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Resumen

Este trabajo presenta un sistema de control adap-
tativo para un recuperador de gases como parte
de una planta termosolar hibrida. La wvariable
que se desea controlar en este sistema es la tem-
peratura de salida de las sales, que presenta una
dindmica fuertemente no lineal afectada por los
flujos mdsicos de sales y gases. Por ello, el
proposito de este articulo ha sido obtener los mo-
delos necesarios para elaborar una estrategia de
control con un buen desempeno en todos los puntos
de operacion, sin necesidad de hacer uso de mode-
los no lineales, y utilizando esquemas de ajuste de
ganancia por tabla e interpolacion de pardmetros.
El algoritmo de control ha sido evaluado por com-
pleto en simulacion obteniendo resultados satis-
factorios.

Palabras clave: Termosolar, recuperador de
gases, control de procesos, modelado.

1 Introduccién

Las plantas termosolares son uno de los sistemas
de generacién de electricidad més prometedores
en la actualidad por dos motivos. Por un lado,
aprovechan una energia inagotable y totalmente
limpia, la energia solar, lo cual supone su mayor
ventaja frente a las fuentes de energia tradi-
cionales; mientras que por otro lado, permiten el
almacenamiento de la energia producida, lo que
las hace destacar entre las energias renovables. En
un panorama en que los recursos son cada vez
menores, la poblacién se encuentra en constante
crecimiento y la contaminacién supone un prob-
lema grave, las fuentes renovables se han conver-
tido en el centro de atencioén [6].

El principal problema de la mayoria de fuentes
renovables es su incapacidad para ser almacenadas
a gran escala. Las baterias electroliticas no son efi-
cientes mas alla de ser usadas en pequenas insta-
laciones, y puesto que la generacién de energia de-
pende de agentes naturales no controlables, para
garantizar un suministro constante es preciso su
almacenamiento. La tecnologia termosolar se fun-
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damenta en calentar un fluido térmico (principal-
mente aceite o sales fundidas) mediante campos
solares de concentracién. Posteriormente, este flu-
ido entrega su energfa a un circuito de agua/vapor
para mover una turbina o almacenarla en sales
fundidas con el fin de emplearla cuando la de-
manda lo exija.

Sin embargo, esta energia no siempre sera capaz
de satisfacer toda la demanda por si sola. En pe-
riodos de alta demanda o baja produccién puede
resultar insuficiente, lo cual lleva a la creacién de
plantas de produccién hibridas. Una de las config-
uraciones hibridas méas prometedoras son las plan-
tas ISCC (integrated solar combined cycle) que,
por lo general, emplean una turbina de gas, un
recuperador de gases exhaustos, una turbina de
vapor y un campo solar de concentracién [3].

En el caso del disefio de planta hibrida del
proyecto HYSOL [9], el recuperador de calor
aprovecha los gases de salida de la turbina de gas
con el fin de calentar las sales fundidas almace-
nadas, incrementando de esta forma la eficiencia
global del sistema y la gestionabilidad de la en-
ergia con el fin de mantener la demanda requerida.
En el marco del proyecto HYSOL se construyé
una planta de demostracién en el cluster de in-
novacién termosolar de Manchasol (propiedad de
ACS/Cobra), en Castilla La Mancha, Espafia [5]
con el fin de evaluar la configuraciéon termosolar
hibrida propuesta. A partir del diseno del sistema,
se extrajo un modelo tedrico y se desarrollé un
simulador [5], as{ como una estrategia de control
basada en el modelo no lineal del proceso [4].

El objetivo del presente articulo es elaborar una
arquitectura de control basada en el uso de mod-
elos lineales, con el fin de evaluar su desempeno
y la eficacia de estrategias de control mas simples
ante sistemas de dificultad similar. Con este fin, se
extraeran una serie de modelos lineales para cada
uno de los puntos de operacion, y se pondran a
prueba dos estrategias de control basados en es-
tos, la estrategia de ajuste de ganancia por tabla
y la de interpolacién polinémica de pardmetros
[2]. Ademds, se implementard un controlador de
parametros medios que servird como comparativa
de referencia en los distintos puntos de operacién.
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2 Descripcion

El recuperador de gases es un sistema compuesto
por una serie de tubos horizontales a través de los
cuales se hace circular el fluido térmico que se de-
sea calentar (ver figura 1), siendo sales fundidas
en el caso de este trabajo. Estas sales vienen del
almacenamiento en frio para dirigirse al caliente,
en el que se desea que se mantengan a una temper-
atura alrededor de 560°C. Con este fin, es posible
modificar el caudal de sales que circula para lo-
grar las especificaciones. Transversalmente a los
tubos ascienden los gases de escape de la turbina
de biogas, que mediante transferencia de calor por
conveccién incrementan la temperatura del fluido
térmico. Este caudal es incontrolable, pues de-
pende de la actuacién de la turbina de biogéds que
se encuentra sujeta a la demanda externa, por lo
que es considerado una perturbacién [5].

Recuperador gases — sales fundidas

Aerorefrigerador
Sistema de
admisién de aire
Calertador N
Q de aire
e s
ventilador -
Simulador de I — J
turbina de gas et s I’ =

Tanque de gas
Tangue de sales fundidas

Figura 1: Esquema del proceso con el recuperador
de gases [5]

De este modo, es sencillo deducir que para un
mayor flujo mésico de sales por el recuperador, la
temperatura de salida sera inferior pues estas se
ven expuestas durante menos tiempo a la transfe-
rencia de calor. Ademas, existen ciertos tramos en
los extremos de cada tubo del recuperador en los
cuales no se produce transferencia alguna, lo cual
puede ser interpretado como un tiempo de retardo
en el sistema. Al variar el tiempo que el fluido
pasa en dichos tramos con el caudal, se observa
un retardo variable, un fenémeno que supone una
dificultad anadida a la hora de controlar el sistema
[1, 8.

Se presenta entonces como un sistema con una en-
trada y una perturbacién, y como variable a con-
trolar la temperatura de las sales fundidas. Puesto
que la referencia es constante, el tipo de problema
sera de rechazo a perturbaciones.
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3 Modelado

El sistema que se desea controlar es altamente
no lineal, lo cual supone siempre una dificultad
anadida a la hora de ser controlado. Es por ello
que no sera suficiente con obtener un tinico mode-
lo lineal del sistema. Si se desea una descripcién
precisa, es necesario declarar una serie de puntos
de operacion con el fin de definir un modelo lineal
para cada uno de ellos.

Los rangos de flujo maésico de sales y de gas son
[1.2, 4.8] y [1.4, 5.6] kg/s, respectivamente. El
primer paso serd comprobar que el sistema es
controlable para todo el rango de perturbaciones,
para lo cual se llevard el flujo méasico de gases a
sus valores méximo y minimo y se comprobara si
existe algin valor de entrada que consiga llevar
a la salida al punto de operacién en esas condi-
ciones. Los resultados de este ensayo se muestran
en la tabla 1. Se puede deducir que la ganancia
del flujo mésico de sales es negativa, mientras que
la del flujo mésico de gas es positiva. También se
observa que, mientras que para el flujo masico de
gas maximo existe un valor de entrada que acerca
la salida al punto de operacion, no es asi para el
valor minimo, pues en este caso la entrada minima
(1.2 kg/s) no consigue subir lo suficiente la tem-
peratura. Por ello, es preciso restringir el rango
de perturbaciones en el que se evaluara el sistema,
quedando en [1.85, 5.6] kg/s.

Tabla 1: Anélisis del rango de perturbacién con-
trolable

Flujo gas | Flujo sales | Temperatura
(kg/s) (kg/s) (°C)
1.4 1.2 486
1.4 4.8 357
5.6 1.2 650
5.6 4.8 566

Tras establecer los rangos para cada variable, se fi-
jaran una serie de puntos de operacién para cada
uno de estos. Con el fin de obtener un nimero
adecuado sin complicar excesivamente el diseno,
se ha decidido trabajar con 4 puntos de operacién.
Puesto que el valor de la temperatura de salida ha
de ser constante, y se conoce que cada uno de los
flujos mésicos posee una dindmica no lineal dis-
tinta, se establecerdn 4 puntos de operacién para
cada uno de ellos, equidistantes en magnitud y que
cubran todo el rango, siendo estos [1.2, 2.4, 3.6 y
4.8] kg/s para el flujo mdsico de sales y [1.85, 3.1,
4.35y 5.6] kg /s para el flujo mésico de gas. Puesto
que sacar un modelo de cada una de las variables
para cada combinacién de flujos seria excesivo,
se ha decidido analizar qué combinaciones acer-
can la salida al punto de operacién, modelando
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Tabla 2: Valor de la salida para combinaciones de
flujos

Flujo de gas (kg/s)

Flujo de sal (kg/s) | 1.85 | 3.1 | 4.35 | 5.6
1.2 554 | 650 | 650 | 650
2.4 445 | 560 | 650 | 650
3.6 404 | 484 | 570 | 638
4.8 379 | 440 | 504 | 569

unicamente estas. Para ello, se ha comprobado el
valor en estado estacionario de cada combinacion,
cuyos resultados se muestran en la tabla 2. Se
puede deducir que existen cuatro combinaciones
que llevan la salida al rango deseado, que son [1.2,
1.85], [2.4, 3.1], [3.6, 4.35] y [4.8, 5.6] kg/s para
los flujos masico de sales y gas, respectivamente.
Estos serdn denominados puntos 1, 2, 3 y 4 en
adelante.

A partir de estos puntos, se obtendrdn cuatro
modelos de cada uno de los flujos, aplicando a
cada una de las entradas un escalén de 0.05 kg/s.
Mediante el paquete de MATLAB System Identi-
fication Toolbox [7], se logra obtener modelos con
alto porcentaje de ajuste para cada caso (supe-
rior al 85%). De este modo, han sido obtenidos
los modelos representados en la tabla 3. Todos
los modelos obtenidos son sobreamortiguados, de
primer o segundo orden, y reflejan claramente la
alta no linealidad del sistema.

4 Diseno

Tras obtener los modelos pertinentes, se procedid
a desarrollar las arquitecturas de control propues-
tas: el esquema de ajuste de ganancia por tabla y
el de interpolacién polinomial, asi como un contro-
lador de valores medios con el cual realizar com-
paraciones. Las especificacion impuesta es de una
constante de tiempo en lazo cerrado 0.2 veces la
de bucle abierto.

La primera estrategia desarrollada es la del con-
trolador de valores medios. Para su desarrollo se
calculé una planta promedio a partir de los valores
de cada uno de los parametros en cada punto de
operacion. Esta planta viene definida por las fun-
ciones de transferencia de entrada y perturbaciéon
mostradas en la ecuaciones (1) y (2).

10514775 oo,
Gl8) = 012075 1 1°
104.35

6787'95 (2)
(2832.35s + 1)(447.325s + 1)

D(s) =
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A partir de esta planta se sintonizard un contro-
lador PI mediante el método A, asi como un com-
pensador por adelanto con retardo, representados
en las ecuaciones (3) y (4). Este controlador pre-
tende ser una base para realizar las comparaciones
pertinentes de los esquemas desarrollados.

1

- 00414 —
Cls) = =0.04(1 + 5o

) (3)

—0.993(2012.97s + 1)
(2832.355 + 1)(447.3255 + 1)

FF(s) = e 1085 (4)

A continuacién, se sintonizaron los controladores
del esquema de ajuste de ganancia por tabla, uti-
lizando los mismo métodos para la sintonia pero
partiendo de las funciones de transferencia en cada
punto de operacién. De este modo, se obtiene un
controlador PI y un controlador por adelanto ideal
para cada punto, y se realiza la conmutacién en-
tre uno y otro en funcién del punto en que se en-
cuentre el sistema. Los controladores y los com-
pensadores por adelanto sintonizados se muestran
en la tabla 4. Las variables que determinan las
conmutaciones son el flujo mésico de sales para
los controladores PI y el de gases para los com-
pensadores por adelanto. El esquema completo
del ajuste de ganancia por tabla se muestra en la
figura 2.

Tras la sintonizacién de los bloques pertinentes,
se procede a implementar el esquema. Existen
dos dificultades a la hora de la implementacién.
Por un lado, la existencia de acciéon por ade-
lanto dificulta el tracking, y Antiwindup, por lo
que ambas caracteristicas seran implementadas si-
multdneamente haciendo uso del modo tracking
del bloque PI, e implementando una saturacién
externa a la senal de control total. El controlador
seguird la senal total saturada, restdndole previa-
mente la accién por adelanto, como se muestra en
la figura 2.

Por otro lado, otra dificultad de este esquema es
la conmutacién de bloques de los compensadores
por adelanto. Puesto que cada uno de estos blo-
ques posee una ganancia distinta, en el instante
en que la perturbacién cambie de punto de o-
peracién la accién FeedForward sufrird un cam-
bio brusco indeseado. En el caso de los contro-
ladores PI, este efecto es neutralizado mediante el
tracking, regulando el término integral, pero ante
la inexistencia de este en los compensadores por
adelanto, se ha desarrollado una solucién distinta.
Esta consiste en sumar la accién de todos los com-
pensadores, pero regulando sus entradas mediante
una funcién. Mientras un compensador no esté ac-
tivo (la salida no se encuentre en su punto de op-
eracién especifico), la entrada a este bloque sera
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Tabla 3: Funciones de transferencia por punto de operacién

Punto Modelos flujo de sales Modelos flujo de gas

1 —193.41__,—91.6255 197 o 107795
1110.75+1 (6384s+185706.895+1)

9 —103.07 _—81.665s o—94.1655
18055+1 (2455. 3s+1_/) (433.745+1)

3 —70.535 ,—72.535s o—81.63s
1239.9s+1 (1437. 7s+1)(350 94s+1) €

4 —53.576__—62.575s -
896.285+1 (1052. 4s+1)(297 73511) €

Tabla 4: Controlador PI y compensador por adelanto por punto de operacién

Punto Controlador PI FeedForward
1 —0. 023( + T%ws) —1.0186 (6384s4ii0§82é93+1) e~ 10165
2 —0.0395(1 + 18059) —0.987 a5 35 1) (15370551 © e 120
3 —0.0548(1 + 1535, 95) _0'957(1437 715231%350 945+1) e~ 092
4 —0.0692(1 + m) —0.954 (1052.45+1)(297.735+1) e~ 12
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Figura 2: Esquema de control de

constante e igual a la dltima entrada que tuvo di-

cho bloque.

Por el contrario, si el bloque si se

encuentra activo, la senal que vera a la entrada
serd la diferencia entre la senal real total y las
senales que entran al resto de bloques inactivos.
De este modo, se logra repartir el valor total de la
perturbacién de modo que el bloque del compen-
sador por adelanto que se encuentre activo sea el
unico que observe el cambio en la perturbacién, y
ademas lo vea tinicamente como un incremento de
esta, no como su valor absoluto total.

Finalmente, el tltimo esquema implementado es
el de interpolacién polindmica de parametros. Se
han hallado funciones de tercer orden que relacio-
nan cada uno de los pardmetros de las funciones
de transferencia con los valores de flujo masico de

sales y gas.

Estas funciones se representan en la

tabla 5. Cabe destacar que todas las funciones son
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ajuste de ganancia por tabla

mondtonamente crecientes o decrecientes dentro
del rango de operacion, esto es, no existen puntos
de inflexion. En caso contrario, la interpolacién
seria mas inexacta y errdtica. Los pardmetros
K hacen referencia a la ganancia estatica del sis-
tema, mientras que 7 son las constantes de tiempo
y t, el tiempo de retardo de las respectivas fun-
ciones de transferencia del proceso. Por otro
lado, el subindice G indica que son parametros
pertenecientes a la funcién de transferencia de la
entrada, mientras que el subindice D se aplica a los
parametros de la funcién de trasferencia de la per-
turbacién. Para su implementacion, en el caso del
PI fue simple introduciéndolos de manera externa
mediante una funcién, y para los compensadores
por adelanté se elaboré un diagrama de bloques
que estableciese la funcién de transferencia segin
el valor de las salidas de la funcién. Este esquema
se muestra en la figura 3.
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Tabla 5: Polinomio de cada parametro

Parametro Funcion
Ko 4.073U3 — 49.3969U72 + 212.0561U — 383.784
T —146.5U3 + 1659.3U2 — 6418U + 9676.1
tra —0.1601U3 + 1.441U2% — 11.8736U + 104.075
Kp —3.6731D° + 53.6692D2 — 272.9197D + 541.4753
D —194D3 + 2740D? — 13057D + 22392
ToD —13.7D% 4+ 188.5D% — 894.1D + 1802.7
trp —0.1865D3 + 2.0828D2% — 17.7107D + 134.6069

Figura 3: Esquema de compensador por adelanto
de pardmetros variables

5 Resultados

El objetivo de este articulo es comparar la eficacia
de los esquemas de control propuestos, para lo cual
seran comparados con el control de parametros
medios. Esta comparacién se realizard separada-
mente con acciéon por adelanto y sin ella, para
apreciar la aportaciéon de dicha accién y en qué
casos es mas valiosa. En el ensayo realizado, el
sistema parte de un flujo mésico de gas de 5 kg/s,
y se le aplicarén 4 escalones de -0.5 kg /s, con el fin
de que pase por tres puntos de operacion distintos.
La referencia es constante de 560°C. Las figuras 4
y 5 muestran los resultados para el ensayo con y
sin compensador por desacopolo, respectivamente.

Como se puede apreciar en las figuras, en el caso de
controladores con accién por desacopolo destaca
el esquema de ajuste de ganancia por tabla, espe-
cialmente en puntos de operaciéon mas altos. En
los puntos més bajos presentan una dinamica mas
lenta, la especificacién también lo es, no asi en el
caso del controlador de pardmetros medios, que
mantiene unas especificaciones constantes inter-
medias. El esquema de interpolacién polinomial
con compensador por adelanto es especialmente
lento y oscilatorio, lo cual es debido a la constante
variacion de los parametros de los compensadores,
que dependen del valor de la entrada. Las senales
de control son relativamente similares entre si, a
excepcion de la del esquema de interpolacion poli-
nomial, que es mas lenta.

En el caso de los esquemas sin accién compen-
sador por adelanto, son mas lentos que aquellos
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que si la incorporan como era de esperar, pero
presentan una respuesta menos oscilatoria. Los
esquemas propuestos son sustancialmente mejores
que el controlador de parametros medios, especial-
mente en puntos de operacion con especificaciones
mas rapidas. En esta situacién las senales de con-
trol de las soluciones de ajuste de ganancia e in-
terpolacién polinomial son muy préximas entre si.

Por otro lado, se ha realizado una comparacién
cuantitativa en funcién de la integral absoluta del
error (IAE) y la integral de la senal de control
(ISC). La tabla 6 recoge estos indices. La IAE
nos proporciona una medida de la rapidez con la
que el sistema rechaza las perturbaciones. Cuanto
mayor sea, la salida se ha encontrado més alejada
de la referencia a lo largo del ensayo, lo cual es
negativo. La ISC representa el esfuerzo de con-
trol total empleado en el ensayo, medida de la efi-
ciencia del sistema. El objetivo también es mini-
mizarla. El tiempo de muestreo del ensayo ha sido
de 20 segundos, y se tomara la IAE como indice
prioritario en la comparativa.

Destaca el esquema de ajuste de ganancia por
tabla, que presenta una integral de error muy in-
ferior al resto bajo existencia de accién por ade-
lanto. Sin embargo, el esquema de interpolacién
polinomial no presenta buenos resultados con esta
accion, como se puedo observar en la figura 4,
probablemente debido a la rapida variabilidad de
esta accién. En cuanto a integral de la senal de
control, no varia mucho entre esquemas, siendo in-
ferior para los esquemas con control por adelanto,
pues la senal de control disminuye mé&s brusca-
mente ante cambios en la referencia.

6 Conclusion

En este trabajo se ha presentado el control a partir
de modelos lineales empiricos de un recuperador
de gases. La dificultad fundamental del proceso
radicaba en su dindmica altamente no lineal, in-
cluso para el tiempo de retardo. Con el fin de
modelarla, se desarrollaron funciones de transfe-
rencia estaticas para una serie de puntos de op-
eracién definidos. A continuacién, se desarrolla-
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Tabla 6: Indices de las figuras 4 y 5. Ajuste por
Tabla (AT), Interpolacién Polinomial (IP), Con-
trol Medio (CM), Control por Adelanto (CA)

Estrategia | IAE ISC
AT con CA | 1147.5 | 12474
AT sin CA 3153 12512
IP con CA 3540.3 | 12472
IP sin CA 2966.1 | 12510
CM con CA | 1803.4 | 12474
CM sin CA | 4989.1 | 12538

ron los controladores y compensadores por ade-
lanto necesarios para implementar el esquema de
control mediante conmutacién de ganancias, asi
como las funciones que permiten la interpolacién
polinémica de parametros, logrando un control
adaptativo muy satisfactorio. Como lineas futuras
se plantea evaluar los esquemas desarrollados en
la planta real.
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English summary

CONTROL OF A HEAT RECOV-
ERY SYSTEM IN A HYBRID
POWER PLANT

Abstract

This paper presents a non-linear control
approach for a heat recovery system in a
hybrid power plant. The salt temperature
1s the controlled variable, which presents
a highly non-linear dynamics, affected by
the salt and gas mass flows. Therefore,
the aim of this paper is to obtain the pro-
cess models to elaborate a control strat-
eqy with an adequate performance in the
desired operating point, without making
use of mon-linear models, and employing
gain scheduling and parameter interpola-
tion control schemes. The control algo-
rithms have been completely evaluated in
simulation obtaining satisfactory results.

Keywords: thermosolar, heat recovery
system, process control, modelling.
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