ESCUELA SUPERIOR POLITECNICA DEL LITORAL

Facultad de Ingenieria en Electricidad y Computaciéon

“SINTONIA DE LAZOS DE CONTROL EN PROCESO ASU”

EXAMEN DE GRADO (COMPLEXIVO)

Previa a la obtencion del grado de:

INGENIERO EN ELECTRICIDAD ESPECIALIZACION

ELECTRONICA

CARLOS IVAN TORRES CORDOVA

GUAYAQUIL — ECUADOR

ANO: 2015



AGRADECIMIENTO

A todo el personal de profesores de la FIEC

por todas las ensefianzas impartidas.

Un agradecimiento especial al M.Sc. Miguel
Yapur, al Ph.D Douglas Plaza, y al Ph.D
Wilton Agila por el excelente soporte brindado

en el proceso de titulacion.

Un inmenso agradecimiento al M.Sc. Carlos
Valdivieso A. y al Mg. Alberto Larco por las
correcciones y aclaraciones que han servido

para mejorar el presente trabajo.



DEDICATORIA

A DIOS “Mientras mayor es el conocimiento

mas nos acerca a EI”.

A mis Padres: Sustento de vida y amor

espiritual.

A mi esposa: Mujer, compafiera y amiga por

siempre.

A mis hijos: Humilde orgullo mio.



TRIBUNAL DE SUSTENTACION

bty

, 7
M.Sc. Carlos Valdivieso A. Mg. AIberto/%go G.
PROFESOR DELEGADO PROFESOR DELEGADO

POR LA FIEC POR LA FIEC


https://v3.camscanner.com/user/download

DECLARACION EXPRESA

“La responsabilidad por los hechos, ideas y doctrinas expuestas en este Informe me
corresponde exclusivamente; y, el patrimonio intelectual de la misma, a la

ESCUELA SUPERIOR POLITECNICA DEL LITORAL"

(Reglamento de Graduacion de la ESPOL).

/QMLLM
. .
Carlos Ivan Torres Cérdova



https://v3.camscanner.com/user/download

vi

RESUMEN

El tema de este informe de trabajo profesional trata de la sintonia de lazos de
control en un proceso ASU. Este trabajo se lo realiz6 durante el primer arranque

(start-up) de dicha planta.

El proceso ASU, se utiliza para obtener oxigeno, nitrégeno y argén de alta pureza,
en estado liquido; para esto se utiliza columnas de destilacion fraccionada. Durante
las pruebas de desempefio realizadas en conjunto con el fabricante, durante el
primer arranque de la planta, se constaté que los lazos de control LICA 1, LICA 2 y
PICA 703 correspondientes a las columnas de destilacion C1, C2 y C-702,
respectivamente; estuvieron fuera de sintonia. Los controladores de dichos lazos
son controladores tipo PID implementados con la funcion FB41-C del simatic S7-
300, que sirve para controlar el proceso ASU en conjunto con el Scada Wincc, tanto
el PLC como el Scada y la mayor parte de la instrumentacién son del fabricante
Siemens. La razén por la que no habia control es porque sus parametros P, |y D
tenian cargados los valores iniciales de arranque de la funcion (default) es decir no

se habian sintonizado dichos controladores.

En el capitulo 1, se describe el procedimiento llevado acabo para sintonizar los
lazos LICA 1, LICA 2 y PICA 703: se obtiene la funcién de transferencia del
controlador de manera explicita gracias al diagrama del algoritmo de control PID
dado por Siemens y la funcién de transferencia del proceso especifico, misma que
se obtiene experimentalmente con la curva de reaccion (conocido también como

Bump Test) dicho test es grabado en el sistema de adquisicion de datos que es
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parte del Scada. Para poder analizar la curva de reaccion se disefié una pantalla, en
el HMI del SCADA de control de planta, especifica para esta tarea. Con los
parametros de la funcion de transferencia del proceso y conociendo el tipo de
algoritmo del controlador PID, se simula la respuesta en lazo cerrado con el
software “Advanced PID Loop Simulator’ desarrollado en excel por “Engineers-

Excel”. Asi se obtuvo los parametros PID de los lazos LICA 1, LICA 2y PICA 703.

En el capitulo 2, se muestran los resultados obtenidos, estos impactaron
positivamente en todos nuestros sistemas de gestion: En calidad porque evitamos
mermas o desperdicios, se ahorr6 en consumo energético e incluso en Salud
Ocupacional, el impacto fue positivo ya que el control fue menos demandante para
el operador de proceso. Todo esto llevo a ahorros econémicos para la empresa. La
supervision permanente de los lazos de control es una necesidad no solo por los
beneficios anotados sino también porque nos ayuda a detectar a tiempo
inconvenientes en valvulas, transmisores, etc. y asi es posible planificar

mantenimientos con antelacion.
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INTRODUCCION

En el aflo 2010 un grupo de inversionistas genero la idea de montar y operar una
planta ASU (Air Separation Unit) para rectificacion de aire por destilacién
fraccionada criogénica para comercializar oxigeno, nitrégeno y argon de alta pureza,
gases cuya produccion, en ese entonces, era deficitaria en el Pais. Para esto se
firm6é un contrato con el Estado Ecuatoriano, para aplicar el Codigo de la
Produccion. En el afio 2011 se contraté a la empresa que se encargaria de disefiar
y construir la planta ASU. A fines del afio 2013 y durante todo el afio 2014 se
arranco con el montaje, pre-comisionado, comisionado, puesta en marcha y Test de

desempenio de la planta de rectificacién del aire ASU.

Durante el pre-comisionado y comisionado se encontraron no-conformidades, de
diferentes indoles, que fueron solventadas sin dificultad. Sin embargo durante la
prueba de desempefio detectamos que en operacion los lazos de control LICA 1,
LICA 2 Y PICA 703 no trabajaban acorde a lo requerido por el proceso. Para
eliminar esta no-conformidad se acordd como accién correctiva la realizacion del
proyecto: “Sintonia de lazos de control en proceso ASU”. En el presente Informe

Técnico se describe dicho proyecto.

La destilacion, en general, es un método muy utilizado, para obtener productos
puros a partir de mezclas liquidas en la industria quimica y particularmente en la
industria petrolifera. Este proceso se basa en el principio de que en una mezcla
liquida en ebullicion, el componente que posee el punto de ebullicibn mas bajo, es el

mas volatil, esto es, se gasificara méas facilmente.
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Ahora de manera introductoria para el Capitulo 1, se dard una descripcién breve del

proceso ASU (Air Separation Unit). ElI proceso ASU, se fundamenta en la

licuefaccién del aire y la posterior destilacion criogénica fraccionada del aire liquido:

El aire es una mezcla de gases diferentes. Los tres mas importante son:

Nitrégeno 78% (volumen) el simbolo Quimico: N2

Oxigeno 21% (volumen) el simbolo Quimico: O2

Argén 1% (volumen) el simbolo Quimico: Ar
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Principales etapas de produccién del proceso ASU:

1 Compresor de aire con filtro: El aire libre de polvo se comprime a una presién de
alrededor de 10 bar, esta es la fuerza de impulso para que el aire ingrese al

proceso.

2 Purificacion del aire: Se utiliza una unidad de refrigeracibn que baja la
temperatura entre 3°C y 10°C, con el fin de eliminar agua por condensacion. Luego
tenemos tamices moleculares (12 X) para retener el resto de vapor de agua, el
diéxido de carbono y otros contaminantes como hidrocarburos. Después de esta
etapa el aire estd completamente seco y limpio. Cualquier particula de polvo o
residuo de humedad se congelaria en el proceso y puede causar una parada

imprevista de planta.

3 Enfriamiento del aire: En el intercambiador principal de calor el aire es enfriado
hasta cerca del punto de condensacion por medio de los gases frios que provienen
de la columna de destilacion y del aire expandido en la turbina de expansion.
Adicionalmente tenemos una unidad de frio-frio, que baja la temperatura de -20°C a

-30°C aproximadamente.

4 Produccién de frio: La produccién mayoritaria de frio la tenemos en la turbina de
expansion, aqui un flujo de aproximadamente 14000 Nm3/h es enfriado de -120 °C
a -188°C aproximadamente. El flujo que alimenta a la turbina esta alimentado por un
compresor que se lo conoce como reciclo, ya que el mantiene en recirculacion los
14000 Nm3/h, es decir este aire solo es un medio para transmitir frio que genera la

turbina de expansion.
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5. Agua de enfriamiento: se utiliza agua de enfriamiento para los compresores y
otras maquinas que requieren enfriar sus motores y el calor generado luego de la
compresion. El agua de enfriamiento recircula no se la elimina y para enfriarla se

utilizan torres de enfriamiento y una piscina en ciclo abierto.

6. Separacion del aire: El aire liquido se separa en oxigeno, argén y nitrégeno
(LOX, LAR y LIN) dentro de las columnas de destilacién fraccionada. El proceso de
destilacion fraccionada involucra tanto intercambio de masa como de temperatura.
Dentro de la columna de destilacion el gas mas frio que es el nitrégeno (-196°C)
asciende mientras que el oxigeno que es mas caliente (-183°C) queda en la parte
liguida bajando al condensador-hervidor (reboiler). El nitrégeno se licta gracias a la
diferencia de presiones existentes entre el oxigeno que esta en la columna superior

(C2) y la columna inferior (C1).

Si bien es cierto que la materia prima, el aire, no tiene costo para este proceso, la
energia necesaria para licuar el aire es alta alrededor 1,6 Kwh por cada m3 de
produccién. Por esta razén todos los equipos que operan a temperatura criogénica
(menor de -70°C) estan en una estructura metalica denominada “caja fria”, con un
aislante de baja densidad conocido como perlita y que proviene de rocas volcanicas.

Un P&ID sencillo del proceso de ASU, se muestra a continuacion:
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FIGURA : P&ID simplificado de proceso ASU.

Definicion de siglas utilizadas:

ASU, siglas de Unidad de Separacion del Aire, proceso de destilacién fraccionada
criogénico, mediante el cual se consigue separar los componentes principales del

aire, esto es, oxigeno, nitrégeno y argon.

LOX, siglas de oxigeno liquido.

LIN, siglas de nitrégeno liquido.

GOX, siglas de oxigeno gaseoso.

GAN, siglas de nitr6geno gaseoso.
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GAR, siglas de argén gaseoso.

Max. LOX, modo de produccién de proceso ASU en el cual se maximiza la

produccion de oxigeno liquido.

Max. LIN, modo de produccion de proceso ASU en el cual se maximiza la

produccién de nitrégeno liquido.

Scada, Supervision, control y adquisicion de datos, es un sistema (software) que

permite supervisar y controlar procesos industriales a distancia.

HMI, Interfaz de usuario o interfaz humano maquina (Human Machine Interface).

PID, Proporcional, Integral, Derivativo. Es un tipo de controlador por realimentacion,

es uno de los mas utilizados a nivel industrial.

P&ID, Diagrama de tuberias e instrumentos.



CAPITULO 1

1. SOLUCION IMPLEMENTADA PARA SINTONIZAR LAZOS DE

CONTROL DE PROCESO ASU.

Se entiende por sintonia al método por el cual seleccionamos los parametros de un
controlador, que satisfaga lo requerido por el proceso. Los controladores que se
debieron sintonizar, objeto de este informe técnico, son LICA 1, LICA 2y PICA 3, los
tres son tipo PID, implementados con el Simatic S7-300 gracias a su funcién FB41

CONT-C.

Se comenzod investigando que recursos y datos se necesitarian para obtener lazos
de control sintonizados para un desempefio optimo del proceso. Para esto
comenzaremos con la descripcion del diagrama de bloques basico de un lazo de

control automatico implementado en esta planta de produccion. Ver figura 1.1
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Figura 1.1: Diagrama basico de un lazo de control en lazo cerrado.

1.1 Identificacion de Lazos de control LICA 1, LICA 2y PICA 3

Del diagrama de la figura 1.1, se deduce que se necesita conocer para cada lazo de
control el detalle de los puntos de consigha a utilizar de acuerdo con el proceso
especifico que es controlado por dichos lazos; se necesita conocer también el tipo
de lazo de control PID implementado con el S7-300 y por ultimo se necesita
identificar las caracteristicas de cada uno de los procesos: LICA 1, LICA 2 y PICA 3;
esto con el fin de sintonizar los parametros del controlador PID con la caracteristica
de cada proceso especifico. Identificar el proceso o modelarlo es una forma de
predecir como el proceso respondera bajo ciertas condiciones, de ahi su

importancia.

En la siguiente figura 1.2, se observa el lazo LICA 1, constituido por el transmisor de
presion diferencial que mide el nivel de liquido enriquecido en la columna Cl1 y la

valvula LCV 1A, que se encarga de llevar el liquido enriquecido a la columna C2.
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Figura 1.2: P&ID indicando lazo de control LICA 1.

En la Figura 1.3 tenemos al lazo LICA 2, constituido por un transmisor de presién
diferencial, utilizado para medir el nivel de oxigeno liquido en la columna C 2 y la

valvula LCV 2 que conduce el oxigeno liquido al tanque de almacenamiento.



Figura 1.3: P&ID indicando Lazo de control LICA 2

En la figura 1.4, se observa el lazo PICA 3, constituido por el transmisor de presiéon
gue mide la presién de la columna de argdén puro y ventea a la atmésfera el
nitrdgeno residual para mantener la presién en dicha columna. Estrictamente
hablando aqui tenemos un control multivariable, ya que la presion depende del flujo
de entrada a la columna pero también del nivel de LIN en el condensador de dicha
columna y de la cantidad de gasificacion en el reboiler. Sin embargo de eso el flujo
de entrada es el que mas aporta a subir la presion. Por esta razon los fabricantes de
plantas ASU, desacoplan el control de nivel de LIN en el condensador y la
vaporizacion del reboiler. La operacién tanto del nivel de LIN como la vaporizacion

del reboiler se lo realiza de forma manual.



Figura 1.4: P&ID de lazo de control PICA 3

En la figura 1.5, se muestra, el esquema de PLC S7-300 con su control hacia el
proceso, este diagrama es igual para los tres lazos LICA 1, LICA 2 y PICA 3 ; por
ejemplo para controlar la presién en una columna de destilacion de argén puro,
Figura 1.4, El transmisor capta la sefial controlada de presién de la columna y la
transforma en una sefial electrénica que la puede procesar el controlador [1]. El
controlador es una funcién programable del PLC y realiza dos funciones esenciales,
la primera de comparar la variable medida con la sefial de consigna (set point) para
determinar el error y luego la segunda funcién es estabilizar el funcionamiento

dinamico del lazo [1].
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Figura 1.5: Controlador implementado con la funcion FB 41 CONT_C.

1.2 Métodos de Sintonia.

Con los lazos LICA 1, LICA 2 y PICA 3, plenamente identificados escogeremos un

método para su sintonia [1], [2]:

Los controladores PID son los més ampliamente utilizados en la industria, hay un sin
namero de literatura técnica sobre métodos de sintonia, entre los métodos empiricos

0 heuristicos mas conocidos tenemos [6]:

Ziegler y Nichols: Los autores plantean un criterio empirico de desempefio, el cual
supone un comportamiento dinamico con razén de decaimiento de un cuarto entre
dos oscilaciones sucesivas de la respuesta. Estos métodos fueron disefiados para

procesos de primer orden con retardo. EIl método de respuesta a un escalén es



aplicable a procesos estables en lazo abierto, mientras el método de la ganancia

Ultima es para procesos inestables en lazo abierto.

Mapas de sintonia: Debido a que los métodos de Ziegler y Nichols son heuristicos,
se hace necesario realizar sintonia manual sobre el proceso para obtener el
desempefo deseado. Por este motivo se han construido los mapas de sintonia, que
sirven como guia en la sintonia manual y proporcionan cierta intuicion sobre la
influencia que tienen los cambios de los parametros del controlador en el

comportamiento del lazo cerrado.

Método de Chien, Hrones y Reswick: EI método de Chien, Hrones y Reswick es una
modificacion del método de Ziegler y Nichols. Estos autores proponen usar como
criterio de disefio una respuesta mas rapida con un sobreimpulso del 20%, y
consideran que la sintonia ante cambios en el punto de ajuste y para el rechazo de

perturbaciones debe ser diferente.

Si determinamos las funciones de transferencia del controlador y del proceso
podemos realizar la determinacién de los pardmetros PID por método analitico, con

soporte del programa desarrollado en excel.

Para esto se deben modelar tanto el controlador como el proceso, a continuacién

analizamos el modelamiento.



1.3 Modelamiento:
El algoritmo del controlador PID implementado con el PLC simatic S7-300, esta
dado en la Funcién de Bloques FB41 y se basa en la ecuacion ideal para control

PID, representado en el siguiente esquema de la figura 1.6 [4].
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Figura 1.6 [4]: Diagrama de bloques del regulador CONT_C incluido en el

bloque de funcion FB41.



De la figura 1.6, de la funcion FB41 CONT_C, obtenemos que la respuesta del
controlador es: LMN(t)=GAIN .[ER + 1/TI . | ER. dt + TD . d(ER)/dt] y esta es la
ecuacion ideal del algoritmo de control. Es importante tener presente el algoritmo
gue utiliza el controlador porque luego el simulador para la funcion de transferencia

en lazo cerrado, que se utilice debe poder trabajar con este tipo de algoritmo.

Una vez determinado el tipo de algoritmo PID del controlador implementado con

PLC S7-300, se procede a trabajar encontrando el modelo del proceso:

Los procesos de control de flujo, de control de presién, de control de temperatura y
de control de nivel, utilizados en el proceso de destilacion fraccionada criogénico,
asi como en gran parte de los procesos quimicos-industriales puede ser simulado

por una de las dos grandes clasificaciones de modelos [5]:

1) Modelaje de proceso de primer orden con tiempo muerto. (first order process
with dead time .- FOPDT)
2) Modelaje por integracion de procesos con tiempo muerto (integrating
processes with dead time).
La mayor parte de los procesos de control de nivel y presion se clasifican modelo de
integracion de procesos.
Mientras que los procesos de control de temperatura y flujo se clasifican como

modelo FOPDT.

Un proceso modelado por FOPDT se caracteriza por 3 parametros:
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» Ganancia del Proceso (Process Gain) - esto es la relacion del cambio en
la variable de proceso a la relacién del cambio en la variable manipulada.

» Constante de tiempo (Time constant) - que mide la velocidad de
respuesta del proceso.

» Tiempo muerto (Dead Time) - tiempo entre el movimiento de la variable
manipulada y comienzo de la respuesta del proceso.

» Su curva caracteristica es la mostrada en la figura 1.7

Los parametros para un proceso de integracion son en cambio dos:

» Retraso (Delay) = Tiempo para que la variable de proceso PV comience
a actuar después que ha actuado la variable manipulada MV.
» Pendiente (Slope)= Cambio en PV/Cambio en MV por minuto.

» Su curva caracteristica es la mostrada en la figura 1.8

Una de las formas mas utilizadas a nivel industrial para la obtencién de parametros
en ambos tipos de modelos es haciendo una prueba de paso de escal6n; a esta
prueba se la conoce también como curva de reaccién (Bump test). Para ello, se
debe esperar a que el proceso sea estable y luego se mueve un paso la variable
manipulada (MV). La variable de proceso (PV) se movera y a partir de esa

respuesta obtenemos los parametros. Todo esto con lazo abierto.

Para realizar esta prueba nos ayudamos con el HMI de nuestro Scada Wincc. El
Scada sirve basicamente para controlar el proceso remotamente. Pero como
también es una herramienta de adquisicién de datos, se programd una pantalla con
la variable manipulada, la variable de proceso y el set point. Para realizar la prueba

colocamos el control de lazo en manual y variamos directamente la variable
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controlada un 5%. Esto significa por ejemplo en lazo PICA 703 que abrimos de su
posicion estable la valvula PCV 703 un 5% y anotamos la respuesta los pardmetros
de respuesta del proceso. De igual forma procedemos para todos los lazos. Las
lecturas en el Winncc son faciles ya que este graba la reaccion del proceso y hay

una “regla” electrénica para realizar la medicién.

5900 0000  Of00 0200 0300 0400 0500 0600  O700 0800 0900  10:00

Figura 1.7: Prueba de reaccion para obtener parametro en modelo FOPDT
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Figura 1.8: Prueba de reaccion para obtener parametro en modelo de

Integracion.
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A continuacion se muestran las pantallas donde creamos las variables a medir en

cada lazo de control para ayudarnos en la modelacion de procesos.
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Figura 1.9:Pantalla de columna de destilacién fraccionada principal, columna

Cly C2. Antes de incluir botones para pantallas para ayudar en modelacion de

procesos.
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Figura 1.10: Columnas de destilacién fraccionada de argén sin la creaciéon de
pantallas para ayuda de modelacion de proceso

Tuning LICA-2
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Figura 1.11:Pantalla de columna de destilacién fraccionada principal, columna

Cly C2. Luego de incluir botones para pantallas para ayudar en modelacién

de procesos
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0
/\
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>}
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257.1 mbar|

k

[ PDK702 | ———r
18.6 mbar] - i
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B

L

LICA-704 |

AIA-701 | y
146 %

Exit WINCC

Figura 1.12: Columnas de destilacion fraccionada de argén luego de la

creacion de pantallas para ayuda de modelacion de proceso.

Finalmente debemos buscar un simulador de control en lazo cerrado basados en las

siguientes criterios:

1) Los lazos de control en nuestro proceso ASU, en su mayor parte se modelan
con proceso de integracion y unos cuantos por FOPDT.
2) El algoritmo de nuestro controlador (FB 41 CONT_C) utiliza la ecuacion ideal

para control PID.



16

3) Estamos en un &rea técnica-industrial donde el software mas utilizado es la

hoja de célculo de excel.

Bajo esas caracteristicas se utilizd el simulador

“Advanced PID Loop Simulator”

aplicacion desarrollada en excel por “Engineers-Excel” y lo utilizamos para nuestras

pruebas de simulacion. Esta aplicacion es desarrollada basada en el método SIMC,

del Prof. Skogestad, este método heuristico es un método mejorado del clasico

Ziegler and Nichols y del IMC PID de Rivera (Ver anexo). En el Capitulo 2 se

muestran los resultados obtenidos, para los lazos LICA 1, LICA 2 y PICA 3. Este

simulador trabaja con el modelo ideal del controlador FB41 CONT_C. En la figura

1.13, se muestra la hoja de simulacion.
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PV Max_| 100/0P Max_| 100} Integral time (sec) 0.08| 0 set Point Change

Process Type INTEGRATING Derivative time (sec) 0|on Error 0 Plot Time
Slope (APV/AOP/min) 1 Derivative Filter time (sec) 0 0 20 mins
Delay (sec) 10) Make entries in blue cells 3, | Engineers-Excel.com
Grey cells have drop down choices e

Figura 1.13: Simulador de respuesta proceso y controlador de Engineers-

Excel.
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CAPITULO 2

2 RESULTADOS OBTENIDOS EN SINTONIA DE LAZOS DE

CONTROL.

En el presente capitulo se muestra los resultados obtenidos para los lazos LICA 1,

LICA 2y PICA 703.

Resumiendo en el capitulo anterior se ha logrado:

1) Determinar que el algoritmo del controlador FB41 CONT_C del PLC simatic S7-
300 de Siemens esta basado en la ecuacion ideal de control PID.
2) Crear pantallas para adquisicion de datos en el Scada WinCC de Siemens y con

ellas se realizara la adquisiciéon de datos para determinar, por medio de la curva
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de reaccion, los parametros dindmicos del proceso y con ellos poder modelar el
proceso.

3) Seleccionar el simulador de lazo cerrado a utilizar.

Ahora utilizaremos estas herramientas y obtendremos los parametros del

controlador PID.

Comenzamos obteniendo los parametros dinamicos del proceso. Al momento de
realizar esta prueba la planta estd en modo de produccion max. LIN, modo en que
se obtiene un mayor rata hora de produccion de LIN. Para el lazo LICA 2, que
controla el nivel del condensador/hervidor de la columna de baja presion C 2,
conseguimos adquirir los datos de respuesta dinamica de este proceso con ayuda

de la pantalla creada para este fin. Ver figura 2.1.

Los datos obtenidos los tabulamos a excel para poder analizarlos de mejor forma, a
partir de esta tabulacion obtenemos los parametros dinamicos del proceso. Ver
figura 2.2. Se obtuvo para el proceso del lazo LICA 2, un tiempo de retraso de 35 sy

un (APV.-AOP ~min)=- 0.67.

Una vez que obtuvimos los parametros dindmicos y aplicando el método heuristico
SIMC, del Prof. Skogestad, el cual es un método mejorado del clasico Ziegler and
Nichols y del IMC PID de Rivera (Ver anexo); obtenemos los parametros PID, con el
simulador de lazo cerrado. Se obtiene para lazo LICA 2 un P=-0.5, [=+8.0, D=0.

Ver figura 2.3.

De manera similar procedemos para los dos lazos restantes. Para lazo PICA-703,

gue controla la presién en la columna de argon puro C-703, se obtuvo un tiempo de
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retraso de 45 s. y un (APV.-AOP min)=- 0.158. Ver figura 2.5. Los parametros PID

para el controlador PICA-703 fueron P=-1.4, 1=+2.0, D=0. Ver figura 2.6.

Luego procedemos de la misma manera para lazo LICA-1, que controla el nivel de
liguido enriquecido en oxigeno en la columna de alta presion C 1; se obtuvo los
siguientes pardmetros dinamicos del proceso: un tiempo de retraso de 20 s. y un
(APV~AOP .~min)=- 8.15. Ver figura 2.7. Los parametros PID hallados para el

controlador LICA-1 fueron P=-0.05, |=+2.0 , D=0. Ver figura 2.8.
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Figura 2.1: Lazo LICA-2: Analisis dinamico del proceso utilizando pantalla para

adquisicion de datos en wincc.
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Figura 2.2: Lazo LICA-2: Célculo de parametros dindmicos del proceso.
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PID LOOP SIMULATOR
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Figura 2.3: Lazo LICA-2: Simulacidon para encontrar parametros PID, utilizando

simulador “Advanced PID Loop Simulator” desarrollado en excel por

“Enginee

rs-Excel”.
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ANALISIS DINAMICO DE PLANTA O PROCESO PARA PICA -703
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Figura 2.5: Lazo PICA-703: Célculo de parametros dinamicos del proceso.
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Figura 2.6: Lazo PICA-703: Simulacién para encontrar parametros PID,

utilizando simulador “Advanced PID Loop Simulator” desarrollado en Excel

por

“Engineers-Excel”.
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PID LOOP SIMULATOR
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Figura 2.8: Lazo LICA-1: Simulacion para encontrar parametros PID, utilizando

simulador “Advanced PID Loop Simulator”’ desarrollado en Excel por

“Engineers-Excel”.
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IDENTIFICACION OBJETIVO O DEPENDENCIA | MPORTANCIA | PARAVETROS
DE LAZO UBICACION FUNCION EN DE OTRO LAZO PRODUCTOS
DE CONTROL EL PROCESO DE CONTROL
FINALES
Columna Lleva aire liquido Ninguna Alta P=-0.05
principal enriquecido en 1=+2
desde parte oxigeno a la
LICA1 inferior de columna C2
columna C1
Columna Llevar oxigeno Ninguna Alta P=-0.5
principal a la liquido desde 1=+8
salida del columna C2 a
LICA 2 reboiler en tanque de
columna C2 almacenamiento;
(Ver figura controlando nivel
1.3) en columna C2
PICA 703 Columna de Control de presion Levemente de Alta pP=-14
argén C-702 en columna C-702 FICA-701 1=+2
(Ver figura LICA-704
1.4)
TABLA 2.1 : Pardmetros PID para lazos de control LICAL, LICA 2, PICA 703.
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CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

Conclusiones

1. La solucion de este problema involucré realizar la medicién del
comportamiento dindmico del proceso. Esto se realiza cuando no se cuenta con el
modelo matematico del proceso en forma explicita (en el caso del controlador, si
contamos con el modelo en forma explicita). Se lo debe realizar solo cuando las
condiciones de proceso lo permitan y en acompafiamiento de personas que

dominen el proceso.
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2. El proceso de sintonia de lazos de control consigue optimizar los procesos,
teniendo menos desperdicios y mejora en el consumo energético, dando esto un

impacto positivo al medio ambiente.

3. Algo importante para la salud ocupacional es que se logra disminuir el nivel

de estrés en los técnicos que operan el proceso de produccion.

Recomendaciones

Se recomienda crear un plan de vigilancia continuo del desempefio de los lazos de
control en la planta ASU.
El numeral anterior también ayudara a detectar fallas en valvulas y otros equipos

que constituyen los lazos, ayudando a con la planificacién del mantenimiento.

Existen en el mercado varios programas de supervision de lazos de control que
funcionan utilizando las bondades de los sistemas Scadas. Se recomienda apoyarse
con este tipo de herramientas. De esta forma se puede corregir rapidamente los PID
cuando las condiciones de proceso varian debido a cambios de modos de
produccion. Analizar la posibilidad que un software de este tipo sea desarrollado en

la FIEC-ESPOL.
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Abstract

The aim of this paper is to present analytic rules for PID controller tuning that are simple and still result in good closed-loop behavior.
The starting point has been the IMC-PID tuning rules that have achieved widespread industrial acceptance. The rule for the integral
term has been modified to improve disturbance rejection for integrating processes. Furthermore, rather than deriving separate rules for
each transfer function model, there is a just a single tuning rule for a first-order or second-order time delay model. Simple analytic rules
for model reduction are presented to obtain a model in this form, including the “half rule” for obtaining the effective time delay.

) 2002 Elsevier Science Ltd. All rights reserved.
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1. Introduction

Although the proportional-integral-derivative (PID)
controller has only three parameters, it is not easy,
without a systematic procedure, to find good values
(settings) for them. In fact, a visit to a process plant will
usually show that a large number of the PID controllers
are poorly tuned. The tuning rules presented in this
paper have developed mainly as a result of teaching this
material, where there are several objectives:

1. The tuning rules should be well motivated, and
preferably model-based and analytically derived.

2. They should be simple and easy to memorize.

3. They should work well on a wide range of
Processes.

In this paper a simple two-step procedure that satisfies
these objectives is presented:

Step 1. Obtain a first- or second-order plus delay
model. The effective delay in this model may be
obtained using the proposed half-rule.

* Originally presented at the AICKE Annual meeting, Reno, NV,
USA, Nov. 2001.
* Tel: +47-7339-4154; fax: +47-7359-4080.
E-mail address: skoge chemeng. ninw.no
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Step 2. Derive model-based controller settings. PI-set-
tings result if we start from a first-order model, whereas
PID-settings result from a second-order model.

There has been previous work along these lines,
including the classical paper by Ziegler amd Nichols [1],
the IMC PID-tuning paper by Rivera et al. [2], and the
closely related direct synthesis tuning rules in the book
by Smith and Corripio [3]. The Ziegler—Nichols settings
result in a very good disturbance response for integrat-
ing processes, but are otherwise known to result in
rather aggressive settings [4,5], and also give poor per-
formance for processes with a dominant delay. On the
other hand, the analytically derived IMC-settings in [2]
are known to result in a poor disturbance response for
integrating processes (e.g., [6,7]), but are robust and
generally give very good responses for setpoint changes.
The single tuning rule presented in this paper works well
for both integrating and pure time delay processes, and
for both setpoints and load disturbances.

1.1. Notation

The notation is summarized in Fig. 1. where u is the
manipulated input (controller output), d the dis-
turbance, y the controlled output, and y, the setpoint
(reference) for the controlled output. g(s) = %ﬁ denotes
the process transfer function and e(s) is the feedback
part of the controller. The A used to indicate deviation

0959-1524/03/§ - see front matter © 2002 Elsevier Science Ltd. All rights reserved.

PIL: 80959-1524(02)00062-8
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that the PID rules with derivative action are then much
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form) PIDcontroller are easily ohtamed using (36).
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which is eat when ty»00 or 1/ty-»0. In this Guse we
need to obtain the value for the

o Slope, ¥%k/n

The problem of ohteining the effective delay @ fas well
as the ather mode]l parameters) Gin be set up asa para
meter estimation problem, for eample, by making a
least squares approximation of the openhop step
respanse. However, our goal & to use the relting
effective delay to obtain controller settings, so 2 better
approech would be to find the approximation which for
a given tuning method results m the hest chosed-dboap
respanse fhere “hest’ could, for example, bye to mini-
mize the integrated ahsolute error (IAE) witha specifiad
vahe for the semsitivity peak, M,]. However, our main
objective & not “optimality”” but “‘smphcity”, so we
propose & much simpler approach as outhined next.

2 1. Approxmation of effectve deday uswg the half rule

We first consider the control rdevant approximation
of the fast dymamic modes (hghfrequency plant
dynamics) by use of an effective dday. To derive thee
approximations, consder the following two  fist
order Taylor approximatins of 2 time delay tramsfer
function:
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From (6) we se that an “inverse response time con-
stant™ T§™ (negative numerator time constant) may he
approximated asa time deay:
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it follows that the effective delay # can he taken as the
sum of the original delay A, and the contnbution from

the various a pproximated terms. In addition, for digital
implmentation with sampling period &, the contnbu
tion to the effective deley & approxmately &2 (which &
the average tme it t2kes for the controller to respond 10
a change)

In terms of control, the byg-approxmation (8) is con-
servative, since the effect of 2 delay on control perfor.
mance is worse than that of 2 kg of equal magmtude
(e2. [8]). In particular, this applies when approximating
the largest of the neglected lags. Thus, to he less con
servative it is recommended to wse the simple half ruke:

¢ Hall mle the largest neglected (denommator)
time constant (L) ¥ distributed evenly 1o the
effective delay and the smallest retained time
constant.

In summary, let the origmal modd he i the form
-To' +1
ct )

Y
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where the lags rp are andered acoording to thar magni
tude, and 7" » 0 denote the inverse response (negative
numerator) time constants. Then, according to the half
ruke, 0 obtain 2 firstorder model /(5 + 1), we use

h
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(19)
and, to ohtain a second-arder madel (4), we use

o
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where h s the sampling period (for ases with digital
mplementation).

The main hasis for the empincal halfrule % to maine
tam the robustness of the proposad Pl and PID-tuning
rules, as & justified by the examples later.
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