando el porcentaje de sélidos hasta 45%; en un rango de presion de 26-27
pulgadas de mercurio y una salida de flujo de leche en un rango de temperatura de 50-
55°C, el condensado se almacena en dos tanques de nivel, con el fin de evitar parar la
produccidon cuando hay aumento de presion en la tuberia causado por el factor de

ensuciamiento de la misma. Luego, pasa a la etapa de secado.

Para el control del proceso de evaporacién se realiza un sistema de control en el
tercer intercambiador, debido a que su funcién principal es eliminar los organismos
patégenos elevando la temperatura de la leche hasta 80°C. A su vez se controla el
primer evaporador ya que el segundo efecto depende de la salida de este, asi como los
dos primeros intercambiadores dependen de los dos evaporadores; como se observa

en la Figura 5.5
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Figura 5.5 Diagrama del proceso de evaporacion para produccion de leche en
polvo en la empresa Proleca Ltda.

6. METODOLOGIA

6.1 CONOCIMIENTO DE EL PROCESO DE CALENTAMIENTO Y EVAPORACION
DE LA LECHE CRUDA Y DETERMINACION DE LAS VARIABLES DEL
PROCESO

Se realizaron varias visitas a la empresa Proleca LTDA con el fin de conocer el
proceso de evaporaciéon para la produccién de leche en polvo que se lleva a cabo en
esa planta, a su vez, se recopilo datos reales acerca del proceso para realizar la

validaciéon del modelo matematico.
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6.2 DISENO DEL DIAGRAMA DE INSTRUMENTOS Y TUBOS.

Se solicité a la empresa Proleca el diagrama de flujo del proceso de evaporacion, se
disefié el diagrama de instrumentos y tubos de dicho proceso y se determinaron las
variables de proceso a controlar, a manipular y variables perturbables, como se puede

observar en las siguientes Tablas:

Tabla 6.1 Variables manipuladas

Variable Descripcion Unidades

W3(p) Flujo de vapor de Caldera(que Ib/min

entra al intercambiador 3

) Flujo de vapor de Caldera(que Ib/min
entra a la calandria del primer

efecto

Qs flujo de liquido que entra al efecto | ft*/min

Tabla 6.2 Variables a controlar

Variable Descripcion Unidades

T3 =T Temperatura salida de °F

leche Intercambiador #3

Tect) temperatura del efecto del °F
evaporador
H, altura del liquido Ft




Tabla 6.3 Perturbaciones

Variable | Descripcién Unidades

F Flujo de leche a través de los tubos del ft3/min

intercambiador y calandria del efecto

Tixc) Temperatura de entrada de leche al intercambiador °F
#1

Tio) Temperatura de entrada al intercambiador #2 °F

To) Temperatura de entrada al intercambiador #3 °F
Flujo de vahos que sale del primer intercambiador Ib/min

Wy2(t)

To1(0) Temperatura de entrada de vapor (vahos) al °F

intercambiador #1

(0 Temperatura de entrada de vahos al intercambiador °F
#2
Tea(t) Temperatura en la calandria del segundo efecto °F

6.3 MODELACION MATEMATICA DE LOS TRES INTERCAMBIADORES DE
CALOR Y LOS DOS EFECTOS.

Se realizaron balances de materia y energia en la zona de calentamiento
(intercambiadores) y la zona de evaporacion (efecto), teniendo en cuenta el sistema
vapor-metal-liquido circundante. Se tuvieron en cuenta las siguientes asunciones:
e Equilibrio liquido-vapor en el evaporador, esto para igualar la temperatura del
efecto con los vahos y la leche.
e El coeficiente global de transferencia de calor entre la leche y el vapor es

constante [23].
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e El calor transferido solo ocurre entre la leche y el vapor dentro de la coraza.

e Hay condensacion total de vapor de calentamiento en la coraza.

e Al controlar la altura en el evaporador y la temperatura en la calandria se obtiene
un flujo de salida de vapor constante.

e La acumulacion de vapor en el efecto es despreciable.

Se determinaron las variables que afectan la temperatura de la leche, las variables a
controlar y los disturbios que perturban el sistema descritas en las Tablas 6.1, 6.2 y 6.3
respectivamente. Para construir el modelo completo se buscaron las ecuaciones de
estado o empiricas que relacionen las propiedades fisicas de la solucién y del vapor al

estado del sistema.

Se investigaron correlaciones para hallar los valores de las capacidades calorificas, las
densidades y conductividad térmica dependientes de la temperatura, a partir de éstas
se determiné que la densidad y capacidad calorifica de la leche son constantes, debido
a que el diferencial de estos valores son muy pequefios por lo que se decide que sean

despreciables para los cambios de temperaturas de esta mezcla [15].

Con la visita a la industria Proleca Ltda.se determinaron los parametros fisicos del
equipo: el volumen que ocupa el vapor y el liquido, el area de transferencia y la
capacidad calorifica de las paredes de los tubos, entre otros. Con los parametros fisicos
del equipo obtenido se hallaron las pérdidas de calor y coeficientes de transferencia de

calor para cada equipo.

Para la automatizacion del proceso se estudiaron dos estrategias de control, el control
por retroalimentacion (Feedback) y el Control cascada; para los cuales se realizaron
pruebas con los tres principales tipos de controladores (Proporcional, Proporcional

integral, Proporcional Integral Derivativo).

31



Existen una serie de parametros que describen el comportamiento de los sistemas de
control, y que se pueden hallar graficamente, mediante las figuras obtenidas por la
corrida de cada controlador en Simulink®. Para calcular los parametros se tiene en

cuenta la Figura 7.7 y se obtiene las siguientes relaciones:

Sobrepaso = % (2)
| —-m2& \
)
Razon de asentamiento = — = e donde ¢ = amortiguamiento (2)

Para el amortiguamiento se debe tener en cuenta las siguientes caracteristicas:

E=1 Sobreamortiguado= monotica y estable
0<é<1 Subamortiguado= oscilatorio y estable
E=0 Amortiguado
-1<§¢<0 Inestable = oscilaciones de crecimiento
i<-1 Monotica inestable
E=1 Criticamente amortiguado

Estas caracteristicas se pueden entender mejor en la Figura 7.8

£=0.215
0.344
0.707 /-—""—\
Y(t) Kax 1T ~ 4
o 5 10 15

tit

Figura 6.1 Efecto del radio de amortiguamiento. [14]
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Figura 6.2 Caracteristicas de una respuesta subamortiguada. [19].

Para determinar los diferentes tiempos de respuestas que caracterizan los sistemas

subamortiguados se utiliza la Figura 7.9. Estos tiempos son los siguientes:

T4 = Tiempo de retardo T, = Tiempo de levantamiento
7, = Tiempo de pico T, = Tiempo de asentamiento
C(t

Tolerancia permisible 5% o0 2%

< s

A 4

Figura 6.3 Respuesta transitoria de un sistema de control.
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Junto con la realizacién del sistema de control se deben seleccionar los equipos como
valvulas y sensores, para lo cual es necesario determinar los rangos de operaciones,

material de fabricacién y costos del mismo.

6.4 ANALISIS ECONOMICO DE LA PROPUESTA.

Para la realizacién del analisis econémico de la propuesta se seleccioné los elementos
finales que se utilizaron, como valvulas de flujo y véalvula de vapor, asi como los
sensores. Posterior a esto, se averiguo el costo de cada uno de estos equipos, también
se realizo un estimativo de la produccion y de los ingresos mensuales de la empresa,

para asi poder notar la viabilidad del proyecto.
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7. RESULTADOS Y DISCUSION

7.1 MODELACION MATEMATICA DE LOS TRES INTERCAMBIADORES

La nomenclatura de las variables utilizadas se puede encontrar en el anexo A y la

derivacion matematica del modelo se encuentran en el anexo B.

7.1.1 Primer Intercambiador

Ty °F e Ty °F

T.1 °F

Y

Figura7.1  Diagrama de flujo del primer intercambiador.

Balance de Energia en Tubos

T1it)*tT1(t)
(PO )-Trer]|

dt

Condiciones iniciales: t =10 =0 porloque Ti=-Ty

T1i)tT1()
A (FH5 ) Trer

Vip1Cpy X dt =P Cplfi(t) (Tli(t) - Tref) —P1 Cp1f(t) (Tl(t) - Tref) +

T1i+T
U Ay (TV1(t) - ( - (t)z 1(0))
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Aplicando Transformada de LaPlace

K11—-K125-Kj3 K14—Kjs Kie
T = ——"2=T.. + + T,
1(5) Ty1S+1 11(5) Ty1S+1 (S) Ty1S5+1 VI(S)

La ecuacioén caracteristica del proceso: 7,;S+1=0

S =-1074,6737

(4)

(5)

La raiz es negativa, lo que hace el proceso estable. La estabilidad de este proceso se

comprueba mas adelante en la validacion del modelo.

7.1.2 Segundo Intercambiador

Twa=Tw1 °F

T1 °F

Tw2=Tw1 °F

Figura 7.2 Diagrama de flujo del segundo intercambiador.
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Balance de Energia

T1)y+tT2t
o),

dt

Condiciones iniciales: t =0 =0 porloque T,=-T;

af (Lot T2m)
Vop,Cp,y X [< = p ) f] = p2Caficey(Tacey = Trer) — P2CP2f ey (Taeey = Trer) +
s (Trage — (P23722)) ©)

Aplicando Transformada de LaPlace

_ K31—-K335-K33 K34—K3s

K26
TZ(S) o T21S+1 Tl(s) + T215+1 F(S) + T21S+1 TVZ(S) (7)
La ecuacion caracteristica del proceso: 1,;S+1=0 (8)

S =-5260,8829
La raiz es negativa, lo que hace el proceso estable. Esto se comprueba mas adelante

en la validacion de los modelos matematicos, donde se observa que el sistema en lazo

abierto se estabiliza en una temperatura muy cercana a la requerida.
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7.1.3 Tercer Intercamhiador

Tvs °F

W; Lb/min

T, °F

Tvs °F

W; Lb/min

Figura 7.3  Control propuesto tercer intercambiador.

Balance de Energia en Tubos

P [ECECI.

Condiciones iniciales: t=0 " =0 Ts=-T,
To)*T3(t)
d||\—=—= _Tref
V3p3Cps X [( : ar ) ] = P3C'P3fi(t) (Tz(t) - Tref) - P3Cp3f(t) (T3(t) - Tref) +
T +T
UsAs (TV3(t) - (%)) (9)

Aplicando transformada de la laplace
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_ K31—K335-K33 K34—K3s K3e
T3(S) - T31S+1 2(5) + T31S+1 F(S) + T31S+1 TV3(S) (10)

Balance de Energia en la pared de los tubos

dTy Toy+T
Cus d:(t) = W33 — UszA3 (TV3(t) - (—Z(t)z 3(0)) (11)
Aplicando transformada de laplace
— _Ks7 _Kss _Kss
TV3(S) - T325+1 W3(S) + T325+1 TZ(S) + T325+1 T3(S) (12)

Reemplazando (12) en (10)

T3(5) = GTZ(S)TZ(S) + GFS(S)F(S) + GW3(S)W3(S) (13)
Siendo:
GT — _ K35T327315° S?[K31T35T—K35T32—K32T31—K33T32734] +

2(9) T32T315%+(T32+731)S+(1-K35K36) T32T31S%+(T32+731)S+(1-K35K36)
S[K31T31+K31T3,—K32,—K33T3,—K33734] [K35K36+K31—K33] (14)

T32T315%+(T32+731)S+(1-K35K36) T32T31S%+(T32+731)S+(1-K35K36)

K;¢K

GW3(S) — 36237 (15)

T32T315%+(T32+731)S+(1-K35K36)

(K34T31—K35T32)S+(K3,—K35) (16)
T32T315%+(T32+731)S+(1-K35K36)

GF3 (s) =

Ecuacién Caracteristica del proceso
T32T31S% + (T32 + 731)S + (1 — K35K36) (17)
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Para comprobar la estabilidad del proceso se resuelve el polinomio y las raices tienen
gue ser negativas

S, = —0.00162462

S, = —10008.5927

El resultado arroja dos raices negativas, lo que demuestra que el proceso es estable,
esto se observa en la Figura 7.53.

7.2 CONTROL FEEDBACK (RETROALIMENTACION) TERCER
INTERCAMBIADOR

El proceso de la Figura 7.4 tiene como entrada dos disturbios, que son la temperatura
de entrada de leche Ty Vy el flujo de entrada de leche F,), el objetivo del sistema de
control es mantener estable la temperatura de salida Tss). Por medio de un sensor-
transmisor de temperatura H), se mide la variable de salida Tss), el cual transmite una
sefial eléctrica al controlador G¢ y este a su vez envia una sefial a la valvula Gy para

manipular el vapor y corregir el error.

La valvula neumatica FC-01, que manipula el vapor realiza un porcentaje de abertura
luego de que el controlador indique la diferencia entre el valor de la temperatura de
salida de leche medida por el sensor y el valor del Set Point; si el error es positivo, la
sefial que envia el controlador a la valvula, le indica que ésta debe aumentar la
abertura, en cambio, si el error es negativo la valvula debe disminuir el porcentaje de

abertura.

Si el sensor mide una temperatura de salida de leche en el valor deseado o en un rango
de + 3°C, se abre la valvula V-07 para que la leche pase al tanque de almacenamiento

de leche caliente TK-02, en el caso de que el sensor indique un valor por fuera del
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rango se cierra la valvula V-07 y se abre la valvula de recirculacién V-06, la cual envia
la leche al tanque de almacenamiento de leche cruda TK-01, en el principio del proceso,
como se muestra en la Figura 7.1. Para casos de contingencia en los que el sensor TT-
01 se averié, el controlador emitira una alarma la cual dard como resultado que las

valvulas V-02 y FC-01 sean cerradas, la bomba P-01 se apague y la valvula V-06 se

abra.

__________ Proceso _________

| . |

1 1

2(s

eeesueeessaeesssaees R A R A SRR AR AR AR R bR e ran : —————> Ty :
: E !
Lazo de control i !
: H i
: il 1
: | 1
LT r~ Ees Ms) Hy, y T3,
305 Ksp _>®_> G, > Gv(S) : 3i GW3(S) —P@ : i >
: N + 1
A - : L '
: H 1
: i 1
: o 1
H B 1
: il 1
: | 1
: | F(S) 1
: H i
: il 1
T L1
Hg |«

Figura 7.4 Diagrama de Bloque Lazo cerrado

7.2.1 Sensor — Transmisor

El transmisor utilizado es (Economica DIN Rail- SignalConditioners CCT Series) (ver
anexo c) junto con el sensor de temperatura (Termopar, tipo T), el trasmisor CCT serie
DIN, se escoge porque es econdémico junto con las caracteristicas de versatilidad de
sefales de entrada y salida, las conexiones se realizan de forma segura y en lados

opuestos, el tiempo de respuesta que presenta este trasmisor es rapido menor o igual a
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250 ms, con un rango de temperatura ambiente desde -10 a 60°C; el termopar tipo T,
se elige porque fabricado de una aleacion de cobre y niquel que favorece la precision
de lecturas de temperatura, ademas alta resistencia a la oxidacién y costo bajo con
limites de temperatura desde bajo cero grados centigrados hasta un limite superior de
350°C, resiste atmosferas humedas, reductoras y corrosivas; para el sensor la funcion

de transferencia de este sensor esta dada por una funcion de primer orden, la cual es:
Kt

H(S) - TrS+1 (18)

Donde:
_ (20-4)mA _
= Cer—oyr = 0040816327 (19)
Tr = 250 ms = 0.00417 min, es el tiempo de respuesta del transmisor.
Se obtiene la siguiente ecuacion del sensor-transmisor:
_ Kr _ 0.040816327
Hes) = TrS+1  0.004175+1 (20)

7.2.2 Valvula de vapor

La vélvula utilizada es de la serie “Stanless Steel angle Seat. Serie 2KS-1"2in", se
escogio la valvula ya que por estar fabricada de acero inoxidable, es apropiada en la
industria alimentaria ya que no altera ni afecta las propiedades de la mezcla, ademas
de sus caracteristicas como rango de temperatura y presion que estan dentro de los
parametros requeridos, ademas es una valvula neumatica lo que permite la regulacion y

control del caudal de vapor o liquido. El valor de Cv que se encuentra en el catalogo es

3
de 32.9, para convertirlo en Kv se utiliza la ecuacion. K, (mT) = C,(GPM) x 0.0865 [18]
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K, (%) = 32.9(GPM) x 0.0865 = 28.4585 () = 0.47431 () 1)

K, = 047431(2) p,; = 0.583304 = (22)

in

7 = 0.02 min, es el tiempo de respuesta de la valvula.

Ky, _ 0583304
,S+1  0.025+1

Gues) = (23)
Modelando el diagrama de bloque de la Figura 7.4., en la aplicacién Simulink® del
software Matlab 7.10.0 (R2010a), con un tiempo de corrida de 15 minutos. Se empled
como entradas al modelo las siguientes condiciones:

e Flujo de leche constante en los tres intercambiadores F(s)= 2.354311 ft*/min.

e Temperatura de vapor en el primer intercambiador Tvl= 167°F.

e Temperatura de vapor en el segundo intercambiador Tv2= 185°F

e Un Set Point en el tercer intercambiador Tzsp= 176

Se escoge el valor de K.,; = 192.3291 ,t, = 0.07279004 para el cual w = 86.3193

obtenido en el anexo B., para hallar los valores de los controladores.

7.2.3 Parametros de los controladores

Proporcional

K, = % = 96.16456074 (24)
2

Con el valor de Kc de la ecuacion (24), se obtiene el siguiente resultado:
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Temperatura Salida Intercambiador 3-P
400 T T T

300

200

100

Temperatura, °F

-100

I I \ I I I

-200
0 : ; : 04 05 06 07 08 09 1
[ietiz= D R— Tiempo, Min

Figura 7.5 Respuesta Controlador Proporcional en el tercer Intercambiador.

A _ (361.6895—176.4)

Sobrepaso = = e = 0.52879 =52,87% (25)

(243.165-176.4)

Razon de asentamiento = < = = 0.360328 (26)
A (361.6895-176.4)

)

\ )
e = 0.360328 (27)

_ —m2§

In0.360328 = = (28)
¢ =0.16035 = amortiguamiento (29)

Se obtiene un valor de amortiguamiento 0 < ¢ < 1, lo cual indica que la respuesta del
controlador es estable y oscilatoria. Este tipo de controlador posee un porcentaje de
sobrepaso alto de aproximadamente 52,87%, lo que indica que se incrementa el sobre
pico hasta una temperatura de 361.5 °F. En cuanto a la razén de asentamiento se

puede notar que es intermedia, lo que muestra que las oscilaciones se alejan del punto
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de control (set point) y tarda en llegar a la estabilidad, esto se observa en la Figura 7.5
donde el sobre pico disminuye aproximadamente en 1/3 del pico inicial, alcanzando una
temperatura de 243.2 °F.

Se puede analizar otro tiempo como es el de levantamiento, el cual muestra el tiempo
gue tarda el proceso en alcanzar por primera el valor deseado, para la Figura 7.5
mostré un valor de 1.86 segundos, lo que revela una rapida respuesta del controlador
para alcanzar el set point, otra forma de comprobar la rapidez de respuesta es al hallar
el tiempo de asentamiento, en el caso particular de este controlador Proporcional el
tiempo es de 19.05 segundos. Posterior a este tiempo, alrededor de 36 segundos se
deduce que alcanza la estabilidad en un intervalo de 176.1 a 176.4 °F.

El comportamiento fisico de los controladores y los elementos finales de control estan
representados en las caracteristicas de las respuestas del sistema de control, en los
instantes de tiempo donde los sobre picos disminuyen debido a la razon de
decaimiento, esto se explica en la actuacion de correccion del controlador enviando

sefales la valvula y esta ajusta la abertura y regula el flujo de vapor.
El desempeiio de los controladores y los elementos finales para cada sistema de
control a continuacion desarrollados conservan las mismas generalidades mencionadas
en el parrafo anterior.

e Proporcional Integral

K, = feu = 87422327 (30)
2.2

T, = % =0.0606583 (31)

1,2
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Con los anteriores valores se obtienen la siguiente figura:

Temperatura Salida Intercambiador 3-PI
. ! ! ' ! !

n
o
o

°F

—-
o
o

Temperatura,

o

-100

200 \ | | I I I \ | \
0 0.1 02 03 04 05 086 0.7 08 09 1

Tiempo, Min

Figura 7.6 Respuesta Controlador Proporcional-Integral en el tercer

Intercambiador.

Para este tipo controlador se hallo el valor de amortiguamiento de ¢ = 0.220994, el cual
se encuentra en un valor donde la respuesta es estable y oscilatoria. El porcentaje de
sobrepaso aproximado es del 62%, el cual es alto, lo anterior lleva el sobre pico a un
valor de 394°F, con un tiempo de pico cercano a 3.372 segundos. La razon de
asentamiento se determino en 0.2489 este valor es el mas cercano a cero y es menor
a uno, esto apunta a que las primeras respuestas del proceso se acerca a la
estabilidad. En la Figura 7.6, se observa que la disminucion del sobre pico es cercana a
1/3 del pico inicial, alcanzando una temperatura de 228.6°F, en esta misma, se
determina que el tiempo de levantamiento es aproximo a 1.968 segundos, este valor
indica la rapidez de respuesta del proceso para alcanzar por primera vez el set point.
Para el controlador Pl en un tiempo de asentamiento de 18.96 segundos en donde se
mantiene en 5% del valor deseado. Inmediatamente a este tiempo se alcanza la
estabilidad en un valor proximo de 175.9°F en un tiempo de 24 segundos, como se

muestra en la Figura 7.6.
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Proporcional Integral Derivativo

K. = =29 = 113.13478 (32)

7, = 2 =0.03639502 (33)
2

Tp = %‘ = 0.009098 (34)

Utilizando los valores de las ecuaciones (32), (33) y (34) se logra la siguiente Figura.

Temperatura Salida Intercambiador 3-PID
400

300

200

°F

100

Temperatura,

-100

-200
0

0.1 0.2 03 04 05 06 0.7 08 09 1
T Tiempo, Min

Figura 7.7 . Respuesta Controlador Proporcional Integral Derivativo en el tercer

Intercambiador.

En la Figura 7.7 se observa un sobre pico que alcanza una temperatura de 389 °F en
un tiempo de pico alrededor de 2.88 segundos, lo que da un porcentaje de sobrepaso
alto de aproximadamente 60.85%. A pesar de este valor alto de sobrepaso, este

controlador arroja una razén de asentamiento cerca de 0.4647, lo cual muestra que las
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oscilaciones no se alejan tanto del punto de control, puesto que la segunda cresta
disminuye en un 1/3 hasta alcanzar un valor de 275 °F.

El comportamiento de la Figura 7.7 es senosoidal, con un valor de amortiguamiento
alrededor de 0.1211, el cual muestra que la respuesta del controlador es estable y
oscilante. El controlador PID marca un tiempo de levantamiento de 1.7 segundos y un
tiempo de asentamiento cercano a 23.12 segundos, en una tolerancia de +5% del valor
deseado, luego a este tiempo, en aproximadamente 36 segundos el proceso alcanza a
estabilizarse en una temperatura de 175.9 °F.

Posterior a la simulacion de los tres controladores se observa que en cada uno, el
comportamiento de la temperatura en los primeros segundos es senosoidal, debido a
gue el controlador esta ajustando el flujo de vapor, aumentando o disminuyendo el calor

transferido a la leche; hasta que el error sea minimo.

7.3 CONTROL CASCADA

La dinamica de cada lazo de control (interno y externo) es la misma de un sistema de

retroalimentacion explicado en la seccion 7.4.

La dinamica del control cascada de los dos lazos es la siguiente: ElI segundo
controlador o controlador secundario G, (lazo interno), es de accion inversa, ya que Si
aumenta el flujo de vapor Wojsg), el deberia cerrar la valvula Gys), en la misma
proporcion del aumento. El primer controlador G¢; (lazo externo), es de accion directa,
ya que si aumenta la temperatura de salida Tsg), el tiene que subir el Set Point del
controlador secundario, para que éste a su vez disminuya el valor del flujo de vapor
W), por medio del accionamiento de la valvula Gys), Y baje el valor de la temperatura

de salida T3).
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Al lazo externo del control cascada le entran todos los disturbios del proceso, por lo
tanto el lazo interno se encarga de corregir el error provocado por estas perturbaciones.
Para que se efectué le dinamica en este proceso el lazo interno debe de ser mas
rapido que el lazo externo, para la sintonia se procede en secuencia, primero con el
esclavo y después con el maestro (con el esclavo en lazo cerrado). Los métodos son

los mismos que para los lazos convencionales.

A

Lazo Externo

1
T, !
: (s 6T !
! 1
b sssEsssssssssssssssEEEEEEEEEssEsssssssEEEEEEEEEEES B 1
! 1
i Lazo Interno !
: :
}p : : !
: : \ 4 1
Tys tSEé M, Wi + T3,
! Ksp Ly ) Ger _@ Gez Gys) 3? GWs(s) !
o ol T N e T B
1 A - = E + 1
: : 4

: H : + \

] :
! : Hs :
1 H P 1
1 : < .

i :
: SOOI === SO ; !

1

: & 1 6r :
- :
! 1
! 1
: Hs !
! 1
! 1
! 1
! 1
! 1
! 1

Figura 7.8 . Lazo Control Cascada del tercer Intercambiador

7.3.1 Lazo interno cascada intercambiador

Para el control cascada mostrado en la Figura 7.8, se escogié como variable de control
secundaria el flujo de vapor proveniente de la caldera, con el fin de medir la cantidad de

vapor que va a entrar al intercambiador y asi regular la valvula de acuerdo a la
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temperatura de salida (variable primaria de control) y a la cantidad de flujo de vapor. Se
escogio el flujo de vapor como variable secundaria porque existe una relacion directa

entre él y el objetivo de control, la variable primaria.

Para realizar este sistema de control es necesario incluir ademas de la vélvula y el
sensor utilizado en el sistema feedback, mostrados en las ecuaciones (20) y (23), un
sensor adicional, que se encargara de medir la variable secundaria, el cual se indica en

la ecuacion (40).

La ecuacion que representa el lazo interno de control es la siguiente:

GyGcsE(S)Gey

W(S) = 1+H4GyGep (35)
La ecuacion caracteristica 1 + H,G,, G, .
donde:
Ky Kt
+ (‘L'US+1) (TTS+1) K5, entonces
KyKTKcs
[TyTrs?+(Ty+T7)s+1] (37)

Resolviendo la ecuacidon caracteristica por la funcion Root locus de Matlab
7.10.0(R2010a), para hallar la raiz o ganancia del controlador donde el sistema se
hace estable se obtiene la Figura 7.9, la cual muestra diferentes valores de ganancias
(Kew) 'y de frecuencias (w), que permiten hallar los parametros de los controladores. Por
ensayo y error, donde en la grafica se ubica un punto, en el plano real cercano al corte
de la raiz, se utilizalos valores de estos puntos para calcular los parametros de los
controladores, los cuales se aplican en lazo de control y se corren en Simulik, se
analizan las graficas obtenidas y se escoge la ganancia que arroje una respuesta con
menor oscilacién, tiempo de respuesta rapido y eficaz del controlador; estos valores
fueron K,.=0.000478 w=16.7, para los que el valor de amortiguamiento es igual a 1y

de sobrepaso igual a 0. Esto demuestra que estd de acuerdo con la teoria, ya que
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cuando el amortiguamiento es igual a 1, la respuesta del controlador indica un sistema

estable, monotono y criticamente amortiguado.

KOOt Locus
8 T T T T T T T T

4 System: ¢ -
Gain: 0.000478
Pole: -16.7

2+ Damping: 1 -

Qvershoot (%) 0
Frequency (radfsec). 16.7
e el

Imaginary Axis
o

1 ] 1 ] 1 ] ] ]
1%0 -140 -120 -100 -80 -60 -40 -20 0 2
Real Axis

Figura 7.9 . Raices de ecuacion caracteristica del lazo interno.

7.3.2 Sensor-Transmisor

El Sensor-transmisor utilizado en el lazo interno es (Turbine Flowmeters- Ftb700) (ver
anexo c), se seleccioné ya que su vida util es larga y de facil mantenimiento junto con
las caracteristicas de rango de temperatura y presion, tiene una alta precision, es
apropiada en la industria alimentaria por ser fabricado de acero carb6on y un buen
tiempo de respuesta de 3 segundos; para el cual la funcion de transferencia esta dada

por una funcion de primer orden, la cual es:

_ _Kr
Hes) = TrS+1 (38)
Donde:
Ky = (20-Hma____ _ 36.6707 (39)

~ (0.4422-0.0058)!0/ .

7 = 0.05 min, es el tiempo de respuesta del transmisor.
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Se obtiene la siguiente ecuacion del sensor-transmisor:

_ Kr _ 36,6707
Hes) = TrS+1 0.055+1 (40)
Calculo de valores de los parametros para Controlador
Mediante la Figura 7.16, se determino w = 16.7 donde y K.,,s = 0.000478
Tys = = = 22 = 0.376238 (41)
PROPORCIONAL
Kes = =22 = 0.000239 (42)
PROPORCIONAL INTEGRAL
Kes = “22 = 0.000217273 (43)
Tis = ZL; = 0.313532 (44)
PROPORCIONAL INTEGRAL DERIVATIVO
Kes = “22 = 0.000281176 (45)
Ty5 = %5 =0.188119 (46)
Tps = %5 = 0.047029 (47)
7.3.3 Lazo Externo Cascada Intercambiador
T5(s) = F(5)Gr(s) + W(s)Gw(s) + Gr2Tas (48)

Donde E(s) = T;"Ksp — Hy(5)T3(s)
Reemplazando w(s) y E(s)
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GyGesGerGyys) TP K. GyGesGer Gy Ha(s)T
T3(S) — F(S)GF(S) + c57c1w(s)f3 fsp c5Yc1Uw(s)11(S5) 1 3(S) + GTZTZ(s) (49)

1+H4 GGy 1+HyGyGe2
GuGcsGmGw(s)Hl(s)] _ GoGesGe1Gw(s)Ts ' Ksp
T5(s) [1 + 1+H,yGpGey = Fio)Gres) + 1+H 4(5)GyGe2 (50)
., _ GpGesGey Gy (S)H
Ecuacion caracteristica 1 + Z28esGe1Gw($)H(s) (51)
1+H, GyGey
KyKT71K4K7KcsKc1 (Tps+1)(Tr15+1) (52)

(Tys+1)(t715+1)[T37252+(T3+T2)5+(1-KgKa)][ (7725 +1) (Ty15+1) +KT2 KpKs]

Resolviendo la ecuacion caracteristica por la funcion Root locus de Matlab 7.10.0

(R2010a), para hallar la raiz o ganancia del controlador se obtiene la siguiente Figura:

Root Locus

1500 T T T T T T T T T
1000 =
System: untitled1
Gain: 33
500 Pole: -538
w Damping: 1
= Overshoot (%): 0
; Frequency (rad/sec). 538
g 0 Wl
?
£
-500 =
-1000 =
1500 1 1 1 1 1 1 1 | 1
-1600 -1400 -1200 -1000 -800 -600 -400 -200 0 200 400
Real Axis
Figura 7.10 . Raices de ecuacion caracteristica del lazo externo.

La Figura 7.10 muestra la ganancia (Ks,) y frecuencia (w), para la cual el sistema se

hace estable. Los valores de K¢, y w escogidos se determinaron mediante prueba de

ensayo Yy error, como se explica en la Figura 7.10, arrojando un valor de K¢,= 33 y de

w= 538, el amortiguamiento, para este valor de ganancia y frecuencia, es igual a1y

de sobrepaso igual

el amortiguamiento

a 0. Estos resultados estan de acuerdo con la teoria, ya que cuando

esigual a 1, la respuesta del controlador indica un sistema estable
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y mondétono y criticamente amortiguado, como el que se refleja en las Figuras 7.11 y
7.12.

e Calculo de valores para controlador paralazo externo

Mediante la Figura 7.10, se determino w = 538 donde y K.,,; = 33

Ty = =0 = 22 = 0.011678 (53)
PROPORCIONAL

Koy = "2 =165 (54)

PROPORCIONAL INTEGRAL
K, = %1 - 15 (55)

2.2

Ty = Tlizl = 0.009732 (56)

PROPORCIONAL INTEGRAL DERIVATIVO

Kcu

Koy = =% =19.4117 (57)
T = “‘71 = 0.005839 (58)
Tpy = %1 = 0.001459 (59)

7.3.4 Resultados Cascada

El sistema de control cascada usa la salida del controlador primario para manipular el
punto de ajuste del controlador secundario. Este sistema se compone de dos
estructuras de control por realimentacion, como se observa en la Figura 7.16, para
lograr la estabilidad el lazo secundario debe tener influencia sobre el primario y, la

dinamica del proceso de este lazo deber ser mas rapida que la del primero; esto se

54



comprueba al comparar los valores de los tiempos de respuestas t;; Y 7p;, de los
controladores de cada lazo.

Controlador Proporcional

150 I T | T
1], R I S— SRS, R s R S . -

() — & s g e . ,,,,,,,,,,,,,,,,,,,, HOTONUORRTRONY: L N, ................... A T— -

" | |
2 : : : : : 5 : : :
= 1] T . O L s -
o : ; : : p : : : :
o £ : : : : : : ; 4
E . ” " .
o : : :
- ; ] : ; : 3 : : i

! i i i t | i
0 0.005 0.01 0.015 0.02 0.025 0.03 0.03% 0.04 0.045 0.05

_ Tiempo, min
Figura 7.11 . Control Cascada Tercer Intercambiador- P

=200

La Figura 7.11, muestra un comportamiento lineal con pendiente ascendente desde un
tiempo aproximado de 0.005 minutos y un valor aproximado de -155°F y aumenta con el
tiempo hasta alcanzar una estabilidad en el valor de 164. 5 °F posterior a un tiempo
cercano de 25 horas. Este comportamiento lineal se debe a que al hallar la ganancia en
Root Locus del programa de Matlab 7.10.0(R2010a), se obtuvo un valor de
amortiguamiento igual a 1, y en la Figura 7.11 se comprueba que para este

amortiguamiento el comportamiento es lineal hasta llegar a la estabilidad del proceso.
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Controlador Proporcional Integral

Control Cascada- Temperatura Intercambiador-Pl
200 T T T T T

150
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0

Temperatura, °F

150 - . . . . . . . . . . . . . . PR . . . . . . - -

200 ] | | ] i
0 5 10 15 20 25 30
T Tiempo, Min

Figura 7.12 . Control Cascada Tercer Intercambiador- Pl

El comportamiento de la Figura 7.12 es lineal, hasta que alcanza la estabilidad. El
sistema arroja un tiempo de asentamiento cercano a 2.7 minutos, lo que indica que el
controlador tiene una respuesta rapida al error y es eficiente. EI comportamiento lineal
de la figura se debe a que cuando se escogio los valores de las ganancias y la
frecuencia en Root locus, se obtuvo un valor de sobrepaso igual a cero, esto indica que
no existe sobre pico y que la curva aumenta de manera constante al paso del tiempo
hasta que logra llegar al set point. Otro parametro que explica la caracteristica de esta
respuesta de control es el amortiguamiento, el cual tiene un valor de 1, esto quiere decir
gue el sistema es criticamente amortiguado y que no existe oscilacion en la respuesta

del controlador.

Este controlador estabiliza la variable en un valor aproximado de 176.1 °F, en un tiempo

posterior a 4.5 minutos.
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Controlador Proporcional Integral Derivativo

Control Cascada- Temperatura Intercambiador-Pl
250 T T T T T

200
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200 | I I i I
0 5 10 15 20 25 30

T Tiempo, Min

Figura 7.13 . Control Cascada Tercer Intercambiador- PID

Las respuestas analizadas en este controlador para este intercambiador son las salidas
del lazo externo del sistema, donde se puede observar en la Figura 7.13, donde se
calcula un valor menor a uno de amortiguamiento igual a ¢ = 0.19353, este valor da
como resultado un proceso estable u oscilatorio, debido a que él se encuentra entre
cero y uno. Un porcentaje de sobrepaso igual a 15.28%, un valor bajo para el cual
muestra la respuesta de sobre pico baja en un valor de 229.64°F en un tiempo pico de

1.68 segundos presentando asi prontitud en conseguir el valor deseado.

En cuanto a la razon de asentamiento es de 0.2895, lo que muestra que las
oscilaciones no se alejan del punto de control (set point) pero tarda en llegar a la
estabilidad, esto se observa en la Figura 7.13 donde el segundo pico, alcanzando una
temperatura de 191.5°F, mostrando que el sobre pico disminuye aproximadamente en
4/25. A su vez se determiné el tiempo de levantamiento en 1.964 minutos expresando
esto que para alcanzar por primera vez el valor deseado es necesario cerca de dos
minutos justificando este valor debido al comportamiento monétono del sistema de
control. El tiempo de asentamiento de 5.734 minutos donde a partir ahi se logra

mantener un intervalo de la variable entre 5% el set point, posterior a esto el sistema
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de control alcanza la estabilidad relativa en 15 min. Luego de analizar todos los
resultados, se determina que el sistema de control Feedback es el mas adecuado
comparado con el sistema cascada. En las Figuras 7.5, 7.6 y 7.7, se observa que el
controlador que presenta una mayor eficiencia y precision al momento de llegar a la
temperatura deseada es el Proporcional Integral (PI), ya que este alcanza la estabilidad
en un tiempo aproximado de 24 segundos. Este resultado obtenido en la simulacion,
esta un poco en desacuerdo con la teoria, porque el controlador mas preciso deberia
ser el Proporcional Integral Derivativo. Sin embargo, muchos controladores industriales
tienen solo accion PI. Se puede demostrar que un control Pl es adecuado para todos
los procesos donde la dinamica es esencialmente de primer orden [21], asi como la de

los modelos del proceso estudiado.

Como se establecio anteriormente, el controlador con mas eficiencia es el Proporcional
Integral (P1), el cual a permite una mayor produccion de leche en polvo, debido a que

emplea menor tiempo en estabilizar el proceso.

Para comprobar la estabilidad del proceso, se realizaron cambios en el set point, y asi
determinar si al aumentar o disminuir su valor el sistema continua siendo estable. Estos
cambios en el set point se observan en las Figuras 7.14, esto implica para el
controlador seleccionado una respuesta apropiada a las posibles perturbaciones que se
presenten, sin afectar la producciéon dado que se alcanza la estabilidad si las

condiciones son modificadas.
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Figura 7.14 . Cambios en el Set Point del Intercambiador

MODELACION MATEMATICA DEL EVAPORADOR

Hs)

Qrs) c
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Figura 7.15 . Lazo abierto control altura del evaporador.

Gr(s)

GTfs

w.
— (g GWes)

Wv (s) )l ]
—» Wy GTeys)

Tr(s)
<—

I Tez (s) TTa

Figura 7.16 . Lazo abierto control calandria del evaporado.
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Balance de Materia Evaporador

L T2 F
Ih#nin
LT
01
T
TC ‘] L1
02 02 H, ft
Ci
01 Te °F
( FC »
. 02 { e
Tz °F
We b, min
E"} Ty FEAmin

_I: > :I

3 Te °F
U FEAmIn

Figura 7.17 . Control propuesto evaporador.

Teniendo en cuenta las entradas y salidas de la Figura 7.17 se realiza el siguiente

balance de materia:

Aq % = Q¢ (t) — C, A4\ 2gh(t)
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Aplicando transformada de laplace

K
He) = 57 s

(61)

La temperatura del efecto del evaporador se determina al realizar un balance de

energia, teniendo en cuenta las entradas y salidas de la Figura 7.25:

PYCP =L = pQfiyColTfiey — Tew] + UsAslTo(8) = T ()] -

UeAe [Te - Ta]

d TS(t)
dt

aT
Cuw %(t) = Wv(t) Ay — U4y [Tvz(t) o Tez(t)]

CM S

= Ws(t) As — UsAg [Ts(t) - Te(t)]

Aplicando transformada de laplace

s Yot sa Mot 57T

_ 7
TS = nem Wso + oo Tew

_ _Ko 10
Tve) = st Moo + 2507 Teas
Reemplazando
KgK, _
Tes [1 (T3S+1)(TZS+1)]
Ky Ko _
T,5+1 Qf(s) f(s) (t25+1) (135+1) WS(S)

/(5z25+17e2(s) —K6725+1Ta
(68)
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Tv —
T,5+1 (S) T,5+1

Ks K9

(T285+1) (145+1)

WU(S)

Al

Te2(sy ——=T,

-

KsKi0

(T28+1)(T45+1)

Tvz(t) - Tez(t)] -

(62)

(63)
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(65)
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Las funciones de transferencia del evaporador:

f T3T252+ (T3+ Ty )S+ (1—K8K4)
G = KsKo((t35+1)) (70)
WU T3T, 834 (T3To+ TaT3+ T475)S2(T4KgKy+ T3+T2)S—KgK,
Tf T3T252+ (T3+ T )S‘I‘ (1—K8K4)
K. K.
G = — 72
WS(S) T3T252+(T3+T2)S+1—K8K4 ( )
G . K5T4T35%+ (13K5Kq0+ KsTs+ K5T,)S+Ks (73)
Tez — TT3TyS3+(T4T3+TaTo+T372)S%+ (T4 +KgK,uTa+ T3+7,)S+1-KgK,
Kg(T3S+1) (74)

- T3T252+ (T3+ TZ )S+ (1_K8K4)

7.5 CONTROL FEEDBACK ALTURA DEL EVAPORADOR

La dinamica del control feedback de la de la altura del evaporador es la siguiente: El
proceso tiene como entrada un disturbio, que es el caudal de entrada de leche al
evaporador ¢; , la finalidad del sistema de control es mantener estable la altura dentro

del evaporador, por medio de un sensor-transmisor de nivel G, ,, , se mide la variable de

salida H(s), el cual transmite una sefal eléctrica al controlador ¢, y este a su vez envia

una sefial a la valvula 6, para manipular el flujo de leche de entrada.

La valvula neumatica FC-03 de accién inversa, que manipula la leche de entrada

realiza un porcentaje de abertura luego de que el controlador y el sensor de nivel

indiquen la diferencia entre el valor medido y el set point; si el error es positivo, la sefal
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gue envia el controlador a la valvula, le indica que ésta debe aumentar la abertura y
por ende el flujo de leche de entrada, en cambio, si el error es negativo la valvula debe

disminuir el porcentaje de abertura.

Para caso de emergencia donde se presente que el sensor LT-01 se dafie, sera
necesario cerrar las vélvulas FC-02, FC-03, V-02, V-08, V-11y abrir la valvula V-06.

Gris)|

v

sp
H, + e M) e[, + H(s)
— | Ksp —>®—> c3 > Guas) Qf(S) | —_—

Figura 7.18 . Lazo cerrado para control Feedback de la altura del evaporador.
7.5.1 Valvula de Flujo de leche

La valvula utilizada es de la serie “Stainless Steel angle Seat. Serie 2KS-2 in”, se
escogio la valvula ya que por estar fabricada de acero inoxidable es apropiada en la
industria alimentaria porque no altera ni afecta las propiedades de la mezcla, ademas
de sus caracteristicas como rango de temperatura y presion que estan dentro de los
parametros requeridos, ademas es una valvula neumatica lo que permite la regulacion y

control del caudal de vapor o liquido.

El valor de Cy,; que se encuentra en el catalogo es de 52.8, para convertirlo en K, se

utiliza la ecuacion K, (") = C,(GPM) x 0.0865 [18]
Koo () = 52.8(GPM) x 0.0865 = 45.672 (™) (75)

Koo = 45672 () ., = 16283174 -2 (76)
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7,2, = 0.02 min, es el tiempo de respuesta de la valvula.

K, _ 16283174
7,5+1  0.025+1

Gv(s) = (77)

7.5.2 Sensor — Transmisor

El transmisor utilizado es “USONIC™SERIES” (ver anexo C) junto con el sensor de flujo
(ver anexo C), el sensor de nivel se escoge dado que es un equipo confiable
condicionado, también, esta dentro de los rangos de altura, presion y temperatura,
altamente preciso con medicion continua. La funcion de transferencia de este sensor

esta dada por una funcion de primer orden, la cual es:

K,

Heo = o5 (78)
Donde:
_ (20-4)mA _
1= Cone = 0551724 (79)
Tr = 1.5 min, es el tiempo de respuesta del transmisor.
Se obtiene la siguiente ecuacion del sensor-transmisor:
_ Kr 0551724
Hes) = TrS+1 1.55+1 (80)

Modelando el diagrama de bloque de la Figura 7.19., en la aplicaciéon Simulink® del
software Matlab 7.10.0 (R2010a), con un tiempo de corrida de 2 minutos. Se emplea
como entradas al modelo las siguientes condiciones:

e Un Set Point en el tercer intercambiador Hsp=4.58
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7.6.3 controladores

Se escoge el valor de K,,,; = 15042.67494, 7,3 = 0.175322 para el cual w = 35.8379,

calculados en el anexo B. Buscando asi las ganancias de los controladores.

e Proporcional

Kes = =22 = 7521.3374 (81)

Altura del Evaporador-P
180 T T T

7| L) —
120

80

Altura, ft

6OH

401

7.0 )| PO

I I I I I I I
0.3 0.4 05 0.6 0.7 0.8 0.9 1
Tiempo, Min

-20
0

Figura 7.19 . Respuesta controlador Proporcional en 1 min. Altura del

evaporador.

Se observa en la Figura 7.19 un sobre pico que alcanza un valor de 161.64 ft en un
tiempo muy pequefio de aproximadamente 1.602 segundos, posterior a un tiempo de
5.4 segundos el pico disminuye en un 9/10 de su valor inicial, alcanzando un valor de
7.158 ft. Estos valores reflejan un valor de sobrepaso mayor a 100% y de razon de
asentamiento aproximado a 0.016019, los cuales muestran una respuesta rapida del
controlador. El valor de amortiguamiento de la Figura 7.19 es de 0.54964, revelando
que la respuesta del sistema es estable y oscilatoria. La respuesta del controlador

proporcional mostrada en la Figura 7.19 indica que la curva tiene un tiempo de
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asentamiento de 10.014 segundos, estabilizandose en una altura menor a la requerida
alcanzando valor alrededor de 4.52 ft, en un tiempo posterior a 18 segundos de realizar
la corrida. Lo anterior se da porque el controlador Proporcional solo es util para
cualquier proceso estable pero posee desempefio limitado y error en régimen

permanente.

e Proporcional Integral

K., = % = 6837.5795 (82)

2.2

Ty

Tis = 12 = 014610197 (83)

Al observar la Figura 7.20 se obtiene un valor de amortiguamiento 0 < ¢ < 1, el cual
indica que la respuesta del controlador es estable y oscilatoria, reflejado en un
comportamiento senosoidal de la respuesta del controlador. Este tipo de controlador
posee un porcentaje de sobrepaso mayor a 100%, lo que indica que se incrementa el
sobre pico hasta una altura de 150.7 ft, en un tiempo de pico aproximado de 1.68
segundos. A pesar de que el sobrepaso es muy alto, la razén de asentamiento es baja,
con un valor cercano de 0.089029 lo que muestra que la cresta se reduce hasta 9/10
de su valor inicial, alcanzando un valor de 6.434 ft. Este valor de razon de asentamiento
muestra que el controlador proporcional integral responde rapida y eficazmente al error
y que la curva de respuesta logra llegar a un valor dentro de una tolerancia de 5% al
valor requerido en un tiempo de 10.68 segundos. La estabilidad se logra al transcurrir

un tiempo de 15 segundos en un valor cercano a 4.55 ft.

En este caso se utiliza un controlador proporcional integral el cual se caracteriza por
eliminar el error en estado estacionario y elimina la desviacion al afiadir inteligencia al
controlador proporcional, esto da como resultado que el sistema se estabilice en un

valor muy cercano al deseado.
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Figura 7.20 . Respuesta controlador Pl en 1 min de corrida. Altura del evaporador
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Figura 7.21 . Respuesta controlador PID en 1 min de corrida. Altura del evaporador
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Para este proceso en el controlador PID, se observo un valor de amortiguamiento de
¢ =0.52131, éste se encuentra en un rango mayor a cero y menor a uno, donde la
respuesta es estable y oscilatoria. El porcentaje de sobre paso es mayor a cien y se
determina de acuerdo a la Figura 7.21, sin embargo la razén de asentamiento es baja y
se calculo en 0.02153 esto muestra la rapidez con que se logra llegar al set point, el
tiempo de levantamiento fue de 0.02 segundos, indicando que de forma instantanea la
respuesta alcanza por primera vez el valor deseado; un valor a tener en cuenta es el
tiempo de asentamiento de 4.3 segundos y en 9.6 segundos el proceso consigue la

estabilidad como se muestra en la Figura 7.21.

Lo anterior se debe a que el controlador proporcional integral derivativo anticipa hacia
donde va el proceso, mediante la observacion de la rapidez para el cambio del error, su

derivada.

Luego de haber corrido los tres controladores, se escoge el de tipo PID, ya que este
estabiliza la altura en menor tiempo y en un valor muy aproximado al deseado. Al
comparar el resultado con la teoria de controladores, se observa una concordancia, ya
gue el controlador mas preciso es el PID. El tiempo de respuesta del sistema de control
escogido con el anterior controlador, asegura el adecuado funcionamiento del
evaporador ya que la pérdida de humedad esta relacionada con el nivel de leche dado

gue mantiene el volumen de vapor constante y el equilibrio liquido-vapor.
Se realizaron cambios en el set point para evidenciar la estabilidad del proceso. En las

Figura 7.23 se muestra que el sistema es estable para cualquier cambios en el valor de

la altura controlada
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Figura 7.22 . Cambios set point altura del evaporador

7.6 CONTROL FEEDBACK TEMPERATURA EN LA CALANDRIA DEL
EVAPORADOR

El proceso de la Figura 7.23 tiene como entrada los disturbios, la temperatura ambiente
T7,, temperatura del segundo efecto 7,,,, temperatura del tercer intercambiador
Ty), asi como de flujo salida de leche del evaporador W, ), y el flujo de leche F(s), el
controlador transmite una sefal eléctrica al controlador G4 y este a su vez envia una

sefial a la valvula Gy para manipular el vapor y corregir el error.

La valvula neumatica FC-02, que manipula el vapor realiza un porcentaje de abertura
luego de que el controlador indique la diferencia entre el valor de la temperatura de
salida de leche medida por el sensor y el valor del Set Point; si el error es positivo, la
sefial que envia el controlador a la valvula, le indica que ésta debe aumentar la
abertura, en cambio, si el error es negativo la valvula debe disminuir el porcentaje de

abertura.

Para casos de contingencia en los que el sensor TT-02 no funcione, sera necesario
cerrar las valvulas FC-02, V-02, V-08, V-11y abrir la valvula V-06.
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Figura 7.23 . Lazo cerrado control Feedback calandria evaporador

7.6.1 Sensor-Transmisor

Se utilizo el transmisor y sensor que se empleo para el control del tercer intercambiador,

donde se obtuvo la ecuacion (20).

7.6.2 Valvula de vapor

La valvula utilizada es de la serie “Stainless Steel angle Seat. Serie 2KS-1Y2in”, se
escoge de igual forma que las anteriores valvulas por cumplir con las caracteristicas
necesarias.

El valor de Cy3z que se encuentra en el catalogo es de 32.9, para convertirlo en K, se

3
utiliza la ecuacion K, (%) = C,(GPM) x 0.0865 [18]

Kus () = 32..9(GPM) x 0.0865 = 284585 (™) 87)
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Kus = 284585 () p,5 = 0306381565 -~ (88)

7,3 = 0.02 min, es el tiempo de respuesta de la valvula.

K; _ 0306381565
T,35+1  0.025+1

Gys) = (89)

Modelando el diagrama de bloque de la Figura 7.23., en la aplicacién Simulink® del
software Matlab 7.10.0 (R2010a), con un tiempo de corrida de 50 minutos, debido a que
este depende de los demas procesos anteriores. Se empleo como entradas al modelo
las siguientes condiciones:

e Flujo de leche constante en los tres intercambiadores F(s)= 2.354311 ft*/min.

e Temperatura de salida de la leche del modelo del tercer intercambiador (control

feedback-controlador PI)

e Temperatura de la ambiente constante a 86°F

e Temperatura de vahos en Te2= 185°F

e Flujo de vahos en 99.87291344 Ib/min

e Un Set Point en el tercer intercambiador T.sp= 185°F

Se escoge el valor de K., = 182.9188,7,, = 0.529806 para el cual w = 11.8594,

calculados en el anexo B., para hallar los valores de controlador PID.
7.6.3 Controladores

Las figuras a continuacion presentadas representan la respuesta del sistema de
control del proceso en la calandria del evaporador y debido que la estabilizacion se da
en tiempos prolongados, se dividieron en dos Figuras para el controlador Pl y PID,
donde se muestran los primeros seis (6) minutos de la respuesta y la segunda ya

estable.
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e Proporcional

Kes = =2 = 91.4594 (90)

Temperatura de Calandria - P
180 T
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-

n

o
I
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o«
(=]
T

60— P

WY Tiempo, Min
Figura 7.24 Respuesta controlador Proporcional—-Calandria del evaporador

Se observa que después de cumplido el tiempo de corrida se estabiliza en un valor de

170.7°F. Lo anterior no corresponde al objetivo del sistema de control.

e Proporcional Integral

Kes = “2 = 83.14481 (91)

Ty = ﬁ = 0.441505 (92)
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Figura 7.25 Respuesta controlador Proporcional Integral — Calandria del

evaporador.
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Figura 7.26 Respuesta controlador Proporcional Integral estable — Calandria del

evaporador.

Se alcanza la estabilidad en un valor de 185°F al transcurrir 15.3 minutos

aproximadamente, logrando la temperatura deseada.
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e Proporcional Integral Derivativo

Key =~ = 107.5993 (93)
Ty = TZL‘* = 0.264903 (94)
Tpy = %‘* = 0.0662257 (95)
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220 T
200} e . " 175 . il i g SR P L ;....
180 22|

Temperatura, °F
o
n B [o23
o =] (=]
T T T

-

=]

=]
T

@®
S
I

40 i I I I I
T Tiempo, Min

Figura 7.27 Respuesta controlador Proporcional Integral Derivativo- Calandria

evaporador.
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Figura 7.28 Respuesta controlador Proporcional Integral Derivativo- Calandria

evaporador.
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En la Figura 7.28 se observa que el controlador Proporcional Integral Derivativo logra
una estabilidad en 25 minutos con un valor de 185°F, siendo este el valor esperado.

En éste sistema de control para la calandria del primer efecto, el comportamiento de la
respuesta es monotona, eso se observa en las Figuras 7.24, 7.25, 7.27, las cuales
muestran en los primeros minutos una elevacion positiva esto se debe a que los

sobrepaso son cero.

Todas las simulaciones, incluyendo las del intercambiador se corrieron hasta el minuto

2000, para garantizar la estabilidad del proceso cuando el tiempo tiende a infinito.

7.7 CONTROL CASCADA CALANDRIA PRIMER EFECTO

I
1
f Trs)
: — 3 Gres) GTfle—
! er s ——————
! :
1 . H
1 : :
LS : ; + +
Te(s + E + Mo Tos
—» Ksp —»@Jg G.4 G5 | Gy e s(S) >

[ e

Wvgg GWV(S GTez(s) GTeZ(S)

Hs()| o

Figura 7.29 Control Cascada Calandria del primer efecto.
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En una disposicion en cascada podemos distinguir un controlador maestro (el que
recibe el set-point externo y se encarga del control principal o lazo externo) y un
controlador Esclavo (que se encarga del lazo interno y su set-point es impuesto por el

controlador maestro).

La dinAmica de cada lazo de control (interno y externo) es la misma de un sistema de

retroalimentacion explicado en la seccién 7.6.

Al lazo externo del control cascada le entran todos los disturbios del proceso, y como se

puede observar en la Figura 7.29, son cinco los disturbios que afectan este proceso.

Por lo tanto, el lazo interno se encarga de corregir el error provocado por estas
perturbaciones. La dinamica del control cascada en conjunto de los dos lazos es la
siguiente: El segundo controlador o controlador secundario G¢s (lazo interno), es de
accion inversa, ya que si aumenta el flujo de vapor W), el deberia cerrar la valvula
Gys), en la misma proporcion del aumento. El primer controlador Ges (lazo externo), es
de accion directa, ya que si aumenta la temperatura de salida Te), €l tiene que subir el
Set Point del controlador secundario, para que éste a su vez disminuya el valor del flujo
de vapor W3, por medio del accionamiento de la valvula Gyes), y disminuya el valor de

la temperatura de salida Tes).

7.7.1 Lazo Interno Cascada Calandria Del Primer Efecto

Para el control cascada se escogié como variable de control secundaria el flujo de
vapor proveniente de la caldera, igual que en el tercer intercambiador, esta variable se
escogié porque existe una relacion directa entre ella y la variable primaria, que es la
temperatura de salida de la calandria del efecto. Otra razén por la que se determino

medir la variable
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Para realizar este sistema de control es necesario incluir ademas de la vélvula y el
sensor utilizado en el sistema de control feedback para la calandria, mostrados en las
ecuaciones 18 y 20, un sensor adicional, que se encargara de medir la variable
secundaria. Este sensor es el mismo que se utilizo en el sistema de control cascada del

intercambiador, mostrado en la ecuaciéon 39.

_ GyGc7E(S)Geg
wis) = 1+Hs Gy Gy (96)
La ecuacion caracteristica 1 + H:G, G, donde:
Ky Kr
+ (TUS+1) (‘L’TS+1) KC7 (97)
Entonces
KvKTKc7
[TyT7s2+(Ty+TT)s+1] (98)

Resolviendo la ecuacion caracteristica por la funcidon Root locus de Matlab 7.10.0

(R2010a), para hallar la raiz o ganancia del controlador se obtiene la siguiente Figura:

Root Locus
8 T T T T T T T
6 ~‘
System: a
4 Gain: 0.000538
Pole: -16.9
& D Damping: 1
5 Overshoot (%): 0
> Frequency (rad/sec): 16.9
L 1 | T Nl =
= x:
£ :
©
E -
A -
-6 -
-8 1 1 1 1 1 1 1 1
-160 -140 -120 -100 -80 -60 -40 -20 0 20
Real Axis

Figura 7.30 Raices de ecuacién caracteristica del lazo interno del evaporador.
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Por ensayo y error se escoge los valores, de acuerdo a la seccion 7.3.1 y el andlisis de
la Figura 7.9, la ganancia (K¢,) y frecuencia (w), para los que se obtiene una respuesta
rapida y eficiente del controlador. Los valores obtenidos para estas variables son de
0.000538 para K¢, y de w= 16.9, reflejados en la Figura 7.30. El amortiguamiento, para
este valor de ganancia y frecuencia, es igual a 1 y de sobrepaso igual a 0. Estos
valores obtenidos estan de acuerdo con la teoria ya que cuando el amortiguamiento es
igual a 1, la respuesta del controlador refleja un sistema estable y monétono, en donde

no se presenta comportamiento senosoidal.

e Calculo de valores para controlador para lazo interno

Ty = 2 = 22 = 0.37178 (99)

16.9

v" PROPORCIONAL

Key = “22 = 0.000269 (100)

v PROPORCIONAL INTEGRAL

Key = “22 = 0.000024454 (101)

T

Tiy = 22 = 0.309817 (102)

v PROPORCIONAL INTEGRAL DERIVATIVO

Key = “22 = 0.00031059 (103)
T = % = (.18589 (104)
Tpy = 22 = 0.046475 (105)

8
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7.7.2 Lazo Externo Cascada Calandria Primer Efecto

T.(s) = GrF(2) + GrpTy — GraTy — GuyWy — GrepTep + Gy 2525t (106)

WS 14H,G,Gey
Donde: E(s) = T,” K, — Hy(s)T.(s) (107)

S
GoGesGer Gw()Te' Ksp
1+H.GyGep

Te(s) = GfF(Z) + GTfo — GraTy = GuuWy — GrepTey + Gy

GvGcS5Ge7H1sTe(s)1+H4Gv6Ge2
(108)

GyGcs5Ger Gy (S)H(S)
Te(S) [1 + pUcs5bc7bw 1 —
1+H4GyGer
GyGesGer G ()T," Kp

GfF(Z) + GTfo — GrqTy = GuoWy, = GreaTep + Gys 1+HyGyGer

(109)

Se observa que la ecuacion caracteristica:

KyKr1K4K7Kc5Keq (Tys+1)(Tr15+1)
(Tys+1)(t715+1)[13T252+(T3+T2)s+(1-KgKy)][(T125+1) (Ty1 S+1)+Kr2 Ky K5 ]

(110)

Resolviendo la ecuacion caracteristica por la funcidbn Root locus de Matlab 7.10.0
(R2010a), para hallar la raiz o ganancia del controlador donde el sistema se hace
estable se obtiene la Figura 7.31. Por ensayo y error se escoge los valores, de acuerdo
a la seccion 7.3.1 y el analisis de la Figura 7.9, la ganancia que arroje una respuesta
eficiente del controlador, y que muestra los menores tiempos de respuesta; estos
valores fueron K¢,.= 57200 w=177, para los que el valor de amortiguamiento es igual a
1 y de sobrepaso igual a 0. Esto demuestra que esta de acuerdo con la teoria, ya que
cuando el amortiguamiento es igual a 1, la respuesta del controlador indica un sistema

estable, monétono y criticamente amortiguado.
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Figura 7.31 Raices de ecuacion caracteristica del lazo externo.
Calculo de valores para controlador para lazo interno
Mediante la Figura 7.44 se determinow = 177 donde y K,,,; = 57200
2 2
Ty, = % = % = 0.0355 (111)
v PROPORCIONAL
Key = “22 = 28600 (112)
v" PROPORCIONAL INTEGRAL
Key = “22 = 26000 (113)
Ty = ﬁ = 0.02958 (114)
v" PROPORCIONAL INTEGRAL DERIVATIVO
Ke7 = ~22 = 33647.059 (115)
T = ’Zﬂ =0.01775 (116)
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Ty

Tpy = 2 = 0.0044375 (117)

7.7.3 Resultados Cascada Calandria Efecto

Las graficas a continuacion presentadas representan, la respuesta del sistema de
control del proceso en la calandria del evaporador con controlador cascada y debido
gue la estabilizacion se da en tiempos prolongados, se dividieron en dos Figuras para
cada uno de los controladores, donde se muestran los primeros seis (6) minutos de la
respuesta y la segunda ya estable.

v' Controlador Proporcional

Temperatura, °F
' '

250 I I i I 1
1 2 3 4 5 6
5 iz a— Tiempo, Min

Figura 7.32 Control Cascada Calandria Primer efecto-P
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Figura 7.33 Control Cascada Calandria estable Primer efecto-P
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Figura 7.34 Control Cascada Calandria Primer efecto-PI
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Control Cascada Evaporador- Pl
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Figura 7.35 Control Cascada Calandria estable Primer efecto-PlI.

v' Controlador Proporcional Integral Derivativo
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Figura 7.36 Control Cascada Calandria Primer efecto-PID
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Figura 7.37 Control Cascada Calandria estable Primer efecto-PID

En todas las Figuras 7.32, 7.34, 7.36, para las respuestas obtenidas en el control
cascada se observa una elevacién positiva lo que indica que el proceso no posee
oscilaciones con un comportamiento monétono y para este tipo de control cascada el

tiempo donde se alcanza la estabilidad es mayor que el de retroalimentacion

En la Figura 7.33 se nota que el controlador Proporcional no logra llevar la variable al
valor deseado estabilizandose en 107 °F. En las Figuras 7.35 y 7.37, se observa que
los controladores Pl y PID, logran estabilizar la variable cerca al valor deseado, pero los

tiempos de respuestas son altos comparados con el sistema feedback.

Al finalizar todos los andlisis se determiné que el sistema de control Feedback es el mas
adecuado para los tres sistemas de control, utilizando controladores Proporcional
Integral para el tercer intercambiador y la calandria del primer efecto. Para controlar la
altura del primer efecto se utiliza un controlador PID, por ser el mas eficiente ya que
lleva la variable al valor deseado en un corto tiempo. Este lazo de control proporciona
un aumento en la produccion de 2.43% mostrado en la Tabla 7.5, adicional mejora la
calidad del producto porque el lazo de control garantiza que las variables del proceso se
mantengan en los valores necesarios para que el producto conserve la totalidad de sus
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propiedades organolépticas y nutricionales, otros posibles beneficios se presentarian en
el ahorro de materia prima, disminucion costos de produccion como, reduccién de los
residuos, ahorro energético. El sistema de control escogido se puede visualizar en la
Figura 7.38
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Figura 7.38 Diagrama de instrumentos y tubos del proceso de evaporacién para produccién de leche en polvo en la

empresa Proleca Ltda.
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7.8 VALIDACION DEL MODELO MATEMATICO

Para el primer intercambiador, mostrado en la Figura 7.2, se corri6 en Matlab 7.10.0
(R2010a) el modelo que describe el proceso mostrado en la ecuacion 4, con el fin de
determinar el valor de la temperatura del flujo de salida del equipo y comprarlo con
valores reales proporcionado por la empresa Proleca Ltda, con un valor de 110° F, y el
obtenido en la simulacion fue de 135°F.

150 T T T T T

=
S
T
1

b
5
T

Temperatura, °F

>
s
T
1

5 i i i I i

T Trempog i

Figura 7.39 Validacion modelo matematico del primer intercambiador

Para el segundo intercambiador, mostrado en la Figura 7.3, se corri6 en Matlab 7.10.0
(R2010a) el modelo que describe el proceso mostrado en la ecuacion 7, con el fin de
determinar el valor de la temperatura del flujo de salida del equipo y comprarlo con
valores reales proporcionado por la empresa Proleca Ltda, con un valor de 140° F, y el

obtenido en la simulacion fue de 151°F.
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Figura 7.40 Validacion modelo matematico del segundo intercambiador

Para el tercer intercambiador, mostrado en la Figura 7.4, se corrio en Matlab 7.10.0
(R2010a) el modelo que describe el proceso mostrado en la ecuacion 13, se corrid sin
el lazo de control, con el fin de determinar el valor de la temperatura del flujo de salida
del equipo y comprarlo con valores reales proporcionado por la empresa Proleca Ltda,

con un valor de 176° F, y el obtenido en la simulacion fue de 181°F.
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Figura 7.41 Validacién modelo matematico del tercer intercambiador
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Para el primer evaporador, mostrado en la Figura 7.17, se corri6 en Matlab 7.10.0
(R2010a) el modelo que describe el proceso mostrado en la ecuacion 68 , con el fin de
determinar el valor de la temperatura del flujo de salida. El resultado de la simulacién

determina que la temperatura aumenta de forma lineal e inestable.
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Figura 7.42 Validacion matematica del primer efecto

La dinamica del proceso de calentamiento por medio de los intercambiadores es
estable ya que su comportamiento esta relacionado con las condiciones de operacion
gue permiten mantener las variables de salida en las condiciones deseadas, esto se
observa en las Figura 7.39, para el primer intercambiador donde se muestra que para
este equipo alcanza una estabilidad en estado estacionario, de igual forma para el
segundo intercambiador en la Figura 7.40, para el tercer intercambiador en la Figura
7.41, a su vez las raices calculadas en las ecuaciones 5, 8, 17 son negativas lo que
indica que los procesos de calentamiento son estables para el primer, segundo y tercer
intercambiador respectivamente, comprobando que la validacion de los lazos abiertos

estan acordes con los esperados.
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Debido a la complejidad del proceso de evaporacion y al numero de variables de
operacion que la afectan el comportamiento del lazo abierto del evaporador es
inestable, y la temperatura aumenta linealmente con el tiempo, como se observa en la

Figura 7.42.

Tabla 7.1 Comparacion de las temperaturas validacion y dato real

Equipos Validacion Dato real
Primer intercambiador 135 °F 110 °F
Segundo intercambiador 151 °F 140 °F
Tercer intercambiador 181°F 176 °F

7.9 PROPUESTA ECONOMICA
7.9.1 Analisis financiero

El estudio financiero del presente proyecto, tiene por objetivo justificar la inversion que
va a realizar la empresa, haciendo un analisis del beneficio de la implementaciéon del

sistema y cuya finalidad es:
e Automatizar el proceso con la finalidad de aumentar la produccion.

e Reduccion de gastos operacionales.

e Mejorar la calidad del producto.
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7.9.2 Costo del proyecto.

Para la realizacion de este proyecto, se generan los siguientes costos y gastos:

Tabla 7.2 Costos de equipos

Namero de Valor Total
equipos Equipos Descripcion Individual costos
Stainless Steel angle $1.671.000 $1.671.000
1 Valvula Seat. Serie 2KS- 2in
2 Vélvula Stainless Steel angle $1.322.000c/u  $2.644.000
Seat. Serie 2KS- 1*%in
2 Sensor CCT Series $333.000c/u $666.000
temperatura- Termopar tipo T.
transmisor
1 Sensor de nivel USonic' Series $1.161.000 $1.161.000
TOTAL $6.142.000

Nota: Los precios de las valvulas se encontraron en la pagina web de la empresa Via

industrial de Colombia ubicada en la ciudad de Bogota.

Tabla 7.3 Gastos Varios

GASTOS DESCRIPCION VALOR
1 Ingeniero electronic
Mano de obra . $4.200.000
1 técnico
Redes eléctricas 30metros cableado $45.600
$4.245.600

TOTAL
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Tabla 7.4 Honorarios

HONORARIO

# PROFESIONALES TOTAL
INDIVIDUAL

3 Ingenieros Quimicos $5.000.000 15.000.000

El costo total del proyecto es de $25.387.600 y el tiempo que se estimé para

implementar el sistema de control es tres semanas.

Beneficios del proyecto

La implementacion del Sistema de control tiene como principales beneficiarios: la

misma empresa y los clientes de la misma.

Beneficios del proyecto para la empresa. Se determina la factibilidad del proyecto, al
observar que el proceso logra estabilizarse en un tiempo de 15 minutos y en Proleca
LTDA se estabiliza en 50 minutos, siendo ambos tiempos aproximados. Lo anterior
favorece la produccion de la empresa y por ende los ingresos, asi como el ahorro y

eficiencia energética.
Esta empresa trabaja 20 dias al mes ya que se requieren interrumpir la produccién
para la limpieza de los equipos, la produccion diaria es de 12 toneladas y el precio de

venta de la leche en polvo correspondiente a 25kilos es $158.700.

Con los datos anteriores se realizo el comparativo de la produccion e ingresos antes y

después del proyecto:
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Tabla 7.5 Comparaciéon estimada de produccion e ingresos antes y después del
proyecto

ANTES DEL DESPUES DEL INCREMENTO
PROYECTO PROYECTO

PRODUCCION 2880toneladas/ano | 2949,99972toneladas/ano
2.43 %

INGRESOS $18.282.240.000/afio $18.726.582.226/afo

7.9.3 Costos de produccion al aplicar proyecto

A continuacion, se observan los costos de produccidén, como servicios publicos, materia
prima, salarios y transporte para la produccion estimada después de implementarse el

proyecto.

Tabla 7.6 Servicios publicos anuales para produccion estimada.

SERVICIOS PUBLICOS ANUALES

AGUA ENERGIA GAS NATURAL

Consumo total | 15.208,41096m° | 12.340,539kwh 960m°>

Valor del consumo | $53.229.438,36 | $8.885188,208 $720.000

Tabla 7.7 Costos de materia prima, salarios, mantenimiento y transporte estimado.

OTROS COSTOS ANUALES

Materia Prima Salarios Transporte | Mantenimiento De Maquinaria
(Leche) Trabajadores Y Equipo
$ 18.432.000.000 $110.400.000 | $81.072.000 $60.000.000




> Depreciacion

El tiempo de vida util de los equipos comprados es de 4 afios. Siendo la depreciacion
anual:

o $6142000
depreciacion anual = — = $1535500

» Amortizacién

Tabla 7.8 Anos de amortizacion de la deuda

ANO Valor insoluto Intereses Amortizacién | Valor cuota
0 25387600
1 18384239 | 4965814,56 | 7003361,181 | 11969175,7
2 10011020 | 3595957,11 | 8373218,628 | 11969175,7
3 0 | 1958155,55 10011020,19 | 11969175,7

Se estimod una inflacidon anual del 5%.

7.9.4 Valor presente neto (VPN), tasa interna de retorno (TIR) y tiempo retorno
inversion (TRI)

Con respecto a los datos observados en las Tablas anteriores se realiza el flujo de caja

neto para hallar el Valor presento neto y la tasa interna de retorno:
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Tabla 7.9 Flujo Neto de Caja

Afo 0 1 2 3
Ingresos 18726582226 19662911337 20646056904
Egresos 18500834626,5 19425876357,8 20397170175,7
Depreciacion 1535500 1535500 1535500
Utilidad Bruta 224212099,04 235499478,99 247351227,94
Gastos operacionales 191472000 201045600 211097880
Utilidad Operacional 32740099,04 34453878,99 36253347,94
Gastos Financieros

Utilidad antes de impuestos 0 32740099,04 34453878,99 36253347,94
Impuestos 11459034,66 12058857,65 12688671,78
Utilidad después de Imp. 0 21281064,37 22395021,34 23564676,16
Inversiones 25387600

Amortizacién 7003361,181 8373218,628 10011020,19
Depreciacion 1535500 1535500 1535500
FNC del inversionista -25387600 15813203,19 15557302,71 15089155,97
VPN -25387600 13177669,33 10803682,44 8732150,444
Tasa VPN  20% Impuestos 35%

VPN = —25387600 + 13177669,33 + 10803682,44 + 8732150,444 = 7325902,21

De la Tabla 7.8 se tiene que:

Ingresos: venta de produccién

Egresos: servicios publicos, costo de materia prima y costo de mantenimiento.

Gastos operacionales: transporte, salarios.

Con el Flujo de caja neto del inversionista calculado en la Tabla 7.8 para un periodo de

3 afios se hall6 la Tasa Interna de Retorno y mostré un valor de 38%. La inversion

inicial de $25.387.600 se recupera en el periodo de dos afos, lo anterior se puede
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verificar al sumar los flujos netos de caja del primer y segundo afio de la Tabla 7.8, el
cual da un valor de $31.370.505.

La implementacion del sistema de control resulta Util para la empresa ya que al realizar
el analisis econémico se obtiene un valor presente neto positivo de $7.325.902, este
valor indica que la inversion se recupera y se obtienen ganancias al pasar un periodo
de 3afos posterior a la inversién. Otro valor que muestra la factibilidad de la inversién

es la tasa interna de retorno que equivale a 38%.
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8. CONCLUSIONES

Los modelos propuestos son Utiles para alcanzar los valores deseados de las variables
a controlar, de acuerdo con la informacién suministrada por Proleca Ltda. y las

asunciones necesarias para tal fin.

La validacion de los modelos reflejan la realidad del proceso, en donde el primer,
segundo y tercer intercambiador sin lazo de control se estabiliza en temperatura de 135,
151 y 182 °F respectivamente; valores no muy lejanos al que se mantienen con el
sistema de control. El evaporador por su parte es inestable en lazo abierto, debido a
gue este presenta disturbios que afectan directamente la salida, verificando con esto lo

gue sucede en la realidad del proceso.

Se concluye de acuerdo a los resultados obtenidos de las simulaciones que el sistema
de control mas adecuado para las asunciones propuestas, es el feedback con
controlador proporcional integral (PI), el cual permite garantizar la temperatura de 176°F
en el tercer intercambiador. Asi mismo, este tipo de controlador es utilizado para
estabilizar la temperatura del evaporador en 185°F. A diferencia de esto la altura del
evaporador debe ser controlada con un controlador PID, porque es el mas eficiente

para este tipo de proceso.

En el analisis econémico se observé que se recupera la inversion en el segundo afio,
con un valor presente neto igual a $ 7.325.902 calculado en un periodo de retorno de 3
afos. La tasa interna de retorno de la implementacion es de aproximadamente 38%, lo

cual indica que la inversion es recuperada en un corto tiempo y arrojando beneficios.
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9. RECOMENDACIONES

Se plantea que para avanzar en la linea de simulaciones y modelacién es

necesario ahondar en metodologias de sistemas de control.

Para la implementacion del sistema de control del proceso, se propone realizar
un estudio de sefales y de electrénica para sincronizar los equipos usados para

el adecuado funcionamiento de los mismos.

Se sugiere para futuros trabajos que las asunciones de los modelos
matematicos sean realizadas con base a las ecuaciones que las incorporen en
los mismos, de tal forma que la exactitud de la validacion sea mas representativa

del fendmeno.
Se propone que para un analisis econdmico mas preciso se incluyan los costos
de operacidon para determinar el tiempo de retorno asi como para obtener el

punto de equilibrio de la inversion.

Para futuros trabajos la validacion de los modelos se realicen de forma

experimental
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ANEXO A.

NOMENCLATURA

Vi = Volumen del primer intercambiador, ft3

p1 = densidad de la leche en el primer intercambiador, lb/ft3 s Ref[17]

Cp, = Capacidad calorifica de la leche en el primer intercambiador,% [17]

T,; = Temperatura de entrada de leche del primer intercambiador, °F

Ty) = Temperatura de salida de leche primer intercambiador, °F

U, = Coeficiente de transferencia de calor, primer intercambiador,BTU/minftzoF

Dex1 = Diametro externo primer intercambiador, ft
L1 = Largo primer intercambiador, ft
A, = Area de transferencia de calor, primer intercambiador, ft?
= Dex1 X L1 X w X #tubos
Ty1y = Temperatura del vapor de entrada del primer intercambiador, °F

V, = Volumen del segundo intercambiador, ft3

p, = densidad de la leche en el segundo intercambiador, lb/ft3 ; Ref[17]

BTU
Cp, = Capacidad calorifica de la leche en el segundo intercambiador,W;Ref[lﬂ
T, = Temperatura de salida de leche segundo intercambiador, °F

U, = Coeficiente de transferencia de calor, segundo intercambiador, BTU/minft2°F

Dex2 = Diametro externo primer intercambiador, ft

L2 = Largo primer intercambiador, ft

A, = Area de transferencia de calor, segundo intercambiador, ft?
= Dex2 X L2 X m X #tubos

Ty, ) = Temperatura del vapor de entrada del segundo intercambiador, °F

Vs = Volumen del tercer intercambiador, ft3
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p3 = densidad de la leche en el tercer intercambiador, lb/ft3 ; Ref[17]

BTU
Cp; = Capacidad calorifica de la leche en el tercer intercambiador,lb—OF; Ref[17]
T; = Temperatura de salida de leche tercer intercambiador, °F

U; = Coeficiente de transferencia de calor, tercer intercambiador, BTU/minft2°F

Dex3 = Diametro externo tercer intercambiador, ft

L3 = Largo primer intercambiador, ft

A; = Area de transferencia de calor, segundo intercambiador, ft?
= Dex3 X L3 X X #tubos

Tys) = Temperatura del vapor de entrada del tercer intercambiador, °F

BTU
Cys = Capacidad calorifica del metal, tercer intercambiador F
= peso total X capacidad calorifica del metal
peso total = L3 X peso por pie lineal; Ref [22]
b

wsy = Flujo de vapor que entra en el tercer intercambiador,——
® min

BTU
A3 = Calor latente de vaporizacion, vapor tercer intercambiador,T; Ref[17]

fey = Flujo de leche en los tres intercambiadores,mi;
Ay = Area del primer efecto, ft? = h X Di(lefecto)
Di(lefecto) = Diamtero interno primer efecto, ft
h(t) = altura del primer efecto, ft
C, = Coeficiente de descarga

ft?

= Flujod trada de leche al dor,——
Qf wo de entrada de leche al evaporador, ——

p = densidad de la leche en el primer efecto, lb/ft3 ;Ref[17]

BTU
Cp = Capacidad calorifica de la leche en el primer efecto,W;Ref[ﬂ]

V, = Volumen de la calandria del primer efecto, ft3
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Te = Temperatura de salida leche de la calandria primer efecto, °F
T,(t) = Temperatura vapor que entra a la calandria primer efecto, °F
Us

= Coeficiente de transferencia de calor calandria primer efecto, BTU/minft2°F ; Ref [23]

A, = Area de transferencia de calor calandria primer efecto, ft?
= Dexef; X Lef; X m X #tubos

Dexef; = Diametro externo primer efecto, ft

Lef, = Largo tubos primer efecto, ft

Uy

= Coeficiente de transferencia de calor calandria segundo efecto, BTU/minft2°F ;Ref [23]

A, = Area de transferencia de calor calandria segundo efecto, ft?
= Dexef, X Lef, X m X #tubos
Dexef, = Diametro externo segundo efecto, ft
Lef, = Largo tubos segundo efecto, ft
A, = Area de transferencia de calor perdidas primer efecto, ft?
Ue
= Coeficiente de transferencia de calor perdidas primer efecto, BTU/minft2°F ; Ref [23]

Tf«) = Temperatura de entrada leche de la calandria primer efecto, °F

T,,(t) = Temperatura en la calandria en segundo efecto, °F

T, = Temperatura ambiente, °F

lb
Wswy = Flujo de vapor entrada a la calandria primer efecto, p——

b
Wyy = Flujo de vahos entrada calandria segundo efecto, ——

BTU
As = Calor latente de vaporizacion, vapor primer efecto,——; Ref[15]

b

BTU
A, = Calor latente de vaporizacion, vapor(vahos)segundo efecto,T;RefHS]
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BTU

CM; = Capacidad calorifica del metal, calandria primer efecto =

= peso total; (Ref [22]) X capacidad calorifica del metal

CM, = Capacidad calorifica del metal, calandria segundo efecto

°F

= peso total(Ref [22]) X capacidad calorifica del metal

Tabla 1A. Variables de operacion

Variable Valor Unidades
4 3.758851 ft3
P1 61.8843 b
ft?
Cpy 0.9986 BTU
[b°F
Ty 42.8 °F
Tio) 104 °F
Uy 0.4676 BTU/minftz"F
Dex1 0.1457 ft
L1 9.5795 ft
Ay 139.5998 ft?
#tubos(1 inter) 32
Tyice) 167 °F
V, 0.36544 ft3
P2 61.419108 b
fte
Cp, 1.0008 BTU
[b°F
T, 140 °F
U, 0.595958 BTU/minft2°F
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A, 52.3499 ft?
Dex2 0.062475 ft
L2 9.5795 ft
#tubos(2inter) 28
Tyae) 185 °F
V3 3.49328 ft3
P3 60.76624 ﬂ
ft?
Cps 1.004098 BTU
[b°F
T5 176 °F
Us 0.209054 BTU/minftz"F
Dex3 0.145775 ft
L3 7.9135 ft
A 129.7367 ft?
#tubos 36
Ty3e) 208.67 °F
Cums 47.54226 BTU
°F
W3(p) 5.333 &
min
A3 969.6010 BTU
lb
foy 2.3543111 ft?
min
Ay 60.5737 ft?
Di(lefecto) 4.1761 ft
h(t) 4.5815 ft
Cy, 52.8

107




Qs 2.3543111 ft
mn
P 60.5737 ﬂ
ft?
Cp 1.0050 BTU
[b°F
v, 11.1945 ft?
Teq 185 °F
Us 5.333 BTY, fe2oF
Aq 351.3122 ft2
#tubos(ef;) 66
Dexef; 0.1666 ft
Lef, 10.1626 ft
U, 6.8333 BTU / ninfezop
A, 768.9046 ft?
#tubos (efy) 130
Dexef, 0.1874 ft
Lef, 10.03765 ft
A, 198.6294 ft?
U, 0.01468 BIY mingroop
Tfe 176 °F
T, (1) 185 °F
T, 86 °F
Wso 0.005374 b
min
Woeo 99.8729 b
mmn
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Ag 992.3482 BTU
b
Ay 982.3310 BTU
b
CM; 1.6959 BTU
°F
CM, 1.6751 BTU
°F
ANEXO B.
SOLUCION MATEMATICA
B.1 PRIMER INTERCAMBIADOR
Balance de Energia
d[<T1i(t)+T1(t)>_TTef
Vip1Cpy X - dt =pP1 Cplfi(t) (Tli(t) - Tref) — P1 Cplf(t)(Tl(t) - Tref) +
T1)tT10)
sy (T - (2572 3)
Donde
Tyicy + T
(%) = Temperatura media (dentro de los tubos)
fivy = fo
Tref =0
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d [(Tli(t) + Tl(t))]
2
Vip1Cpy X dt

Tl'(t) + Tl(t)
= PlPifiwTiie — P1CPLiw T + Uids <TV1(t) - (lf)

V. dTy; dT
_1Xl L© | 1(t)l

2 dt dt
UiAq UiAs Tiey  UiAq Ty
= fioTuie) — fronTacey + ——=Tyacr) — - B.1
fohio = Joho* 5 iep, 20 =0 2~ picw 2 @D
Linealizando la ecuacion (B.1)
Vi[dTuw | 4T
2 dt dt
— oz e Fe Fne o Uidg U141 Tyie)
=fTy+ fTuw + ToFey — fT1 — fTyey — TiF e + 5. Cps Tyie) — 5 Cps ;
U14,
———T B.2
2p,Cpq 1o ( )

Ecuacioén (B.4) en Estado Estacionario

Udy . UiA Ty U

— T, B.3
P1Cpq & p1Cpy 2 2p1Cpy v )

V. dTy; dT
—1><[ u© | i

Variable de Desviacion (B.2) — (B.3)

Vi ATy, +dT1’(t)
2 dt dt
_ . - . — . U,Aq . Ui4, Tl’(t)
= fTuw + TuF = fTie — TiFp + 0,Cps Tvie = p.Cp; 2
UA, .
— T
2p,Cpq 1o
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Aplicando Transformada de LaPlace

Vi Vi
?STli(S) + ESTl(S)
_ _ _ _ UA; . UrA; Tiys)
= Ty; T, Fey— T —T,F T, - —
f 1iisy T 1k s fTis)y — Th (S)+,01Cp1 Vie) T G o 2
U1A1 ’
S S\
2p,Cpq 1)

Ty [Ds 4 21 +‘]
1 [25 2500, T

01‘11 01‘11 [1
- T. ——ST,:
p1Cp,q Vi) p1Cpq o 277

= fTu(S) + Ty, Fs) — ThFs) +

_ K11—K125—Kj3 Ky14—Ki5s K6
heo=7ar Tuet s (@t sq i)
Donde:

F
Kll_ U1A1 _|_f_‘
2p,Cpy
Vi
K, =7 A2 -
2P11C1;1+f
U144
_ 2p,Cpq
S T
2p,Cpy
Ty,
Kis = Ui 44 47
2p,Cpy
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B.2 SEGUNDO INTERCAMBIADOR

Balance de Energia

o (e Taw) )

Vop2Cpy X o = p2CP2fir) (Tl(t) - Tref) — P2Cp2f ) (TZ(t) - Tref) +
T1e)+T
U4y (Tra — (P5722)) ©)
Donde
Tyey + T
(%) = Temperatura media (dentro de los tubos)
fiy = fo
Tref =0
d [(Tl(t) + sz)]
2
Vap2Cpy X

dt

Ty + Toq
= P2 szf(t)Tl(t) — P2 szf(t)TZ(t) + U, A Ty — - 2
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2 dt dt
U, A, Uz Az Tiy  UzAp Tog
= fioTiey — fion Tz + T — - B.4
f(t) 10 f(t) 20 P2Cp; v2® p2Cp, 2 p2Cp, 2 ( )
Linealizando la ecuacion (B.4)
E dTl(t) dTZ(t)
2| dt dt
—— - . — - = — - UzAz UzAz Tl(t)
=fTy+ [Ty + TiFey — fTo — [Ty — TF + 2,0y Ty — 5,Cpy 2
U4,
ZpZCp T (B.5)

Ecuacioén (B.4) en Estado Estacionario

Uphy - Updy Ty Uz

v, dT1 del FT. — T, + T, (B.6)
2 ! 2 pZsz vz p2Cp, 2 ZPZCPZ 2 .
Variable de Desviacion (B.5) — (B.6)
& d T]_,( t) d TZ,( t)
2 dt dt
N /2 P Ua4s Tigoy
= fT1(t) + T1F) — fTZ(t) —ToF + 0,Cp, Tyaqey — p,Cpy 2
U, A,
- ——T.
2p,Cp, 20

Aplicando Transformada de LaPlace
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V.

26T, o+ 2T
PRECRIF RS
_ . _ _ U2A2 , UZAZ Tl’(t)
= Ty + TaFsy = fTa) = TaFisy + 0 = Trawy = 20 m—
U,A, .
—_zzr
2p,Cp, 20

Ty [2s 4+ 0242 ’]
20125 2p,0p,
_ _ _ U,A, U,A, V,
= le(S) + TlF(S) - TZF(S) + pZCp Tvz(s) Zp Cp Tl(S) 2 STl(S)

_ K31—K3,5-K>33 Kr4—K3s
Taws) = 2 2B Ty + 25 B Ry + o 2 Tracs)
Donde

f

K21 - UZAZ _|_f_‘

2p,Cp,

V2

Ky = 54—

2P22C;2+f

ZUZéZ
_ P2LD;

K23 UZAZ + f_‘

2p,Cp,

T

Y P

2p,Cp,
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2p,Cp,

_ p2Cp;

+
2.0261?2 f

+
ZPZsz f

B.3 TERCER INTERCAMBIADOR

Balance de Energia en Tubos

(T e

V3p3Cp3 X o = p3Cpsfie (TZ(C) - Tref) — p3Cpsf (T3(t) - Tref) +
Toe)+T
U345 (Tya — (57)) ©
Donde
Ty + T
(%) = Temperatura media (dentro de los tubos)
fiy = fo
Tref =0

)

dt

V3p3Cps X

Ty + Tsp)
= P3 Cp3f(t)T2(t) —P3 Cp3f(t)T3(t) + UsAs | Tyse) — - 2
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V. dT. dT.
_3Xl ZOMN 3(t)l

2 dt dt
UsA; UsAz Tory  UszAs T
= T T —T, — —
f(t) 20 f(t) 3 F ) Cps p3Cp3 3 p3Cps 2 p3Cps 2
Linealizando la ecuacion (B.7)
2| dt dt
ce  Fnc o F U343 UsAs o
= fTo+ fTowy + ToFey — fTs — fTay — TFpy + —— 52CPs Tys) — (s 2
Us A3
Zp Cp T3(t) (B.8)
Ecuacioén (B.7) en Estado Estacionario
Vs dT2 dT3 U3A3 — UjA; T2 UsA;
- X =fT,— fT5 + V3~ (B.9)
2 P3 CPs p3Cps3 2 2,03 Cps

Variable de Desviacion (B.8) — (B.9)

Ve [dTyp dTsg
VR )l
= [Ty + ToFy — fTse — T3F + pliséjs Ty — %?
Us;A .
" a0
Aplicando Transformada de LaPlace
V3 V3
— STy + = ST3(s)
= [Ty + T2F(s) — fTas) — TaF(s) + Vst Tyscs) — &Tz
) p3Cp3 2p3Cps °®)
U343
_m 3(8)
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Vs
Tg(g) > —S+

7]
2P3 sz /

UzAs3 UsA3 Vs
psCps V3 2p.Cps 2 2

= [Tas) + ToFes) = TsFis) + - STz

K31—K3,5—K33 n K3,—K3s

mastt 20 T s 9 T s+1Tvs<s> (10)

T35 =

Donde

_
Us43 | ¢
5+
2p3Cps f

Vs

K3 =

— 2
Ks, = Usds | 7
2p3Cp3

Us;A;
2p3Cps
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Balance de Energia en la pared de los tubos

dTy ( . o
CM3 d: t) = W3(t)A3 - U3A3 (TV3(t) _ (w))

dTV3 T T
® 2(t) 3(t
CM3 dt = W3(t)l3 - U3A3TV3(t) + U3A3 _2 + U3A3 2( ) (B 10)
Ecuacion (5) en Estado Estacionario
dTys U, A
® = 2 343 =
CM3 dt = W3(t)l3 - U3A3TV3(t) + U3A3 ? + S T 3 (B 11)
Variable de Desviacion (B.10) — (B.11)
dTys Ty UsA
) . . 2(t) 343 -
Cus FTa WsAs — UsAsTysp) + Uz Az > + 5 T3
Aplicando Transformada de LaPlace
Us A3 Us A3
CmzSTyss) = WAz — UsA3Tys) + > Tz(s) + > T3
Us A3 Us A3
Tyss)[CuzS + Uz Asz] = Wy (545 + > Tz(s) + 5 T3

_ _Kz7 K3g K3g
TV3(S) - T325+1 WS(S) + T325+1 TZ(S) + T3zs+1 T3(S)

Donde

Reemplazo (12) en (10)
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K31 — K335 — K33 K34 — K35
T35 = +————F
3 735 +1 297 15,5+1 @
K36 K37
T3S + 1113, +1

Wss) + +

K

38 38

— 3% 7 —3® 7
T3S+ 1 26 T 7,841 3 ]

K36K3s
Tss) [1 TS+ 1
(K31 — K325 — K33) K35K36 K34 — K35
= + TZ + —F(S)
73,5+ 1 (13,5 + 1) (15,5 + 1) ) " 15,5+ 1
K36K37
+ w.
(13,8 + D (13,5 + 1) 3
K36K3s
T [1 TS+
| (K31 — K328 — K33) (135S + 1)(73,S + 1) + K3gK35673,5 + 1 T
(7315 + D (7328 + (75,5 + 1) 29
K34 — K35 K36K37
+ 2 DR+ W,
T3S+ 1 O 7 (15,5 + D3 S+ 1) °®

T3(s) = GToT2(5) T GFas)Fs) + GWayWa(s)

GTZ(S) =
_ K35T32731S> S?[K31T32T—K35T32~K32731~K33T32731]
T32T3152+(T32+731)S+(1-K35K36) T32T31S2+(T32+731)S+(1-K35K36)
S[K317T31+K31T32—K32—K33T32—K33731] [K3gK36+K31—K33]
T32T3152+(T32+731)S+(1-K35K36) T32T31S2+(T32+731)S+(1-K35K36)
G _ K36K37 _ 3.380805364
Wis) = T 2 _ - —6¢2
32‘[315 +(T32+T31)S+(1 K38K36) 8.2825%X10 $4+40.08299645+0.0001348
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_ (K34731—K35732)S+(K34—K35)
GFg(S) T T35T3152+(T32+731)S+(1-K3gK36) (16)

Ecuacion Caracteristica del proceso
T32T31S% + (T32 + 731)S + (1 — K3K36) (17)
Para comprobar la estabilidad del proceso se resuelve el polinomio y las raices tienen

gue ser negativas

S, = —0.00162462
S, = —10008.5927

El resultado arroja dos raices negativas, lo que demuestra que el proceso es estable.

Control Feedback-Diagrama de bloque Figura 7.

T3(s) = GTosT2(5) 1 GFs)Fis) + GWs5)Ws(s)

Wa(s) = M5)Gu(s)

M) = EGegs)

E(s) = T3(Ksp — Tay Hes)

Ms) = T3 KspGeesy) = Tas)His) Ges)

Wes) = T3 KspGees) Gres) — TaesyHis) Gecs) Grs)

Tss) = Fis)Grs) + Tsis) KspGes) Gvis) Gwaes) — TaeyHis)Gees)Gv( yGwacs) + GTas Tas,
Ta(s)|1 + His)Ge(s)Gvis) Gwacs)| = Fis)Gresy + T3y KspGees)Gris)Gwacs) + GTags Tas)

GF(s) F Ksp GC(S) Gv(s) Gw3(s)
© 14 H)Ge(s)Gois) Gwa(s)

t
T36)

Toin =
@71+ HisyGe(s)Guis) Gwa(s)

N GTz(s)
1+ Hi)Geis)Gus) Gws(s)

T2 )
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Ecuacion Caracteristica = 1+ H)Ges)Gy(s)Gws(s)

4 (0.040816327) ( 0.487 )( 71.29618412 )
0.00417S + 1 €“\0.02S + 1/ \0.003689752 + 1.7550S + 0.002837

. +( 1.69744K, )
3.0772 x 10-7S* + 0.000235553 + 0.04611 S2 + 1.7551S + 0.002837254

3.0772 x 10775* + 0.000235553 + 0.04611 52 + 1.7551S + 0.002837254 + 1.69744K,
S = wi K, =K., i2=-1
3.0772 x 1077 (wi)* + 0.0002355(wi)3 + 0.04611(wi)? + 1.7551wi + 0.002837254
+ 1.69744K,,,,

3.0772 x 10~ w* — 0.0002355w3i — 0.04611 w? + 1.7551wi + 0.002837254
+ 1.69744K .,

3.0772 x 107 7w* — 0.04611 w? + 0.002837254 + 1.69744K.,; = 0
—0.0002355w3i + 1.7551wi = 0i (B.12)

Se halla w de la ecuacion (B.12), y la ecuacion

0
w4 86.3193
—86.3193

Se halla Kcu
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—0.001671
K| 192.3291
192.3291

Se escoge el valor de K,,,; = 192.3291, para el cual w = 86.3193 para hallar los
valores de controlador PID

2XT 2XT

= = = 0.07279004
T T T 863193
Proporcional
K, = %1 = 9616456074 (24)
2
Proporcional Integral
K, = X — 87422327 (30)
2.2
T, = % =0.0606583 (31)
1,2
Proporcional Integral Derivativo
K, = %t = 113.13478 (32)
1.7
7, = 2 =0.03639502 (33)
2
Tp = %‘ = 0.009098 (34)

B.4 PRIMER EVAPORADOR

Balance de Materia Evaporador

dhg _ Qr(©-Qa(®
dt - Ag

Qa = C4Ag\2ghg(t) (B.14)

Reemplazando la ecuacion de (B.14) en (B.13) queda:

AgSe = Qp () = CAq2ghg (D) (60)

(B.13)
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Linealizando y con variable de desviacion:
Aa'y = QF () = CoyH /()
Donde:
Cpy = CvAgg

J2gh
Aplicando transformada de laplace
AgH5)S = QF (s) — C,1H (5)

1
Ho = 4576, YO
K
H(s) = ﬁ Qf(s) (61)
_ 1 — Ad
Ky = Cv1 t= Cv1

La temperatura del efecto del evaporador se determina al realizar un balance de
energia

d(T,)
pVede—te = (alimentacion (t) + CIcoraza(t) - CIvahos(t) - Qperdida(t)

Donde:

alimentacion (t) = pr (t) Cp [Tf (t) - Te (t)]

Qcoraza (t) = UsAs (Ts (t) - Te (t)) A su vez:

Reemplazando las ecuaciones:

= pQfyColTfiey — Tew] + UsAs[Ts(t) = To(D)] = UpAy[Tpr(t) — Tea ()] —
UeAe [Te - Ta] (62)

Balance de vapor

d(Te
pVeCp fit)

dTs
CMs dt(t) = s(t) AS - USAS [Ts(t) - Te(t)] (63)
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Cuv % =Wy v = UpAy|Toaey — Teaeo] (64)
Linealizando las ecuaciones:

p CpQF,T_F-l' p Cp@FTf,(t) - p CpQF,Te - P CpéFTe,(t) + UATS (v) —
UsAsTe oy — U,A,Tv2 () + UyA,Te2y — U.A.Tew + UA.Ta

d TS,(t) _
Ms dt

aT
Cmv %(t) =Wy Ay — UpAvToz(ty + UpAvTea oy

aTe’ () _
dt

pVeCp

s’(t) /15 - USASTS’(t) + UsAsTe'(t)

Aplicando transformada de laplace
pVeCpTe(s)S = pCprQf(s) + pCp@fo(s) - pCpTle(s) - pCprTe(s) + USASTS(S)
- USASTe(S) - UvAvTUZ(S) + U,,A,,Tez(s) - UeAeTe(S) + UeAeTa

Tew[pVeCpS + pCpQs + UsAg + U A,
=[0G Ty = p G Te] Qfts) + PCoQsTrs) + UsAsTsis) = UpAyTons)
+ UpAyTespy + UpA.T,
Siendo:
B = pC,Q; + UsAs + U A,
Tew) = wog U+ o ot g 150~ mert TV ~ mors 1020 ~rsey Ta (65)

pCyTr — pC,T,

KZ = B
o
K3 — p ZQf
USAS
Ke="%
U,A
Ks = UBU
UgAe
Ke="%"
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CMSTS(S)S = Ws(s) /15

TS(S)[CMSS+ USAs] =

K
Tsts) = T Vet
A
K., =
7 UgAg
. _ Ushs
87 UsAq
_ M,
37 1,4,
CMUTU(S)S = Wv(s) /1,,

Tv[CM,S + U,A,] =

K
T = 5 Woes +

2,
Ko =
° T U4,
UpA,
K
10 UvAv
CM,
0,4,

- UsAsTs(s) + UsAsTe(s)

Ws(s) /15 + UsAsTe(s)

Kg

ToseL LE®

- UvAvTv(s) + UvAvTeZ(s)

Wv(s) /117 + UvAvTeZ(s)

—_— Tez(s)

Reemplazando Tve) Y Ts(s) se tiene:

Te) =7 U+
K10
T4S+1 ez(s)]

mset ot

TeZ () — K6 Ta

T,5+1

125

o5 s
T25+1 T3S+1

‘L'3S+1

Te(s)] -

Ks
T25+1

|

Ko
T4S+1

(66)

(67)

Wy (s +



KgK4 _
Tes) [1 (T35+1)(T,5+1) ]

Ky Ky Ks Ko

T,5+1 Qftry * a1 T + (T25+1) (135+1) Ws(s) T (1,5+1) (T45+1)

A’5725+17’62(5) —K6725+1
(68)

Reorganizando y sustituyendo queda:
Tewy = GrQps) + GefTr(sy + GusWss) = GuoWy — GreaTer — G

Las definiciones de Gy, Gy, Gus, Gwy, Gte2 Y G:

K2
T25+1
Gf = 2K8K4—
(13S+1)(125+1)
_ Kz (T3S+1)
f - T3T252+ (T3+ T2 )5+ (1—K8K4,)
K5 K9
G _ (12S5+1) (T45+1)
WU T (135+1)(12S+1)— KgKa
(t3S+1)(12S5+1)
G = K5Ko((135+1))
wv T4T3T253+ (T3T2+ T4,T3+ T4T2)SZ(T4K8K4_+ T3 +T2)S—K8K4
K3
G = 7,5 +1
= 1 K8K4-
(73S +1)(1,5 + 1)
_ 3 (T3S+1)
Gry =

T3T252+ (T3+ T2 )S+ (1—K8K4_)

K4 K7
G _ (‘L’zS+1) (T3S+1)
w(s) — (x35+1)(125+1)- KgK4
(‘L’3S+1)(‘L'25+1)

K4Ky
T3T252+( T3+T2)S+1—K8K4

Gw(s) =
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WU(S)

-

KsK10
(T28+1)(T45+1)
7a
(69)
(70)
(71)
(72)



K5Kq10+ K5(‘L’4_S+ 1)
G _ (128+1)(t4S5+ 1)
Te2 = (13S+1)(tpS+1)—-KgKa

(r3S+1)(t2S5+1)
G = KsT4T3S?+ (13KsK10+ KsT3+ KsT4)S+Ks (73)
Te2 T4_T3T2$3+(T4_T3 +T4To +T3T2)Sz+(f4 +KgK,Ta+ T3 +T2)S+1—K8K4
Ke
T2S5+1
G=—2=

|- KeKa
(r35+1)(t2S+1)

_ K6(T3S+1)
- T3T2$2+ (T3+ T2 )5+ (1—K8K4) (74)

Control Feedback. Figura 10. Lazo cerrado control Feedback de la altura del

evaporador

— Sp
Hisy = H g KspGess)Gvais)Gores) — His)Grs)Gesis) Gvaes) Gors)
— Sp
Hs)[1 + Grs)Gess)Graes) Gors)) = HiayKspGea(s) Gras) Garcs)

Sp
H(s) Ksp GCS (s) GVZ(s)

(s) = Qf (s)
1+ H(S) GC(s) GV(s) Gw(s)

Ecuacion aracteristica = 1+ Gy5)Ge3s)Gras)Gorcs)

(0.551724138> K )<1628.3174> 2.8015 x 107
1.55+1 71 0.025 +1/10.000158517S + 1

. +( 0.002516815K,5 )
5.0555 x 10653 + 0.0302561 S2 + 0.0201685S + 1

5.0555 x 10753 + 0.0302561 52 + 0.0201685S + 1 + 0.002516815K,
S = (Ul KC3 = Kcu3 iz = _1

5.0555 x 107%(wi)3® + 0.0302561 (wi)? + 0.0201685(wi) + 1 + 0.002516815K 5
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—5.0555 X 1076i(w)3 — 0.0302561 (w)? + 0.0201685(wi) + 1 + 0.002516815K ;3
—5.0555 X 1076i(w)3 + 0.0201685(wi) = 0i (B.15)
—0.0302561 (w)? + 1 + 0.002516815K .5

Se halla w de la ecuacion (B.15), y la ecuacién

0
35.8379
—35.8379

Se halla Kcu

15042.67494

—397.3275
KcuS
15042.67494

Se escoge el valor de K,,,; = 15042.67494, para el cual w = 35.8379 para hallar los

valores de controlador PID
2XT 2XT

Tuz3 = =~ T 3cg37g = 0.175322
Proporcional
Kes = =22 = 7521.3374 (81)
Proporcional Integral
Kes = ~2 = 68375795 (82)
Tz = %3 = 0.14610197 (83)
Proporcional Integral Derivativo
Kes = =22 = 8848.6323 (84)
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Tu

73 = 22 = 0.08766118 (85)
Tpz = %3 =0.0219153 (86)
Control Feedback. Figura 11.Lazo cerrado control Feedback calandria evaporador
Te(s) = Qr()Grs) T Qrr9)Tr(s) T Ws(s)Gws(s) — Guwo)Wu(s) ~ GTez(s)Tez(sy — GTa
Te(s) = Qr(s)Grs) + Qrro)Tres) + KspT5) Gws(s) Geacs) Gots) ~ Has) Te(s) Gws(s) Geats) Gucs)
~ Guo)Wo(s) ~ GTezs)Tez(sy — Gy Ta
Te(s)[1 + Ha(s) Gws(s) Geats) Gocs)]
= Qr(5)Grs) + Qrro)Tres) + KspT( Gws(s) Geacs) Guts) ~ Guwois) Wo(s)
— GTezs)Tez () — Gy Ta

Q Q
F(s) GF(S) n TF(s)

Te(s) = TF(S)

1+ H3 (s) Gws(s) GC4(s) Gv(s) 1+ HS (s) Gws(s) GC4(S) Gv(s)

Ksp Gws(s) GC4(s) Gv(s) sp Gwv(s) w
1+ H3 (s) Gws(s) GC4(s) Gv(s) Q 1+ HS (s) Gws(s) GC4(S) Gv(s) v(s)
GTeZ(S) G(S)

— T
1+ Hs(s) Gws(s)GC4(5) GV(S) S

- T,
1+ HS (s) Gws(s) GC4(S) Gv(s) “

Ecuacion Caracteristica = 1+ 1 + Hz5)Gys(s5)Gea(s) Gus)

N (0.040816327> (0.30638156)( 0.492705301 )
0.00417S + 1/ '\ 0.025+1 /\0.000306352 + 0.3392876S + 0.0697168

- ( 0.00616146K,, )
2.55444 x 10-85* + 0.0023036S3 + 0.0085126 SZ + 0.340972S + 0.0697167

2.55444 x 1078S* + 0.0023036S53 + 0.0085126 S% + 0.340972S + 0.0697167
+ 0.00616146K,. =0



2.55444 x 108 (wi)* + 0.0023036(wi)? + 0.0085126 (wi)? + 0.340972wi + 0.0697167
+0.00616146K,,, = 0

2.55444 x 10-8w* — 0.0023036w3i — 0.0085126 w? + 0.340972wi + 0.0697167
+0.006161464K,,, = 0

2.55444 x 1078w* — 0.0085126 w? + +0.0697167 + 0.006161464K_,., = 0
—0.0023036w3i + 0.340972wi = 0i (B.16)

Se halla w de la ecuacion (B.16), y la ecuacion

0
w1y 11.8594
—11.8594

Se halla Kcu

—11.3149
K.,11182.9188
182.9188

Se escoge el valor de K,,,; = 182.9188, para el cual w = 11.8594 para hallar los valores

de controlador PID

2X7T_ 2XT

- - = 0.529806
twe = = T T 11.8594

Proporcional

Kes = =2 = 91.4594 (90)
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Proporcional Integral
Koy = "2 = 83.14481
T

Tig = _1; - 04‘4‘1505

1,

Proporcional Integral Derivativo

Kes =~ = 107.5993
T = %‘* = 0.264903

Tpa = %‘* = 0.0662257
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(91)
(92)

(93)
(94)
(95)



ANEXO C.

CATALOGOS DE EQUIPOS
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