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RESUMEN

La presente tesis tiene como objetivo el disefio de un controlador predictivo para una
columna de destilacion binaria. EI modelo matematico empleado es el conocido
modelo de la torre de destilacion de Wood y Berry modelada como sistema TITO en

matriz de funcién de transferencia.

En el desarrollo de la tesis se hace un andlisis del modelo para descubrir la influencia
de los retardos de cada funcién componente del modelo sobre el trabajo conjunto del
modelo del proceso de regulacion de las composiciones del tope y del fondo,
manipulados mediante los flujos del reflujo y del vapor a lazo abierto.

Se determina que los retardos individuales no complican el proceso de regulacion por
lo que se opta por disefiar un controlador por el modelo interno (IMC) en base a los
desarrollos expuestos en [17] para realizar la comparacion del desempefio del control

con desacoplamiento con un controlador del tipo predictivo.

Los resultados obtenidos indican que el controlador disefiado segun [17] presenta
falencias tales como permitir fuerte influencia entre los lazos de control ante
variaciones de la referencia tipo paso escalén a pesar de emplearse matrices de

desacoplo.

De igual medida, el controlador predictivo no atenda tales influencias, sin embargo,
su comportamiento es mejor que el controlador disefiado segun [17]. Para
fundamentar esta afirmacion en la presente tesis se hace uso de un criterio
empleando las normas dos y de Frobienus. Los objetivos del Trabajo de Titulacion

fueron cumplidos.

Luego de estas conclusiones se presenta la recomendacion de continuar el estudio

de estos controladores buscando la disminucién de las influencias mencionadas.



CAPITULO 1
1 ANTECEDENTES

1.1 Descripcién del problema

Por su naturaleza los procesos quimicos industriales son multivariables y no lineales.
Estos procesos quimicos industriales son dificiles de modelar y complejos de controlar
dadas las incertidumbres del sistema.

La destilacion es una de las operaciones unitarias mas comunes utilizada en la
mayoria de las industrias quimicas y del petrdleo y la misma se realiza en unidades
llamadas columnas o torres de destilacion. La destilacion se emplea para separar dos

0 Mas componentes que existen en una mezcla fluida homogénea.

La calidad y la pureza de la destilacion son de suma importancia, por lo tanto, se

requiere del adecuado control del sistema.

Una cantidad significativa de articulos esta disponible sobre modelado y control de
las columnas de destilacién, por ejemplo, en [1], [2], [3], [4], [5] y otros. En [6] se
reporta un tutorial sobre la dinamica y el control de las columnas de destilacion.
Debido al aspecto no lineal del proceso quimico en un rango amplio de condiciones

de operacion, se dificulta obtener un modelo preciso del sistema.

El interés en desarrollar modelos matematicos para columnas de destilacion se centro
en la posibilidad de incorporar simulaciones de lazo abierto para fines de control

convencional [7].

El control de la columna de destilacion es un problema que ha sido ampliamente

reportado en las industrias del petréleo [8].

Cuando son controladas varias salidas, las columnas de destilacibn se ven como
sistemas con gran interaccion. La tecnologia convencional de control, comunmente

empleada, digase los lazos de control simples del tipo proporcional, integral derivativo
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(PID) o las técnicas de control multilazos presentan un desempefio deficiente al

compararlas con los controladores multivariables [9].

En la figura 1.1 se muestra un esquema de la configuracién béasica del sistema de
destilacion para una mezcla binaria. La columna es un cuerpo cilindrico vertical,
dentro del cual se disponen bandejas o platos horizontales separados a intervalos
determinados, aunque puede estar rellena de material sélido, tal como esferas,
cilindros, etc., con el objetivo de garantizar el contacto entre la fase vapor que
asciende y la fase liquida que desciende.

AGUA FRIA

CONDENSADOR

L

REFLUJO

1 3

L4
v PRODUCTO DE
v TOPE O
DESTILADO

CALENTADOR n

ALIMENTACION

VAPOR

FONDO

PRODUCTO DE
FONDO

Figura 1.1 Esquema de la configuracion béasica del sistema de destilacion para una

mezcla binaria.

Las bandejas o platos, pueden ser del tipo “con campanas” o “con agujeros”. El
rehervidor es el equipo que entrega la energia para formar el flujo de vapor V que

asciende por dentro de la columna.

El condensador es el equipo donde se condensa el flujo de vapor V. Este liquido se
divide en dos corrientes la primera se denomina destilado y es el producto final de la

columnay la segunda corriente es el reflujo L que se incorpora a la columna.
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El acumulador es el tanque de almacenamiento del liquido obtenido en el
condensador, el mismo asegura el volumen requerido de liquido a las bombas de
reflujo y destilado (que no aparecen en el dibujo por simplificacion de la
representacion), asi como también permite amortiguar las oscilaciones que pueden

producirse en el liquido condensado.

Por dltimo, el calentador del alimentado es el equipo que calienta la corriente de
alimentacion de la mezcla a la columna disminuyendo la carga térmica del rehervidor
y evita los problemas de operacion que surgirian si la mezcla se alimenta con una

temperatura menor que la correspondiente a la bandeja de entrada [10].

En la destilacion ocurren fendmenos de intercambio bien complejos donde intervienen

varias variables, algunas de las cuales pueden ser controladas y otras no.

El objetivo, en ultima instancia, del control de la columna de destilacion es mantener
constante el valor de la composicién en una de las corrientes del liquido que sale de

la columna o en ambas corrientes [1] y [2].

En la columna de destilacion la composicion de las corrientes de salida esta
estrechamente vinculada con las ecuaciones de equilibrio de la mezcla y con las

lineas de operacion de la columna [3].

La ecuacion de equilibrio es una funcion de la presion en la columna y las lineas de
operacion para composiciones conocidas, dependen del flujo, de la concentracion y
entalpia del alimentado cuyos valores afectan al valor del flujo de liquido y del vapor

y dentro de la columna.

Las variables manipuladas mas importantes en los procesos de destilacién son: la
energia cal6rica suministrada para el fondo, denotada por Qcaior, la energia absorbida
para enfriamiento del liquido en el tope, denotada como Qenir las cuales influyen en la
presion de funcionamiento de la columna, la carga de la bandeja y el grado de

separacion de los componentes [11].
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Como se observa, hay una alta complejidad dada la fuerte interaccion entre las

variables a controlar en la columna de destilacion. Asi, se plantea la pregunta:

» ¢Qué tipo de controlador debe instalarse en el proceso de destilacion que
encare con éxito el control ante fuertes influencias internas y perturbaciones
externas a la operacion?

» ¢Qué perturbaciones externas deben ser consideras para la simulacion del

comportamiento de los lazos de control?

1.2 Solucién propuesta

El modelado y el control en linea son muy relevantes para la refinacion del
combustible, principalmente por su influencia en la calidad de los diferentes productos
de la refinacion y también en el consumo de energia [12] y [13].

La complejidad y la gran cantidad de interacciones hacen que el controlador PID de
un solo lazo de control (control proporcional, integral y derivado convencional) sea

dificil de ajustar y, a menudo, sub éptimo.

El algoritmo de control predictivo en base al modelo (MBPC), denotado con mas
frecuencia como MPC se presenta como un enfoque diferente para resolver el
problema del control de procesos [8] modelados como sistemas de multiples entradas

y multiples salidas (MIMO).

El objetivo general del presente trabajo es aplicar y evaluar el control MPC para un
sistema de control de la columna de destilacion industrial. El proceso de destilado
continuo es importante en las industrias quimicas tanto del petréleo como en la

obtencién de alcohol a partir de melazas.

Como caso de estudio se considera el control de la columna de destilacién mostrado
en la figura 1.2. El estudio de esta columna se llevo a cabo en diferentes articulos,

por ejemplo, en [14] y [15].
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En [3], donde se estudia una columna de destilacién binaria, se desarrollé un modelo
lineal multivariable con retardos de transporte para la columna de destilacién bajo los

siguientes supuestos:

1. Las capacidades caléricas de las paredes de los tubos, etc., son lo
suficientemente pequefias como para que no se tengan en cuenta.

2. Elcontrolador de presién en el segundo efecto es lo suficientemente poderoso
como para mantener la temperatura en el segundo efecto T, en estado
estacionario con variaciones dinamicas despreciables.

3. Laconcentracién de soluto en el vapor que sale de cada efecto del evaporador
es muy pequefia en comparacion con la cantidad de soluto que queda en el

liquido.

Se analiza, ademas, el desempefio considerando variaciones en el flujo de
alimentacién. Se evallan dos sistemas de control alternativos. Se indica que el control

con desacopladores ha tenido mejores resultados.

Agua fria

control
r bcmnnd] de nivel

producto
,7 — 2 del tope

control

ﬂ de nivel

— E vapor

saturado

control ¢
de nivel

Figura 1.2 P&ID de la columna de destilacién con fraccionamiento o rectificacion.
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Figura 1.3. Modelo ambiental de la columna de destilacion con presion flotante.

Lcondens =flujo de condensado,

D = flujo del producto de tope,

R* = fraccion de reflujo (Ln+1 /Lconden),
B = flujo del producto de fondo,

M = masa molar,

x = fraccion molar liquida,

T = temperatura.

El tema propuesto se dirige a disefiar el controlador predictivo (MPC) multivariable
con restricciones al control [14], en presencia de cambios en las referencias con
perturbaciones de carga, o sea en el flujo de alimentacion y efectuar la comparacion
con los resultados de controlar la misma columna de destilacion con el control por el

modelo interno (IMC) mejorado a partir del predictor de Smith.

1.3 Objetivo general

Disefar un controlador predictivo MPC multivariable para el control de la columna de
destilacién que mejore el comportamiento del sistema ante cambios en la referencia
y en presencia de perturbaciones en la carga a partir del andlisis de un proceso de
destilacion tipicamente multivariable y el disefio del regulador considerando

restricciones en el control.
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1.4 Objetivos especificos

1. Disefiar el control multivariable IMC de la columna de destilacion de
manera que satisfaga los requerimientos al desempefio,

2. Disefiar el Controlador Predictivo (MPC por sus siglas en inglés) mediante
el empleo del ayudante mpctool para comparar su rendimiento con el
control multivariable IMC.

3. Seleccionar entre el controlador IMC y el controlador GPC multivariables
por los resultados obtenidos mediante simulacion, para proponer el empleo

del controlador mas efectivo en el control de la columna de destilacion.

1.5 Metodologia
Para llevar a cabo el estudio del comportamiento del proceso de destilacién y su

control, se aplican varios métodos de la Metodologia de la Investigacion como son:

El Método cuantitativo: que emplea los datos obtenidos por pruebas simuladas y los
principios tedricos del analisis y sintesis del control multivariable y el Método
cualitativo: que se implementa observando e interpretando los resultados obtenidos
mediante la simulacién del proceso de destilacién empleando modelos matematicos

y la teoria de control aplicada al proceso de destilacion.

En el método cuantitativo, en especifico, se aplican las técnicas de andlisis de los
sistemas multivariables expuestas en [7] y [8] como son la estabilidad, los polos y los
ceros de los modelos MIMO, el disefio de desacopladores dado en [9] en lo referente
a los controladores IMC para los sistemas MIMO, y se emplean las técnicas

explicadas en [12].

Se comparan los resultados del rendimiento de los controladores disefiados por
realimentacion de la familia de reguladores proporcional, integral y derivativo (PID),
del control por el modelo interno (IMC) y el predictor de Smith (PS) en presencia de
saturacion en el actuador y el Controlador Predictivo multivariable con su posterior

andlisis comparativo de resultados.
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Las teorias existentes para el andlisis del sistema multivariable pueden clasificarse
como: formulacién entrada/estados, que relaciona las entradas con los estados en el
espacio vectorial de estados y en la formulacion entrada/salida mediante la matriz de
funciones de transferencia en el espacio vectorial de matrices M,,,.,. Esta Ultima es
la formulacion que se adopta en el desarrollo del presente trabajo de Titulacion en el

espacio vectorial M, ,,.

1.5.1 Metodologia de disefio de controladores por el Modelo Interno para modelos
multivariables

Para los sistemas de control que son estables a lazo abierto existe una metodologia
de disefio del controlador por el modelo interno (IMC) que se ha desarrollado en [13],
[14], [15] y sigui6 desarrollandose en monografias tales como [16].

En particular para los modelos MIMO el disefio de los controladores IMC ha sido
formulado mediante metodologias en las cuales se declaran varias propiedades del
controlador, entre ellas se tiene la propiedad del controlador “perfecto”, donde se
supone que el controlador viene dado como:

Ge(s) = GyA(s) (1.2)
Donde

G.(s) — matriz de funciones de transferencia
Gp‘l(s) — matriz inversa del modelo de la planta

Sin embargo, este controlador no puede ser aplicado alli donde el modelo de la planta
esta representado como un elemento de primer orden més el retardo de transporte
(FOPTD), ya que al invertir la planta la funcion de transferencia resultante es no
racional. Otros problemas adicionales para los modelos matematicos son también
expuestos en los articulos anteriores, tal como por ejemplo si la funcién de

transferencia tiene un cero de transmisién en el semiplano positivo, etc.

En general, para los sistemas SISO sin retardo de transporte, la funcién de
transferencia racional puede ser invertida obteniéndose nuevamente una funcién de

transferencia racional, sin embargo, para los sistemas MIMO, la inversion es la
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inversion de una matriz de funciones de transferencia, lo cual establece una diferencia

bien marcada respecto de los sistemas SISO.

En la figura 1.3 se muestran las ideas del disefio del controlador por el modelo interno.

d(s)
r(s) m(s) * y(s)
=(O——= Ccls) G(s) —

+

\

F===== -

W G |- =0

Modelo

Figura 1.3 Estructura del controlador por el modelo interno (IMC)

Supdngase que el esquema del sistema controlado tiene la estructura mostrada en
color negro. La idea que subyace en el control por el modelo interno es conformar el
controlador adicionando el modelo matematico de la planta en la conexion mostrada

en color rojo.

Esta conexion funciona como sigue: en ausencia de la perturbacion, o sea d(s) =0
y bajo el supuesto que el modelo es perfecto la sefial realimentada a la entrada es
cero. Luego considerando el esquema formado con la estructura dada en la figura 1.4

y con (1.1) es evidente que:

Y(s) = Gp()Ge($)r(s) = Gp(8)Gy'r(s) = 1(s) (1.2)
r(s) m(s) yls)
—n?—- Cels) * Gls) p—=

0

Figura 1.4 Estructura del controlador en ausencia de la perturbaciéon y modelo
perfecto de la planta.

Y la planta sigue a la referencia, como se requiere en el control regulatorio.
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En el caso cuando la perturbacion no es nula y el modelo matematico de la planta es
exacto, la sefal realimentada es la perturbacion, como puede calcularse de la

estructura de control mostrada en la figura 1.3.

d(s) = G(s)m(s) + d(s) — G(s)m(s) = [G(s) — G(s)]m(s) + d(s)
SiG(s)—G(s) =0, d(s) =d(s)
Luego, no se requiere de ningun sensor para la medicion de la perturbacion y la misma

puede ser rechazada empleando una estructura adecuada del controlador.

En el caso cuando

G(s)—G(s) =0

El controlador quedara como muestra la expresion (1.3)

H(s) = G(s)C(s)I +[G(s) — G(s)C(s)} T (1.3)

Donde:
I — Matriz identidad de dimensiones adecuadas

(1.3) es la expresion del sistema SISO a lazo cerrado controlado mediante el

controlador por el modelo interno (IMC).

Lo expuesto anteriormente representa la idea principal del controlador IMC, el uso de
un modelo matematico de la planta empleado para reproducir la sefial de salida de
la planta sin perturbaciones, denotado como y,(s). Esa sefial se resta de la sefial
real de la salida de la planta, y bajo el supuesto de modelo perfecto y sin
perturbaciones envia una sefial cero como realimentacion y la salida de la planta
controlada es exactamente la referencia si el controlador es exactamente el inverso

de la planta.

La estructura del controlador IMC presenta las siguientes ventajas: garantiza la
estabilidad del lazo cerrado, se puede anticipar cualquier violacién de las restricciones
tomando casi de inmediato las acciones correctivas, el filtro adicionado permite la
sintonizacién simple en linea de los controladores multivariables por parte del

personal que opera la planta, el controlador IMC logra satisfacer el punto de ajuste a
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pesar de cualquier perturbacién y/o desajuste del modelo/planta, lo que aumenta la
robustez ante el desajuste del modelo/planta requiriendo acciones menos violentas
en las variables manipuladas a través del filtro.

La teoria del controlador IMC se ha venido desarrollando de manera tal que existen
diferentes formulaciones para disefiar el controlador para los sistemas MIMO con
retardos de transporte diferentes en la matriz de funciones de transferencia. En lo que
sigue se expone brevemente la metodologia de disefio del controlador MIMO IMC
publicado en [17].

El esquema que visualiza la configuracion a emplear para el disefio se muestra en la

figura 1.5

G
: 9,, 9
11 912
R <°11 12 > v ) Y.
+ ;; €21 €22 951 99

+
G (s) —ﬁ)

Figura 1.5

Y

Para el proceso de dos entradas dos salidas conocido como TITO por sus siglas en

inglés, con funciones de transferencia de primer orden con retardo de transporte, en

el aso general todos diferentes, se tiene que la planta puede ser modelada como

muestra (1.4)

ki,e”0115 [k ,e~0125
T11S8+1 T12S+1

k,1e~9215  k,,e—0225

T21S+1 T225+1

G(s) = (1.4)

La estructura IMC estandar se puede adoptar directamente para los modelos del
proceso TITO, que se muestra en la Figura 1.5, donde G,,(s) es el modelo del

proceso.
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Cuando coincide exactamente con el proceso real, es decir, G(s) — G,,,(s) = 0, hay un
control de lazo abierto para responder a la referencia, por lo que la matriz de

transferencia del sistema se puede simplificar como

_ _(911(8)  g12(8)\ [c11(s)  c12(5)
H(s) = G(s)E(s) = (921(5) 922(5)> (C21(5) 022(5)> (13)

Para el proceso TITO nominal las respuestas de salida del sistema desacoplado en
términos del controlador estandar con estructura IMC debe corresponderse con una

matriz de funciones de transferencia diagonal, o sea de la forma (1.6)

hi(s) 0 ) (1.6)

H(s)=G(s)C(s)=( 0 )

Donde los elementos diagonales h,(s) y h,(s) son funciones de transferencias

propias y estables.

Un requisito indispensable para ambas matrices de transferencia es que det[G(0)] #
0y det[C(0)] # 0 0 sea, las matrices de las funciones de transferencia cuando

s— 0 (t— o) no pueden ser singulares.

Segun [17], los elementos de la matriz (1.6) deben conformarse como sigue:

hy(s) = Al;l o015 (1.7)
h,(s) = Azslﬂe—ﬂzs (1.8)

Ay y A,- Pardmetros que mantienen el mismo significado que tiene A en los
controladores IMC para los sistemas SISO.

6, — Retardo de tiempo equivalente para compensar 6,

0, = max{6,1,011 + 03, — 051} (1.9)
6, — Retardo de tiempo equivalente para compensar 6,,

= max{0;3,011 + 022 — 012} (1.10)

D
N
|
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Por otro lado, se requiere disefiar la matriz del desacoplador, para lo cual en [17] se

trabaja con (1.6) y se propone la expresién:

adj h 0
cs) = 6 =2 () (L.11)

Donde:

adj(G) — Adjunto de la matriz de funciones de transferencia

911(8) 922 (S)(l - Goe_Aes) para 011 + 0,5 < 6015 + 05
det(G) = J (1.12)
—912(5)g21(s) (1 ~ %0 ) para 611 + 65, > 6015 + 05
Con
A8 = 1011 + 035 — 015 — 024 (1.13)
0 _ kizkaq (t115+1)(12,5+1) (1.14)

" ki1kaz (T125+1)(T215+1)

Finalmente de forma genérica para el caso cuando det(G) no tiene ceros en el
semiplano derecho complejo (RHP), y se verifica que 641 + 8,, < 0,, + 6,1 los

elementos de la matriz C(s), seran:

_ (ugsthe 917011 1 _ (T3s+De 0170108
Cll(s) - k11(ﬂ.11$+1) (1_GOe—AOS) - k11()'115+1) F(S) (115)
_ (ppstbye 92702208 1 _ (Tgps+1)e”(027022)s
CZZ(S) - kzz().zS‘l-l) (1_GOe—AOS) - kzz(lzs-l-l) (S) (116)
_ — k12 (1.'11S+1)(1.'22$+l)e_(92+612_611_922)
€12 = alZ(S)hZ T kike (t125+1)(A25+1) (1.17)
—(01+621-011-622)
c21 — a21(S)hZ — _ ka1 (111s+1)(1:225+1)e 11T621-011-022 (118)

k11k22 (t215+1)(A15+1)

1.5.2 Metodologia de disefio del predictor de Smith para modelos multivariables

En Alevisakis y Seborg [18] se propuso tempranamente un esquema para el control
de sistemas multivariables con diferentes retardos de tiempo. Otras monografias han
sido publicadas vy, al igual que la anterior refieren propuestas sobre el disefio de
predictores de Smith para la regulacion de variables de procesos multivariables, por

ejemplo [19], [20] y [21] entre otras.



22

La estructura del Predictor de Smith multivariable [21] se muestra en la figura 1.6,
donde R(s), Y(s), C(s), K(s) son la referencia de entrada, la salida, el controlador vy el
desacoplador. G(s) es la matriz de funciones de transferencia de la planta, misma que
representa al proceso. Esta matriz es no singular y estable, es decir:

det[G(0)] # 0. H(s) = G(s)K(s), Ho(s) es lo mismo que H(s) excepto que no presenta
retardos de transporte.

R(s) Uis) ¥(s)
Cis) E(s) =] Gis)
+

| e 100

e Hyls)

Figura 1.6
Considerando el sistema multivariable nxn con la matriz de transferencia:
Ji1is) Yizis) - 9
G(s) = | 91 gy T G (1.19)
Ini(s) YGn2(s) Inn(s)
Donde
9ij(s) = gijo(s)e W Vi,j = 1,2,..,n (1.20)

Son las funciones de transferencia desde la entrada i-ésima hasta la salida j-ésima

Las cuales son funciones estrictamente propias, escalares racionales, T son los
retardos de tiempo asociados con g;;(s). Cuando el modelo es ideal, o sea, el
proceso y su modelo coinciden, la funcion de transferencia a lazo cerrado de R(s) a

Y(s) de la figura 1.6 se convierte en:
F(s) = H(s)C(s)[I + H(s)C(s)] ! (1.21)

La metodologia de disefio del desacoplador, mismo que se emplea para diagonalizar
G(s) en H(s) para aplicar el Predictor de Smith es como sigue:
H(s) = diag[h;(s) ], (i = 1,2, ...,n) siendo h;(s) — funcion de transferencia regular

y racional.
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Suponemos que A X adj(A) = adj(A) x A = det(A) x I, lo cual se usa para disefiar el

desacoplador como sigue:
K' = adj(G) (1.22)

Para obtener la menor cantidad de términos con retardos de transporte se multiplica
(1.22) por la matriz de retardos de tiempo siguiente:

Kp = diag{e™,i =1,2,---,n} (1.23)

Donde 7,; — es el menor tiempo de retardo en cada columna de K’

Para el desacoplador que nos interesa, sin términos de prediccion de demoras, el
disefio se puede realizar. Luego modificando convenientemente el coeficiente del
desacoplador, el desacoplador se convierte en:

KpK'(s)

K(s) = e (1.24)
Entonces el proceso de desacoplamiento ocurre bajo la expresion siguiente:
H(s) = G()K(s) = G(s) 22 = giag(ny, by, -+, ) (1.25)

det[G(0)]

Las interacciones quedan eliminadas después del desacoplamiento, y el sistema
queda como un sistema equivalente de sub sistemas desacoplados que trabajarian

de forma independiente unos de los otros.

En [19] se recomienda simplificar el proceso desacoplado y garantizar un buen
desempenio del sistema de control. Asi, si es posible en este trabajo se realizara la

reduccion del modelo, misma que se explicara en el lugar adecuado.
1.5.3 Metodologia de disefio de controladores predictivos para modelos multivariables
El Control Predictivo (MPC por sus iniciales en inglés) es un método avanzado de

control de procesos que se utiliza en el control de procesos en plantas de la industria

guimica y en las refinerias de petréleo desde la década de 1980 [22].
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Segun [23], una de las mejores opciones de control para procesos con
dinamicas dificiles, tales como multivariables y con retardos de transporte, es
emplear las técnicas de control predictivo generalizado (GPC) o el control de
matriz dindmica (DMC) con lo cual se alcanza un mejor resultado al controlar

el sistema.

El MPC también conocido como control de horizonte movil utiliza un modelo dindmico
de planta explicito para predecir el efecto de las reacciones futuras de las variables
manipuladas en las salidas y las sefales de control obtenidas minimizando la funcién
de costo. Esta prediccion considera las limitaciones o restricciones en las entradas y
en las salidas del proceso. En general en este método de disefio del controlador se
calcula la secuencia 6ptima de alcanzar una referencia dada siguiendo una referencia

interna deseada en un tiempo u horizonte de control,

De esas secuencias de control se aplican solo los primeros valores para controlar las
variables de control y nuevamente se repite el mismo ciclo de célculo éptimo, o sea
se resuelve un nuevo problema de optimizacién, pero ahora considerando las

reacciones de dichas variables a los valores de control aplicados en el intervalo

anterior.
—»| CONTROLADOR PROCESO >
A
N :;I(())'Il;lfiléZACION DEL |, |
MODELO DEL
PROCESO

Figura 1.7 Estructura del control predictivo

Cuando se usa para sistemas dinamicos lineales, el controlador MPC usa un modelo
de proceso y una optimizacion en linea para determinar la secuencia 6ptima de

movimientos de control a futuro.
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El desempefio del controlador depende de qué tan bien se ha capturado la dinAmica
del proceso a controlar mediante el modelo de entrada-salida que se utilice para el

disefio del controlador.

Este controlador se basa en la optimizacion iterativa de horizonte finito del modelo de
la planta. En el momento t, el estado se muestrea y se calcula la estrategia de control

en un horizonte de tiempo corto para minimizar el costo a futuro.

En la figura 1.8 se muestra una secuencia de control calculada para el control
predictivo

A
PASADO FUTURO/PREDICCION

1————'-
REFERENCIA

ESTADOS
PREDICHOS

ESTADOS A

SECUENCIA DE CONTROL {14, |
LAZO CERRADO

2|
rJa
-

]|

ENTRADA A -
LAZO CERRADO
1 1

u : >
t t+6

HORIZONTE DE PREDICCION Tp
Figura 1.8 Célculo de la secuencia de control 6ptima del control predictivo.

La funciobn de costo para la optimizacion del control en los modelos
multivariables se expresa como sigue:

J =N a(ri— x)% + XX Buidu? (1.26)
Donde:

x; — i-ésima variable controlada
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r; — i-ésima variable de referencia
u; — i-ésima variable manipulada

a,; — coeficiente de ponderacién para la importancia relativa de la i-ésima
variable controlada

B.i — coeficiente de ponderaciéon para la importancia relativa de la i-ésima
variable de control

En [24] encontramos referencias a la manera de ajustar los controladores
predictivos,” para ajustar un controlador predictivo solo es necesario modificar
uno, o una combinacién de pardmetros de control. Las variables para controlar
son: los pesos, los horizontes, la dinAmica de los observadores, asi como las

trayectorias de referencia y el modelo de las perturbaciones, ...”

En los siguientes capitulos se desarrollaran estas dos técnicas de disefio para
una torre de destilacion y se realizaran las comparaciones pertinentes del
desempeiio de cada controlador para determinar el que mejores prestaciones
presente.

1.6 Alcance del trabajo

El presente Trabajo de Titulacion se ajusta al estudio inicial del modelo matematico
seleccionado. Este estudio se realiza bajo la orientacion dada en [12] para el andlisis
de los sistemas multivariables. El disefio del Controlador por el Modelo Interno

mejorado con el Predictor de Smith sigue el criterio de disefio dado en [13].

El controlador predictivo se disefia mediante el ayudante que MATLAB®
proporciona: el asistente para el disefio del controlador predictivo, este es
llamado MPCTool y se encuentra como una herramienta en los comandos de
MATLAB®.
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Se alcanza a demostrar la validez del control multivariable para procesos de gran
complejidad (multivariable, con retardo en el control, en presencia de perturbaciones)

utilizando el modelo de una columna de destilacion.

Se presentan los resultados obtenidos de las pruebas por simulacién y el andlisis

comparativo del desempefio de los controladores.
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CAPITULO 2.
2 ESTADO DEL ARTE DEL CONTROL DE COLUMNAS
DE DESTILACION

2.1 Introduccioén

La destilacion es la operacion en la cual se separan por vaporizacion los componentes

individuales de una mezcla liquida de componentes miscibles.

La operacién por destilacion solo es posible si el vapor producido tiene composicion
diferente del liquido del cual procede, de forma tal que los componentes mas volatiles
de la mezcla se encuentran méas concentrados en la fase vapor que en la fase liquida
[25].

En la industria, la destilacion se realiza de dos formas, a saber, una consiste en
calentar la mezcla para producir vapor mediante la ebullicion y posteriormente
condensarlo, sin retorno del condensado al equipo de destilacion. Esta forma se llama

destilacién simple.

La otra manera es realizar lo mismo, pero retornando una parte del condensado al
equipo de destilacion donde se pone en contacto con el vapor ascendente. Esta
manera se denomina como destilaciéon con rectificacion o fraccionada. Estas

operaciones pueden llevarse a cabo de manera continua o de forma periddica.

Cualquier proyecto de disefio se inicia definiendo los objetivos. Para la destilacién hay
varios enfoques, pero se ha elegido uno que ha encontrado utilidad practica en todo

tipo de procesos.

Las tres facetas principales del enfoque son: el control de balance de materiales, el
control de calidad del producto, y la satisfaccion de las restricciones. Para las

columnas de destilacion, especificamente se sugiere [26]:



29

» Control del balance de materiales: el sistema de control de la columna debe
lograr que la suma promedio de los flujos de los productos sea exactamente
igual a la tasa de alimentacion promedio, por lo que se dice que se debe
"mantener la columna en equilibrio". Ademas, la regulacion de los flujos del
proceso debe ser suaves y graduales para evitar alterar la dinAmica de la
columna. Por otro lado, es conveniente que los niveles de retencion en la
columna y los flujos del tope y del fondo deben mantenerse dentro de los
limites maximo y minimo por lo cual el equilibrio de materiales se controla

mediante controladores promediantes.

» Control de calidad del producto: el sistema de control para la destilacion binaria
en la mayoria de los casos debe: mantener la concentracion de un
componente en los caudales generales o inferiores a un valor especificado,
mantener la composicién en el otro extremo de la columna lo més cerca
posible de una composicién deseada. Ademas, los controles del equilibrio de
materiales y de la composicién deben funcionar satisfactoriamente ante
posibles perturbaciones que pueden estar presentes en el caudal de
alimentacién, en la composicion de la alimentacion, en la condicién térmica de
alimentacién, en la presion de suministro de vapor, en la temperatura de
suministro de agua fria, en la presion del cabezal de agua de refrigeracion y

en la temperatura del medio ambiente.

» Satisfaccion de las limitaciones: hay restricciones que no deben ser violadas
durante el funcionamiento de la columna de destilacién como, por ejemplo: la
columna no puede inundarse, la caida de presion de la columna debe ser lo
suficientemente alta como para mantener una operacion efectiva de la

columna (para evitar lagrimeo o vertidos graves).

2.2 Funcionamiento de las columnas de destilacion
La columna de destilacion es un cuerpo cilindrico vertical, dentro del cual se disponen
bandejas o platos de manera horizontal separadas entre si a intervalos determinados

[1], [2] y [26]. Estas bandejas pueden estar rellenas con esferas o cilindros con el



30

objetivo de facilitar el contacto directo entre las fases “vapor” ascendente y “liquido”

descendente.

El contacto entre las fases proporciona el intercambio de masa y calor. Al bajar por
dentro de la columna la corriente liquida hacia el fondo, rica en componentes ligeros
se despoja de éstos y se enriqguece con los componentes pesados que son
transportados por el vapor, mismo que asciende hasta el tope de la columna. Asi, el
vapor se despoja de los componentes pesados y se enriquece con los componentes
ligeros segun asciende.

Este flujo se origina vaporizando parte del liquido, rico en el componente pesado de

la mezcla, que sale del fondo de la columna.

2.2.1 Breve descripcion del funcionamiento de una columna de destilacion

Los equipos donde se lleva a cabo la destilacion fraccionada se les llama columnas o

torres de destilacion.

Para describir brevemente el funcionamiento de la columna de destilacion nos
apoyaremos en las figuras 1.1, del capitulo anterior, donde se describieron los
elementos auxiliares de la columna, en la figura 2.1 y en las descripciones del

funcionamiento dadas en [1], [2] y [26].

En las columnas de destilacién con platos horizontales el contacto entre las fases

proporciona el intercambio de masa y calor.

Cuando la corriente liquida baja por dentro de la columna, rica en componentes ligeros
se libra de estos y se enriquece de los componentes pesados al descender. Por el
contrario, el vapor ascendente, rico en componentes pesados los entrega y se apropia

de los componentes ligeros del liquido descendente.
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En las bandejas, sobre ellas, el nivel del liquido debe ser tal que cubra los orificios de
las campanas de burbujeo. Este liquido pasa de una bandeja a otra a través de los
tubos de derrame colocados en los extremos de cada bandeja.

En la figura 2.1 se muestran dos bandejas con campanas de burbujeo cubiertas por

el liquido descendente y el flujo del vapor ascendente.

CANMPANA DE
BURBUIED

.--"""-—-—‘

BAMDEIA

LiQuiDo

Figura 2.1 Esquema de dos bandejas consecutivas con campanas de burbujeo

El rehervidor, evaporador o intercambiador de calor forma el vapor que asciende por
la columna de destilacién. Este flujo surge al vaporizar parte del liquido rico en

componentes pesados de la mezcla del fondo.

Asi, tenemos que en la columna en cada plato hay retenida cierta cantidad de liquido,
llegando continuamente una corriente de liquido de la bandeja superior y un flujo de

vapor de la bandeja inferior.

Cuando el vapor retenido en el liquido burbujea, éste hierve originando un estado de
equilibrio entre liquido y vapor entrantes a las bandejas, existiendo un intercambio de
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masa y calor y la composicion del componente ligero en el vapor aumenta

disminuyendo en la composicion del liquido.

Este mecanismo de funcionamiento hace que en cada bandeja la temperatura y la
composicion de la mezcla sean diferentes y la temperatura, en la columna, aumenta
segun la bandeja esté mas cerca del fondo de la columna y la composicion del

elemento ligero aumenta segun la bandeja esté mas cerca del tope de la columna.

2.2.2 Variables del proceso de destilacion

Las variables que determinan el comportamiento del sistema son [1], [2] y [26]:

Concentracién de la corriente liquida en el fondo y tope de la columna,
Presion dentro de la columna,

Temperatura del alimentado,

Concentracioén del alimentado,

Flujo del destilado,

Flujo del residuo,

Flujo de vapor dentro de la columna,

YV V.V V V V V V

Flujo del liquido dentro de la columna.

La presién en la columna generalmente se controla de dos maneras [26]: con el ajuste
del flujo del refrigerante (casi siempre agua) que esta circulando a través del
condensador o ajustando el flujo del refrigerante y sacando los gases que no se

condensan que acompafian a la alimentacion.

Generalmente en los procesos tecnoldgicos con columnas de destilacion la
composicion y el flujo del alimentado no se controlan ya que estas variables dependen
de las condiciones de operacién en los equipos que preceden a la columnay por tanto
se consideran perturbaciones al control de las concentraciones en la columna de

destilacion.
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El flujo de vapor en el interior de la columna se regula mediante el ajuste de la

corriente de vapor de agua alimentado al rehervidor.

La corriente de liquido dentro de la columna se ajusta mediante el valor del flujo del

reflujo.

2.3 Modelos mateméticos del proceso de destilacion

En [3] se proporciona el modelo matematico de la columna de destilacion mismo que

debe entenderse como se muestra en la siguiente figura:

“1 u2
_[12.8¢7° —18.9¢73% i
Y <— Pu(s) Plz(s)] " 116.7s+1  21s+1 !
Yy <— Py1(s) Pjy(s) 6.6e”° —19.4e7% u,

10.9%+1 M1
=

12
y1 (s) =

i bt A uq(s) — : (s) y1 - composicion del tope
16.7s +1 21s+1

y2 - composicion del fondo

6e-75 19 4¢-35 u1 - flujo del reflujo

g — Uy () u2 - flujo del vapor

Yo(s)= ———— uq(s
- T Tt L ey

Figura 2.2 Relacién de las variables de entrada y de salida transformadas por

Laplace.

La respuesta en frecuencia de la planta se muestra en la figura 2.3, donde se
observan las caracteristicas de amplitud y de fase. En la figura 2.4 se muestran

las respuestas en el dominio del tiempo del modelo analizado.

En la composicion del tope se observa la respuesta negativa del modelo a la
entrada del flujo del vapor, de igual manera en la composicion del fondo se

observa una respuesta negativa al estimulo del flujo de vapor.
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En las respuestas en el dominio del tiempo se observan que los retardos de

transporte no son lo suficientemente influyentes en comparacion con las

constantes de tiempo de los modelos.

; Phase (deg)

Magnitude (dB)

Figura 2.3 Caracteristicas de amplitud y de fase de las funciones de
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1

Un analisis mas profundo del desempefio del modelo de la columna de

destilacién se hara posteriormente en el capitulo 3 con fundamento en los

principios proporcionados por [12].

2.4 Estado del arte en el control multivariable de columnas de destilacion

En [27] se ha estudiado el control de la composicion final del producto de una columna

de destilacién binaria a escala piloto operada bajo el control de una computadora

digital IBM 1800 para detectar las perturbaciones en el caudal de alimentacion.
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Step Response

From: In{1) From: In(2)
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Figura 2.4 Respuestas en el tiempo del modelo analizado.

En este articulo se demostré que el control convencional de dos puntos, mediante el
cual la composicion superior esta controlada por la velocidad del flujo del reflujo y la
composicion del fondo por medio del flujo de vapor, no fue satisfactoria.

Se evaluaron dos sistemas de control alternativos, a saber, un sistema de control sin
interaccion y un sistema de control de relaciéon. El sistema de control sin interaccién
se construyé a partir de una representaciéon de la funcion de transferencia de la
dindmica de la columna de destilacién, determinada a partir de una serie de test de

pulso en linea.

Los resultados muestran que se logra una mejora muy significativa en el control de
ambas composiciones mediante el uso de control no interactivo o el esquema de
control de relacién sugerido por Rijnsdorp en comparacion con el comportamiento
usando control de retroalimentacion de dos puntos convencional. Sin embargo, el
rendimiento del control obtenido usando el control sin interaccion fue solo

marginalmente mejor que el que usa el esquema de control de relacion.

En [18] el método clasico del Predictor de Smith para sistemas de una sola variable

se extiende a una clase de sistemas lineales multivariables. Se presentan diferentes
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variantes del Predictor de Smith multivariable para sistemas de tiempo continuo, los
cuales presentan retardos de transporte en las variables de control y/o variables de
salida. De igual manera que en el método clasico, el uso del Predictor de Smith
multivariable elimina los retardos de transporte de la ecuacion caracteristica del

sistema a lazo cerrado.

En [28] Se sugiere una formulacién de ley de control predictivo con base en el modelo
(MBPC en inglés) para el calculo e implementacion del controlador por el de modelo
interno. Las ventajas de este enfoque son que los parametros del controlador se
pueden calcular explicitamente sin inversion o factorizacion de matrices polinomiales

y que el controlador IMC es obtenido como un caso.

Afirman que, para tener en cuenta las limitaciones generales del proceso lineal, esta
formulacién se puede ampliar de forma sencilla cuando se calculan las entradas de
control. Se introducen parametros de ajuste intuitivamente plausibles y se obtienen

teoremas para dilucidar su efecto sobre la estabilidad y el desempefio.

En 2004 [29] sale publicado otro articulo sobre el control predictivo en modelos
multivariables con retardo de transporte. En este trabajo se presenta un nuevo método
de control predictivo multivariable. La principal ventaja del enfoque predictivo es que
las plantas con modelos matematicos multivariables con retardos de transporte se
pueden manejar facilmente. El algoritmo de control propuesto también introduce un
disefio compacto y simple en el caso de plantas de orden superior y fase no minima,
pero se limita a plantas estables a lazo abierto. El algoritmo del control predictivo
multivariable propuesto se desarrolla, disefia y se implementa en un sistema de aire

acondicionado. Se discute la estabilidad de la ley de control propuesta.

También en [30] se encuentran propuestas para el control predictivo de modelos de
plantas con retardos de transporte. Los autores proponen un nuevo esquema de
control por desacoplamiento, en términos de una estructura de control por modelo
interno (IMC), para modelos matematicos de procesos de dos entradas-dos salidas

(TITO) con retardos de transporte. Indican ademas que se puede lograr una mejora
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notable de la regulacién del desacople para las respuestas de salida del sistema
nominal, y también que cualquiera de las respuestas del sistema puede regularse
cuantitativamente en virtud de la relacién analitica entre los parametros ajustables de
la matriz del controlador de desacoplamiento y la matriz de transferencia nominal del

sistema.

Considerando que las columnas de destilacion se han utilizado ampliamente en
plantas quimicas para procesos de separacion en [31] se analizan la alinealidad y el
comportamiento dinamico de las mismas, indicando que estas caracteristicas las
hacen dificiles de controlar. Revisa la implementacién del IMC en el control de la
columna de destilacion en tiempo continuo durante los ultimos 28 afios. Ademas,
también se revisa la implementacion del IMC con modelos que presentan retardos de

transporte en aplicaciones reales o basadas en simulacion.

En [32] encontramos referencias sobre un nuevo método de control empleando el
Predictor de Smith con desacoplamiento para un modelo del sistema multivariable con
retardos de transporte. Se introdujo el desacoplador basado en la matriz adjunta del
modelo del sistema multivariable con retardos de transporte, y los modelos
desacoplados se reducen a modelos de primer orden mas retardo de transporte
mediante el andlisis de la dependencia de la amplitud y la fase de la frecuencia. Se
analizaron las condiciones suficientes y necesarias para una estabilidad robusta con
incertidumbres multiplicativas que se encuentran con frecuencia en la practica. Se
proporciona un ejemplo ilustrativo para mostrar la superioridad en la velocidad de

respuesta y el desempefio en el rechazo de perturbaciones de carga.

En 2012 se publica el articulo [33], donde los autores proponen un nuevo enfoque de
control por el modelo interno (IMC) basado en la descomposicion por el valor singular
(SVD) para el control de modelos con entradas y salidas multiples (MIMO) con
multiples retardos de transporte. Este enfoque logra el desacoplamiento usando un
término de compensacion y mejora la robustez usando SVD en el inverso de la matriz
de ganancias en el estado estacionario del proceso. Se disefia un nuevo filtro para el

desacoplamiento y la velocidad de respuesta rapida de estos sistemas multivariables
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con multiples retardos. El disefio del controlador se puede extender al sistema no
cuadrados donde hay mas entradas que salidas. Se incluyen ejemplos para ilustrar la

eficacia del método.

En [34] se publican los resultados de controlar una columna de destilacion mediante
el control predictivo (MBPC). El objetivo de este articulo es desarrollar un controlador
predictivo con base en el modelo para entradas/salidas restringidas y no restringidas,
en un sistema SISO y en el sistema MIMO, el cual es una columna de destilacion
binaria no lineal. El objetivo es mantener la especificacion para las salidas, las cuales
se consideran las variables concentracion de los productos del fondo y del destilado
(variables controladas) debido a las perturbaciones tales como el flujo de alimentacion
y la concentracion de la alimentacion con las variables manipuladas reflujo y corriente
de vapor. En este documento, los indices de desempefio, tales como el tiempo de
establecimiento, el sobre impulso, los errores ISE, IAE e ITAE del controlador MPC
se comparan con los indices proporcionados por el controlador convencional Pl de

multiples lazos para sistemas SISO y MIMO.

Resumiendo los resultados de la revisién de articulos publicados, en la Tabla 2.1, se
tiene que se analizaron 31 articulos que muestran los esfuerzos en el disefio de
controladores para la regulacion de variables de procesos multivariables, 9 articulos
(29%) revisados que refieren haber tenido éxito en el control multivariable en el
control de plantas modeladas con interacciones en presencia de retardos de
transporte y de ellas 2 (6%) con diferentes retardos en las relaciones de entrada/salida
de la matriz de funciones de transferencia. En la bibliografia revisada 15 (48%)
estaban dedicadas al control de las columnas de destilacion. En general se revisaron
articulos entre los afios 1965 hasta 2013 y los Trabajos de Titulacion de MACI

relacionados del 2020.

Se revisaron 8 monografias escritas por investigadores del control en general y del
control multivariable en particular, de donde se obtuvieron los lineamientos generales

para el analisis y disefio de controladores MIMO.
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Por afio de publicacion se revisaron 18 articulos publicados en el siglo pasado y 13
articulos del actual siglo. De las monografias revisadas el 88% se corresponden con

monografias actuales.
Se revisaron unos 9 articulos (29%) referidos al control de modelos multivariables con
retardos empleando la técnica de control por el modelo interno y dedicados al

Predictor de Smith 7 articulos lo que representa un 22.5% de los analizados.

Tabla 2.1 Resumen del andlisis de publicaciones.

MONOGRAFIAS REVISADAS

TITULO ANO

1 | Control Multivariable. ESPOL 2018
2 | Model Predictive Control System Design and Implementation using MATLAB 2009
3 | Model Predictive Control. Second Edition 2007
4 Multivariable Control Systems: An Engineering Approach 2004
5 Process Control: Modeling, Design, and Simulation 2002
6 Predictive Control with Constraints 2002
7 | Multivariable Feedback Control. Analysis & Design 2001
8 Procesos quimicos y termo energéticos. Dinamica y control. Tomo I 1988
ARTICULOS ANO

1 Interaction in two-variable control distillation columns | 1965
2 Interaction in two-variable control distillation columns I 1965
3 | Terminal composition control of a binary distillation column 1973
4 | An extension of the Smith Predictor method to multivariable linear systems containing | 1973

time delays
5 | Terminal composition control of a binary distillation column 1973
6 Multivariable computer control. A case study 1976
7 Internal Model Control 1. A Unifying Review and Some New 1982
8 Multivariable Adaptive Predictive Control of a Binary Distillation Column 1984
9 Internal Model Control 2. Design Procedure for Multivariable Systems 1985
10 | Design of Distillation Column Control Systems 1985
11 | Internal Model Control. 3. Multivariable Control Law Computation and Tuning | 1985
Guidelines

12 | Internal Model Control 3. Multivariable Control Law Computation 1985
13 | A Generalized Model for Distillation Columns-I. Model Description and Applications 1986
14 | A Generalized Model for Distillation Columns-II. Numerical and Computational Aspects | 1986




40

15 | A Generalized Model for Distillation Columns-IIl. Study of Startup Operations 1988

16 | Procesos quimicos y termo energéticos. Dinamica y control. Tomo Il 1988

17 | IMC controller design for multivariable systems 1990

18 | Dynamics and Control of Distillation Columns. A tutorial introduction 1997

19 | Model Predictive Control of a crude oil distillation column 1999
Decoupling Smith Predictor design for Multivariable Systems with Multiple Time Delays | 2000

20 | An approach to predictive control of multivariable time-delayed plant: Stability and | 2004
design issues

21 | Analytical Design of Decoupling Internal Model Control (IMC) Scheme for Two-Input- | 2006
Two-Output (TITO) Processes with Time Delays

22 | Design of PID Controllers for Delayed MIMO Plants using Moments Based Approach 2006

23 | Analytical Design of Decoupling Internal Model Control (IMC) Scheme for Two-Input- | 2006
Two-Output (TITO) Processes with Time Delays

24 | An extension of the Smith Predictor method to multivariable linear systems containing | 2007
time delays

25 | Implementation of Internal Model Control (IMC) in Continuous Distillation Column 2010

26 | Implementation of Internal Model Control (IMC) in Continuous Distillation Column 2010

27 | Decoupling Smith Control for Multivariable System with Time Delays 2011

28 | Decoupling Smith Control for Multivariable System with Time Delays 2011

29 | Design of a Multivariable Internal Model Controller based on Singular Value | 2012
Decomposition

30 | Design and Development of Model Predictive Controller for Binary Distillation Column 2013

31 | Design and Development of Model Predictive Controller for Binary Distillation Column 2013

El andlisis realizado de los articulos y monografias consultadas proporciona un

abanico de interés en el area del control de sistemas de dinamicas complejas, asi

como que demuestra la actualidad del tema del control de columnas de destilacion

modeladas por modelos matematicos con interaccion y presencia de diferentes

retardos de transporte.

Esto fundamenta el tema del presente Trabajo de Titulacién, mismo que se dedica a

la

investigacion por simulacion de controladores capaces de proporcionar

desempenios aceptables en la destilacion binaria de productos de alta demanda.
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CAPITULO Il

3 DISENO DE LOS CONTROLADORES
MULTIVARIABLES DE UNA COLUMNA DE
DESTILACION

3.1 Requerimientos de control para una columna de destilacion

El control de la destilacion es un esfuerzo desafiante debido:

A la no linealidad inherente de la destilacion,
Al acoplamiento severo presente para el control de la composicion,

Al comportamiento no estacionario,

w0 NP

A la gravedad de las perturbaciones.

Suponiendo que el control regulatorio de las variables flujo, nivel y presion en la
columna se implementan correctamente, la aplicacion de controles convencionales
para las columnas de destilacion implica identificar la mejor configuracién de variable

manipulada/controlada y la puesta a punto de los lazos de control de la composicién.

La seleccién de la configuracion es un aspecto de vital importancia en el disefio del
control de la destilacion. De hecho, de la eleccion incorrecta de apareamientos de
variables manipuladas/controladas puede resultar un desempefio deficiente del
control. La seleccion de la configuracion es importante cuando se utilizan

controladores multivariables.

Varios trabajos, tales como [35] y [36] se han centrado en el uso de medidas de
controlabilidad, tales como el arreglo de ganancias relativas (RGA o la RGA dinamica)
para seleccionar los apareamientos de variables manipuladas/controladas para el

control de la composicion.
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El mejor analisis, exhaustivo y completo relativo a la dinAmica y el control de una
columna de destilacién fue presentado en 1997 por Skogestad [37], mismo que
analiz6 206 trabajos publicados hasta esa fecha referentes al control de las columnas

de destilacion, entre los cuales estaban articulos, monografias y tesis doctorales.

En la actualidad se mantiene el estudio sistemético del control de tales artefactos ya
gue los mismos son grandes consumidores de energia en la industria quimica y del

petroleo.

La destilacion representa aproximadamente el 95% de los sistemas de separacion
utilizados por las industrias del refino del crudo y la quimica [38]. La destilacion tiene
un gran impacto en la calidad del producto, uso de energia y rendimiento de la planta
de estas industrias. Por lo tanto, el control de la destilacién permanece siendo de

mucha importancia.

Para comenzar el disefio de los controladores planteados en los objetivos del
presente trabajo se analizan las caracteristicas del modelo matematico de la columna
de destilacion de Wood y Berry dado en [27].

12.8e™S —18.9e73s

_ | 16.7s+1 21s+1
G(s) = 6.6e”75 —194e73s

109s+1 14.4s+1

(3.1)

Como se observa este modelo presenta retardos 6;; con i;j = 1,2 diferentes en las
funciones de transferencia que componen la matriz (3.1), y de igual manera las

constantes de tiempo de cada funcion de transferencia T; ; pueden ser diferentes.

Inicialmente se procede a encontrar la Matriz de Ganancias Relativas, empleando el
programa expuesto en el Anexo 2, donde ademas se calculan los valores singulares

y el nimero de condicion.
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El significado de estas caracteristicas para el disefio del control de los sistemas de
multiples entradas y multiples salidas, en lo adelante sistemas MIMO, queda claro en
[39].

La metodologia de Matriz de Ganancia Relativa es una herramienta de seleccion
ampliamente utilizada para ayudar a determinar si un par de variables de
entrada/salida, en particular, es una buena eleccién para implementar un lazo de
control SISO, en el sentido de que el acoplamiento y la interaccién con otros lazos

seran pequefios.

Estos coeficientes pueden ser interpretados como la razén entre la ganancia estatica
a lazo abierto SISO y la ganancia con un control perfecto sobre el resto de los lazos
empleando las otras variables de entradas [39].

Para calcular la RGA puede emplearse el programa en cédigo MATLAB®

gll=tf(12.8,[16.7 1], 'ioDelay',1.0);
gl2=tf(-18.9,[21 1], '"ioDelay',3);
g2l=tf(6.6,[10.9 1], "ioDelay',7);
g22=tf(-19.4,[14.4 1], '"ioDelay',3);
planta=[gll,g2l;g9l12,922];

g0=dcgain (planta) ;

rga=g0.*inv (g0")

mismo que proporciona los valores

A= (20094 10094

—1.0094 2.0094 (3.2)

En [12], se recomienda verificar la evaluacion iterativa del RGA, lo que es Uutil para

seleccionar el apareamiento de las variables de salida y manipuladas, si el limite
A® 2 lim A*(G) (3.3)
k—oo

presenta una convergencia hacia la matriz identidad si G(0) es una matriz
diagonalmente dominante. Probando sistematicamente el célculo de la matriz
encontramos que:

1 _ (13375 —0.3375\. ,2 _ ( 1.068 —0.068).
A= (—0.3375 1.3375 ) A" = (—0.068 1.068 )
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A3 = ( 1.0041 —0.0041) (3.2)

—0.0041 1.0041
El resultado (3.4) pone de manifiesto la tendencia de la matriz de ganancia relativa

hacia la matriz identidad mediante la evaluacion iterativa, por lo cual se verifica que

Uy =2 yY1
U 2> Y2

Asi, los resultados obtenidos indican que para controlar la compaosicién en el tope de

G(0) es una matriz diagonalmente dominante y el apareamiento se justifica.

la columna y; debe manipularse el flujo del reflujo u; y que para controlar la

composicion del fondo de la columna y, debe manipularse el flujo del vapor, u,.

Para terminar de analizar el desempefio del modelo matematico (3.1), se buscan los
polos y los ceros del mismo. Para ello se calcula el determinante de la matriz, sin los
retardos, de (3.1), o sea:

12.8 -18.9
16.7s+1 21s+1 12.8 —-19.4 6.6 -189
D =det| '675tt sl | = - (3.5)
: : 16.7s+1 14.4s+1 10.9s+1 21s+1

10.9s+1 14.4s+1

Resolviendo (3.5) tendremos que los polos del sistema MIMO son:

1 1 1 1

b= _Z _E 14.4 109
y los ceros, calculados empleando el programa

$cadlculo de los ceros del sistema MIMO columna Wood and Berry
clc

z1=[10.9 1.01;z2=[21 1.0];numl=conv(zl,z2);

z3=[16.7 1.0]1;z4=[14.4 1.0];num2=conv(z3,z4);

k1=19.4*(-12.8) ;k2=6.6*(18.9) ;

num=kl*numl+k2*num?2;

ceros=roots (num)

son: z = [z, z,] = [-0.1079 —0.0427]

como se observa, todos, los polos y los ceros, estan en el semiplano izquierdo del
plano complejo. Asi, el modelo de la columna es internamente estable y de fase

minima con retardo de transporte.

Otra evaluacién del modelo puede hacerse empleando el nimero de condicion, el cual

se calcula como:

y = ——numero de condicion

SIS
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o — mayor valor singular de la matriz de funciones de transferencia G(0)

o — menor valor singular de la matriz de funciones de transferencia G(0)

System: G
Frequency (rad/s): 0.00707
Singular value (dB): 29.8 Singular Values

20

System: G
Frequency (rad/s): 0.00707
Singular value (dB): 11.6

Singular Values (dB)

30l . - -

103 102 107 10° 10!
Frequency (rad/s)

Figura 3.1 Valores singulares, maximo y minimo, en funcion de la frecuencia.

La seleccion del apareamiento de las variables puede fundamentarse en el menor
valor singular, cercano a la unidad y que la relacién entre el valor singular maximo y
minimo sea generalmente aceptable como y < 10. Para valores superiores [39] es de
esperar dificultades en el control dado el mal acondicionamiento de la matriz de
funciones de transferencia, indicando esto que pequefas variaciones en los valores
de los parametros de alguna funcién de transferencia de la matriz conlleva a

respuestas no compatibles en el dominio del tiempo.

Asi, una mala eleccién del apareamiento de las variables controladas y manipuladas

limitan el desempefio alcanzable y la robustez del esquema final de control [39].

En el Anexo 2 se puede encontrar una propuesta de programa en cédigo MATLAB®
para el calculo del nUmero de condicion, obtenido de [40]. Para la columna analizada,

el niamero de condicién es de y = 1.675
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Este valor del numero de condicion informa que la matriz de funciones de
transferencia esta bien condicionada y que el control de las variables del proceso,

empleando el modelo (3.1) no es dificil ya que el mismo es inferior a 10.

En la figura 3.1 se muestra la variacion de los valores singulares maximo y minimo en

funcion de la frecuencia, en el rango desde 0.001 hasta 10 rad/s.

Analizando la respuesta en frecuencia de la figura 3.1, para los valores singulares, se
hace énfasis en el calculo de la informacion direccional del sistema, o sea en las
direcciones de mayor y menor amplificacion. Para bajas frecuencias, la diferencia es

significativa, alrededor de 18.2 dB (= 66 veces).

Asi, la ganancia del sistema a una frecuencia o dada se encuentra entre el mayor
valor singular y el menor valor singular de la matriz de funciones de respuesta en
frecuencia G(jo). El grafico mostrado en la figura 3.1, de 6(w) y a(w) vs ® en el caso

MIMO, es la contraparte de los diagramas de Bode de amplitud en el caso SISO.

En la figura 3.2 se muestran los diagramas de Bode particulares de las funciones de
transferencia de la matriz (3.1). Es de notar que, la funcién de transferencia individual

—7s
g21(8) = %ﬁ_l presenta indice de inestabilidad ya que su diagrama de Bode indica

que para frecuencias inferiores a la frecuencia de corte, cuando la ganancia es

positiva, la fase de la funcion es mayor que —180°.

Las respuestas al paso escalén en el dominio del tiempo continuo se pueden obtener
empleando el siguiente segmento de programa:

gll=tf(12.8,[16.7 1], "'"ioDelay',1.0);
gl2=tf(-18.9,[21 1], 'ioDelay',3);
g2l=tf(6.6,[10.9 1], "ioDelay',7);
g22=tf(-19.4,[14.4 1], 'ioDelay',3);
planta=[gll,gl2;g21,g22];
columna WB=tf (planta)

bode (planta)

figure (2)

step(planta)
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Bode Diagram
From: In(1) From: In(2)
201 : : T T :
~ 10F
S 0 : : i
= System: planta System: planta
10 1/Q: In(1) to Out(1) : =1 1102 In(2) to Out(1) :
Frequency (rad/s): 0.762 : Frequency (rad/s): 0.886 |!
20 frove ool Nagnitude (dB): 0.0209 [ | Magnitude (dB): 0.122 :
720 - T ..
@ % System: planta System: planta
o 5 120 : . 2
b=l i WO: In(1) to Out(1) 1/0: In(2) to Out(1)
@ = 1440 :| Frequency (rad/s) 163 | Frequency (rad/s): 1.59
= ) ;| Phase (deg): -181 Phase (deg): -182
& 60 ; ; : e T
o) _ : _
Y 20 '; P o
© : HEE :
£ _ 10 ; ‘ : 1
o o 5 é
5} = : FRE :
o System: planta System: planta :
-10 1/0: In{1) to Out(2) 170 In[2) to Qut(2) "
¢ | Frequency (rad/s): 0.587 Frequency (rad/s): 1.35
20 [ o {7 Magnitude (dB)- 0.158 Magnitude (dB): -0.00219 :
1440 T T
g System: planta System: planta
& -1440 10: In(1) to Out(2) 1 10: In(2) to Out(2)
= Frequency (rad/s): 0.269 Frequency (rad/s): 1.6
-2880 Feee “| Phage (deg} 179 Phase (dEg) 182
107 102 107 10" 1010 102 1071 10° 107

Frequency (rad/s)

Figura 3.2 Diagramas de Bode de cada funcién de transferencia de la matriz (3.1)

Es de destacar que en la figura 2.4 se mostraron solo la influencia de los retardos de
tiempo en las respuestas, sin embargo, en la figura 3.3 solo se muestran los valores

en el estado estacionario.

Al analizar el modelo dado por (3.1), es evidente que la composicién del fondo

depende de los valores de los caudales del reflujo y del vapor puro, como indican (3.6)

y (3.7)

12.8 18.9¢73S
y1(s) = 167se+1 us(s) — 21:+1 uz(s) (3.6)

Ya() = 22y () = 22y (s) (3.7)

14.4s+
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Step Response

From: In(1) From: In(2)

10 System: planta

/O In(1) to Out(1)

E Time (seconds): 120
Amplitude: 12.8

.',g
o
5.5
= P
-10 System: planta
1/O: In{2) to Out(1)
15 Time (seconds): 120
O Amplitude: -18.8
g —
= -20
=8
5 System: planta
1O In(1) to Out(2)
- Time (seconds): 120
- Amplitude: 6.6
g ‘
s 5
o
Q
=
-10 -
System: planta
- 110 In(2) to Out{2)
15 Time (seconds): 120
Amplitude: -19.4

0 20 40 60 80 100 120 1400 20 40 60 80 100 120 140

Time (seconds)

Figura 3.3 Respuestas en el dominio del tiempo por cada funcion de transferencia
de la matriz (3.1)
Los gréaficos que se corresponden con estas expresiones, en el dominio del tiempo

son mostrados en la figura 3.4

En los mismos se observan las influencias de los retardos individuales sobre las
respuestas, siendo la mayor de ellas sobre la composicion del fondo, cuando el

retardo conjunto es de 6 unidades de tiempo.

Para poner de manifiesto que los parametros 6 y T son aproximados nos referimos

a ellos como el retardo de tiempo aparente y la constante de tiempo aparente

Si se comparan los retardos de transporte de cada funcién de transferencia con las
constantes de tiempo de inercia en los denominadores de cada una de ellas

observamos que, las relaciones |6;;/6;; + T;;| coni = 1,2,3,4; j = 1,2,3,4
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u1 step response : y1 y1 composicion en el tope
T T T T

12 X 87
Y1273

o 10 20 30 40 50 60 70 80 90
TIME

u1 step response : y2 y2 composicién en el fondo
T T T T

X 87
Y 6.596

[|x6
Yo

I I I L L
0 10 20 30 40 50 80 70 80 90
TIME

Figura 3.4 Respuestas de la composicion del tope y del fondo a los cambios en el
caudal del reflujo y del vapor puro, respectivamente.

Segun [41], podemos encontrar el retardo de tiempo normalizado t;;:
__ Y
Tij - eij+Tij

Para cada funcion de transferencia de la matriz del modelo tendremos:
|911/911+T11| = 1/177= 0056, |912/912+T12| = 3/24= 0125 |921/921+T21| =

Este parametro se puede usar para caracterizar la dificultad de controlar un proceso,
por lo que algunas veces se le llama razén de controlabilidad [41] y en términos
generales se dice que procesos con t pequefia son faciles de controlar y si T esta en
el limite del rango superior, 0 sea t = 1 entonces se presentaran dificultades para

controlarlo.

Como se observa, las relaciones entre los valores mencionados son todas menores
que uno [41], por lo tanto, se espera que la principal influencia para controlar el
proceso de destilacién radique en la interaccién entre los lazos de control y las

perturbaciones al proceso.
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El andlisis final de la columna de destilacién se hara calculando las bandas de
Gorshgerin. Estas bandas se superponen al Diagrama de Nyquist y proporcionan

datos de mucho interés, tales como:

El andlisis realizado hasta aqui nos permite esperar facilidades en el control mediante
controladores disefiados para encarar la presencia de retardos de transporte

pequefios y con interacciones entre los lazos de control.

Considerando estas conclusiones preliminares sigue, disefiar los diferentes

controladores multivariables y efectuar la comparacion de sus prestaciones.

En [17] se proporcionan dos precondiciones necesarias para el control desacoplado,
mismas que surgen del concepto del control por el modelo interno dado por las

ecuaciones (1.5) hasta (1.18). Estas precondiciones son:
(1) det[G(0)] # 0O
(2) det[C(0)] # 0

El determinante de la planta es:

12.8e™5 -18.9e73%
det 16.75+1 21s+1 128 —194e™* 6.6 —189¢7108
€U\ 66e 7 —194e735 | T Te7s+1 144541 10.9s+1 21s+1

10.9s+1 14.4s+1

detG(0) = 12.8 x (—19.4) — 6.6 x (—18.9) = —123.58 # 0

Lo cual verifica la primera condicion.

3.2 Disefio del controlador multivariable para el modelo matematico de la
columna de destilacion

3.2.1 Disefio del controlador multivariable por el modelo interno (CMMI)
Para implementar el controlador desacoplador en el control del modelo de la columna
de destilacion, ante todo debemos definir los parametros empleados en las férmulas

del anexo mencionado:
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011 =1;01,=3,0,1=7;0,,=3 (3.9)
T11 = 16.7 X T2 = 21 X Ty1 = 109, Ty = 14.4 (310)

Otro pardmetro de interés es el dado por la desigualdad (3.11)
011+ 05, <015+ 05, (3.11)
Que en este caso proporciona 64, + 8,, = 4; 61, + 6,; = 10. Para estos casos en [17]

se recomienda formar el controlador desacoplador dado por (3.12)

16.7s+1 —-0.0761(16.75+1)(14.45+1)e 25
_ 12.8(A15+1) (21s+1)(Ays+1)
C(S) =Fx 0.0266(16.7s+1)(14.45+1)e™4S —(14.4s5+1) (3'12)
(10.95+1)(A15+1) 19.4(A,s+1)
_ 1
F(S) - (16.75+1)(14.45+1) _¢c (3'13)
(21s+1)(10.9s+1)
Y
|
-
\
In1 Out1 # In1 = Out1 In1 QutP1 > yE

del tope

F1

Vapor1
@—.mz out2 ' »{int - out1 OutP2 =J y7
Vapor2

Composicion
del fondo
Fz
Controlador y5 Planta real
Desacoplador IMC
—{in1 OutP1
A4
outPz 4{’)
Modelo de la plania

Figura 3.5 Diagrama Simulink para el analisis del ajuste del parametro A del
controlador IMC

En la figura 3.5 se muestran los siguientes bloques:

1. Bloque del Controlador desacoplador IMC. Este bloque es un subsistema
dentro del cual se encuentra la implementacion de la matriz de funciones de

transferencia mostrada en (3.12)
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2. Blogues F1y F2: igualmente es un subsistema dentro del cual se encuentra la
implementacién del factor F, dado en (3.13)
3. Blogues de la planta real y modelo de la planta dada su implementacién como
se muestra en la figura 3.6
En ésta se usan los bloques puertos de entrada y salida, el puerto de entrada 1 para
la sefal de control ul, el puerto de entrada 2 para la sefial de control 2. El puerto de
salida 1 para la variable controlada "composicién del tope” y el puerto de salida 2 para

la variable controlada "composicion del fondo”

ul

.
N 12.8 -
RV "l 1675+ 1 5
g11(s)
,
/) 6.6
g 1095 +1
3
_189
@ 2
u2 g12(s)
/\ ’ 194 b
i, 7 ~
"I " Tdas+1

g22

Figura 3.6 Modelo de la planta
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Transport

Delay

In1> Out1 +,
A ut
c1
Int> QOutt
c21
Int Outt
c12
n1>>  Outt o
u2
c22
16.7s + 1
lanl-s+1 [+
cli(s)
16.7s + 1 14.4s + 1
2s+1 lan2 s+ 1
c12(s) c12(s)1
16.7s + 1 1445+ 1
1005 +1 i+l [
c21(s) c21(s)1
1445 + 1
w1 | MDD
c22(s)

Figura 3.7 Controlador desacoplador IMC

En la figura 3.7 se muestra la implementacion en bloques de subsistemas del
controlador desacoplador, que implementa la matriz de la expresion 3.13 y en la figura

3.8 se muestran los bloques programados en cada subsistema ¢y, ¢12,¢21 Y €22

Figura 3.8 Bloques programados en cada subsistema c;4, ¢12,¢21 ¥ €22, donde lanly

lan2 se refieren a A, y 4, respectivamente.
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Para encontrar el factor F de la expresion (3.13) a partir de la figura 3.9 se procede
como sigue:

Oyt = Iy + G°e™2950,, (3.14)
Oy — G290, = I, (3.15)
Qut - 1 (3.16)

Iin  1-GOe—46s

F = 1

1-Grealimentacion

(3.17)

Un diagrama mas compacto del factor F (3.17) se muestra en la figura 3.9

In Out
-

Goe—AB.s
Figura 3.9 Diagrama compacto del factor F

La implementacion del diagrama mostrado en la figura 3.9 en bloques de

Simulink se muestra en la figura 3.10

14.45 + 1 16.7s +1 iR
1095+ 1 2s+1 \/

Figura 3.10 Factor F del controlador desacoplador IMC

Obsérvese la similitud del diagrama de la figura 3.10 con el dibujo esquematico de la

figura 3.9

En la figura 3.11 se muestran diferentes resultados de la simulacion del diagrama
Simulink mostrado en la figura 3.5 para diferentes valores del factor A, dados en la
misma figura, donde se indica ademas la distribucion por colores de las respuestas
en el tiempo al paso escalon unitario como prueba de funcionamiento correcto. El

analisis correspondiente de estos resultados se realizara en el capitulo 4.
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T T T T T
12| Comosicion del tope N

fodel Properties: prucbs_reakmentacion_positva x |

History  Description  Data

zation function:

Apply

Figura 3.11 Respuesta de los lazos de control de las composiciones del tope
y del fondo para diferentes valores del parametro A.

3.3 Disefio del controlador predictivo para el modelo matematico de la columna

de destilacion

El disefio del controlador predictivo se efectia con ayuda del Ayudante mpcDesign
de MATLAB®. Para realizar el disefio mediante el ayudante mencionado se comienza

[lamando el modelo de la columna de destilacién desde la ventana de comandos.

El archivo que ha de correr al inicio es el archivo wood_berry_column.m, entregado
en el disco y presentado en el Anexo. De igual manera se llama al ayudante
escribiendo en el Comand Windows de MATLAB® “mpcDesigner”, presionando la

tecla “enter”.

En la ventana del Disefiador mpc, mostrada en la figura 3.12, en la parte de

“Structure”, hacer click en “MPC Structure”.
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RN =6 0)

4\ MPC Designer

WPC DESIGNER

3 = = L5 § o 1L
Open  Save MPC V0 mport  Import Plot Edit Compare  Export
Session Session  Structure  Aftributes Plant Controller Scenario ¥ Scenario v  Controllers v Controller v
FILE STRUGTURE IMPORT SCENARID RESULT
®

Data Browser

w Plants

w Controllers

w Scenarios

i) To et started, select "MPC Structure” to import a plant or controller frem MATLAE workspace and use it to define 1/O channel types.

Figure 3.12 Disefiador mpc
AL abrir la ventana de dialogo con nombre “Define MPC Structure By Importing”, y en
el campo “Select a plant model or an MPC controller from MATLAB Workspace”

seleccionar “wood_berry”.
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MPC Structure

— —
0 Measured Disturbances 0 Unmeasured
* *

Selpoints

2 Manipulated Variables N Inputs.
{reference) -

Flant , Outputs

0 Unmeasured Disturbances o 2 Measured
Ld Ld

— —

Plant Inputs

Signal Type Size Channel Indices
Manipulated Variables (MV) [1:2]
Measured Disturbances (MD)
Unmeasured Disturbances (UDY)

=]

=

[=]

Plant Outputs

Signal Type Size Channel Indices
Measured Qutputs (MO 2 [1:2]
Unmeasured Cutputs (UQ)

=

I::]:I New Session OK | |Help

Figura 3.13 View MPC Structure
Los datos del modelo mencionado se cargan de inmediato y aparecen en la ventana

View MPC Structure mostrada en la figura 3.13

El tiempo de muestreo para el disefio del controlador predictivo se establece igual a
0.02, el mismo que se empled en el diagrama Simulik ya mostrado. De forma
automatica se llenan los campos Manipulated Variable de Plant Inputs con el valor 2
y Measured Outputs con igual valor. En el dibujo mostrado en la parte superior se
muestran los bloques MPC y Plant en cuyas salidas se escribe automaticamente el
valor 2 para las variables manipuladas y para las mediciones, respectivamente.
Ademas, se muestran las conexiones por defecto a la entrada del controlador MPC,
como son las perturbaciones medidas, las referencias para las variables composicién
del tope y del fondo y las salidas medidas de la planta. Al bloque Planta se aplica las
salidas del controlador, las perturbaciones medidas y las no medidas como sefial

multiplexada. De la planta ademas salen las salidas no medidas, si las hubiere.
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Como se puede observar de la figura 3.13, en la parte inferior de la tabla de la ventana,
en los campos correspondientes se indican la cantidad de entradas y salidas que
seran usadas por el modelo. Esta indicacién se muestra como vectores columnas [1;2]

y [1;2]. Para finalizar se hace click en “Define and Import”.

Para observar las entradas y salidas, en la ventana “MPCDesigner’, antes
mencionada, se habilitan los campos respectivos denominados escenarios. El
escenario 1 se corresponde con la entrada y el nimero 2 con la salida. El usuario
puede seleccionar que escenario desea observar o si los desea observar ambos en

un solo grafico, como se muestra en la figura 3.14

4

BT v v EEEREICL)
oD H B8 8 & & d W B &

Open  Save MPC ] mpart  mpart Piot Edt Compare Export
Sessicn Session  Swuctwe Afibubes  Plant  Costroler  Scenario v Scenar = Controlers v Controler -
FLE FTRUCT MPORT FCEMARID RESULT iy
Duta Breweer . teenasial: Inpat peenasin]: Dulpet
I w Plants

wocd_berry Output Response (against intemal plant)

l:npcl

Mo

w Cortrollen —

mpe] {cument)

" [u}

W Soenancd

scenang]

T [Seconds)

Figura 3.14 Representacion inicial de los escenarios de entrada (en color negro) y

de las salidas (color azul).

Las respuestas mostradas en la figura 3-14 se corresponden con dos sefiales del tipo
paso escalon aplicadas en el instante 1, ambas a la vez, con valores prefijados por
defecto. En esta misma ventana, pero a la izquierda de los graficos se tiene el Data

Browser, donde se muestran las plantas, el controlador y los escenarios. Estos
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campos son de utilidad para el disefio y analizar el desempefio del controlador
disefiado.

En la pestafia MPC Designer, se selecciona “Atributos de E/S”, lo cual permitira definir
las caracteristicas de las entradas y las salidas como se muestra en la figura 3.14,

indicandose con la flecha de color rojo.

La nominacién de variables, unidades de medida, los valores nominales, y otros, se
declaran de manera opcional, en el cuadro de didlogo “Especificaciones de los

canales de entrada y salida”, mostrado en la figura 3.15.

Input and Output Channel Specifications

Plant Inputs
Channel Type MName Unit Mominal Value Scale Factor
u(1) MV flujo reflujo 0 1
u(2) MV flujo vapor 0 1
Plant Qutputs
Channel Type Mame Unit Mominal Value | Scale Factor
y(1) MO compaosicion del tope 0 1
y(2) MO compesicion del fendo 0 1

OK| | Apply | |Cancel| |Help

Figura 3.15. Declaracion de variables y sus atributos.

En el cuadro de didlogo “Especificaciones de canal de entrada y salida”, se detallan
los nombres de las variables, sus unidades, valores nominales, etc., como se muestra

en la figura 3.15. estas especificaciones son opcionales.
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El modelo utilizado para realizar el disefio del controlador MPC es un modelo de
entrada salida, o sea de matriz de funciones de transferencia, el cual se basa en las
desviaciones respecto del punto de operacion el valor nominal para cada canal de
entrada y salida se establece en cero. En [franco y Viterbo] se recomienda asignar un
valor del factor de escala en el valor predeterminado de 1. Estos valores son

aceptados al hacer click en ok.

4\ MPC Designer - scenario: Input o O X

MPC DESIGNER

OH 2 8 & & D WD B e

Open  Save MPC o import  Import Plot Edit Compare Export
Session Session  Structure Attributes  Plant Controller S rio v rio v ( ¥ Controller v
FILE STRUCTURE IMPORT SCENARIO RESULT -~
Data Browser ® | scenariol: Input | scenariol: Output |
| ¥ Plants | scenariol: Input scenariol: Qutput
wood_berry
15 Output Response (againstintemal pl
15
o g
210} P
= < o -
= oo 2 ~
[ T [
2 c
E) 5 e
w Controllers (= 2
mpcl (current) é_ 0.5 o
0 J— I e o ——r—

W Scenarios

|scenariol

flujo vapor

-20
0.5

composicion del fondo
/

-30

0 1 ok 5 6 7 b 9 10
0 1 2 3 4 5 6 7
Time (seconds)

Click and drag to move scenariol: Input or its tab...

Figura 3.15 Actualizacién de los nombres de las variables

En la figura 3.15 se muestra la actualizacion de los nombres de las variables de

entrada y salida en una composicion de respuestas.

Los escenarios de simulacion se programan en la misma ventana MPCDesigner, Edit

scenario — scenario 1, mostrada en la figura 3.16
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Para configurar los escenarios de simulacién, en la pestafia en la seccién Scenar, se
hace click en Edit Scenario -> escenariol. En el cuadro de didlogo Simulation
Scenario, se establecié la misma duracion que fue empleada para la simulacién del

controlador IMC (200 segundos).

En la ventana Simulation scenario, en la parte de la misma denominada Reference
Signals, se especifica un Tamaro del paso (amplitud) de 1 para ambas entradas y
se establecen ademas los instantes de aplicacion de los pasos en cero y 60 unidades
de tiempo para la referencia en el lazo de control del tope y del fondo
respectivamente, con lo cual se espera poder observar la interaccion entre los lazos

de control.

Simulation Settings

Plant used in simulation: |wood_berry -

Simulation duration (zseconds) (200

71 Run open-loop simulation [ Use unconstrained MPC

71 Preview references (look ahead) [T Preview measured disturbances (look ahead)

Reference Signals (setpoints for all outputs)

| Channel Mame Mominal Signal Size Time Period
; (1) Ref of composicion del tope 0 Step w1 0
(2} Ref of composicion del fonde 0 Step ~ |1 60

Output Disturbances (added at MO channels)

Channel MName MNominal Signal Size Time Period
y(1) composicion del tope |0 Constant v
y(2) composicion del fondo|0 Constant v |
Load Disturbances (added at MV channels)
Channel Mame Neminal Signal Size Time Pericd
u(1) flujo reflujo 0 Constant -
u(d) flujo vapor 0 Constant v

OK| | Apply | |Cancel| |Help

Figura 3.16. Configuracion de los escenarios de simulacion.

El resto de los campos se ha dejado por defecto para poder hacer un analisis de lo

gque hasta hora se ha programado.
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Para tales valores configurados la respuesta del controlador con el modelo de la

planta wood_berry.m mencionado se obtienen las respuestas mostradas en la figura

3.17

! 4\ MPC Designer - scenariol: Output - O

! MPC DESIGNER

‘o H 2 & & & O d B &

gl
&<
I
il
Luf§
aQ
7
()
@

Open Save MPC [l[e] Import  Import Edit Compare Export I
Session Session  Structure Aftributes  Plant  Controller - io v Ci * Controller i
FILE STRUCTURE IMPORT SCENARIO RESULT =
Data Browser @ | scenariol: Input | scenariol: Qutput |
w Plants
wood_berry Output Response (against “woodherry“]

o
/
3
2
1B

(
)
&=

[=1

w Controllers

mpcl (current)

o
o
Z
=

;

=2
o

composicion del fondo composicion del tope

w Scenarios . .
100 150 200

Time (seconds)

o
oL
(=]

1|s¢:¢zr|ar'||:‘|
|

-

Figura 3.17 Respuestas del controlador predictivo para la configuracién
programada hasta este instante (horizontes de prediccion y de control por defecto).

Después de esta prueba, los horizontes de control fueron configurados en la Tabla

Tuning en la parte denominada Horizons, mostrada en la figura 3.18.

TUNING

MPC DESIGNER

e Sample time: |4 TV . x| @ EnS
MG Cuptioles mpct =4 S g P — U—‘ Robust Closed-Loop Performance Aggressive L& f:/‘-’l
Prediction horizon: 12
Internal Plant: wood_be... ¥| i | c i Weights imati Review  Store Export
L - | Control horizon: 8 I lodels @ Design Controller Controller
‘ u ¥ Stower State Estimation Faster = =

CONTROLLER HORIZON DESIGN PERFORMANCE TUNING ANALYSIS

Figura 3.18. Ajuste inicial de los horizontes de prediccion y de control en la Tabla
Tuning.
El horizonte de prediccibn se ajusta inicialmente para que se proporcionen
respuestas aceptablemente rapidas, un pequefio porciento de pico y poca influencia

entre los lazos de control.
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Los valores seleccionados, al inicio, fueron los siguientes: Sample Time =4,

Prediction Horizon =12 y Control horizon =8, como se muestra en la figura 3.18.

scenariol: Input 22| scenariol: Qutput |
Response: mpcl
] Output: Out(1) ", .
. Ouf st "wood _er
Response: mpei Time (seconds): 67.9 perry”) [CRORUN:-|
Output: Out(1) T Amplitude: 1.1 | T 1 1 1
Time (seconds): 22.6 . ’
Amplitude: 0.992 o [N~ .
T —e — S—
/\/. - Y / Response: mpel Response: mpct
g | Response: mpci \Ii Output: Out(1) Output: Out(1)
g08F| Output: Out(1) v Time (seconds): 123 Time (seconds): 164
E | Time (seconds): 61.1 Amplitude: 1.01 Amplitude: 1
= Amplitude: 0.932 B
£ 06 [ — .
© |
7]
o |
g4l
0.4 u
e
| ;
02 Response: mpel 1
Output: Out(2) r
0 L Time (seconds): 68.1 L | L L Response: mpcl [
92 Amplitude: 1.16 Output: Out(2)
: T " . T ' ' ' Time (seconds): 184
‘I\ Amplitude: 1
1F [ - — .
I i
I /\
o II
T 08 | 1
=
& II
S o6l |
= |
Response: mpcl | |
Output: Out(2) Response: mpcl Response: mpel
Time (seconds): 7.99 Output: Out(2) Output: Out(2)
Amplitude: 0.126 Time (seconds): 14.1 Time (seconds): 60 7
/'\ Gl [T SR UKD Amplitude: 0.0152
e — 4
0 — _
[
02 1 | 1 1 1 1 1 1 1
0 20 40 60 80 100 120 140 160 180 200

Time (seconds)

Figura 3.19 Respuestas en el tiempo de la columna de destilacion en el primer
ajuste.

MPC DESIGNER TUNING

MPC Controller: |mpc1 v B \ LA - i A c|
| P fan o on:iB ‘ " Robust Closed-Loop Performance Aggressive
»| Internal Plant wood_be... v | o 1 i eights  Estimati Review  Store Export
3 = 3 Control horizon: 3 Models ﬂ Design Controller Controller
i [ ‘_ -  Slower State Estimation Faster v —
CONTROLLER HORIZON DESIGN PERFORMANCE TUNING ANALYSIS A
figura 3.20.

Los valores seleccionados, para el segundo ajuste, fueron los siguientes: Sample

Time =4, Prediction Horizon =8 y Control horizon =3, como se muestra en la figura

3.20.
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scenarie: Input | scenario’: Qutput I
Response: mpcl
Qutput: Out(1)
Time (seconds): 67.8 tput Response (against "wood_erry"
Res . | Amp\ltude: ‘\.‘Ié i P = ") CESRN] :-|
ponse: mpcl I T T T T T T
Output: Out(1) ] TN
Time (seconds): 22.5 e — / .
Amplitude: 0.93 —
: ¥ —» Response: mpcl Response: mpci
\ / Response: mpel |\ | Output: Out(1) Output: Out{1)
o8l [\ Output: Out(1) v Time (seconds): 123 Time (seconds): 164
AV Time (seconds): 61 Amplitude: 1.01 Amplitude: 1
| Amplitude: 0.938 h -

=1
=

composicion del tope
(=]
(=]

|
|
0.2 J‘r :
I Response: mpei

Output: Out(2) |

12 Time (seconds): 67.9
I E— .

Amplitude: 1.08 ' !

o

1r f =
|I \. /__, Response: mpel
8 osl [V Output: Out(2)
< | Time (seconds): 184
asl { Amplitude: 1
—2_&&; | \
Response: mpcl ‘II
Output: Out(2) i
Time (seconds): 8
Amplitude: 0.191
— . 4
= ™S
0 i Response: mpel |
Output: Out(2) Response: mpe
"o e Time (secands): 60 (JPHY 120 140 160 180 200

Amplitude: 0.00818 | (seconds)

Figura 3.21 Respuestas en el tiempo de la columna de destilacion en el segundo

ajuste

Una tercera prueba de ajuste se llevé a cabo. Los resultados se muestran en la figura

MPC DESIGNER
— - Sample time:| 7 v x| " | o5 Eps %
MEC Coqtroler:|mpc1 ‘ S X r T TH \f_l Robust Closed-Loop Performance Aggressive L \g‘
Prediction horizon: |14 |
Internal Plant: \ wood_be... v | 2 ints  Weights  Estimati Review  Store Export
| L = Control horizon: 10 & Controller Controller
! Hodels ¥ gjower State Estimation Faster  Desio" 24 =
CONTROLLER HORIZON DESIGN PERFORMANCE TUNING ANALYSIS -

Figura 3.22 Valores del tiempo de muestreo, del horizonte de prediccion y del

horizonte de control para la tercera prueba de ajuste

Los valores seleccionados, en un tercer ajuste, fueron los siguientes: Sample Time

=7, Prediction Horizon =14 y Control horizon =10, como se muestra en la figura 3.22.
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scenariol: Input | scenariol: Qutput |
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1.2 T T T T T T T
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Figura 3.23 Respuestas en el tiempo de la columna de destilacion en el tercer
ajuste
Con este ajuste se logra un desempefio del controlador con valores minimos de M%

practicamente cero, como puede apreciarse de la figura 3.23, un buen rechazo a las

perturbaciones entre lazos de control y pequefios tiempos de subida y

establecimiento al valor final.

Las restricciones, que no son mas que limitaciones debidas a la saturacion de las
valvulas de control en la manipulacion de los flujos aplicados a la columna de
destilacion pueden ser programadas en la misma Tabla Tuning en la parte

denominada Constrainst, mostrada en la figura 3.22.
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En la figura 3.24 se muestra la ventana con los campos necesarios para la
programacion de esas limitaciones tanto a la magnitud de los flujos como a su rapidez
de cambio. En esta ventana se escriben los limites inferior y superior, y si existen
restricciones a la rapidez del actuador se pueden escribir en las columnas

encabezadas con los nombres “RateMin” y “RateMax”.

Input Constraints
Channel Type Min Max RateMin RateMax
u(1) MV -3 5 -Inf Inf
u(2) MV -3 5 -Inf Inf

+ Constraint Softening Settings

Output Constraints
Channel Type Min Masxc
y(1) MO -Inf Inf
y(2) MO -Inf Inf

+ Constraint Softening Settings

CONTROLLER

MPC Controller: [mpe1 |
Internal Plant: [ wood_be... ¥

‘Sample time: (7
Prediction horizon: 14
‘Control horizon: 10

o A

Constraints Weights ~ Estimation
Models ~

DESIGN

Robust Closed-Loop Performance

tate Estimation
PERFORMANCE TUNING. 1

OK| |Apply | | Cancel

Figura 3.24 Configuracién de las restricciones.

Data Browser
v Plants

HORIZON

® - | scenariol:input | scenariol: Output

wood berry

composicion del tope

composicion del fondo

n

Output Response (against internal plant)

mpct

—

®

o
-

S

~
—

-~ e

5 @ ®

n

°

20

°

40 60 80
Time (seconds)

Figura 3.25 Respuestas en el tiempo para el valor establecido de las restricciones al

control.

Help
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Los cambios ocurridos al programar esas limitaciones se muestran en la figura 3.25,
con la ventana de escenario 1 de la salida.

Por otro lado, se pueden establecer los valores de los pesos, 0 sea determinar la
importancia que se le dara a los errores de seguimiento de la referencia interna y a
los incrementos de control. Para especificar los pesos de ajuste del controlador, en la
misma pestafia de Tuning, de la seccién Design, ver figura 3.25, se hace click en
Weights.

En el menu principal de Tuning se seleccionan las ponderaciones de la entrada Au;,
y se establecen las ponderaciones nominales de las variables manipuladas (MV), por
defecto sale 0.1. Durante el ajuste se comprob6 que al aumentar el valor de los pesos
empeora la respuesta del controlador mpc ya que el aumento del peso de la tasa de
la variable manipulada penaliza los grandes cambios de la variable manipulada en la
funcion de costo de optimizacion del controlador. En la figura 3.26 se muestra la figura
de la respuesta del modelo controlado por el mpcDesigner cuando los pesos del
incremento del control Au; i = 1,2 se han establecido iguales a $,; =05y B, =1,

en correspondencia con (1.26)

Response: mpet

Output Response (against intemal Qutput: Out(1)
? B ¢ Ig Time (seconds): 77.2 @008

}» Amplitude: 1.03
1 — —_——

Response: mpel
Output: Out(1)
Time (seconds): 14
Amplitude: 0.927

‘E 0.6

o
=

composic

2 [ L | ponse: mpel
1.2 . ] Output: Oul(2)
Time (seconds): 70
Amplitude: 0.986

1 ===

Response: mpcl
Output: Out(2)

Time (seconds): 83.6
Amplitude: 0.981

Response: mpct

Output: Out(2)

02f Time (seconds): 21
Amplitude: 0.0591

composicion del fondo

60
Time (seconds)

Figura3.26 8, =05y B, =1
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Para varios valores de estos pesos se tomaron las mediciones mostradas en las

figuras 3.26, 3.27 y 3.28 que seran discutidas con posterioridad.

Response: mpcl
Output: Out(1)

Time (seconds): 76.8
Amplitude: 1.04

Output Response (against internal

1k ——— =S ———
- Response: mpcl
Response: mpct Output: Out(1)
go8r Output: Out(1) Time (seconds): 63 b
._'3 Time (seconds): 21 Amplitude: 0.978
i Amplitude: 0.916 ; :
.E 0.6 f 7
7}
n
e
o
E 041 4
c
[
0.2 7
0 L L
12 T T
1r R e ——
. Response: mpcit
K L QOutput: Out(2) i
508 Time (seconds): 76.8
T Amplitude: 0.971
o f L
Sosr f 7
] |
®
o
Eoal ]
5 0.4 R §
& esponse: mpcl
Qutput: Qut(2) |
0.2 F Time (seconds): 21 ! 4
Amplitude: 0.0896 |
—
, ‘ 4 | |
0 20 Response: mpcl 80 100 120
Output: Out(2) onds)
Time (seconds): 63
Amplitude: 0.0238

Figura 3.27 Influencia del ajuste de los pesos f,; = 1, B2 = 0.5
En la figura 3,27 se muestra la influencia del ajuste de los pesos B, i = 1,2 de la

variaciéon del control, igualmente en correspondencia con (1.26).
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Response: mpet
Output Response (against internal Output: Out(1)
T T

Time (seconds): 76.8 ——
1F
Response: mpc1 Response: mpcl
/ Qutput: Out(1) Output: Out(1)
208 i Time (seconds): 21 Time (seconds): 63
e Amplitude: 0.995 Amplitude: 1
=
o
E 0.6
o
@
o
o
E 04
o
o
0.2
I I
0
1.2 T
1| .
Respense: mpe1
a | | Output: Out(2)
= 0.8 | Time (seconds): 76.8
& Amplitude: 0.997
£ 08
c
S
=l
'g 0.4
g Response: mpc1
H Output: Out(2)
0.2
© Time (seconds): 21
Amplitude: 0.00807
0
Response: mpc1
Quiput: Out(2)

02 L a ) | |
Time (seconds): 63 80 100 120

0 20
Amplitude: 0. DDD.EDB onds)

Figura 3.28 Influencia del ajuste de los pesos B,; = 0.1, > = 0.1

Esta aplicacion proporciona la facilidad para eliminar la sobreelongacién de la
respuesta transitoria de las salidas si la planta exige una sobreelongacién porcentual
maxima M% cero en la respuesta de salida. Para ello en la pestafia “Performance”
Tuning, se desplazard el control deslizante de lazo cerrado hacia la izquierda hasta

que la respuesta de salida no tenga rebasamiento.

Mover este control deslizante hacia la izquierda aumenta la penalizacion o peso de la
tasa para la variable manipulada del controlador y disminuye la penalizacion o peso

para la variable de salida, lo que produce un controlador mas robusto.

En el disefio presentado se ha establecido el cursor deslizante hasta que ha
desaparecido el rebasamiento, con lo que se logré un mejor ajuste. Lo antes indicado
se muestra en la figura 3.24. Cuando ajusta los pesos de ajuste del controlador con
el control deslizante Rendimiento de lazo cerrado, mpcDesigner no cambia los pesos
que se han especificado en el cuadro de didlogo Pesos. En cambio, el control
deslizante controla un factor de ajuste, que se utiliza con los pesos especificados por

el usuario para definir los pesos reales del controlador.
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Este factor es 1 cuando el control deslizante esta centrado; su valor disminuye a
medida que el control deslizante se mueve hacia la izquierda y aumenta a medida que
el control deslizante se mueve hacia la derecha. El factor de ponderacién multiplica
las ponderaciones de las variables manipuladas y de las variables de salida y divide

las ponderaciones de tasa variable manipuladas del cuadro de didlogo Pesos.

Prueba de rechazo de perturbaciones del controlador

En una aplicacion de control de procesos, el rechazo de perturbaciones suele ser mas
importante que el seguimiento del punto de ajuste [18]. Esta aplicacion también
permite probar diferentes perturbaciones y comprobar el desempefio del controlador

disefado.

Exportacion del Controlador
En la pestafia Ajuste, en la seccion Analisis, se hace click en Exportar controlador
para guardar el controlador ajustado, mpcl, en el espacio de trabajo de MATLAB

como muestra la figura 3.24.

Figura 3.24 Modelo exportado al espacio de trabajo de MATLAB
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CAPITULO 4.

4. COMPARACION DE LOS RENDIMIENTOS DE LOS
CONTROLADORES DISENADOS

4.1 Perturbaciones en el set point de los sistemas de control de la
columna de destilacion.

En lo que sigue se reajusta el controlador predictivo generado con el mpcDesigner.

Este controlador se proporciona en el diagrama Simulink mostrado en la figura 4.1

[F1
E]

Step

Output a step.
Parameters
Step time:
[1:40]

Initial value:
;01

Note: Infial states are orly meaningful for State-space systems.

Parameters
Final value:

;1]

sample time:

LTI system variable
ivec_c]

Initial states (state-space orly)

7 Interpret vecter parameters as 1-D

7 Enable zero-crossing detaction

Q cancel Help Appl [Cox ]| coneal Help

oo
\—b mo ‘
MPC mv > mpe1_G ’ >
o

Outputs

References MPC Plant

Figura 4.1 Diagrama Simulink generado por el mpcDesigner
En la figura se muestran los siguientes bloques:
Las referencias: un bloque step, el cual esta programado como una columna de
escalones unitarios, aplicados al instante 1 la referencia para el lazo de control de la
composicion del tope y el segundo aplicado a los 40 segundos de haber comenzado
la simulacion. Esto se logra programando en el campo Step time el vector columna
[1;40].



72

Los valores iniciales programados de igual manera son [0;0] cero, y los valores finales

se corresponden con la unidad.

En el blogue MPC se encuentra la programacion del controlador predictivo ajustado
como se indica en el capitulo anterior mediante la planta empotrada en dicho
controlador como modelo matemético para la prediccion.

En la figura 4.2 se muestran las especificaciones para los canales de entrada y salida,
donde se programaron varios valores del factor de escala para lograr el mejor
desempeiio, mostrado en la figura 4.

El factor de escala debe igualar el span de la variable. El span es la diferencia entre
el maximo y el minimo valor en unidades de ingenieria, esto es la unidad de medicion

de la variable especificada en el modelo de la planta.

Einput and Qutput Channel Specifications x|

Plant Inputs
Channel Type Mame Unit Mominal Value Scale Factor
u(T) MV reflujo Kmol/min 2.706 0.1
u(2) MV vapor Kmol/min 3.206 0.4
Plant Qutputs
Channel Type Mame Unit Mominal Value Scale Factor
4| 1) MO tope 0 1
y(2) MO fondo 0 1

OK | | Apply | |Cancel| Help

Figura 4.2 Especificaciones finales para los canales d entrada y salida de la planta
columna de destilacion de Wood y Berry.
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Cuando se trata de sistemas dinamicos, siempre es importante conocer las unidades
de todos los parametros y variables, y comprender los rangos operativos esperados
para todas las entradas y salidas. Es conveniente escalar las entradas y salidas de
manera que el rango operativo esperado sea de -1 a +1; por una razon, es mas facil

comparar respuestas en el mismo conjunto de gréaficos.

Entonces el vector de las variables de salida escalado se relaciona con el vector de
control escalado como sigue [42]:

(yf): st 0 Vg o O (uI)
42 0 s " 0 soF u;

Siendo:

(i 1) — vector de salida escalado
2

u*
( 1) — vector de entrada escalado

Uy

sout . i )
11 out | — matriz de escalamiento de la salida
0 53

Sinp

< 1 inp) — matriz de escalamiento de la entrada
0 S
22

G, (s) — matriz de funciones de transferencia de la columna de destilacion

out _ out _
S22 =811 =
inp _
s;; =01
inp _
S,, =04

En lafigura 4.3 se muestran los valores finales de ajuste del controlador para el tiempo
de muestreo, el horizonte de prediccién y el horizonte de control con los cuales se

obtuvo la mejor respuesta mostradas en las figuras 4.6 y 4.7

P4 MPC Designer (mpc1/MPC) - scenariol: Output - o X |
TUNING ERE =0l

, Sample time: | 0.7 . [+14] . e ) - m—
N e M RE Robust Closed-Loop Performance  Aggressive 0 ;:ﬁ [
B Prediction horizon: |15
Internal Plant: | mpc1_C_... ~ % Constraints Weights Estimation Review  Store  Update and
= Control horizon: | 2 @ e : =
Models ¥ Siower State Estimation Etapl sk S Controlers Sntate
CONTROLLER HORIZON DESIGN FERFORMANCE TUNING ANALYSIS

»

Figura 4.3 Ajuste de los horizontes de prediccion y de control y el tiempo de
muestreo.



| Simulation Settings

Plant used in simulation: |Default (controller internal model)

Simulation duration (seconds) |90

[ Run open-loop simulation

71 Preview references (look ahead) [T Preview measured disturbances (Jook ahead)

M1 Use unconstrained MPC

Reference Signals (setpoints for all outputs)
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Channel Mame Mominal Signal Size Time Period
(1) Ref of tope 0.01 Step
(2] Ref of fondo 0.5 Step
| [ Output Disturbances (added at MO channels)
Channel Mame Mominal Signal Size Time Period
y(1) tope 0 Constant
y(2) fondo 0 Constant
Load Disturbances (added at MV channels)
Channel Mame MNominal Signal Size Time Period
u(1) reflujo 0 Constant ~
uf2) vapor 0 Constant o

oK | | Apply| | Cancel| Help

Figura 4.4 Ajuste final del escenario de simulacion.

El escenario de simulacién finalmente qued6 programado como se muestra en la
figura 4.4, sin perturbaciones en la salida ni en la carga de la planta. Se incluyeron los
valores de referencia para las composiciones del tope y del fondo o producto mas
ligero segun [42].

El ajuste final de los pesos para la funcién de coste a optimizar qued6 programado
como se muestra en la figura 4.5

Dado que el controlador ignora los puntos de ajuste para las salidas con valor de
ponderacion cero, se establecen valores del peso de salida de las concentraciones
del tope y del fondo, asi como se establecen los pesos para los incrementos de control
diferentes de cero [43].

Los ajustes mostrados en las figuras 4.2, 4.3, 4.4 y 4.5 proporcionaron el mejor

desempenio del controlador predictivo para la planta de Wood y Berry.
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En la Tabla 4.1 se muestran las caracteristicas de las respuestas en el dominio del

tiempo para ambos lazos de control.

Input Weights (dimensionless)

| Channel

Type

Weight

Rate Weight

Target

u(1) MV

0.1

0.1

nominal

u(2) MV

0.1

0.1

nominal

Output Weights (dimensionless)

Channel

Type

Weight

y(1)

MO

0.9

y(2)

MO

0.2

ECR Weight (dimensionless)

Weight on the slack variable:

100000

OK | |Apply | |Cancel| |Help

Figura 4.5 Ajuste final de los pesos para la funcion coste a optimizar.

Como se puede observar en las figuras 4.6 y 4.7, el lazo de control de la concentracion

del tope presenta un comportamiento mucho mejor que el lazo de control de la

concentracion del fondo o producto del fondo, lo cual se evidencia por tener los indices

mas pequefios, en comparacion con el lazo de control de la concentracion del fondo.

Tabla 4.1 Caracteristicas del desempefio del controlador disefiado en el tiempo

Lazos de control M% Verech Verech test tr trechazo
1 (concen_tope) 7.9 -- —0.493 | 4.407 | 2.057 4.22
2 (concen_fondo) 12.9 —0.493 -- 30.558 | 3.379 | 12.37

En el lazo de control de la concentracion del fondo o lazo 2, se tiene una gran

influencia del desempefio del lazo de control de la concentracion del tope, la cual no

es eliminada por el controlador predictivo. Esto evidencia una fuerte influencia de la
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regulacién en el tope sobre la concentracion del fondo de la columna de destilacion

de Wood y Berry.

Esta influencia se puede ver y medir en las figuras 4.6 y 4.7, donde en color celeste

se tiene la regulacion que ejerce el controlador predictivo sobre la concentracion del

fondo.
4 Qutputs
File Tools View Simulation Help
S-le@P@ | -|a- Q- Fl&-
B [7 v Trace Selection ax
I4]z
a8

Plant:1 ~ EI

{-\ * ¥ Cursor Measurements ax

2217
4.334

Trvey

Ready Sample based T=150.000

Figura 4.6 Respuesta en el dominio del tiempo de los lazos de control de la columna
de destilacion de Wood y Berry

Efectivamente, el paso escalon unitario aplicado en el instante 1 de tiempo influye
decisivamente en el comportamiento del otro lazo de tal manera que, en sentido
contrario surge un pico de amplitud -0.493.

Como se puede ver, este lazo de control presenta una sobre regulacion
M% = 12.9% por lo que es el lazo de control con peor comportamiento.

Esto se reafirma con el resto de valores medidos y presentados en la Tabla 4.1, tales

como el tiempo de establecimiento medido con el +3% de 30.558 segundos, tiempo
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de crecimiento de 3.379 segundos y un tiempo de duracién del rechazo a la

perturbacion de 12.37 segundos.

4 Outputs

File Tools View Simulation Help

@- 0P @ - Q- |E- Fla-

& [ ¥ Trace Selection ax
1|1|2
Plant:2 ~ El

r\ * ¥ Cursor Measurements ax

43707
47.233

Yvvvy

Ready Sample based |T=150.000

Figura 4.7

Para el lazo de control de la concentracion del tope o lazo 1, se tiene una pequefa
influencia del desempefio del lazo de control de la concentracion del fondo, la cual es
eliminada rapidamente por el controlador predictivo, como se puede observar de la

figura 4.7
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4.2 Comparacion de los rendimientos del controlador MPC y del
controlador IMC con compensacion de los retardos

En la figura 4.7 se muestra el mejor rendimiento del controlador disefiado en el
capitulo 3. Como se observa, en la comparacion de la forma de las respuestas, ambos
controladores muestran falencias respecto del rechazo de la influencia entre los lazos

de control.

X 49.26

Y 1.192 . X 76.16
Y 1.055 '
X 26.38 !
1F Y 0.9012

08 - ¥ 0.9769 I
06 :
04+ :
02+ :

0+ X 1.86 L L
Y 0.1019 50 100 150

l.—l'""-___
08| X 772 i
— Y 0.9064
06 Y 0.4612 I

04

0.2

X 42.02
Y -0.00707

50 100 150

Figura 4.7 Mejor rendimiento del controlador IMC

Por otro lado, es evidente que las respuestas en la figura 4.6 presenta unos tiempos

de subida muy pequefios tales como t,;,,. = 4.3 s para el lazo de control de la
composicion del tope y t,ope = 2.5 s para el lazo de control de la composicion del

fondo.
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Sin embargo, para el controlador IMC con desacoplamiento los tiempos de subida son
como sigue: para el lazo de control de la composicion del tope t,¢,y. = 24.54 sy para

el lazo de control de la composicion del fondo t,;op. = 29.64 s

Con estos valores es légico buscar un indice que considere vectores
correspondientes a los tiempos medidos en las respuestas a los pasos escalones y
vectores correspondientes a los picos medidos en las acciones de rechazo que cada
lazo de control realiza a la perturbacion ejercida por el otro lazo de control.

Por ejemplo, en la figura 4.7 se pueden formar los siguientes vectores de tiempo:
Tiazo1 = (tir t15)T

Tiazo2 = (tar tas)T

Donde:

Tiazo i — Caracteristica temporal del lazo en segundos

t;, — tiempo de subida del lazo i-ésimo

t;s — tiempo de asentamiento del lazo i-ésimo

Lazo 1 - de control de la concentracién del tope

Lazo 2 — de control de la concentracion del fondo

i=1,2

De igual manera se pueden tomar los vectores de los picos en el rechazo a la
interaccion entre los lazos de control.

Prechzo = (P1 pZ)T

Los valores numéricos de estos vectores se dan a continuacion:

Tiazo1 = (24.52 30.7)7

Tiazo2 = (36.28 42.02)T

Test = (76 57)T

Prechzo = (1.192  0.4612)T

Para considerar la comparacion entre ambos controladores se tomaran los valores
normados, para lo cual se emplean los valores maximos, o sea para los tiempos se
toma el valor 76 y para el pico se toma el valor 1.192. Asi, se tienen los nuevos
vectores:

T, = (032 0.4)T
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T, = (0.48 0.55)7
T; = (10.75)7
Tlrechzo — (1 0-39)T

Las matrices de indices del comportamiento del sistema seran:

032 048 1
M’MC_(OA 0.55 0.75)

vime = (1 0.39)7

Ya que es una matriz rectangular la mejor evaluacion del comportamiento como
sistema MIMO es la norma de Frobenius. Esta horma se tomara como la evaluacion
del desempefio del controlador IMC en rapidez y en amplitud del rechazo a la

interaccion entre los lazos de control.

NF_IMC = ”MIMC” = \/tlraisez + tlrejz + tlestz + t2raisez + tZrejZ + +tZest2
Sustituyendo, se tiene:

Ng e = V0.322 + 0.482 + 12 + 0.4% + 0.552 + 0.752 = 1.5355

La norma 2 del vector de picos del rechazo para este controlador es:

”1711\/10”2 = V12 +0.39%2 = 1.2781

Para evaluar el desempefio del controlador predictivo se actuara de igual manera,
para lo cual se realizan similares mediciones en las respuestas de los lazos de control
predictivo.

Los valores numéricos de los vectores se dan a continuacion:

Tiazo1 = (2.057 3.379)7

Tiazo2 = (4.22 12.37)7

Tost = (4407 44.221)7

Trechzo = (0.089  —0.493)7

Normalizando los valores medidos:

T, = (0.046 0.076)T

T, = (0.095 0.279)"

T; = (0.099 1)T

La norma de Frobenius sera, como antes:

N prea = v0.0462 + 0.0952 + 0.099% + 0.076° + 0.2792 + 12 = 1.051



La norma 2 del vector de picos del rechazo para este controlador es:

lvimellz = /0.0892 + (—0.493)2 = 0.501

81
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CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

Conclusiones

Del disefio de los controladores IMC con compensacion de los retardos y del
controlador predictivo MPC es evidente que la implementacién de cada uno de ellos
se torna muy complicada para el controlador con compensacion de los retardos, como
muestran las figuras 3.7 y 3.10, considerando que para la implementacion esos
esquemas deben ser transferidos a subrutinas de control, mismas que involucran su
discretizacion y transformacion a ecuaciones en diferencias para la programacion en

codigos del super lenguaje seleccionado.

Esto no ocurre con el controlador predictivo, el cual ya se encuentra implementado en
la industria del petroleo. Luego, la complejidad del primer controlador es muy superior
a la complejidad del controlador predictivo, para el cual hay estrategias de ajuste de

sus parametros.

Por otro lado, considerando que los sistemas MIMO son sistemas vectoriales-
matriciales, la mejor comparacion es la propuesta mediante una evaluacion de las
normas inducidas de Frobenius para matrices rectangulares y la norma 2 vectorial,
cuyas comparaciones se muestran resumidas en la Tabla 4.2 donde se listan los
resultados finales.

Tabla 2. Comparacion de desempefios de los controladores

Controlador | || |lg Il 12
IMC 1.5355 | 1.2781
MPC 1.051 0.501

Como se observa de la Tabla 2 el desempefio general del controlador predictivo es
mejor que el desempefio general del controlador por el modelo interno presentado en
[17] desde los puntos de vista de la rapidez y de la atenuacién del rechazo a la
interaccion entre los lazos de control de las concentraciones en la columna de

destilacion.
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Por altimo, el objetivo general: Disefiar un controlador predictivo MPC multivariable para
el control de la columna de destilacion que mejore el comportamiento del sistema ante
cambios en la referencia y en presencia de perturbaciones en la carga a partir del
andlisis de un proceso de destilacion tipicamente multivariable y el disefio del
regulador considerando restricciones en el control y los objetivos especificos:

1. Disefiar el control multivariable IMC de la columna de destilacion de
manera que satisfaga los requerimientos al desempefio,

2. Disefiar el Controlador Predictivo (MPC por sus siglas en inglés) mediante
el empleo del ayudante mpctool para comparar su rendimiento con el
control multivariable IMC.

3. Seleccionar entre el controlador IMC y el controlador GPC multivariables
por los resultados obtenidos mediante simulacién, para proponer el empleo

del controlador mas efectivo en el control de la columna de destilacion.

Fueron cumplidos

Proposiciones
Se propone continuar el estudio del controlador predictivo en general para los
sistemas MIMO de manera que se pueda ajustar mejor aumentando el rechazo a las

influencias entre los lazos de control.

Agregar las perturbaciones externas considerando las mismas como se proporcionan

en la monografia [42]
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ANEXOS

Anexo 1

DISENO ANALITICO DEL CONTROLADOR DESACOPLADOR PARA LA
COLUMNA DE DESTILACION DE WOOD Y BERRY

En [17] se dan los desarrollos necesarios para el disefio de los controladores
desacopladores en presencia de diferentes retardos de transporte en la matriz de
funciones de transferencias del proceso modelado. A continuacion, se explica el

desarrollo para la columna de destilacion de Wood y Berry.

ki1e79115 ke 0125

T115+1 T125+1 . . .
G(s) = 01 s _e.,s | — Matriz de funciones de transferencia de la
ky1e7 721 kyye™"22
T215+1 T225+1
columna

_ _ 911(8)  g12(8)\ [c11(s) c12(5)
HG) =66 = (P18 T2 )

Se desea que la matriz H(s) sea diagonal, lo cual implica un controlador
C(s) desacoplador:

h,(s) 0 )

H(s) =( 0 hy(s)

Entonces la expresion para calcular el controlador desacoplador es:

_ di¢) (h 0
C(s) = GL(s)H(s) = Zeiﬁai(ol hz)

Donde:
adj(G) — Adjunto de la matriz de funciones de transferencia

det(G) — Determinante de la matriz de funciones de transferencia



MATRIZ ADJUNTA DE LA MATRIZ DE FUNCIONES DE TRANSFERENCIA

Primer paso
T115+1 T125+1 T225+1 7215+1
ky1e70215 g, e70225 kipe79125 | e 0115
T215+1 T225+1 T125+1 7115+1

Segundo paso MATRIZ DE COFACTORES

ky,e 0225  k,ie79215 kype 0225 _ ky1e 0215
T225+1 7215+1 T225+1 7215+1

kize 0125 [k, e70115 kipe 0125 ki1e 0115
T125+1 T115+1 T125+1 T115+1

INVERSA DE LA MATRIZ DE LAS FUNCIONES DE TRANSFERENCIA G~1(s)

T
kppe 9225 1y e70215

T225+1 T21$+1
kige 0125 kqqem0115
T19s+1 T115+1
G 1(s) = 12 11
( ) det(G)

para 011 + 022 < 012 + 021

kype 9225 kype 0125
T225+1 - T125+1
1 911(8)922(s)(1-6%7205) g1 (5)g22(s)(1-60e~265)
G (s) = —0,54s —011s
kyqe 721 kqq1e "11
- T215+1 T11$+1
911(8)g22(s)(1-6%e205)  g44(s)g22(s)(1-60e~205)
911(5)922(5)(1 - Goe_Aos) para 0, + 0;; < 045 + 03,
det(G) = e—A0s
—912(5)g21(s) (1 0 ) para @4+ 0;3; > 043 + 0,
Con

AO = 1011 + 03, — 015 — 0,4]

0 _ kizkzq (T115+1)(1225+1)
ki1k22 (T125+1)(T215+1)

BAJO EL SUPUESTO QUE:

—04s
e 1
hl(s) - A11s+1

— Filtro del controlador IMC para el primer lazo de control
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S
¢ — Filtro del controlador IMC para el segundo lazo de control

hz (S) - Az2s+1

Finalmente, de forma genérica, para el caso cuando det(G) no tiene ceros en el
semiplano complejo derecho (RHP), y se verifica que 6,1 + 05, < 64, + 65, los

elementos de la matriz C(s), seran:

(t115+1)ef115 (t115+1)ef115 =015

— o A a S a s)h

kll(l—Goe_Ags) 12( ) hl 0 _ k11(1—G°e‘A95)111s+1 12( ) 2
(T225+1)eP225 0 h, ay () (tg25+1)eP225 =025

kzz(l—Goe_Aos) 21 1 kzz(l—GOe_A95)11223+1

C(s) =

az,(s)

Cuyas entradas pueden ser reescritas como sigue:

c (S) — (111$+1)e_(91—911)5 1 _ (T115+1)e_(01_011)s (S)
11 k11(1118+1) (1_60e—A05) k11().11$+1)

c (S) — (T225+1)e_(62_622)s 1 _ (T22S+1)e_(02_022)s F(S)
22 k22(12s+1) (1—GOE_AOS) kzz(}.25+1)

kiz (t115+1)(ta25+1)e~(02+012-011-027)
ki1k22 (t125+1)(A25+1)

€12 = ay3(s)hy; = —

k1 (t115+1)(tz25+1D)e”(01+021-011-022)
k11k22 (t215+1)(A15+1)

€21 = az1(s)h; = —

Las entradas de la matriz del controlador cuando 6, + 65, < 6, + 0, Se exponen
en [17].
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Anexo 2

Programas empleados en el desarrollo del trabajo

1. Programa para calcular la RGA, la matriz de valores singulares y el nimero

de condicion

Matriz de ganancias relativas (RGA)
de la planta columna de destilacion
Trabajo Titulacion

Allan Camacho y Rodrigo Carvajal
Matriz A

[12.8 -18.9; 6.6 -19.4];

b=inv (A); %se calcula la inversa de A

T 00 0 o° o0 oo

B=b.'; %se transpone el resultado

%se calcula la matriz de ganancias relativas mediante el
producto

%elemento por elemento (Hadamard or Schur product)
lamda=A.*B

[U,S,V] = svd(lamda)

c_n=cond (lamda)



ANEXO 1

%% Subrutina “wood and berry” para mpcDesigner
clc

% Para crear el modelo MIMO en el Workspace en funciones de
transferencia

% entradas de la matriz de funciones de transferencias
Gll1=tf(12.8,[16.75 1], "ioDelay',1);

Gl2=tf(-18.9,[21 1], 'ioDbelay"',3);

G21=tf (6.6, [1.90 1], 'ioDbelay',7);

G22=tf(-19.4,[14.4 1], '"ioDelay',3);
columna=[G1l1,G12;G21,G22];

wood berry=tf (columna)
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