CONTROL MULTIVARIABLE DE UN PROCESO DE
MEZCLADO EN PLANTAS NIQUELIFERAS

DANIEL GUZMAN

Facultad de Ingenieria Eléctrica. Instituto Superior Minerometaliirgico de Moa. Holguin, Cuba

MIGUEL RODRIGUEZ

Facultad de Ingenieria Eléctrica. Universidad Central “Marta Abreu” de Las Villas.
Santa Clara, Cuba

ROGER MISA

.
Facultad de Ingenieria Eléctrica. Instituto Superior Politécnico “José Antonio Echevarria”.Habana, Cuba.

CLAUDIO GARCIA

Departamento de Ingenieria Electronica, Laboratorio de Automatizacién y Control.
Escuela Politécnica de la Universidad de Sao Paulo, Brasil.

ANGEL COLUMBIE

Facultad de Ingenieria Eléctrica. Instituto Superior Minerometaliirgico de Moa.
Holguin, Cuba.

\

ORLYS TORRES

Facultad de Ingenieria Eléctrica. Instituto Superior Minerometaliirgico de Moa.
Holguin, Cuba.

Recibido para revisar 12 de Diciembre de 2001, aceptado 24 de Marzo de 2002, versién final 8 de Mayo de 2002.

RESUMEN: El trabajo muestra el resultado obtenido por los autores en el estudio, simulacién y
control del proceso de lixiviacién en la Industria del Niquel. Se rcaliza un estudio de su
comportamiento en lazo abierto, para seleccionar los tipos de controladores a ser implementados. Se
selecciona primeramente una técnica de control cldsica basada en el Controlador PID Multilazo y se
compara con una técnica de control avanzada, representada por el Controlador Multivariable con
Desacoplamiento a partir del Arreglo Inverso de Nyquist. Los resultados finales son mostrados en
graficos y curvas de respuestas, simulados con Matlab, lo que permite determinar el mejor desempefio.

PALABRAS CLAVES: Modelado, Mezclado, Enfriadores de Licor, Proceso Lixiviacién, Control de
Procesos.

ABSTRACT: The work shows the results obtained by the authors in the study, simulation and control
of a leaching process in the Nickel Industry. A study of the open loop behavior is carried out in order
to select the types of controllers to be implemented. A classical control technique based on a Multiloop
PID Controller is selected firstiy and it is compared with an advanced control technique constituted by
a Multivariable Controller with Decoupling through Inverse Nyquist Array (INA). The final results are
shown in graphics obtained using Matlab, that allow to determine the best behavior..
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i

_®KIT0. BE BIBLIOTECA
FIMLIQIARK “RER* GOMEN

B R PR AR 1T T T,
— S M e




56 Guzman et al.

1 INTRODUCCION

Para utilizar técnicas de control con
desacoplamiento en sistemas industriales es
necesario inicialmente realizar un modelado
dindmico de los objetos a regular (Guzmdn,
1999). En este caso el objetivo de] trabajo
consiste en aplicar un procedimiento de control
cldsico y uno de avanzada al procegq que tiene
lugar en el tanque de contacto y los enfriadores
de licor, presentes en la lixiviacién carbonato-
amoniacal de los minerales de niquel en la
empresa mionerometalirgica de Moa, Holguin,
Cuba; teniendo en cuenta lo recomendado por
Nobile, 1997, 'y Seborg ¢ al, 1989.
Actualmente, en la planta en Cuestidon no existe
un sistema de control a lazo cerrgdq para este
proceso, realizandose el trabajo solamente a
partir de un sistema SUpervisor instajado que
solamente registra y muestra en pantajla el valor
de los pardmetros de las variables de mayor
importancia. De ahi que este trabajo revista gran
importancia dado que, en Ia actualidad, esta
industria representa el tercer renglén en la
economia del pafs.

2 DESCRIPCION DEL PROCESO

El proceso se muestra esquematicamente en la
Figura 1. Al sistema de enfriadoreg llega el flujo
de licor y el de agua a contracorriente F] Jicor a
més baja temperatura se pasy g tanque
mezclador para unirse con el minera] reducido,
proveniente de los enfriadores rotatorios (no
indicados), en una proporcion de ge
licor por una de sélido. A la saliqa
debido a exigencias metalirgicy,
ocurrencia 6ptima de las reacciopeg quimicas en
la siguiente etapa de los I€actores, es necesario
controlar la densidad de la Pulpa que se forma
la temperatura y el nivel. En egtq planta formadé
por el Tanque de Contacto y Jog Enfriadores de
Licor, existen tres variables de entrada y tres de
salida, mds seis de Perturbacion, tres en los
Enfriadores y tres en el Tanque, tal como se
muestra en el esquema estructyry) de la Figura
2. Se han considerado comg variblss de

entrada o manipuladas el flujo de Jicor fresco
Qe el flujo de pulpa en la saligy del Tanque de

is partes de
del tanque,
S para la

Contacto Q; y el flujo de agua de enfnanpirllto
en los Enfriadores de Licor Quge- Las Varables
de salida o controladas son la densidad de la
pulpa p,,, la temperatura de 1a pulpa Tp_s y el
nivel del Tanque de Contacto H,. Las variables
de perturbacién en los Enfriadores de Licor son
la temperatura del agua de enfriamiento 7., la
temperatura del licor de entrada 7, y la
densidad del licor o, y en el tanque son el flujo
de mineral Q,., su temperatura T,., y la
densidad de mineral p,,.

Mineral

Salida Tangque de
comtacio

Figura 1. Tanque de contacto y enfriadores de

licor.
> H
Qgt
P T
Q\ p’l
"~ ENFRIADORES TANQUE

Figura 2. Variables de entrada, salida y
Perturbaciones en el tanque de contacto mas
enfriadores de licor.

3

El modelo matemaético obtenido (Guzmadn,

1999) para este proceso, resumidamente esti
dado por;

Balance de masa de la parte sélida de la
mezcla:

dp, (1) |
il CRELN VS VA ES VRS ¥ SO

donde,

dHy(t)

[_Axl(')zple+AX1(’)2P'"3+AX1(UPZE] 4 (2)
i

AH (1 20me(1)~20m1(1)+ e

{
M3=\0me~p,
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My, [Qle(')plexll(') Q;(p (r)x,(t)]

- (3)
'e’ AH (ORP ¥ (0-2p xl(t)+ple]

En estas expresiones A representa el drea de
la secci6n uniforme del tanque mezclador, X; y
X son las fracciones por volumen de sélidos y
liquido respectivamente en la mezcla, X;,
representa la fraccién de sélidos en el licor y ¢ el
tiempo.

Balance global de masa:

dH (1)
dt

=Msa‘+M5b+M6+M7 (4)
donde,

os(t {P mele(’ ?- 2x(¢t ? PmePle +2x|(1 )p,,,ePIe]
Ms, = (5)
Apmen(t)-pren(1)+ pi P

Qs(’ {p]ele(' )2 - le(‘ )2 P[ez + p[ez]

A[pmexl( 1)=prexi(1)+ ple]z

(6)

Msp =

Ond! {pmez —2x (1 )Pmez ~2PmePle +2PmePlexi(t )]
Apmen(1)-Pre(1)+ p1eP

)

Mg =

Q,e(r)[ Ple -"n(f)"'xl 1{OPmdre = 20 mdy, + 201, 50 - v,,] (8)
A i - P+,

M;=

Balance de energia en €l tanque:

T (1)
dt

=Mg+Mg ©)
donde:

Gudth- B pmTind 1V Pnppdt)

At amdnrad 10

_ Q1) Pyl )+ A )

11
AH(t Jeppl\=Ple + Pme l(t)"'ple] b

donde; cpm Cpp, Cp representan los calores
especificos del mineral a la entrada, del producto
a la salida y del licor a la entrada
respectivamente.

También fue necesario realizar el modelado
matemadtico del sistema de enfriadores de licor
(Figura 1), formado en este caso por una bateria
de seis enfriadores en cascada. Se establecen los
balances de energia en el lado del licor y del
agua en cada intercambiador, resultando el
modelo que se muestra a continuacion.

Para el primer enfriador; balance en el lado
del licor:

dTist) _ OnlTia(t)-Tist)] UArATz(t)
dt Vin (nehqvyy (12

donde,

T,: Temperatura del licor a la salida del

enfriador 1.

Qp:  Flujo volumétrico de licor a la entrada del

primer enfriador.

T;;:  Temperatura del licor a la entrada del

primer enfriador.

U. Coeficiente global de transferencia de calor

de los tubos y carcasa al licor.

Ar:  Superficie de transferencia del calor.

Vir: Volumen del licor en-el intercambiador 1.

k,: Constante que depende de los calores
especificos y de la densidad.

&1 se define como:

_ Tjst _%ge

13
Tjp-Tag a3

Donde T, y T, representan la temperatura
del agua a la entrada y a la salida
respectivamente del enfriador 1. Ademis, se
tiene que:

A1) =Gt ~Tage) -T2~ Tugt) (14)
Balance en lado del agua:

dTog1(t) _ Qagdlugdt)=Tin(t)]_ UATAT(1)
dt Vagit * (InEkaVgga (5)
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donde; Q.. indica el flujo volumétrico del agua

de entrada al primer intercambiador del enfriador .

y Vi €l volumen ocupado por el agua en el
mismo. De forma andloga se obtienen
ecuaciones similares para el resto de los
intercambiadores. En aras de la simplicidad
expresamos a  continuacion el  par
correspondiente al dltimo intercambiador (sexto)
que lo denotamos por el indice m (por donde se
alimenta el mineral). Asi tenemos:

AT _ Qe e T| Y446, 0 1o
dt Vitm ( ]ném ) kl Vltm .

df; gf’) =ngm—l)(t ng—l)(t)_czgg)] UWa(t)

(17)
“ . Vag tm ( ntvl)kZVagtn
donde,
A Té:m 0= (nm(t)_Tag(m—l)(') }— ( Tier(0)-Tpgs() ) (18)

_ AT _ (gm(t)-Tag(,,,_,)(\t)

5,,, A Tin( (Tiet(' )_Tags(’ ) )

Qer=0(1): Qugm-1)1)=Cagdt), Vin=VYagin(19)

= 20
Vagtl - Vagtm’ (20)
3 ESTRUCTURA DE LA
HERRAMIENTA

3.1 Anidlisis dindmico del proceso a lazo
abierto

El modelo desarrollado fue simulado utilizando
los valores reales de los pardmetros obtenidos de
la planta en forma experimental, pudiéndose
evaluar el comportamiento de cada una de las
salidas del proceso ante excitaciones en sus
variables manipuladas en lazo abierto, tal como
¢ muestra en las Figuras 3, 4 y 5, y ante
excitaciones en las perturbaciones como si indica
en las Figuras 6 y 7. Como entradas fueron
utilizadas sefiales tipo paso escalén de +20% con
relacién al valor nominal de operacion.

Como se observa de las Figuras 3, 4y 5 las
variables de salida alcanzan los valores
nominales de operacién del . proczso,
mostrandose un comportamiento de primer orden
para el caso de la temperatura y l1a densidad y ll;]
comportamiento integrador en el caso del nivel.
Ante variaciones en el flujo de agua de e.ntrada
s6lo varia la temperatura de la pulpa, mle,ntras
que ante variaciones en el flujo de salida, .solo lo
hace el nivel del tanque lo cual se aviene al
proceso real.

En las Figuras 7 y 8 se observa un
comportamiento dindmico tipico de un sistema
de primer orden no-lineal en las variables de
salida. Las funciones de transferencia para .cada
uno de estos canales, determinadas a partir fie
estos graficos, son mostradas en (Guzmadn,
1999).
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Figura 3. Respuesta del nivel, la temperatura yla
densidad ante variaciones en el flujo de licor.
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Figura 4. Respuesta del nivel, la temperatura y la
densidad ante variaciones en el flujo de agua.
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3.2 Implementacién de los controladores

e L
?Qd X N N L .lﬁg——-—k " b
B N e e S S 3.2.1 Determinacién del periodo de muestreo
g
Bar . . ., . . .
- . . J Para la investigacién mediante simulacién de los
100 150 200 250 300 350 400 450 . : N .
W — : ey dos tipos de controladores seleccionados es
g ] preciso, primeramente determinar el periodo de
o : et 1 muestreo (Zanabria, 1997). Muchas sugerencias
100 150 200 250 300 350 400 450 . . .,
_ o : — . : —— y reglas han sido descritas para su seleccién en el
3 1ot ] caso de los controladores PID (Seborg et al,
Brop e ] 1989; Smith et al, 1997). Consideraciones
Al 150 200 250 300 350 400 450 500 ° P . . . .
> vermpo (i) ‘ précticas indican que el tiempo de muestreo debe
ser menor que el de la constante de tiempo
Figura 5. Respuesta del nivel, la temperatura y la dominante (Seborg et al., 1989; Clarke 1981).
densidad ante variaciones en el flujo de salida. Segiin Marlin, 1995 el periodo de muestreo est4
dado aproximadamente por: 0.05(t+6), donde t
< mf-——] ' ‘ ' T ' j es la cons'tante de tiempo dominante del proceso
E:: "—*——]_F_'_r— y O es el tiempo de retardo.

T T En este caso se selecciona a partir de la
e T ' ] pﬁmefa considerz}cién, teniendo en cuenta
Eongt” S ; VO ademds, la presencia en este proceso de tres

R T e T constantes de tiempo diferentes para cada una de
zsk — las repuestas. Tomando la constante de tiempo
HENN // : de la repuesta més rapida, correspondiente al
s S S nivel H,, el tiempo de muestreo result6 ser de 6
o] - ' ' ] seg.
€ 120} | !
3 ol , ]
100 150 200 250 ‘m:(s:‘q“) 350 400 450 500 3.2.2 De[erminacién del mejor aCOplamienfO
Figur.a 6. Respues‘ta Qel nivel, la temperatura y la Para determinar el mejor acople entre las
densidad ante variaciones en el flujo de mineral. variables de mando y las salidas se aplic6 el

-método de la componente principal (Desphande,

go.sp"‘_‘*' T ' R 1989a) en los vectores laterales derecho e
"Eoi:f i J_“— izquierdo de la descomposicion en valores
B T singulares (SVD) de la matriz transferencial
st/ N ] estacionaria del sistema. En este caso dicha
Eores ——— f—— matriz es la siguiente:
3128 L Y. 1 n
100 150 200 250 300 350 400 450 500
o I ] -2551 0 0
i o K,=| 14 -105 0 (21)
100 150 200 250 300 350 400 450 500
z‘:f—\__;_/_ 0.4058 0 ~7.813
gnoo.
W me w0 W w0 w Cuya descomposicién en valores singulares es:

Figura 7. Respuesta del nivel, la temperatura y la —0.9983 -0.0175 -0.0549]p,,
densidad ante variaciones en la temperatura del U=| 00549  0.0010 -0.9985|T), (22)
minelal. 0.0175 -0.9998 - 0.0000 | H,

T BIBLIOTECAN
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25.5521 0 0
S= 0 7.8119 0 (23)
0 0 1.4977
1.0000 -0.0054 0.0032|Q,

V=|-0.0032 —0.0002 1.0000(Q,, (24)
~0.0054 1.0000 0.0002] Q,

Al tomar el componente principal de cada
uno de los vectores de la izquierda (U), con el
correspondiente a cada uno de los vectores de la
derecha (V), resulta el siguiente acoplamiento
entre las variables manipuladas y controladas
para este proceso:

0, (1LO) = p (-0,9983) (flujo de licor de

entrada en los enfriadores con la densidad de la
pulpa 2 la salida).
Qe (1,0) = T, (-0,9985) (flujo de agua de

enfriamiento a la entrada de las torres con la
temperatura de la pulpa a la salida del tanque).

0,(1.0)= H,(0.9998) (flujo de salida del
tanque con el nivel del tanque).

3.2.3  Estrategias utilizadas en el controlador

La estrategia inicial seleccionada fue el
controlador PID multilazo, aplicado al Tanque
de Contacto el cual resulté ser una planta no
lineal. El esquema estructural de control se
muestra en la Figura 8.

El disefio del controlador se realizé a partir
de las especificaciones de margen de fase y
margen de ganancia y el método dado (Weng et
al., 1997) para sistemas multivariables lineales;
asi como a partir del método de ajuste
secuencial para sistemas multivariables lineales
(Shing-Jia, 1998).

PID >
Planta
PID no
lineal l
Mom 1 .
——-’% {Pin_] »

Figura 8. Sistema con controlador PID multilazo
para el tanque de contacto.

Como segunda estrategia se aplicé un
desacoplador estacionario para atenuar las
interacciones de los lazos en el proceso de la
planta completa. El esquema estructural del
sistema se muestra en la Figura 9.

El disefio del desacoplador se realiza a partir
del Arreglo Inverso de Nyquist siguiendo la
metodologia de diseiio dada en (Deshpande,
1989b) la cual estd basada en la teoria de la
dominancia diagonal (Chenel et al., 1989). El
método se fundamenta en determinar una matriz

inversa de precompensacion = Kpg(s) y
posiblemente una de poscompensacion LPO(S)

de modo que la matriz transferencial inversa del
lazo:

0(5) = R pp ()G p ()L (5) (25)

resulte diagonalmente dominante.

Tanque

%!
§

Contato

X
E 9

X
&)
A

Figura 9. Sistema con desacoplamiento
simplificado, en el tanque de contacto.

Una vez alcanzada la dominancia diagonal,
los controladores pueden ser disefiados como en
el caso SISO.

La matriz transferencial de nuestro proceso
estd dada por:
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25'5 ] -0,05s
Gs+1° 0 0 (26)
14 1,05
G (s)= e 0us ——  a-008s
g 6s+1 75s+1 0
04058 _s, 0 _T813 o

S S
La matriz de precompensacién estacionaria
Rpr(0) se determina mediante transformaciones

fundamentales aplicadas a la matriz estacionaria

del  proceso  G,(0). Aplicando  estas
transformaciones a (21) resulta:

. 1 0o
Rpr(s)=G(0)=| -133 1 0 27)
-0,054 0 1

El poscompensador en este caso se tomé
igual a 1a matriz identidad.

La Figura 10 muestra el diagrama de Nyquist
para cada una de las funciones de transferencias
inversa de la matriz G,(s), asi como las bandas
de Gershgoring correspondientes sin el
precompensador incluido. Se observa que sélo la
funcién g3; no es diagonalmente dominante
debido a que la banda correspondiente incluye al
origen. Fl valor de la ganancia (f;) al tocar las
bandas del eje real negativo para el diagrama de
822 s 0,902 y para g3;3 es 1,99.

Una vez obtenida &(s) a partir de (25) es
posible trazar de nuevo las bandas de
Gershgoring como se muestra en la Figura 11.
Obsérvese ahora el caracter diagonalmente
dominante de esta matriz, pues ninguna de las
bandas incluye al punto origen.

Para evaluar el desempefio de ambos
controladores (el PID multilazo vy ‘ del
multivariable desacoplado) en su variante
estitica y dindmica, se  consideraron
perturbaciones, tipo paso escalén tanto en la
carga como en la sefial de referencia. Estas

perturbaciones se encuentran en el rango
permisible para el proceso real.

0.03 1 1

0 -0.8
.0?%0«'! 0.0522  0.0524 -1.
1.5 1

o

0

Imaginario
o
n =
/
o

0 -1 R
2,03 204 0 50 100 -3 0 3

x 10° Real Real x 10°

Figura 10. Diagrama de Nyquist y bandas de
Gershgoring para cada una de las funciones de
transferencias inversa antes de alcanzar la
dominancia diagonal (sistema descompensado).
£,=0,902y f3=1,99.

Imaginario

Imaginario

0 5 10 0 20 40 -1 ] 1

Real x10° Real Real 444

Figura 11. Diagrama de Nyquist y bandas de
~ Gershgoring correspondientes para cada una de
las funciones de transferencias inversa cuando
alcanza la dominancia diagonal (sistema
compensado).

Los resultados obtenidos de las simulaciones
son mostrados en las Figuras 12 y 13, para las
variaciones en la sefial de referencia y las
Figuras 14 y 15 para las variaciones en dos de
las perturbaciones.

Las variaciones en la sefial de referencia del
nivel muestran una pequefia sobrecresta que
alcanza su régimen de estado estable 12 minutos
después de ocurrida la perturbacién. El
comportamiento de ambos controladores es
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similar como se muestra en la Figura 12
(superior).

Figura 12. Efecto en el nivel H, y la temperatura
de la pulpaT, cuando se altera su valor de
referencia.

100 105 10 1"s 120 125

108 10 "2

100 102 104 106
33 -
- [
3 / .
& 3125 7
b~
312 " N L s .
10 110 120 130 140 150 1

tiempo (in)

60 170 180 180 200

Figura 13. Efecto en la temperatura de la
pulpa T, y el nivel H, cuando se modifica el
valor de referencia de la densidad de la pulpa

Pps- (--) Controlador Multivariable, (—)
Controlador PID Multilazo.

La repuesta a variaciones en la sefial de
referencia de la temperatura de la pulpa T,
Figura 12 (inferior), muestra un buen desempefio
sin sobrecresta en la repuesta. Ante un cambio
tipo paso de la referencia de temperatura de 313
a 314 °K, la seiial de temperatura a la salida
alcanza el valor final en 70 minutos. En este caso
los controladores empleados mostraron un

desempefio similar, como se puede apreciar en la
misma Figura.

Las repuestas de la densidad pps, ante un
cambio tipo paso de 1120 a 1130 kg/m3 en el
valor de consigna son similares con ambos
controladores, sin sobrecresta y con un tiempo
de establecimiento de 25 minutos comoO S€
indica en la Figura 13 (superior). Ante ese
cambio en el valor de consigna de la densidad, el
nivel H, experimenta una variacién maxima de
0,2 m con el Controlador PID Multilazo, 1o que
no ocurre cuando se emplea el Controla}dor
Multivariable Desacoplado (estdtico y dinénuFO)
como se indica en Figura 13 (intermedia).
Mientras tanto, la temperatura de la pulpa Tp;
muestra un comportamiento diferente, para cada
uno de los escalones aplicados en la sefial de
referencia de la densidad. Asi para el escalon
positivo (disminucién del flujo de licor Q). la
temperatura de la pulpa disminuye y alcanza,
nuevamente el régimen estacionario €n un
tiempo de casi 50 minutos. En este caso el mejor
desempefio  corresponde al ~ Controlador
Multivariable Desacoplado.

Veamos ahora que ocurre con el desempeno
en presencia de los disturbios. Cuando el flujo de
mineral a la entrada Q,. varia 3%, el nivel
aumenta 0,025 m, cuando se utiliza el
Controlador PID Multilazo. La sobrecresta se
amortigua en 20 minutos; mientras tanto el
Controlador Multivariable Desacoplado lo
minimiza hasta 0,003 m, alcanzando nuevamente
el régimen establecido en 20 minutos como
muestra la Figura 14 (grafica intermedia). La
influencia de esta perturbacién sobre la
temperatura de la pulpa muestra mejores
resultados para los controladores multivariable
desacoplados, donde la sobrecresta es menor,
aunque ambos controladores alcancen el régimen
final al mismo tiempo como se indica en la
Figura 14 (inferior). Las variaciones no superan
0,15 °K, lo que se puede considerar casi
despreciable. El efecto sobre la densidad es muy
pequeiio (0,6 kg/m’) alcanzandose el régimen
nuevamente a los 20 minutos, sin diferencia
sustancial entre los mismos. Véase Figura 14
(superior). En este caso el mejor desempeiio lo
obtuvo el Multivariable Desacoplado dinamico
para el caso de la temperatura y el PID
Multilazo para el nivel y la densidad.
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w0 10 e 1o 180 190 200
tlempo (min)

Figura 14:Influencia sobre la densidad de 1a
pulpa p,;, €l nivel H, y la temperatura de la pulpa
T,,; cuando ocurre una perturbacién del flujo de

mineral Q,,.. (--) Controlador PID Multilazo, (—)
Controlador Multivariable.

100 102 104 106 108 10 12 14 18 18

mY—

150 200
tlempo (min)

Figura 15. Influencia sobre la densidad de la
pulpa p,,, el nivel H, y la temperatura T, cuando
ocurre una perturbacion en la densidad del
mineral p,, (--) Controlador Multivariable, (—)
Controlador PID Multilazo.

Al perturbar la densidad del mineral p,., el
nivel varia + 0,035 m y alcanza nuevamente su
régimen estable después de 20 mjputos, con una
sobrecresta inicial que se amortigua a los 18
minutos como se muestra en Figura 15
(intermedia). Las variaciones en la temperatura
de la pulpa en este caso es de + 0,1 5 °K para la
respuesta del Controlador PID Mu]tllazp y .de +
0,12 °K para el Controlador Ml.lltl.VEirlable
Desacoplado, el tiempo de esta'b.lecmnento es
menor, lograindose mejor estabilidad como se

PRETEX] T
13
-4 \‘“_"‘ e
= a3

00

muestra en Figura 15 (inferior). La densidad de
la pulpa varia + 1,4 kg/m® y en un corto periodo
de tiempo alcanza nuevamente el régimen
establecido ver Figura 15 (superior). Estas
variaciones son aproximadamente las mismas
para ambos controladores. El mejor desempefio
aqui corresponde al Multivariable Desacoplado
dindmico para el caso de la temperatura y al PID
multilazo para el nivel y la densidad.

4 CONCLUSIONES

La simulacién del proceso con pardmetros
reales tomados experimentalmente de la planta
mostr6 un desempefio para cada una de las
variables alrededor de su régimen nominal de
operacién acorde con el proceso real,
induciéndose de ahi el caricter adecuado del
modelo al proceso real.

El método de ajuste secuencial del
Controlador PID Multilazo, disefiado para una
planta lineal, fue mas preciso que los otros
empleados en el entorno multivariable al ser
aplicado a una planta no lineal.

El disefio del desacoplamiento a partir del
Arreglo Inverso de Nyquist para el sistema
propuesto permiti6 disefiar una matriz de
compensaciéon que asegura la dominancia
diagonal y la estabilidad del sistema. Aqui se
utilizé el mismo disefio de ajuste empleado para
el Controlador PID Multilazo.

El comportamiento del sistema ante
variaciones en las consignas de entrada mostré
un comportamiento similar para todos los

~ controladores empleados.

El Controlador Multivariable con
Desacoplamiento mostré mejores resultados ante
las perturbaciones que el Controlador PID
Multilazo,  debido al  desacoplamiento
introducido entre el flujo de licor con el nivel y
la temperatura de la pulpa.
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