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Resumen. Las estrategias de control tipicas para calderas presentan un tiempo de respuesta
relativamente largo, a causa de la interaccion entre las variables. Si se sustituyeran estas
estrategias por una estrategia de control basada en modelos como el modelo simplificado de
control predictivo (SMPC), que toma en cuenta la interaccion, se podria reducir el tiempo
de respuesta y lograr un consumo mas eficiente del combustible.

El algoritmo de control SMPC, fue desarrollado en un libro de Excel® usando los
modelos dindmicos obtenidos de una simulacion matematica de una caldera acuatubular.
Para la optimizacion de los parametros de ajuste del algoritmo se utilizé la herramienta
Solver© con la condicion de IAE minimo. Las estrategias de control tipicas fueron
desarrolladas en Matlab/Simulink® ajustando manualmente los parametros de los
controladores.

Se plantearon tres modelos de control con el algoritmo SMPC: el primero un
sistema de orden 3 (3x3), el segundo con la variable nivel como un lazo de control
independiente y las demads variables controladas en un sistema 2x2. Finalmente se planted
el control por lazos simples de las variables, siendo este ultimo el que present6d el menor
indice de desempefio, sin embargo, la diferencia entre los indices de este modelo y el
segundo es menor al 10%, por lo cual podria utilizarse cualquiera de los dos.

Los resultados obtenidos muestran que el modelo de control basado en SMPC
reduce entre un 7% y un 90% el tiempo de respuesta en comparacioén con las estrategias
tipicas de control. En cuanto al consumo de combustible se obtuvo que el modelo de
control basado en SMPC vy las estrategias de control tipicas tenian un consumo equivalente
para cada tipo de prueba, por lo cual no se tuvo ninguna mejora en el mismo.
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INTRODUCCION

Las estrategias de control tipicas para calderas acuatubulares, si bien son efectivas,
presentan la desventaja de tener tiempos de respuesta prolongados debido a la interaccion
de las variables involucradas. El objetivo de este trabajo es aplicar técnicas de control
basado en modelos, las cuales toman en cuenta la interaccion, y evaluar la posibilidad de
reducir sustancialmente el tiempo de respuesta y lograr un consumo mas eficiente del
combustible en la etapa de transicion.

La técnica de control seleccionada es el modelo simplificado de control predictivo
(SMPC) por poseer un Unico parametro de ajuste y se aplica mediante los modelos
dindmicos obtenidos (identificacion de modelos) de la simulaciéon matematica de una
caldera acuatubular. Estos modelos también se utilizaron para implementar las estrategias
tipicas de control y asi establecer la comparacion entre las mismas. El sistema multivariable
obtenido del estudio de grados de libertad es de orden 5, sin embargo, no se pudo manipular
el flujo de gases de combustion para el control de la presion en el hogar de la caldera y la
poca influencia del flujo de purga continua sobre las demads variables y la poca influencia
de las otras sobre ésta, sumado a que el cambio esperado de la misma es pequefio, permitid
que esta fuese tratada como una perturbacion del sistema y redujo a el sistema a un tercer
orden.

La estrategia de control basada en el algoritmo SMPC, fue desarrollada en un libro
de Excel® y se utilizd la herramienta Solver© para la optimizacion de los parametros de
ajuste del algoritmo SMPC para un sistema de orden méximo 6. Se comprobo el correcto
funcionamiento del programa comparando los resultados obtenidos con datos reportados en
la bibliografia para un sistema de orden 2. También se comprobo la eficiencia del modelo
de control ante un proceso integrante y la influencia de la ganancia del proceso sobre el
algoritmo de control.

Para el control de la caldera con SMPC se plantearon tres posibles modelos de
control. El primero es el sistema 3x3 en el cual se toma en cuenta la influencia de todas las
variables para el célculo de la secuencia de control. El segundo, se caracteriza por tener el

1



control del nivel como un lazo de control independiente y el resto de las variables en un
sistema de segundo orden. El tercer modelo, plantea el control con el algoritmo a través de
lazos de control simples basados en el modelo. Las estrategias de control tipicas fueron
desarrolladas en Matlab/Simulink® y los parametros de los controladores PI (para la
temperatura del vapor sobrecalentado) y PID (para el resto de las variables controladas) se
ajustaron manualmente.

Para la correcta operacion de la simulacion a lazo cerrado con SMPC, se desarrollo
una interfaz en Visual Basic® que ayuda al usuario en la introduccion de datos y obtencion
de los resultados.

Se selecciono el modelo de control basado en el algoritmo SMPC que presento el
mejor comportamiento dindmico para ser comparado su desempeifio con el desempeiio de
las estrategias tipicas de control de calderas. El estudio se realizé tomando en cuenta el

desempefio dindmico de las variables, la robustez y el consumo de combustible.



2. PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA

En esta seccion se presentard el problema a estudiar en el presente trabajo, pero

primero se presentard una breve descripcion del proceso y equipos.

2.1 Sistema de generacion de vapor y su control

El control en un sistema generador de vapor es dificil de lograr puesto que las
variables de proceso involucradas, tales como: presion, temperatura y nivel estdn
relacionadas entre si, por lo cual al producirse un cambio en alguna de estas variables se
alteran las demas. Esto conduce a tener que cambiar los valores de otras variables para
encontrar un punto de funcionamiento adecuado que en muchos casos no es el punto
optimo deseado. La figura N°l muestra el diagrama simplificado de un sistema de
generacion de vapor (SGV) con caldera acuatubular, el cual servird para comprender mejor
el proceso que alli se lleva a cabo y que se describe brevemente a continuacion.

Agua de
Reposicion

Condensado

Limpio
Tanque de
@ ’ condensado .
Economizad
1° sobrecalentador
Agua de ‘; g
Atemperacion Atem'perador -
e
2° sobrecalentador S =
lodos
¢ Purga
Vapor al cabezal ( Continua
Purga
Discontinua
> Aire
Gas
ombustible

Figura N°1. Diagrama de un sistema de generacion de vapor



Primero, el condensado limpio del tanque es bombeado hasta el desaireador, en el
cual se inyecta vapor de baja presion para liberarlo de aire disuelto. Este liquido es
bombeado hacia la caldera pasando primero por un economizador donde se incrementa la
temperatura del agua usando los gases efluentes de la combustion, con esto se logra un
ahorro en el consumo de combustible. Después de este precalentamiento el agua entra en el
domo de la caldera, y de alli a los tubos en los cuales se produce el aumento de la
temperatura hasta alcanzar la evaporacion del liquido a causa de la transmision de calor
proveniente de la combustion. En la parte inferior de los tubos se encuentra un recipiente
llamado tambor de lodos. En este sitio se concentran las sales del agua que se vaporiza y
que son desechadas por ser causantes de incrustaciones que interfieren con la transferencia
de calor y podrian causar obstrucciones en los tubos. El desecho de las sales concentradas
en el tambor de lodos se realiza a través de una purga discontinua y el de las sales disueltas
por la purga continua (Serrano,1998).

Cuando el vapor se usa para impulsar equipos rotativos (turbobombas, turbinas, etc),
el vapor saturado que se produce se sobrecalienta. Esta operacion se realiza en dos etapas.
Entre las dos etapas de sobrecalentamiento se encuentra el atemperador, cuya funcion es
disminuir la temperatura del vapor a la salida del primero para controlar la temperatura del
vapor a la salida del segundo. Después de sobrecalentado el vapor, se lleva al cabezal de

exportacion y de alli se distribuye a los usuarios (Serrano,1998).

Sistema de control Tradicional de un SGV
La seccion del SGV a ser estudiado es el compuesto por la caldera, los
sobrecalentadores y el economizador, estos equipos tradicionalmente han sido controlados

de la siguiente forma:

e Control del Nivel

El propdsito de controlar el flujo de agua de alimentacion es el de mantener la
interfaz liquido-vapor en la caldera en el nivel adecuado para la méxima separacion del
liquido y vapor bajo condiciones de estado estacionario y condiciones de transicion. En si
lo que se est4 controlando es la cantidad (nivel) de agua en el equipo manipulando el flujo

de agua de alimentacion. El requerimiento de vapor de los usuarios es la principal



perturbacion del nivel de agua en el equipo al producir una caida de presion en el domo,
otra perturbacion la representa la purga discontinua.

El nivel del liquido no se puede medir directamente en el equipo (control de un solo
elemento), debido a la respuesta inversa que ocurre cuando al entrar agua fresca se produce
un asentamiento de las burbujas en el liquido provocando una disminucion del nivel
aparente de éste.

Para evitar el problema de la respuesta inversa se utiliza una estrategia llamada
control de tres elementos, tal como se muestra en figura N°2. En esta estrategia se plantea
realizar un balance de masa del agua dentro del domo, ya que los cambios de nivel se deben
a un desbalance del flujo masico y no es una medida directa de los cambios de carga
(Serrano,1998). Esto se realiza midiendo la cantidad de agua de alimentacion que entra, la
cantidad de vapor que sale y el nivel dentro del domo. El funcionamiento de esta estrategia
de control es muy sencillo. El flujo masico de agua de entrada y el flujo de vapor se
mantiene con una relacion 1:1 en el estado estacionario siempre y cuando el nivel en el
domo se mantenga en su set point, es asi que un cambio en el flujo de agua de alimentacion
seguird a un cambio en el flujo de vapor, siguiendo el inventario total de agua en la caldera
constante. Si el nivel no se mantiene el controlador de nivel cambiard automaticamente la
relacion entre el vapor y el agua de alimentacion mientras el nivel del domo retorna a su set
point. En muchos casos la respuesta del control de nivel se mantiene mas lenta que el

controlador de flujo (Exxon,1973).

Vapor al cabezal

p VAP
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Figura N°2. Control de tres elementos



e Control de la presion del vapor y control de combustion

El vapor como servicio que se vende a los consumidores debe cumplir con las
especificaciones de presion y temperatura requeridas por éstos. La presion del vapor
sobrecalentado es la principal variable a ser controlada por el sistema de control de
combustion. Este define el requerimiento de energia en la caldera y establece los set points
para los controles de los flujos de combustible y aire, de este modo si la presion disminuye,
se requiere de mas energia para evaporar una mayor cantidad de agua y asi aumentar la
presion del vapor, por lo cual el controlador aumenta el flujo de combustible (Exxon,1973).

El control de la combustiéon es de suma importancia por motivos de seguridad del
equipo al evitar mezclas explosivas. El control de los flujos de combustible y aire se realiza
mediante una técnica llamada “control de adelanto/atraso por limites cruzados” como se
aprecia en la figura N°3, el cual siempre mantiene una mayor cantidad de aire que la
necesaria para realizar la combustion en estado estacionario o de transicion. El
funcionamiento del control por limites cruzados radica en el uso de selectores de alta y de
baja conectados en conjunto. El control se logra de la siguiente forma: cuanto mayor
cantidad de combustible es requerida el selector de baja bloquea la sefial, lo cual asegura
que el flujo de aire se incremente primero. Cuando se requiere menor flujo de combustible,

el otro selector obliga a primero reducir el flujo de gas y después el del aire (Exxon,1973).
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Figura N°3. Control de la combustion por limites cruzados

e Control de presion en el hogar de la caldera
El control de la presion en el hogar de la caldera es necesario para evitar dafios al
equipo por el incremento excesivo de la presion y lograr el tiempo de residencia necesario

para que se logre la transferencia de calor adecuada. El requerimiento de una mayor
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cantidad de calor aumenta la cantidad de la mezcla combustible de alimentacién y por ende
la producciéon de gases de combustion que al acumularse en el hogar aumentan la presion
en éste, lo cual podria causar en el peor de los casos la explosion de la caldera. El control se
realiza por medio de una estrategia SISO en la cual se mide la presion del hogar y se
manipula de flujo de salida de los gases de combustion cuando es de tiro forzado (Shinskey,

1979 y 1981).

Control de la temperatura de exportacion del vapor

Para cumplir con las especificaciones de temperatura del vapor, éste es sometido al
proceso de sobrecalentamiento. El control de la temperatura del vapor sobrecalentado se
logra a través de una estrategia SISO en la cual se mide la temperatura a la salida del
segundo sobrecalentador y se manipula el flujo de agua del atemperador hasta alcanzar la
temperatura deseada (Shinskey,1981). Usualmente se usa una cascada con la temperatura

en el primer sobrecalentador (PDVSA, 1994).

2° sobrecalentador

e @

* sobrocalentador L@@ ........................................... @<_ T

Domo

Figura N°4. Control de la temperatura del vapor sobrecalentado.

Planteamiento del problema

Las estrategias de control SISO anteriormente descritas, han demostrado por mucho
tiempo tener un buen desempefio en el control de un sistema de generacion de vapor. Se
podria pensar en la razén de por qué sustituir estas estrategias por un sistema de control
predictivo.

Con la implementacion de un sistema de control digital, basado en el modelo
multivariable, podria obtenerse un tiempo de transicion ante los cambios significativamente

menor al conseguido con los modelos para sistemas SISO, lo cual podria verse reflejado en
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un menor consumo de energia, y por ende en un menor costo de operacion del sistema. Sin
embargo, dicha mejora debe ser lo suficientemente amplia como para hacer ventajoso el
cambio de una estrategia a otra.

El problema al que se quiere dar solucion con este trabajo es determinar si es
posible conseguir un desempefio significativamente mejor al obtenido hasta ahora por los
controles SISO usando el modelo simplificado de control predictivo. Se evaluara la mejora
de desempefio en funcion del tiempo de respuesta y del sobrepico en la presion y la
temperatura del vapor. Adicionalmente se evaluara el ahorro de combustible como
resultado de aplicar la estrategia SMPC.

Por ello se plantean los siguiente objetivo general:

Objetivo General

Desarrollar las estrategias de control multivariable para un sistema de generacion de
vapor con caldera acuatubular.

Para cumplir con este objetivo general se propusieron los siguientes objetivos
especificos:

- Realizar un estudio de grados de libertad en el proceso que se lleva a cabo en un
SGV.

- Determinar las funciones de transferencia entre las variables de operacion a
partir de la simulaciéon a lazo abierto del sistema de generacion de vapor
haciendo uso de una herramienta de identificacion de datos.

- Aplicar la técnica de control predictivo para el sistema de generacion de vapor,
simularlo a lazo cerrado y evaluar el desempefio de control.

- Simular el sistema de generacion a lazo cerrado con técnicas SISO tipicas de
sistemas de generacién de vapor y comparar el desempeiio de control y el
impacto econémico en relacion con el control multivariable.

- Desarrollar la interfaz humana para operar la simulacion SISO y MIMO vy

elaborar el manual de usuarios.
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En esta seccion se presentan: el proceso multivariable, el apareamiento adecuado de
las variables controladas-manipuladas y la estrategia de control predictivo usada para la

caldera.

Control multivariable

Un proceso multivariable es aquel que posee multiples variables de entrada, entre
manipuladas y perturbaciones y multiples variables de salida (controladas), en el cual cada
variable manipulada no sélo afecta a su controlada respectiva, sino, que también afecta al
resto de las variables controladas. El diagrama de bloques tipico de un sistema
multivariable de orden 2 (2 variables controladas y 2 variables manipuladas) sin

perturbaciones es mostrado en la figura N°5.

—

R, _:_O_’PID1 » 944 0 —
g IP) _T
> 951 _l

Rz_;?__' PID, m, > 02> _’®_—|__' C,

Figura N°5. Sistema multivariable 2 x 2.

En estos casos las estrategias de control tradicionales de una variable de entrada y
una variable de salida (SISO) presentan una gran complejidad de disefio y tienen la
desventaja de permitir la fluctuacion de las variables controladas dentro de un rango
relativamente amplio, ademas en muchos casos la respuesta es muy lenta. En estos casos
una estrategia de control multivariable podria resultar una opciéon econdémicamente

conveniente (Corripio,1999).



3.2

Tanto en las estrategias SISO como en las estrategias de multiples variables de
entrada con multiples variables de salida (MIMO), resulta adecuado determinar los pares de
variables manipulada y controlada que permite un control mas efectivo del sistema. Para
realizar esta labor primero se debe hacer un analisis de los grados de libertad del sistema, el
cual es un paso de fundamental para seleccionar los objetivos de control adecuados al
sistema que permitan el disefio de un control efectivo (Stephanopoulos,1984).
Seguidamente se puede desarrollar el método de la matriz de ganancia relativa para
determinar el apareamiento adecuado de las variables, aunque en muchas oportunidades el

apareamiento adecuado se presenta a simple vista.

Determinacion de los grados de libertad del proceso y numero de variable controlables

Los grados de libertad de un proceso son el nimero de variables independientes que
deben ser especificadas a fin de definir completamente el proceso. En consecuencia, el
control deseado de un proceso serd alcanzado cuando y so6lo cuando todos los grados de
libertad han sido especificados. Los modelos matematicos del proceso constituyen una
buena base para hallar los grados de libertad. De manera generalizada el nimero de grados
de libertad del proceso viene dada por la diferencia entre el nimero de variables

independientes y el nimero de ecuaciones que lo restringen segln la siguiente expresion:

f=V-E (ec. 1)

De acuerdo a los valores de f, se pueden distinguir tres posibles casos: (1) =0, la
solucidn del sistema de E ecuaciones tiende a un tnico valor de las V variables y el proceso
esta perfectamente especificado. (2) f> 0, en este caso dice que el sistema se encuentra
subespecificado por f ecuaciones y se obtienen multiples resultados para el sistema
planteado, por lo cual es necesario especificar f ecuaciones. (3) Por tltimo, cuando f< 0, no
se puede hallar solucion al sistema y dice que el sistema se encuentra sobre especificado
por f'ecuaciones las cuales deben ser eliminadas para hallar la solucién al sistema.

Generalmente, en el estudio de grados de libertad de los procesos /> 0, por lo cual
se hace necesario introducir f ecuaciones adicionales para especificarlo perfectamente o
fijar los valores de algunas de las variables. Existen dos formas de reducir el nimero de

grados de libertad proveyendo ecuaciones adicionales: (1) el mundo exterior (variables que
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no pueden ser alteradas de ninguna forma ya que provienen de equipos aguas arriba) y (2)
el sistema de control.

En el primer caso, se especifican los valores de variables a las que se denominan
perturbaciones, las cuales eliminan un grado de libertad por cada variable de perturbacion.
En el caso de los sistemas de control, la presencia de un lazo de control en un proceso
introduce una ecuacion adicional entre una variable medida y su respectiva manipulada,
reduciendo un grado de libertad por cada objetivo de control propuesto. Durante este
proceso se debe tener cuidado de especificar mas objetivos de control que los que son

posibles para el sistema. El nimero de lazos de control viene dado por:
N° lazos de control = f— N° variables mundo exterior (ec.2)

Durante el estudio de los grados de libertad se debe tener especial cuidado de no
proponer ecuaciones de restriccion que sean dependientes entre si u omitir ecuaciones
relevantes del proceso. Esto implicaria en un calculo erroneo de los grados de libertad y por

consecuencia en determinacion de objetivos de control y perturbaciones incorrectas.

Ganancia relativa

La ganancia relativa es un valor adimensional que indica cuanto se ve afectada la
ganancia a lazo abierto de una variable controlada por una variable manipulada, debido a la
interaccion con las otras variables manipuladas del proceso, es decir, la ganancia de la
variable es alterada por lo que ocurra con las otras variables del sistema y da una medida de
la interaccion del sistema (McAvoy, 1982).

La ganancia se evalua a lazo abierto bajo dos condiciones: (1) Se evalia su
respuesta con las demés variables evaluadas a lazo abierto, es decir las demas variables
manipuladas no se cambian, en cuyo caso el cambio de la variable de estudio es una
perturbacion para las demads variables. (2) Se evalua con las demads variables a lazo cerrado,
en cuyo caso las otras variables manipuladas cambian para mantener las demas variables
controladas en un valor fijo. Si la ganancia a lazo abierto no se altera bajo las dos
condiciones la ganancia relativa serd igual a la unidad, lo cual indica que no hay interaccion
con las demas variables. La ganancia relativa de una variable controlada c;, respecto a una

variable manipulada m;, se define como (Corripio, 1999):
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oc, Ac,

am/ Am . .
;= em oy Im Y ec.3
‘ oc, Ac, K,

amj ) Am; .

Si la ganancia relativa A;;, es cero, la variable ¢; no responde a la variable
manipulada m;, por lo cual m; no debe usarse para controlar ¢;. Si existe una interaccion, un
cambio de m; altera a ¢; y a las demas variables controladas. Si estas Ultimas deben
mantenerse constantes, entonces las otras variables manipuladas tendran que cambiar
durante la segunda evaluacion a lazo abierto. El resultado serd una diferencia entre las dos
ganancias, causando que 4; no sea cero, ni uno. Si 4; tiende hacia el infinito, esto indica
que cuando los demas lazos estan en automatico el lazo de interés no se puede controlar. En
general, los valores de ganancias relativas cercanas a la unidad representan combinaciones

de variables controlada y manipulada que se pueden controlar (McAvoy, 1983).

Método de la matriz de ganancias relativas

Este método es el acomodo de las ganancias relativas en forma matricial, donde las
filas representan las variables controladas y las columnas a las variables manipuladas. Es
decir, que cada término de la fila i (que representa a la variable controlada c;), es la

ganancia relativa de la variable ¢; con respecto a la variable manipulada m;.

ml m2 cee mn
¢ A Ay 1n
¢ | Ay An Ay, A (ec. 4)
cn /Inl /1712 ﬂ’nn

La principal propiedad que posee la matriz de ganancias relativas (RGA) es que la
suma de las ganancias relativas de cada fila y de cada columna es igual a la unidad. Esto
reduce el nimero de elementos de la matriz que deben ser evaluados para completar la
misma.

La evaluacion de las ganancias relativas de un proceso en particular, puede ser
realizada de varias formas. Uno de los procedimientos consiste en la diferenciacion
matematica de la expresion que representa el proceso, otro procedimiento que se aplica es

12



evaluar las ganancias a partir de simulaciones en estado estacionario por computadora. En
caso de no disponerse de la expresion analitica o de una simulacidon entonces pueden
generarse datos de planta realizando pruebas en escalon de las variables involucradas
(Corripio, 1999).

Para un sistema n dimensional se puede utilizar el algebra de matrices (propuesta
por Bristol) para simplificar el desarrollo de la matriz de ganancias relativas. Para ello se
necesita el acomodo en forma de matriz de las ganancias en estado estacionario, en donde
las filas representan las variables controladas y las columnas a las manipuladas. A esta
matriz se le conoce como matriz de ganancias en estado estacionario (MGEE). El
procedimiento indica que se debe calcular la inversa de la transpuesta de la MGEE y se
multiplica cada término de la nueva matriz por el término correspondiente en la MGEE.
Los términos que se obtienen son los de la matriz de ganancias relativas, es decir (McAvoy,

1983):
A:K><[KT]_1 (ec. 5)

Los elementos de la matriz A se calculan a partir de los elementos de la matriz K

(MGEE) por:
Ay =k * [kyT ]_l (ec. 6)

Si el valor de 4; es menor que uno, esto indica que cuando el resto de las variables
esta siendo controladas, aumenta la ganancia del lazo de estudio. Supongamos que si 4;; es
0,5 la ganancia del lazo estudiado se duplica cuando las demas variables estan bajo control.
Esta accion puede desestabilizar el lazo y requerir un reajuste de sus parametros. Si A; es
mayor que 1, quiere decir que al poner al sistema en automatico disminuye la ganancia del
lazo. En este caso se trabaja del lado seguro de la operacion pero la dinamica del lazo puede
hacerse muy lenta. Si 4; =0 es indicativo de un apareamiento inadecuado entre las variables
(McAvoy, 1983).

La evaluacion de las ganancias relativas considera los casos de no control y control
completo de las otras variables sobre el lazo estudiado. Estos limites son necesarios para
caracterizar el grado de la interaccion, pero no especifican completamente el problema. La

influencia de los controladores que estan en automatico sobre el lazo examinado, depende
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de sus ajustes asi como también de las ganancias y elementos dindmicos del proceso
(McAvoy, 1983).

Una vez que se tiene formada la matriz de ganancias relativas se puede hacer la
agrupacion por pares de las variables controlada y manipulada. La regla para aparear las
variables controlada y manipulada, denominada regla de agrupacion por pares fue
presentada por Bristol y posteriormente modificada por Koppel expresa lo siguiente:

Siempre se agrupa por pares los elementos positivos de la RGA mds cercanos a 1. La

estabilidad de los pares se verifica por el teorema de Niederlinski; si el par da origen

a un sistema inestable, entonces se elige otro par positivo con valores cercanos a 1.

Siempre que sea posible, se evitara la agrupacion por pares negativa.

El teorema de Niederlinski es una forma adecuada de verificar la estabilidad del par
de variables que se propone. En la utilizacion de este teorema se supone que los pares
propuestos son los elementos de la diagonal ¢; — m; en la matriz de ganancia en el estado
estacionario. El sistema de lazo cerrado que resulta de agrupar por pares a ¢; — m;, c; — my,

..., €y — m, s inestable si y sélo si:

|MGEE|
—<0 (ec. 7)

H Kii

i=0

Donde | MGEE | es el determinante de MGEE y k;; son los elementos de la diagonal
principal de la matriz. Esta regla es facil de utilizar puesto que s6lo se necesita informacion

del estado estacionario (Corripio, 1999).

Interaccion y estabilidad
Se define el indice de interaccion para un sistema multivariable (;) en que se usa la

variable manipulada m; para controlar la variable c;, como:

(ec. 8)

Fue establecido que con un indice menor a uno, se evita la inestabilidad que se debe

a la interaccion de los circuitos (Corripio,1999).
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La interaccion entre los lazos de control puede ser positiva o negativa. La
interaccion positiva es aquella que existe cuando todos los términos de ganancia relativa
son positivos. Este es el tipo de interaccion mas comun en los sistemas de control
multivariable. En estos sistemas los circuitos de control se ayudan entre si. Cuando existen
valores negativos de las ganancias relativas la interaccion es negativa, esto quiere decir que
los signos de las ganancias a lazo abierto y a lazo cerrado son diferentes. En este caso los

lazos de control combaten entre si (Corripio, 1999).

Estrategias de control para sistemas multivariables

En esta seccion se plantearan las dos estrategias principales para el control de
sistemas multivariables. La primera de ellas es conocida con el nombre de control multilazo
y se divide en dos técnicas que son: el uso de desacopladores cuando la interaccion entre las
variables es fuerte y el multilazo simple cuando la interaccion es débil, los cuales han sido
empleados por varias décadas con buenos resultados. La segunda, denominada como
control basado en modelos (CBM), es una estrategia en la cual un solo algoritmo usa todas
las mediciones para calcular simultdineamente todas las variables manipuladas utilizando el
control predictivo, el cual ha tenido un alto desarrollo en estos ultimos afios y que ha
mostrado un buen desempefio en su aplicacion. El CBM se utiliza cuando el control

multilazo no presenta un desempefio aceptable.

e Control basado en modelos

Los controladores PID han sido usados intensamente en la industria por varias
décadas; han sido aplicados con buenos resultados en la mayoria de los procesos
industriales, especialmente en sistemas SISO, pero su éxito en procesos multivariables ha
sido limitado. El control basado en modelos o control predictivo, es un avance en el
desarrollo de los controladores para sistemas multivariables, ya que la estructura de la
ecuacion del controlador depende del modelo del proceso, al contrario del controlador PID

- : Deshpande, 1989
el cual posee un tnico algoritmo de contro]PesPande1989)
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e Control predictivo para sistemas SISO

El control predictivo tiene su origen en una particular forma de ver el control por
retroalimentacion. Supongase un sistema controlado manualmente por un operador, en el
cual se necesita realizar un cambio en el punto de ajuste (set point). Primero, el operador
podria estimar cuanto deberia ser el cambio en la variable manipulada para alcanzar el valor
deseado en la variable controlada. Para esta estimacion se requiere un modelo aproximado
del proceso en estado estacionario, por ejemplo la ganancia del proceso (Kp). El operador
puede estimar el cambio en la variable manipulada m en funcién del cambio deseado en la

variable controlada como:

Am, = (?(c)' (ec. 9)
P
Seguidamente, el operador decide aplicar el cambio en un solo paso en vez de varios
pasos mas pequeiios, por lo cual, ¢l debe esperar hasta que el sistema alcance el nuevo
estado estacionario y luego determinar si el valor obtenido es el correcto. En caso de que el
modelo utilizado sea perfecto ya no se necesitan nuevos cambios, pero en el caso de que no
sea asi y Ac fuese mayor al esperado, para alcanzar el objetivo deseado el operador debe
realizar otro cambio en la variable manipulada. El nuevo cambio Am, se calcula del mismo
modo que el primero s6lo que el cambio deseado en ¢, es la diferencia entre el valor
deseado y el valor alcanzado en el nuevo estado estacionario. Lo cual se expresa como:
Am, = (AL)z (ec. 10)
KP
Luego de realizarse este procedimiento y alcanzado un nuevo estado estacionario, se
comprueba que no se ha logrado alcanzar el valor deseado de ¢, pero se estd mas cerca de
¢l. Por lo cual hay que repetir el procedimiento varias veces mas hasta lograr finalmente el

objetivo propuesto. Este proceso puede ser apreciado graficamente en la figura N°6.

16



Wariacian
de C

Apertura
de la
valvula

tiempo

Figura N°6. Control manual basado en predicciones de la variable controlada.

La aproximacion usada por el operador posee tres caracteristicas importantes:

1. Se usa un modelo del proceso para determinar el proximo ajuste en la variable
manipulada, porque el comportamiento de la variable controlada puede ser
predicho a partir de los valores de la manipulada.

2. La informacion feedback importante es la diferencia entre lo predicho por el
modelo y el valor actual de la respuesta del modelo. Si la diferencia fuese cero,
el control seria perfecto, y no se necesitarian futuras correcciones.

3. La aproximacion por feedback puede resultar en la aproximacion de la variable
controlada a su punto de ajuste después de varias iteraciones, alin con un error
modesto del modelo.

Las caracteristicas mostradas anteriormente proveen la base para la estructura del

control predictivo (Marlin, 1995).

En la figura N°7, se presenta la estructura general del control predictivo. En ella se
pueden apreciar tres funciones de transferencia: la primera es la funcién que representa al
proceso real con el elemento final y el sensor, Gp; la segunda es la funcion del controlador,
G, y la tercera, el modelo dindmico del proceso, G,, usado para predecir el

comportamiento del sistema (Marlin,1995).
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Figura N°7. Estructura del control predictivo.

La sefial feedback (error del modelo) E,, es la diferencia entre los valores medidos
y predichos de la variable controlada. El valor de E, es igual al efecto de las
perturbaciones, G,L, si el modelo es perfecto (si G,=Gp). Pero generalmente el modelo no
es exacto, por lo cual la sefial feedback incluye el efecto de las perturbaciones y el error del
modelo. La senal feedback puede considerarse como una correccion del modelo, la cual es
usada para corregir el set point a fin de proveer el mejor valor objetivo, Tp, para el
algoritmo del control predictivo. El controlador calcula el valor de la variable manipulada
basado en el objetivo corregido (Marlin,1995).

Ahora, se pueden determinar algunas propiedades de la estructura predictiva las
cuales establecen importantes caracteristicas generales de desempefio y dan orientacion
para el diseno del controlador, G.. El principal objetivo de desempefio del control es
garantizar el regreso de la variable controlada a su punto de ajuste en estado estacionario.
Este objetivo puede evaluarse a partir de la funcion de transferencia a lazo cerrado, en
sistemas SISO, mediante la aplicacion del teorema del valor final y determinar el valor de
la variable controlada, expresada en variable de desviacion desde el set point inicial, una
vez alcanzado el nuevo set point. La aplicacion del teorema es realizado bajo las siguientes
condiciones:

1. La entrada es del tipo escalon, dentro del cual alcanza el estado estacionario después
del transitorio, R = AR/s y L = AL/s.

2. El proceso sin control alcanza un estado estacionario después de una entrada en
escalon, Gp = Kp y Gi(0) = Ky,

3. Ellazo cerrado es estable, lo cual puede alcanzarse via ajuste.
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Bajo estas condiciones, la aplicacion del teorema del valor final resuta:

AR GOG,O)
tlﬂz Cpy = llm 1Cs) = s 1 G(0)(G,(0)-G. () = (ec. 11.a)
lime,, = llm 1Cs) = AL [1-6.06, 06,0 (ec. 11.b)

s 1+G.(0)(G,(0)-G, (0))

t—0

El control predictivo cumple con estos resultados y ofrece un error de cero en estado

estacionario para una entrada en escaldn, si y solo si:
-G -1
Gy =Gploy 0 K, = %( (ec. 12)
m

La ecuacion anterior solo requiere que la ganancia en estado estacionario del
algoritmo del controlador sea la inversa de la ganancia en estado estacionario del modelo
dindmico usado en el sistema predictivo, para que la variable controlada regrese al punto de
ajuste en estado estacionario. Este importante requerimiento es facilmente logrado, porque
se posee un conocimiento perfecto del modelo dindmico, a pesar de que no se tenga certeza
del proceso Gp, en si mismo.

Otro objetivo de comportamiento es el control perfecto, esto indica que la variable
controlada nunca se desvia de su punto de ajuste. Este comportamiento no es posible con
control feedback y puede ser no deseado por motivos del desempefio del control. Sin
embargo, el control perfecto provee una idea dentro del sistema predictivo y da un
lineamiento para el disefio del algoritmo de control. Las siguientes funciones de
transferencia a lazo cerrado dan la base para la condicion de que la variable controlada sea

siempre igual al set point durante todo el tiempo de la respuesta transitoria.

¢ GG =1 (ec. 12a)
R 1+G,(G,-G,)

c_l-66,J6, _ (ec. 12b)
L 1+GC(GP_Gm)

Solamente si:

G =G (ec. 13)
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El control perfecto puede ser alcanzado, si la funcion de transferencia del
controlador es igual a la inversa de la funcion de transferencia del modelo dindmico del
sistema predictivo. Este puede parecer un requerimiento simple, ya que todo modelo, aun
una constante, puede ser usada para predecir el proceso, y el controlador puede ser
evaluado facilmente como su inversa. Sin embargo, al aplicar algebra de diagramas de
bloques, se encuentra otra condicion para el comportamiento de la variable manipulada
bajo control perfecto:

m__ -66 __ G4
L 1+G[G,-G,] G,

(ec. 14)

Esto muestra que el sistema de control perfecto debe invertir el proceso real de
alguna manera. Las siguientes son cuatro razones por la cual no es posible encontrar una
inversa exacta del proceso:

1. Tiempo muerto: En la mayoria de los procesos fisicos, la funcion de transferencia
incluye un tiempo muerto en el numerador. Esto implica que el controlador

perfecto debe poseer la habilidad de usar informacién futura en la determinacioén

del valor actual de la variable manipulada, debido al elemento predictivo e® . Este
modelo no es realizable fisicamente.

2. Dinédmica del numerador: Muchas estructuras de modelos poseen elementos
dindmicos en el numerador de la funcidon de transferencia. Si el numerador no
posee ceros en la mitad derecha del plano s, el algoritmo del controlador es estable.
Pero si posee algun cero en este lado el algoritmo del controlador podria ser
inestable pues al invertir el modelo los ceros se transforman en polos.

3. Restricciones: La variable manipulada puede tener restricciones, como la apertura
de la valvula que va de 0 a 100% o alglin valor minimo de apertura. En este caso,
como el modelo ha sido derivado usando ecuaciones lineales no se han tomado en
cuenta las restricciones, por lo cual el control perfecto no es posible.

4. Errores del modelo: El modelo utilizado para el sistema predictivo puede tener
cierta diferencia con el proceso real. Si la diferencia es significativa, el sistema a

lazo cerrado podria ser inestable.
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3.7

Modelo interno de control

Para poder aplicar el control predictivo a procesos complejos, se requiere la inversa
aproximada del modelo del proceso, la cual en la mayoria de los casos es imposible de
realizar, por lo que es necesario encontrar una manera de hallar una inversa de la funcion
que permita satisfacer parcialmente las condiciones que el control predictivo impone y que
ademas, presente un desempefo adecuado.

Una manera de hallar la inversa aproximada para el controlador es la aproximacion
por modelo interno de control (IMC, por sus siglas en inglés). Esta técnica consiste en la
factorizacion del modelo dindmico del proceso, en sus componentes invertibles y no
invertibles, eliminando después los elementos no permiten la realizacion fisica del

controlador:

G,=G,.G,.G, (ec. 15)

m+

en donde:
Gn+  es la parte no invertible que contiene al tiempo muerto, que es la
principal razon por la cual el controlador no es realizable.
Gn+1 es la parte no invertible que incluye a los ceros del lado derecho del
plano s, que se transformarian en polos inestables.
Gn.  es la parte invertible la cual comprende el resto del modelo dindmico
(incluida la ganancia del proceso) y por lo cual es realizable

fisicamente.

El controlador IMC elimina todos los elementos en el modelo del proceso que
repercuten en un controlador irrealizable, escogiendo como inversa solamente el factor

invertible del modelo. Por lo cual la ecuacion de disefio del controlador se reduce a:
G, =G, (ec. 16)

Esta ecuacion de disefo asegura que el controlador es realizable fisicamente y que
el sistema es internamente estable, pero no es una garantia explicita de un buen desempeio
del mismo. Alcanzar un buen desempefio de control requiere modificaciones que modulen
el comportamiento de la variable manipulada e incrementen la robustez del sistema. En los

casos en los cuales la inversa del modelo produce un numerador de mayor orden en s que el
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denominador, se obtendrian derivadas de primer orden o superiores; lo cual conduce a un
comportamiento inaceptable de la variable manipulada cuando ocurren errores del modelo.
Una buena opcidn para solucionar este problema es la implantacion de un filtro antes del

controlador (Marlin, 1995), como en la estructura mostrada en la figura N°8.

L)
R — 56 1>
En

Gy,

Figura N°8. Estructura del control predictivo con filtro.

El filtro debe dar robustez al sistema y reducir las fluctuaciones innecesarias de alta
frecuencia producto del ruido. El efecto del filtro debe ser el de incrementar la estabilidad
del sistema al reducir los efectos causados por la diferencia entre el modelo y el proceso
real y debe hacer que el control sea realizable fisicamente al lograr que al realizarse el
producto GG, se obtenga un polinomio en s en el denominador al menos de igual orden

que el numerador.

Modelo interno de control para sistemas MIMO
Para un sistema SISO, es facilmente aplicable la metodologia IMC, puesto que la

funcién de transferencia a lazo abierto se define a partir de la figura N°8 como:
¢, =G,m, +G,L (ec. 17)

Dado que G, = G,,y ésta es facilmente factorizable como en la ecuacion ec.15, la

ecuacion de diseno del controlador es la que se muestra en la ecuacion ec.16. Para un
sistema multivariable los componentes de la funcidon de transferencia anterior son matrices

y vectores:
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3.8

c=G,om+G, oL
c G G e G m
1 P11 P12 Pln 1 Gd11 Gdlm L »
| o|Grn G Crn e | : : (ec. 18)
¢ n GPnl GPn 2 GPnn m \ dnl dnm m

Si se considera G, = G, se tiene que para hallar la matriz de las ecuaciones de los

controladores de debe invertir G, lo cual es complicado, ya que implica la factorizacion de

los tiempos muertos y los ceros inestables, que en muchos casos es irrealizable, puesto que
cada funcion de transferencia del proceso generalmente puede tener tiempos muertos y

ceros inestables diferentes entre si (Deshpande, 1989).

Modelado dindmico alterno

La complejidad de implantacion del control predictivo en sistemas continuos
(analogicos), asi como las dificultades para la inversion del modelo continuo, ha llevado a
la aplicacion de aproximaciones que cumplan con la metodologia IMC. Estas
aproximaciones se caracterizan por el hecho de haber sido desarrolladas en tiempo discreto,
el cual es fundamental para su implantacion en computadoras, y que los modelos son
desarrollados a partir de graficas de la respuesta de la planta a cambios en escalon en sus
variables de entrada (Marlin,1995). Estos modelos son conocidos como el modelo de
respuesta a un escalon y el modelo de respuesta impulsiva.

El modelo de respuesta a un escaldon es representado por el valor de la variable de
salida en un instante dado de muestreo £, el cual es un numero entero de pasos de tiempo de
extension Az, en respuesta a un cambio de entrada en escaldon unitario. El valor de la
respuesta para un instante i recibe el nombre de coeficiente de respuesta en escalon y se
denota con la letra a;, por lo cual el valor de la salida puede ser representado por

(Marlin, 1995):
Vi =Y, +a,Ax (ec. 19)

Donde, Ax puede un cambio en el set point 0 una perturbacion y y, representa el

valor de la variable de salida en el estado estacionario anterior a este unico cambio de
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entrada. y finalmente yy, representa el valor de la variable de salida en el instante £ (Marlin,
1995).

En la figura N°9, se puede apreciar la representacion de lo dicho anteriormente, cabe
sefialar que el valor del modelo discreto en un instante de muestreo i es igual al continuo

para un tiempo igual a i*A¢.

Instantes
» de
muestren

Figura N°9. Coeficientes de respuesta a un escalon.

El uso del modelo de respuesta a un escalén introduce un error ya que la entrada
podria no ser un escaldn perfecto. Sin embargo, este error puede minimizarse si se escoge
un paso (Af) lo suficientemente pequefio. El modelo de respuesta en escalon sirve para
predicir el comportamiento dindmico de un sistema para cualquier funcion de entrada
(Marlin,1995). Considerando que la funcion es lineal y que el salto es pequenio comparado
con razon de cambio de la entrada, se puede predecir el valor de la variable de salida para

distintos cambios de entrada a diferentes instantes de muestreo como:

Y, =y, ta,Ax, (ec. 20a)
YV, =Y, +a,Ax, +a,Ax, (ec. 20b)
Yy =Y, +a;Ax, +a,Ax, +a,Ax, (ec. 20c)

y asi sucesivamente obteniéndose la siguiente ecuacion del modelo (indicado por el

superindice m):
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k
Vi = v+ D aAx, (ec. 21)

i=1

Si el valor de & es muy alto, se tendria una sumatoria muy extensa por el gran
nimero de instantes de muestreo, ya que todos los cambios en el pasado influencian el
comportamiento de la variable de salida. Esta sumatoria causaria complicaciones en el
calculo del controlador. Sin embargo, la influencia de los cambios se hacen constantes o
casi constantes después de cierto tiempo cuando alcanzan su respectivo estado
estacionario™™™!%*)_ Por lo cual la ecuacion anterior se puede desarrollar de esta otra

forma:

N k
y;i" =Yy T zaiA‘xk—i + ZaiAxk—i (ec. 22)

i=1 i=L+1

Donde, el segundo elemento del lado derecho de la ecuacion representa todos
aquellos cambios que no han alcanzado su estado estacionario para el instante 4, y el ultimo
termino del lado derecho abarca todos los cambios que si han alcanzado el estado
estacionario. El valor de N, para un modelo de primer orden mas tiempo muerto, se define

como N *At =7, +4r lo cual quiere decir que N es igual a cuatro veces la constante de

tiempo mas el tiempo muerto, todo dividido entre la magnitud del paso (Marlin,1995).
Si se considera que para valores de k > N, a; = K,, y usando una variable intermedia

y’, se puede usar un calculo recurrente:
Vi = Vi Taya A vy (ec. 23)

El cual se realizara antes de cada célculo de la salida del modelo. Sustituyendo la ec.

20 enlaec. 19, se obtiene:

N
Vi =Y +z a;Ax, (ec. 24)

i=1

El acotar el nimero de elementos de la sumatoria, se introduce un error el cual
puede ser minimizado si se escoge correctamente el valor de N. En la ecuacion anterior se

redujo notablemente el nimero de términos necesarios para realizar el calculo.
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Otros autores prefieren usar el modelo de respuesta a un escalon normalizado, cuya
unica diferencia con el modelo anterior es que éste ha sido dividido entre Kp y por lo tanto
el valor final de la respuesta no es Kp sino la unidad.

El segundo modelo alternativo es el modelo de respuesta impulsiva. Este modelo es
derivado del modelo de respuesta a un escaléon normalizada mostrada en la figura N°10, ya
que utiliza la diferencia entre dos valores continuos de los coeficientes de respuesta en

escalon, a estas diferencias se le conoce como coeficientes impulsivos (4;), y se definen

CcOomao.
h, =a, —a,_, (ec. 22)
A
1 f---mmmmmmm e e

A

Iy

A

ap4 ap
ag
Ak
Instantes de
a a, aj Muestreo
>

0 1 2 3 k-1 k P-1 P

Figura N°10. Respuesta a un escalon normalizada y coeficientes impulsivos.

La principal diferencia entre el modelo impulsivo y el de respuesta a un escalon es
que tanto la variable de salida (y) y las variables de entrada (x) son expresadas en unidades
de ingenieria y no en forma de cambios o variables de desviacion (Ax), es decir, que las
variables se manejan en un rango que va de 0% al 100% o de 0 a 1 segin las unidades

utilizadas. El modelo impulsivo se puede expresar como:

N
v =K, hx,, (ec. 26)
i=1

Los valores de la variable de entrada cuando k < i, se consideran iguales al valor

inicial de la variable de entrada (xo).
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3.9 Algoritmos de control predictivo
Entre los algoritmos de control basados en IMC de uso comercial cabe destacar:
Modelo algoritmico de Control (MAC), Matriz Dindmica de Control (DMC) y Modelo
Simplificado de Control Predictivo (SMPC), siendo este ultimo el escogido para realizar el
control multivariable por su sencillez de implantacion y determinacion de sus parametros

de ajuste.

e Modelo simplificado de control predictivo (SMPC)

Es el modelo mas sencillo de implementar. Al ser derivado de la metodologia IMC
presenta todas las ventajas de robustez que esta metodologia ofrece, proporcionando un
desempefio dinamico muy bueno. En ¢l se asume que el sistema es estable a lazo abierto y
utiliza el modelo de respuesta impulsiva para su implementacion. El algoritmo contiene
restricciones de manejo de capacidad que son de suma importancia en aplicaciones

industriales (Deshpande,1989).

\ 4
0]

R G,

Figura N°11. Sistema de control tipico.

A partir del diagrama de bloques presentado en la figura N°11, que muestra un lazo

de control sencillo, se obtiene la siguiente funcion de transferencia a lazo abierto:

‘-, (ec. 27)
m
y la funcidn de transferencia a lazo cerrado:

GG
Ll (ec. 28)
R 1+G.G,

El método esta basado en la premisa de que siempre existira un algoritmo de control

que alcance una respuesta a cambios en el set point a lazo cerrado que sea por lo menos tan
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buena como la respuesta a lazo abierta normalizada. Matematicamente, este requerimiento

puede ser expresado como:

c 1
—=—0aG ec. 29
R KO (cc. 29)

Igualando la ecuacion ec. 29 con la ecuacion ec. 28, se obtiene que:

G, = _ (ec. 30)
K,-G,
Si nos referimos a la figura N°11 se tiene que:
m
G, =— ec. 31
=7 (ec.31)
Si se igualan las ecuaciones ec. 30 y ec. 31, se obtiene como resultado:
1
m=—I|E+G,m| (ec. 32)
KP
Si se representa a Gp en forma impulsiva se tiene que:
1 1| &
m,=—E+—|> hm, (ec. 33)
K, Kp|'5

Se gana robustez ante la presencia de errores del modelo si se introduce un
parametro de ajuste en la ecuacion del controlador, quedando la ecuacion del mismo como
sigue:

1 N
m,=ak, +—> hm,, (ec. 34)
K, S

El parametro de ajuste se calcula a través de una simulacion que satisfaga el criterio
de optimizacion de tal manera que minimice el indice de desempeno.

Para sistemas multivariables, la ecuacion del cambio en la variable manipulada se
modifica agregandole nuevos términos y aumentando su niimero. Para un sistema de 2 x 2,
se tiene dos ecuaciones y cuatro parametros de ajuste. La razon general para un sistema n x
n, es que el nimero de ecuaciones son 7 y el nimero de pardmetros de ajuste son n’. La

ecuacion general es la siguiente:
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3.10

nc nc N
i _ J 1 1 ! 2 ! ne
m, = E a,;E;) + E k; E (hym, , +h,m, , +---+h, m (ec. 35)
=1 1

n—I[
j=1 I=

Donde los valores k;; son los elementos ij de la matriz inversa de la MGEE.

Optimizacion de los parametros de ajuste para SMPC

El mejor valor de un parametro de ajuste es aquel que satisface las metas de
desempeiio de la variable controlada. La primera y principal meta requerida es que el error
total sea minimo o lo que es lo mismo, que la integral del error absoluto (/AE) de la
variable controlada sea el minimo. El IAE puede ser aproximado usando tiempo discreto

como (Marlin, 1995):

M
dtzz

n=1

Rl’l _C}’l

IAE = [|R, —c,, At (ec. 36)
0
Donde M es el nimero de puntos durante la transicion. Si se considera constante el

paso At, el minimo que se busca de la ecuacion ec. 34 no es alterado si se elimina el

término At, por lo cual la ecuacidon se modifica a lo siguiente:

M

M
Sk el -,

n=1

(ec. 37)

La segunda meta que se debe conseguir con un buen parametro de ajuste es que este
debe proveer al sistema de control de robustez ante los cambios en estado de transicion
(Marlin, 1995).

La tercera y ultima meta que se debe cumplir son las limitaciones de la variacion de
la variable manipulada, esto quiere decir que el valor del parametro de ajuste debe ser tal
que para un cambio deseado, el valor de la variable manipulada no debe exceder los valores
maximo y minimo permitidos (Marlin, 1995).

Para realizar la optimizacion de los pardmetros de ajuste del SMPC para el sistema
multivariable, la funcién a optimizar debe ser la sumatoria de los errores presentes en cada

variable controlada en un instante dado, por lo cual la ecuacion del error a minimizar es:

M NC

22 |E.,

n=l i=1

(ec. 38)

29



Para el SMPC se debe calcular los valores de los parametros de ajuste ai;, tal que se

minimice el indice de desempeio seleccionado, a través de una optimizacion fuera de linea.

3.11 Implementacion digital del SMPC
En la figura N°12 se muestra el flujograma de programacion del algoritmo del

modelo simplificado de control predictivo (SMPC).

Ingrese las funciones de transferencia del
proceso G i,j=1,2,.,N

v

Calcule los coeficientes de la respuesta
impulsiva h,j(n) n=1,...,.N

v

Ingrese los pardmetros de ajuste a;

y

Identifique los elementos de la MGEE (X)
Evaluar la Inversa de la MGEE k = K/

7Se evaluan cambios en
el set point o en la
carga?

Ingrese las funciones de
transferencia de la carga CL;
I

| Ingrese los cambios en L (C;5"=0) Prediga las salidas del proceso  (i=1.2..n)
N N
C = 2y (mym (=) +3 b (mymy (k=m) =T,
=] =]

\ 4 ¢

PredigaNlas salidas del proceso  (=L2..m
c= Zh“ (ymy(k—n) +Zhil (ymy (e —n)+ . | Calcule los errores
>
n=l n=l E;=CS-Ty,

v

Calcule la salida de los controladores

n n
& k
m = E a,E; + E k;TY,
=l =l

Ingrese los cambios en CS?

+GL, (k) + GL, (k) =T¥,

¢ Se ha alcanzado
el estado estacionario

deseado?

NO

Figura N°12. Esquema de programacion del algoritmo SMPC.

3.12 Identificacion dinamica de procesos
La identificacion de la dindmica del proceso es de fundamental importancia para la
correcta aplicacion del modelo predictivo de control. Generalmente las relaciones
dindmicas son determinadas a partir de modelos matematicos del proceso, basados en
modelos fisicos y quimicos fundamentales, los cuales fueron desarrollados para describir la
dependencia del sistema con el tiempo. En estos casos se asume que los valores de todos

los parametros (velocidad de reaccion, coeficientes de calor, etc.) son conocidos.
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Los modelos matematicos son una buena aproximacion del proceso real, pero
necesitan en muchos casos, ser comprobados por datos experimentales. Lamentablemente,
existen procesos cuyo nivel de complejidad, impide su representacion por modelos basados
en principios fundamentales. En estos casos el comportamiento dindmico, asi como la
estimacion de los parametros desconocidos, pueden ser calculados a partir de una prueba
experimental. Muchos de los pardmetros pueden ser calculados a partir de los datos de la
planta en estado estacionario, pero otros deben ser encontrados a partir de pruebas
dindmicas del proceso.

Para la identificacion experimental de la dinamica del proceso, se han desarrollado
varias técnicas. En el presente trabajo se mostraran las técnicas de uso comun en la
industria quimica y del petréleo. Estas técnicas son: prueba de salto en escalon y prueba de

pulso.

e Prueba de salto en escalon

La via mas directa de obtener un modelo empirico de la dinamica del proceso para
hallar los pardmetros (tiempo muerto, constante de tiempo, ganancia, constante de
asentamiento, etc.) es a partir de la grafica de los valores obtenidos experimentalmente de
la respuesta a la prueba de escalon. Se introduce una perturbacion en forma de escalon en
una variable de entrada cualquiera (m; o L;) y se almacena los valores de la sefial de salida

de las variables C(t), como una funcion del tiempo como se muestra en la figura N°13.

Fradd )y I
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I
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|
|
|
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|
|
1
—_—
|
I
I
|

Figura N°13. Prueba en escalon.
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La forma aparente de la curva ¢,(t), permite encontrar una funcioén de transferencia
aproximada G que posea el mismo tipo de respuesta en escalon. Gy seria la razon entre

polinomios en s con una ganancia en estado estacionario K, y tiempo muerto similar.

Z(S)efDS (Z’ZIS+1)(TZZS+1)"'(Z’ZMS+1)€_DS

! P S (TPIS—I_I)(TPZS+1)”'(TPNS+1)

G, =K (ec. 39)
La ganancia en el estado estacionario K, es facilmente obtenida como la razon entre el
cambio del nuevo estado estacionario Ac; y el tamafio de la perturbacion de entrada Am; o
Ad;. El tiempo muerto D se halla a partir de la curva de respuesta en funcion del tiempo,
como el tiempo en que la salida comienza a responder a la perturbacion. El coeficiente de
asentamiento del sistema { puede ser encontrado a partir del grado de sobrepico o la razon
de decaimiento de cualquier oscilacion. La forma y la razon de cambio c(t) puede ser
utilizada para estimar los polos y ceros de Gs.

Este método es facil de aplicar. Sin embargo con ¢l es dificil el distinguir entre un
segundo orden o sistemas de orden superior, y presenta una gran dificultad para detectar la

diferencia de las constantes de tiempo con precision.

3.13 Programa ARIDS y Solver© de Excel® para el ajuste de modelos dinamicos

El programa de identificacion de modelos dinamicos y ajuste de controles ARIDS
fue desarrollado por Gomez y Pifiero (2001) como parte de su Trabajo Especial de Grado.
Este programa ajusta los resultados obtenidos de pruebas de escalén a modelos de primer y
segundo orden con a sin tiempo muerto. Los valores de entrada para la ejecucion del
programa son: un vector contentivo de los tiempos de muestreo, un vector con los valores
de la variable de salida para dichos instantes de muestreo, el valor de la variable en estado
estacionario y la magnitud del escalon. El programa ajusta los parametros de los modelos
dindmicos ejecutando un Solver© en Excel® con la funcion objetivo de minimizar los
errores cuadraticos. Con los parametros de los modelos de ajuste el programa puede hallar
los parametros para controladores P, PI y PID por varios métodos entre los que encuentran
IAE, ICE y Ziegler-Nichols.

Solver© es una herramienta de Excel® que permite la iteracion de valores de

parametros desconocidos de ecuaciones lineales. Solver© utiliza el cddigo de optimizacion
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no lineal desarrollado por la Universidad Leon Lasdon de Austin (Texas) y la Universidad
Allan Waren (Cleveland). Los problemas lineales y enteros utilizan el método mas simple
con limites en las variables y el método de ramificacion y limite, implantado por John
Watson y Dan Fylstra de Frontline Systems, Inc. Algunas secciones del codigo de
programa Microsoft Excel Solver tienen copyright en 1990, 1991, 1992, y 1995 por
Frontline Systems, Inc. Otras secciones tienen copyright en 1989 por Optimal Methods,
Inc.

La programacion de un problema para ser resuelta por esta herramienta es sencilla,
ya que soOlo se necesita destinar algunas celdas de la hoja de célculo para los pardmetros a
estimar, definir la funcién o funciones que relacionan a estas variables en otras celdas y
definir la funcion objetivo en otra celda. El usuario puede seleccionar el resultado deseado
de la funcion objetivo (maximizar, minimizar o converger a un valor dado) y seleccionar
algunas restricciones que debe cumplir la solucion dada. La fiabilidad y factibilidad de los
resultados obtenidos a través de esta herramienta depende del correcto planteamiento del
problema y la seleccion adecuada de la funcion objetivo.

En cuanto a las limitaciones de la herramienta, se puede comentar que existe un
valor maximo de operaciones que puede ejecutar que si es sobrepasado produce un error de
ejecucion; lamentablemente no existe una regla para saberlo antes de iniciar la

programacion en Excel®.
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4.1

METODOLOGIA

Para cumplir los objetivos especificos propuestos se plante6 la siguiente
metodologia, la cual se dividido en las siguientes secciones: (1) determinacion de las
variables controladas y manipuladas del proceso, (2) identificacion de los modelos
dindmicos, (3) desarrollo de programas, (4) implementacion de los sistemas de control para

la simulacion a lazo cerrado y (5) pruebas de desempefio de los sistemas.

Determinacion de las variables controladas y manipuladas del proceso
Determinar el nimero de variables a controlar, cuales son y cual es su variable
manipulada respectiva, es el paso mas importante para lograr el control de proceso. La
primera accion a tomar es realizar un estudio de los grados de libertad, el cual tiene como
fin comprender cabalmente los procesos que se llevan a cabo en el sistema de generacion
de vapor a estudiar. Seguidamente se plantean los objetivos de control conforme a ciertos
parametros, determinandose asi las variables controladas y manipuladas del sistema. Para
lograr este objetivo se siguieron los siguientes pasos:
1. Se definieron los limites del sistema a estudiar.
2. Se definieron los flujos de entrada y salida del sistema y sus propiedades: presion,
temperatura, composicion, densidad, etc.
3. Se definieron las variables de estado a partir de las propiedades de los flujos y de
los procesos que se llevan en cada uno de los elementos del sistema.
4. A partir de las leyes fundamentales (balances de masa y energia), se determinaron
las distintas ecuaciones que relacionan a las variables de estado.
5. Logrados los pasos 3 y 4, se calcularon los grados de libertad del sistema usando
la ecuacion ec. 1.
6.  Se determinaron las variables del mundo exterior y se calcularon el niimero de
variables a controlar, segun la ecuacion ec. 2.
7.  Se determinaron los objetivos de control y las variables controladas, de acuerdo

los criterios de seguridad y operacién del equipo y las especificaciones del
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producto. Esto se apoya en la bibliografia de control de calderas. (Exxon, 1973 y
PDVSA, 1994)

8.  Se determinaron las variables manipuladas, segiin cada objetivo de control como
aquella variable que ejerce una accion directa y de mayor magnitud sobre cada
variable controlada.

9.  Se realiz6 el estudio de la matriz de ganancia relativas (RGA) e interaccidon con
los modelos de primer orden obtenidos para comprobar que el apareamiento fue el
adecuado. Esto se realiz6 utilizando una herramienta que permite calcular la RGA
desarrollada en Excel® para el Trabajo Especial de Maestria a ser presentado por
la Ing. Berenice Blanco (2002). Este paso se realizo después de haber identificado

todos los modelos dinamicos necesarios.

4.2 Identificacion de los modelos dinamicos

La identificacién de los modelos dindmicos del proceso es de suma importancia ya
que estos seran utilizados para implementar el control multivariable basado en modelos y
los controles SISO con PID en la computadora. Los modelos dindmicos fueron obtenidos a
partir de la simulacion a lazo abierto de una caldera realizada en Matlab/Simulink®
(Serrano, 1998). En dicha simulacion se carece de elementos para el analisis de varias de
las variables por lo cual el estudio se realizd s6lo sobre las siguientes variables: flujo de
mezcla combustible, flujo de agua de alimentacion, flujo de agua de atemperacion y flujo
de consumo de vapor.

En dicha simulacion se realizé una modificacion al introducir el control por limites
cruzados necesarios para realizar el estudio del comportamiento del sistema con respecto al
flujo de la mezcla combustible. Se supuso que la dindmica predominante en los flujos de
aire y gas combustible era el relacionado a las valvulas y se ajustaron sus controles como PI
por ser una dinamica muy rapida. Por esta razon los modelos dinamicos que se hallaron de
estas variables ya muestran la influencia del control por limites cruzados, necesario por
razones de seguridad del equipo.

La identificacion de modelos se realiza en dos partes primero el estudio de

linealidad del sistema, para saber el rango en que el proceso tiene un comportamiento lineal
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fundamental para implementar el sistema de control SISO; y segundo, el ajuste de los datos

obtenidos a modelos. A continuacion se muestran los pasos seguidos:

1.

1.1.

1.2.

1.3.

1.4.

Se realizd el estudio de linealidad. Para ello se modificaron las variables

manipuladas relacionadas con las variables del proceso seleccionadas. Este

proceso se divide en los siguientes pasos:
Se realizaron pruebas de salto en escalébn para las distintas variables
manipuladas y de perturbacion halladas en el estudio de grados de libertad asi
como las variables extras necesarias para la implantacion de los controles SISO
tipicos, operando las vélvulas correspondientes en un £1%, £5%, £10%, +15%,
+20%, £30% y +50% tomando datos sobre los cambios en magnitud en las
variables de interés para el control del sistema, como lo son las manipuladas, las
controladas y las perturbaciénes.
Debido a que el comportamiento de las valvulas relacionadas a las variables de
entrada del sistema era no lineal se procedid a normalizar las respuestas,
dividiendo el valor de la salida por la variacion total de la entrada.
Se realiz6 el estudio estadistico de las respuestas normalizadas hallando primero
la media de los valores correspondiente a cada instante de muestreo, asi como, la
desviacion puntual relativa (diferencia absoluta entre el valor de la curva en ese
instante y su media dividido entre la media). Esto se realiz6 en una hoja de
Excel® con la condicion de que si la media era igual a cero este valor fuese
omitido.
Se hall6 la media de la desviacion puntual relativa promedio para las curvas de
respuesta normalizada para los cambios de mayor magnitud, dando un mayor
peso a los valores mas cercanos al estado estacionario que a los errores iniciales
(70% y 30% respectivamente). Si este valor era menor o igual al 10%, se acepta
el intervalo propuesto, en caso contrario se descarta la prueba y se estudia con la
prueba inmediata menor.

Se ajusto6 el valor promedio de las curvas a modelos de primer orden con o sin

tiempo muerto y segundo orden con o sin tiempo muerto usando el programa

ARIDS (Goémez y Pifiero, 2001) y una hoja de calculo de Excel® con los modelos

propuestos y ajustando los pardmetros de estos, ejecutando un Solver© con la
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condicion de error cuadratico minimo. El criterio para seleccionar el modelo es el
error absoluto promedio menor, seguido del indice de correlacion r*.

3. Se ajusto la respuesta integrante del nivel a un modelo de primer orden (respuesta
inversa) mas una rampa (integrante), usando otra hoja de Excel® con igual
funcionamiento que la usada en el paso anterior.

4. En el caso de la variable nivel, al presentar un comportamiento integrante, se le
efectuaron pruebas en forma de pulso cuadrado a las variables de entrada para
determinar el modelo de estable (suma de dos primeros 6rdenes) que lo ajusta asi
como la ganancia del modelo integrante. La duracién del pulso se fijéo en 100
segundos para obtener dindmicas similares a las obtenidas por la prueba de flujo
de combustible y se usaron las magnitudes de cambio maximas que permitian las

variables de entrada.

4.3 Desarrollo de programas
El desarrollo de un programa para la simulacion de la estrategia de control MIMO
es uno de los principales objetivos de este trabajo especial de grado, y la realizacion del
mismo se puede dividir en tres etapas, las cuales son: la determinacién de los objetivos y
alcances del programa, la definicion de la estructura secuencial y la programacion del

mismo en el lenguaje seleccionado.

Etapa I. Objetivos y alcances del programa

Se estudiaron distintas alternativas que incluian: identificacion de modelos
dindmicos, analisis de apareamiento de variables, estabilidad e interaccion, simulacioén a
lazo abierto y simulacion a lazo cerrado con PID y con SMPC para sistemas MIMO.

Este alcance inicial resulté demasiado extenso para poder ser desarrollado por una
sola persona por lo cual el alcance se limit6 a la simulacidon a lazo abierto y simulacion a
lazo cerrado con PID y SMPC. El resto fue desarrollado en otros trabajos especiales de
grado (Gomez, 2001 y otros en desarrollo). El alcance seleccionado define la estructura y
extension del programa, en el cual se debe especificar la forma de entrada de los datos, los
calculos que se deben realizar internamente y la presentacion de los resultados; lo cual

conduce a la segunda etapa.
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Etapa II. Estructura secuencial del programa

Para la determinacion de la estructura se debi6 tener una perspectiva del total de los
calculos que se deben realizar, en cuanto a sus requerimientos y limitaciones, definiéndose
asi los datos de entrada necesarios para la ejecucion del programa.

Para implementar el SMPC se deben tener los modelos dindmicos en forma de
coeficientes impulsivos. El modelo de coeficientes impulsivos descritos por la ec. 23
muestra que para un sistema SISO la variable de salida es lineal en todo su rango de
operacién con respecto a la variable de entrada, esto quiere decir que la ganancia del
proceso es constante en todo el intervalo. Cuando se habla de un sistema multivariable y se
aplica el principio de superposicion, el valor de la variable de salida en su punto de ajuste
es la suma de las influencias de las distintas variables de entada también en su punto de
ajuste. Si no se cumple el criterio de linealidad en todo el intervalo de operacion de las
variables de entrada, para poder aplicar el modelo de control se debe reducir el intervalo de
operacion de dichas variables a su rango lineal. En segundo lugar el valor del punto de
ajuste de la variable de salida puede no coincidir con el valor de la sumatoria de las
influencias de las variables de entrada por lo cual deberia afiadirse un término constante que
ajuste el valor de las variables de salida. Con el fin de no tener que calcular el valor
constante en el punto de ajuste se modificod la ecuacion utilizando variables de desviacion,
asi el valor de la salida y las entradas es cero.

Se decidié que los modelos dindmicos a utilizar serian de primer orden con o sin
tiempo muerto para el calculo de los coeficientes impulsivos, con el fin de simplificar la
programacion necesaria.

Aparte de los modelos impulsivos, es necesario para la implementacion del SMPC
la inversa de la matriz de ganancias en estado estacionario y los parametros de ajuste o
como estos ultimos son hallados a través de una optimizacioén fuera de linea, se decidid
realizar la misma utilizando la herramienta Solver© de Excel®, razén por la cual los
calculos de la matriz inversa, la optimizacion y el almacenamiento de los datos y
presentacion de los resultados se realizan usando este paquete. Para ello se disefiaron dos
libros de Excel®, uno llamado SMPCdatl para el almacenamiento de datos (nombres de las

variables, rangos, set points, ganancias, constantes de tiempo y tiempos muertos, o),
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calculo de la matriz inversa de la MGEE y la optimizacioén de los pardmetros de ajuste; el
segundo libro llamado SMPCsim1 para la presentacion y almacenamiento de los resultados
de la simulacion en forma de graficos de Excel®.

La interfaz realizada en Visual Basic® introduce los datos necesarios a las distintas
hojas de calculo y lee los resultados obtenidos en éstas. Su estructura fue desarrollada en
forma de modulos separados ya que el proceso completo desde la introduccion de datos,
pasando por la optimizacion hasta realizar la simulacion, consumia gran cantidad de tiempo
(15 min. aproximadamente para un sistema de orden 2) y el programa era propenso a
errores de memoria. Esto se corrigié con la estructura modular del programa, el cual esta
constituido por:

Modulo para la introduccién v almacenaje de datos dinamicos: en este modulo se

despliegan las ventanas que permiten colocar el nombre del proyecto, su orden, el nombre
de las variables controladas y de las variables manipuladas asociadas, los valores maximos
y minimos operativos y sus puntos de ajuste. De igual modo permite introducir los
parametros correspondientes a las perturbaciones y los parametros de los distintos modelos
dindmicos, almacenando estos valores en la hoja “Datos” del primer libro que es guardado
con el nombre del proyecto.

Modulo para la optimizacién de los pardmetros de ajuste a: este mddulo posee dos

funciones: 1) la optimizacion automatica de todos los parametros de ajuste para todos los
cambios de las respuestas servo y reguladoras, que toma como semillas para los pardmetros
de ajuste, a la unidad (en muchos casos estas semillas podrian no resultar un buen punto de
partida) y realiza un cambio del 1% en la variable de entrada para la corrida fuera de linea.
Este valor puede ser cambiado por el usuario, 2) la optimizacién manual de los pardmetros
a de alguna accion deseada, en la cual el usuario puede interactuar con el programa hasta
encontrar las semillas adecuadas para la ejecutar la optimizacion.

La optimizacion se ejecuta utilizando para ello una hoja de Excel® (Optim del libro
SMPCdatl) en la cual se introduce el periodo de muestreo, calculados como se muestra en
la revision bibliografica; los parametros dindmicos de las funciones de transferencia, los
valores maximos y minimos de las variables manipuladas y el cambio para la corrida fuera

de linea.
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La hoja Optim fue disenada originalmente para un sistema de orden 10, sin embargo
al comenzar a programar se encontro la dificultad de la longitud de la ecuacion a realizar en
cada celda, la cual no permitia mas de 15 puntos de muestreo en el horizonte de prediccion.
Buscando un mayor nimero de puntos de muestreo se dividio los calculos realizados en
secciones, lo cual permitié aumentar el nimero de puntos hasta 100 (horizonte de
prediccion). Al no tener una nocidn concreta del nimero exacto de columnas a utilizar y en
vista de que el sistema a estudiar en el TEG era de orden 3 se decidi6 disefiar la hoja para
un sistema de orden 6. Después de la programacion de esta hoja, se dedujo que el maximo
orden que podria programarse en la misma es un sistema de 8§ variables.

En la hoja Optim se desarrolld manualmente en cada celda la sumatoria del
algoritmo de control SMPC mostrada en la ecuacion ec. 32, ya que al provenir de un
algoritmo recursivo no se pudo hallar una regla de formaciéon que hiciese posible usar las
herramientas de matrices de Excel®. La optimizacion de los parametros de ajuste se realizo
a través de la ejecucion de una macro que contiene la funcidén Solver© con la condicion de
minimizar la sumatoria de los errores absolutos de las distintas variables controladas
durante todo el periodo de prediccion.

La tercera hoja de SMPCdatl (Invers) se utiliza inicamente para el calculo de la
matriz inversa de las ganancias en estado estacionario necesaria para la optimizacioén. Por
razones de mejorar la presentacion se decidio ocultar la misma en el programa.

Moédulo de simulacién: este mddulo permite simular a lazo abierto y a lazo cerrado

el sistema utilizando SMPC. Toma los parametros necesarios del primer libro de Excel® y
realiza la simulacién en Visual Basic® exportando los valores obtenidos (valores de salida
de las variables controladas y manipuladas en cada instante de muestreo) al libro
SMPCsim1, donde son presentados al usuario en forma de gréaficos. El usuario introduce el
tiempo total de la simulacion y la magnitud de cambio deseado para la variable de entrada.
Por ultimo, el usuario pudo haber cometido algin error al introducir los datos de
entrada; por lo cual era necesario que se afiadiese un médulo que permitiese corregir el
error sin tener que llenar la hoja de datos completa de nuevo. Este mdédulo despliega un
cuadro de didlogo en la cual el usuario puede seleccionar el parametro errado y sustituirlo
por el correcto, y luego guardarlo en el mismo proyecto sin que se altere algun otro

parametro.
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4.4

Etapa III. Programacion en Visual Basic 6.0®

Se selecciond Visual Basic® por ser un lenguaje que permite la interaccion con
otros programas de Microsoft®, lo cual hizo posible la utilizacion de varios elementos del
ambiente Windows®, como las ventanas de advertencia e intercambiar informacién con
Excel®; fundamental para la poder realizar la optimizacion de los parametros de ajuste a.
Otra razon para haber usado este lenguaje es que posee una libreria extensa de elementos
que facilitaron la programacion. Sin embargo, el nivel de conocimiento que se poseia del
mismo y alcanzado durante el desarrollo del trabajo especial de grado, si bien permitio
cumplir con el objetivo propuesto, no fue suficiente como para entregar una interfaz
depurada y amigable al usuario.

El planteamiento de forma correcta y secuencial de los alcances y de la estructura
del programa permitié una programacion eficaz al orientar los esfuerzos Unicamente a los
elementos necesarios para realizar la simulacion. Para el correcto uso de la interfaz se
desarroll6 un manual de usuario el cual se presenta en el anexo A.

La validacion del programa se realizd, comparando cualitativamente las curvas de
desempeiio de las variables controladas y manipuladas obtenidas a través del programa con
las mostradas para el ejemplo de una columna de destilacion binaria planteado en la
bibliografia (Deshpande, 1989). Lamentablemente, el autor omitio ciertos datos (tiempo de
muestreo y algoritmo de optimizacidon) que no permitieron realizar un estudio cuantitativo
mas profundo, so6lo quedd suponer que el autor fue consistente con la metodologia

planteada.

Implementacion de los sistemas de control para la simulacion a lazo cerrado

Para implementar los sistemas de control SISO y MIMO para la caldera se
utilizaron los modelos de primer orden mas tiempo muerto, ya que el programa
desarrollado para simular el modelo de control SMPC usa modelos de primer orden; con la
unica excepcion de los modelos dindmicos del nivel que al presentar respuestas inversas y

un comportamiento integrante no pueden ser representados por el modelo de primer orden.
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Las estrategias de control SISO fueron desarrollados en Matlab/Simulink® ya que

este paquete permite implementar con gran facilidad los controles tipicos de la caldera en

forma de un diagrama de bloques. Esta etapa const6 de los siguientes pasos:

1.

Se determinaron los rangos en los cuales las variables controladas se encuentran
bajo control, asi como la prioridad o importancia dada a cada variable controlada.
Los rangos propuestos inicialmente son Nivel +0.5%, presion =5 psi y
temperatura + 8 °F, equivalentes a un 1% del valor estacionario inicial (set point).
La primera prioridad de control es la especificacion del producto, por lo cual la
importancia dada a las variables es: primero Presion, luego la Temperatura del
vapor y por ultimo el nivel, ya que éste posee la dindmica mas lenta del proceso y
su valor no impacta sobre la especificacion del producto. Se estimd que por esta
causa un error operacional del nivel de hasta 5% era permisible.

Se diseni6 el diagrama de bloques del sistema a partir de los modelos dindmicos
que representan a la planta.

Se implantaron las estrategias de control tipicas para calderas mostradas en la
bibliografia, usando para ello controladores del tipo PI y PID dependiendo de la
dinamica del proceso (PI para procesos muy rapidos como es el caso de la
temperatura). En este sentido no se pudo implementar el control en cascada para el
control de la temperatura debido a que la simulaciéon suministrada carece de un
elemento de medicion de la temperatura del vapor en el atemperador. El modelo
dinamico del flujo de vapor sobrecalentado seleccionado para la implantacion del
control de tres elementos es de primer orden por ser estable aunque en realidad
haya la presencia de picos equivalentes a 6 y 1.6 veces el valor de estabilizacion
de la variable para los cambios en el consumo y flujo de agua de atemperacion
(Far), y a que el tiempo de duracién del mismo eran 15 segundos y 0.09 segundos
respectivamente. Ademdas con esto se eliminaba el efecto de las respuestas
inversas de estos picos.

Se ajustaron los parametros de los controles por separado es decir considerando
que los demés lazos de control se encuentran abiertos. Esto se realiz6 de la
siguiente forma: se halld una semilla de los pardmetros de ajuste del controlador

(ganancia, tiempo integral y tiempo diferencial) usando los métodos de IAE, ICE
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y Ziegler-Nichols, y se selecciono el que presentaba un mejor comportamiento; se
realizaron cambios manualmente a los parametros del controlador hasta conseguir
un mejor desempefio del mismo, es decir, un menor tiempo de elevacion y de
asentamiento y un sobrepico menor en la variable controlada. El criterio de
seleccion sigue el orden ya mostrado, la Gnica excepcion a este criterio es que el
sobrepico sobrepasara el 100% del cambio deseado, en cuyo caso se seleccionan
los parametros que disminuyan éste hasta ese nivel (sobrepico<100%). En este
paso se presentd el problema de los rangos de operacion de las variables
manipuladas los cuales no podian ser colocados directamente dentro del
controlador. Para darle solucién a este problema se ided colocar en el diagrama de
bloques a la salida del controlador dos selectores: uno de baja para el maximo
operativo y uno de alta para el minimo operativo.

Se cerraron todos los lazos de control y se procedié a entonar los parametros de
los distintos controles buscando disminuir la competencia entre los distintos lazos
de control. Esto se realizo, cambiando manualmente los parametros de ajuste del
controlador hasta hallar una dindmica que en conjunto muestre un mejor
desempefio. El criterio usado para la entonacion fue el de dividir todas las
ganancias de los controladores y los tiempos derivativos por un mismo factor, y
multiplicar todos los tiempos integrales por el mismo factor. Este criterio que
compensaba la pérdida dinamica del sistema al alterar la ganancia alterando la
dindmica del controlador no result6 para el control de Tys, por lo cual para esta
variable se mantuvieron los parametros hallados originalmente en el paso anterior.
El criterio de seleccion es el mismo mostrado en el paso anterior.

Un buen comportamiento en la variable manipulada, fue definido para este trabajo

como que la diferencia de flujo de un instante de muestreo a otro no supere un 5% del

cambio en la posicién de la valvula, es decir, aproximadamente 5 Ton/h para el flujo del

agua de alimentacion (Faa) y 0.3 Ton/h para Far.

La estrategia de control MIMO fue implementada usando la hoja de célculo de

Excel® “Optim” y no el programa completo de SMPC debido a la presencia de modelos

dindmicos que no eran de primer orden con los que exclusivamente trabaja el programa.

Por lo cual el llenado de la hoja se realizé manualmente siguiendo los pasos 1 al 4.
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La simulacion a lazo cerrado del sistema original de orden 3 (3x3), presentd un
comportamiento poco deseado en el desempeno de la variables Tys. Bajo la suposicion de
que este comportamiento se debia al efecto de la variable Fas sobre el sistema, se propuso
modificar el sistema en busca de un mejor desempefio del mismo. Se plantearon dos
posibles sistemas alternos, en el primero se plante6 sacar el nivel fuera del sistema. El nivel
se controlaria usando SMPC SISO vy el resto con el control MIMO 2x2 (a este modelo se le
denominard 1x(2x2)), en donde los efectos del flujo de agua de alimentacién entrarian al
sistema 2x2 como perturbacion y el flujo de mezcla combustible seria una perturbacion
para el nivel. El otro sistema planteado propone un sistema controlado a lazo simple (SISO)
mediante el algoritmo SMPC SISO (denotado como 1x1x1). En ambos casos se
modificaron las ecuaciones necesarias en la hoja de Excel Optim. Se hallaron todos los
parametros de ajuste al mismo tiempo siguiendo los pasos 5y 6 para los tres sistemas.

El desarrollo del algoritmo SMPC partia de los supuestos que el sistema era estable
a lazo abierto y que las entradas eran de forma en escalon. El sistema poseia procesos
integrantes, por lo cual no se podia hallar una ganancia en estado estacionario de los
mismos, necesaria para aplicar el algoritmo. El valor de la ganancia en estado estacionario
para estos procesos, se obtuvo suponiendo que la respuesta integrante era s6lo una fraccion
de una respuesta de primer orden con T y ganancia muy grandes. La ganancia obtenida al
ajustar la respuesta integrante bajo esta suposicion no era representativa fisicamente.

Se decidié comprobar el buen funcionamiento del programa y del algoritmo ante un
proceso integrante, mediante la simulacién a lazo cerrado del mismo. El modelo utilizado
fue el encontrado para el nivel ante un cambio de Faa, con la ganancia del proceso obtenida
para el modelo de primer orden de la tabla A del anexo B. También se simuld el
comportamiento dindmico del control para el modelo estable del nivel (resta de dos
modelos de primer orden) como posible opcién en caso de que no se pudiese trabajar con el
modelo integrante. La simulacion se realizo siguiendo los pasos presentados mas adelante,
los cuales son comunes para toda simulacion con el algoritmo SMPC, la magnitud de
cambio en el set point del nivel empleada en esta prueba fue 1%. Finalmente se compararon
ambas curvas de desempeio.

Se determiné la influencia de la ganancia del proceso hallada para el modelo de

primer orden en el desempefio del control, probando distintas ganancias de proceso
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(incluida la ganancia del modelo de primer orden de la tabla A del Anexo B). Se utilizé el
mismo modelo dindmico y magnitud de cambio del estudio anterior, y se compararon las
curvas de respuestas obtenidas, dando como resultado que la ganancia seleccionada era
efectiva para el funcionamiento del control.

Los pasos seguidos para la implementacién de los sistemas de control MIMO
fueron:

I.  Se determiné el tiempo total de estudio y el tiempo de muestreo (A7) de manera
que se cumpliera en lo posible el criterio de t/10, con un horizonte de prediccion
de 100 puntos. La variable Tys no cumplio con este criterio, debido a la dinamica
sumamente rapida respecto a su manipulada

2. Se calcularon los coeficientes impulsivos (4;) para los modelos relacionados al
nivel y se introdujeron a la hoja de célculo.

3. Seintrodujeron los pardmetros del resto de los modelos dinamicos.

4.  Se seleccionaron los cambios tipicos esperados para realizar las pruebas de
optimizacion de los pardmetros de ajuste o. Estos cambios fueron: +2% en el
nivel, +10 Psi en la presion del vapor sobrecalentado, +15 °F en la temperatura
(méas o menos equivalentes a 2 veces el error para Pys y Tys), -5% en el consumo
(flujo de vapor) y +0.3 ton/h en la purga continua (tomados de manera arbitraria).

5. Se seleccion6 manualmente una semilla para los parametros de ajuste oij para
ejecutar la macro que optimizaba los mismos. Esto se realiza cambiando los
valores de cada uno de los pardmetros de ajuste hasta conseguir una disminucioén
apreciable del valor de la funcidn objetivo, y se ejecutd la macro de optimizacion.

6. Se estudid el comportamiento de forma grafica de las variables controladas y
manipuladas y se entond en los casos necesarios manualmente los pardmetros o
para mejorar el comportamiento. Esto se realiza cambiando levemente los
parametros optimizados buscando comportamiento dindmico conforme a los
criterios ya mostrados.

Por ultimo, se realiz6é un andlisis del desempefio obtenido por cada sistema usando
IAE segtin la ec. 35 como criterio de seleccion. También se estudio la robustez del sistema
para distintos cambios de set point y de perturbaciones. La robustez del sistema de control

se estudia suministrando distintos valores a los set points y perturbaciones hasta encontrar
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4.5

el valor mas alto de cambio en que las variables permanecen bajo control, es decir, que
dentro del periodo de estudio muestre una tendencia a regresar a sus puntos de ajuste
respectivos. La robustez es el segundo punto en importancia después del IAE para la
seleccion. El tercer punto a estudiar en el comportamiento suave de la variable manipulada
y controlada. Para la variable controlada se considerara un comportamiento suave si el
sobrepico es menor o igual al 100% del cambio deseado en el set point y presenta
oscilaciones de amplitud menor al 50% del cambio deseado (equivalentes a los errores

permisibles) en un periodo de cuatro instantes de muestreo.

Pruebas de desempeiio del sistema

Para establecer los criterios para la comparacion entre las estrategias de control
tipicas y multivariable para la caldera, se plantearon las pruebas a las que se someterian las
mismas. La comparacion se realizd desde dos puntos de vista: primero se analiza el
desempefio dindmico y la robustez del sistema y el segundo su desempefio econdémico,
partiendo del supuesto que los equipos mecanicos necesarios (medidores, valvulas, etc.) son
los mismos para ambas estrategias. Por lo tanto, la mejora econémica viene dada por la
mejora en el consumo de combustible. Para realizar este estudio se siguieron los siguientes
pasos:

1. Se selecciond una amplitud de cambio para el estudio de desempenio dinamico,
como la frecuencia en se estima que ocurren en un dia de operacion cualquiera. En
este caso la amplitudes seleccionadas son iguales a los planteados en el punto 4 de
la seccion anterior. La periodicidad de estos eventos se estimo en la siguiente: una
entrada y una salida de consumidores (equivalentes a +5% y —5% del consumo),
dos cambios en la temperatura (incremento de +15°F y una disminucion de —15°F),
y finalmente dos cambios en la presion del vapor sobrecalentado (+10 psi y —10
psi). Se estima que en un dia normal de operacion no se producen cambios en el
nivel y que los cambios del flujo de purga continua son despreciables.

2. Se selecciond el tiempo de duracion de las pruebas en 543 seg. ya que permite el

estudio por espacio de aproximadamente 5 Tmaximo + Tp Yy €8 el maximo valor que
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puede ser simulado como horizonte de prediccion en el programa de SMPC,
aunque para el control tipico se puede estudiar hasta un periodo de 1600 seg.

Se recolectaron los datos experimental de las pruebas, debido a que el tiempo de
muestreo no es similar entre los dos sistemas planteados se procedi6 a ajustar los
resultados para poderlos llevar a un mismo intervalo. Se tomaron los puntos entre
los cuales se encuentra el tiempo de 543 segundos y se estimo el valor de la curva
en ese instante suponiendo un comportamiento lineal.

Se compar6 de forma grafica el desempefio de ambas estrategias de control
tomando como parametros de estudio: el tiempo de respuesta, sobrepico, offset y
comportamiento de la variable manipulada flujo de gas combustible (Fg).

Se determinaron los valores maximos en que las variables controladas
permanecian en control y se analizo la robustez de la estrategia de control tipica
para calderas. Esto se realizd aplicando al sistema distintos cambios en la entrada,
hasta obtener respuestas que no satisfagan los criterios de control.

Se hallo el area bajo la curva de comportamiento dinamico de la variable mezcla
de flujo combustible para cada respuesta servo y reguladoras, la cual corresponde
directamente al flujo de gas suministrado. Para ello se integré usando Simpson.
Como en muchos casos dentro del tiempo de simulacion no se habra estabilizado
el sistema, especialmente en el caso de las técnicas SISO y en caso de haberse
alcanzado el estado estacionario en el control MIMO, se supondran estos valores
estables en el tiempo en que se logre el nuevo estado estacionario en la simulacion
SISO. El criterio para considerar que se ha logrado un nuevo estado estacionario es
cualitativo a través del estudio de las mismas graficas y considerarse que los
cambios en las variables manipuladas son estables, es decir, que muestran alguna
tendencia.

El criterio para la comparacion de consumo de combustible para ambas estrategias
de control es el siguiente: primero se determinard la diferencia total en el consumo

de combustible para cada prueba.
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5. RESULTADOS Y DISCUSION

5.1 Grados de libertad en el sistema
La figura N°14, representa al sistema de generacion de vapor en estudio con sus
diferentes variables de proceso. El sistema se encuentra constituido por: el economizador,
domo y tubos, tambor de lodos, primer y segundo sobrecalentador, el atemperador y el
hogar de la caldera y los limites del sistema se representan con la linea a trazos. Al realizar
un analisis en el mismo, conforme a los parametros planteados en la metodologia, se han
determinado las variables de proceso y las ecuaciones que las relacionan, las cuales son

mostradas en las Tablas 1 y 2.
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Figura N°14. Sistema de estudio.

La purga discontinua ocurre en contadas ocasiones razon por la cual en el escenario
de estudio ésta no tiene lugar y se elimina como variable del estudio, a pesar de que su
efecto sobre el sistema puede no ser despreciable.
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Tabla 1. Variables de proceso.
Tipo de variable Cantidad Nombres Unidades
Flujos 7 FAA, FAT, ch, F(}, FA, Fgc, Fvs Ton/h
Presiones 4 Py, Pvs, Pa, Pg psi
Temperaturas 4 Taa, Tvs, Tat, Tge °F,
Niveles 1 L (domo) %
Concentracion sales 2 Xaa, XsD ppm
Total 18
Tabla 2. Ecuaciones y relaciones.
Tipo Cantidad Equipo
Balance de masa 3 1 Hogar, 1 global, 1 concentracion (sales)
Balance de energia 2 1 caldera, 1 Hogar (combustion)
Relacion de Equilibrio 1 Equilibrio liquido-vapor en el domo
Total 6

De lo presentado en las tablas 1 y 2, se puede determinar el nimero de grados de

libertad en el sistema como:

Las variables de perturbacion del sistema son las siguientes variables: Fys, debido a
que éste puede cambiar de acuerdo a los requerimientos de vapor aguas abajo; Taa y Tar,
que pueden cambiar debido a condiciones ambientales y a equipos aguas arriba; P, y Pg,
las cuales pueden cambiar debido a cambios o irregularidades en el suministro o la
composicion del gas; Fpc, el cual puede cambiar para mantener la concentracion de sales en

el domo; y Xaa, la cual viene de equipos aguas arriba. De acuerdo a esto nos queda que el

f=18-6=12

numero de variables a controlar, como puede verse en la tabla 3, es:

Tabla 3. Numero de variables a controlar

Numero total de variables

Variables especificadas externamente

Variables no especificadas

Numero de ecuaciones de

modelado

Numero de variables a controlar

[Flujos, Temperaturas, Presiones, Nivel ]

18
7 [Fvs, Tac, Tar, Taa, Pa, Pa, Xaa ]
11
6 Balance de masa, Balance de energia
5




5.2

Tomando en cuenta las especificaciones del producto, criterios de seguridad y
condiciones de operacion del equipo, se determinaron los objetivos de control, los cuales se
presentan a continuacion en la tabla 4 que muestra la variable controlada con su posible

variable manipulada, sefialando su propdsito.

Tabla 4. Objetivos de control.

Cv MV Comentario

Py Fae Razoén de seguridad del equipo

Pvs Fg Especificacion del producto
L Faa Razoén de seguridad del equipo

Tvs Fat Especificacion del producto

Xsp Fpc Razén de operacion del equipo

Todo lo anteriormente expuesto concuerda con los objetivos de control planteados
en los manuales de control para calderas de Exxon (1973) y PDVSA (1994). Ademas, debe
tenerse en cuenta que la mezcla gas-aire que se alimenta a la caldera debe tener una
proporcion definida por lo cual es necesario algin tipo de control de la misma, por razones
de seguridad y de operacion del equipo y que no se refleja en el célculo de grados de
libertad. Este control se realiza a través de la estrategia de limites cruzados. Por otro lado,
el control de las sales disueltas en el domo no se realiza midiendo la concentracion de la
misma, sino que se toma como criterio que el flujo de la purga continua sea cierta

proporcion del flujo de vapor sobrecalentado.

Modelos dinamicos del sistema

Los modelos dinamicos que representan al sistema se obtuvieron a partir de la
simulacion a lazo abierto de un sistema de generacion de vapor realizado en
Matlab/Simulink® (Serrano, 1998). Esta simulacion carece de elementos con que
manipular o medir las variables: Py, Tgc, Tar, Taa, Pa, Pc y Xaa. Esto trae como
consecuencia la reduccion del sistema de un orden 5 a un orden 4 por no poderse evaluar la
presion en el hogar de la caldera. Se debe recordar que la consentracion de sales se controla

definiendo el flujo de purga continua como un porcentaje del flujo de vapor.
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Figura N° 15. Comportamiento del nivel normalizado para distintas aperturas de valvula

En la figura N°15. Se muestran las curvas de desempefio normalizadas del nivel para
distintas aperturas de la valvula de flujo de agua de alimentacion realizados para el estudio
de su linealidad. Como puede apreciarse las curvas no guardan gran diferencia entre si,
excepto para los cambios iguales o superiores a —30% de apertura de la valvula en donde la
desviacion comienza a ser apreciable respecto a las aperturas menores. Esto se debe a que
el domo no posee una seccion trasversal constante. Como una caracteristica de la
simulacion suministrada, el incremento de Fas no excede las 9.3 Ton/h (apertura de la
valvula +10%).

El estudio de linealidad muestra resultados similares para el flujo de gas, con la
primera desviacion no aceptable se produce para el cambio de +30% de apertura de la
valvula y la variable controlada afectada por la no linealidad es el nivel, por la razon antes
expuesta. Para esta variable al igual que Faa se asumid que el cambio méximo aceptable es
20% de apertura de la valvula. La variable Far no parece afectar mucho al nivel (s6lo
apreciable para la apertura o cierre total de la valvula), por ello su comportamiento fue
lineal para todo el rango de estudio, sin embargo, el valor maximo alcanzado no es
operativo ya que este cambio en la temperatura (-125°F) en el vapor sobrecalentado podria
resultar peligroso, por lo cual se asume un rango simétrico menor. Los resultados del

estudio de linealidad se resumen en la tabla 5.
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Tabla 5. Rangos operativos de las variables manipuladas.

Variable Set point Maximo Minimo
Faa 84.15 ton/h 93.45 ton/h 64.14 ton/h
Fg 50% (4.78 ton/h) 70% (6.692 ton/h) 30% (2.868 ton/h)
Fat 6.05 ton/h 11.05 ton/h 1.05 ton/h
Fpc 6.32 ton/h 9.52 ton/h 3.12 ton/h

El ajuste de los datos obtenidos en la simulacion a modelos de primer y segundo

orden con o sin tiempo muerto fue muy bueno, se obtuvieron indices de correlacion

cercanos a la unidad y errores menores al 10 %. Todos los indices de correlacion (1) y

errores (E) para todas las variables se muestran en la tabla N°6. Los resultados detallados de

los ajustes se muestran en el anexo B.

Tabla 6. Indices y errores de los ajustes de los datos a los modelos.

Variable controlada
Variable de L Pys Tys Fpc
entrada 1° orden | 2° orden | 1° orden | 2° orden | 1° orden | 2° orden | 1° orden | 2° orden
| 0.9993 | 0.9982 0.9973 | 0.9904 0.9962 | 0.9943 | 0.9967 | 0.9958
Faa E 0.1% 0.8% 1.5% 2.4% 1.2% 1.5% 1.6% 1.8%
| 0.9938 | 0.9924 0.9991 1 0.9994 | 0.9993 | 0.9991 0.9999
Fg E 0.1% 1.3% 1.0% 0.1% 0.8% 1.0% 1.0% 0.5%
r2 0 0 0.9553 | 0.9577 0.9983 | 0.5436 | 0.9552 | 0.9568
Far E 0 0 6.4% 6.2% 0.8% 3.8% 6.4% 6.3%
| 0.9999 | 0.9965 0.9998 | 0.9991 0.9551 0.9547 1 1
Fpc E 0.1% 2.1% 0.6% 1.2% 5.0% 4.7% 0% 0%
| 0.9909 | 0.9897 0.9999 | 0.9975 | 0.9996 | 0.9990 | 0.9999 | 0.9975
Fys E 0.1% 1.4% 0.3% 1.0% 0.4% 0.9% 0.3% 1.0%

Seguidamente se muestran las graficas de las respuestas de las variables: Pys para

cambios en Fg y Far y Tys y L para cambios en Fat y Faa respectivamente, cada una con

los modelos de ajuste y una breve explicacion de lo que ocurre en cada caso.

52




¢ Variable
1° orden

2° orden

Variacion en psi

0 50 100 150 200 250 300 350
Tiempo en segundos

Figura N°16. Respuesta a lazo abierto de Pyg ante un cambio en Fg.

En la figura N°16 se puede apreciar como el comportamiento de la presion de vapor
sobrecalentado (Pys) frente a un cambio en el flujo de combustible, se ajusta perfectamente
a un segundo orden con tiempo muerto, pero el modelo de primer orden con tiempo muerto
muestra también un buen ajuste, presentando cierto grado de desviacion cerca del estado
estacionario, sin embargo este error puede ser asumido en el estudio y trabajar con el

modelo de primer orden.
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Figura N°17. Respuesta a lazo abierto de Pys ante un cambio en Far.
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El comportamiento de la presion del vapor sobrecalentado cuando hay un
incremento en el flujo de agua de atemperacion no presenta tan buen ajuste a los modelos
de primer y segundo orden como las otras variables, dando como resultado un error de
6,4% y 6,2% respectivamente cerca del estado estacionario. Este comportamiento de Pys,
se debe a que al entrar mayor cantidad de agua de atemperacion el vapor se enfria y cae la
presion rapidamente alterando el equilibrio termodindmico en el domo, evaporando mayor
cantidad de agua aumentando la presion hasta alcanzar un nuevo equilibrio. Por lo cual,
podria ser un mejor modelo de ajuste la suma de dos primeros ordenes con distintas
direcciones (ver el anexo B). Sin embargo, el error promedio es menor al 10% por lo que

puede ser usado en este trabajo.
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Figura N°18. Respuesta a lazo abierto de Tyg ante un cambio en Far.

Como puede apreciarse en la figura N°18. La temperatura del vapor sobrecalentado
(Tys) responde rapidamente a un cambio en el agua de atemperacion, tanto que podria ser
considerado como un escaloén en vez de un primer o segundo orden. El modelo de primer
orden con tiempo muerto presenta el mejor ajuste, a pesar de omitir un punto de muestreo
lo cual lo hace mas lento que el proceso real, pero al considerar la magnitud de las demas
constantes de tiempo presentes en el proceso esta diferencia puede ser considerada

insignificante.
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Figura N°19. Respuesta a lazo abierto de L para un cambio en Faa.

A pesar que el nivel de liquido en el domo muestra un buen ajuste para los modelos
de primer y segundo orden, los parametros dindmicos y estaticos de estos no son aceptables
en la realidad. Esto se debe a dos caracteristicas que posee esta variable: la respuesta
inversa y un comportamiento integrante. El primero es un comportamiento usual en la
caldera y esta ampliamente documentado. El segundo no era de esperarse del todo a lazo
abierto y tiene como causal el hecho de tratarse de una caldera de vapor a alta presion, ya
que al incrementarse el flujo de agua de alimentacion se disminuye la produccion de vapor
y el flujo de purga continua, lo cual hace que el nivel aumente de forma permanentemente
ya que es mayor lo que entra que lo que sale.

El modelado del nivel puede ser realizado de las siguientes formas: usando un
modelo integrante con un tiempo muerto correspondiente al efecto de la respuesta inversa o
mediante la suma algebraica de un modelo de primer orden y el modelo integrante, siendo
seleccionado este ultimo. El indice r* obtenido por este modelo es del orden de 1 y tiene un
error absoluto promedio menor a 0,1% del nivel, como puede ser apreciado en la tabla 7 y
en la grafica N°6. Las constantes de tiempo alli mostradas son en segundos ya que la

simulacion utilizada para la obtencion de los datos usaba esta unidad de tiempo.
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Tabla 7. Modelos del Nivel.

Variable de entrada Modelo dinamico
F _ —4.85
A 0.047 N 0.0021e R>=1 E<0.1%
1.25+1 S
F —958
G 0.035 0.0011e R>=1 E<0.1%
19S5 +1 A)
- _
oC M R>=1 E<0.1%
- s 768
vs 0.037¢”” 0.001le R%=1 E=0.1
13.85 +1 \)

\ —

Maodels

Variagltn
¢

Tiempo en &

Figura N°20. Respuesta a lazo abierto del Nivel para un cambio en Fg.

En la Figura N°20 se puede apreciar que el mayor error del modelo se produce
durante el tiempo del efecto de la respuesta inversa, y cuando se produce el efecto
integrante el ajuste es casi perfecto con un error constante menor al 0.1 %. Algo similar
ocurri6 con los demas modelos.

Los modelos dinamicos que son empleados para la simulacion a lazo cerrado son los

de primer orden con la excepcién del nivel y se muestran a continuacion usando la
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estructura matricial. Todos los efectos alli mostrados se corresponden con la teoria con la

excepcidon ya comentada y presentan un muy buen ajuste del proceso.

[~ 0.047 .\ 0.0021e*8S 0 0.035  0.0011e™  -0,0017 |
128 +1 S 195 +1 S S
L _2.40e ¢S 20417 2266513 0.38¢ 75 | | Fus
Tys | _ 8.115 +1 0.145 +1 93.035 +1 60S+1 | | Far
P -0.90 12177 3.29¢77%¢ 0.19¢™7 | | F,
F 11.025 +1 7.085 +1 126.26S +1 62.74S +1| | F
e —0.005 —0.007¢7"55 0.018¢7755 | e
i 10.03S +1 855 +1 125.618 +1 |
10.037¢™ 0001 |
13.85 +1 S
—3.45¢7625
+ j29996§—-é_7ls ° [F VS]
13.755 +1
—0.027¢°78
13.835 +1

Como puede apreciarse en los modelos dindmicos mostrados, la influencia de la
purga continua sobre las demas variables controladas (salvo el nivel) y la influencia de las
variables manipuladas sobre ella, son relativamente pequefias comparada con las otras
influencias presentes por lo cual se puede considerar a esta variable como una perturbacion
del nivel reduciendo el sistema multivariable a un sistema de orden 3. Este nuevo sistema
esta constituido por las variables controladas: L, Pys, y Tys con sus variables manipuladas
asociadas y tiene como perturbaciones a las variables Fys y Fpc. Ademas se considera que
los cambios en Fpc son menores a la unidad.

Para la implementacién de algunas de las técnicas de control SISO para calderas,
fue necesario tener los modelos dinamicos de otras variables como el flujo de vapor sobre-
calentado para el control de nivel de tres elementos. Esta variable fue ajustada inicamente a
un modelo de primer orden mas tiempo muerto, modelo dindmico que no resultoé del todo
iddéneo, ya que no representa fielmente su comportamiento, debido a la presencia de picos
elevados en la respuesta de la simulacion en el instante inicial, pero se asumi6 que el
modelo era funcional ya que estos picos podrian alterar el desempeio total del sistema. Los

resultados pueden ser observados en la tabla 8.
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Tabla 8. Modelos extras necesarios para el control de tres elementos.

Variable de entrada | Flujo de vapor sobrecalentado
F -0.
A 045 249976
9.94S +1
F -388
¢ 094 " R2-0.9088
13495 +1
F .
AT 099 pegsig3
0.145 +1
Fvs (Consumo “C” 078
vs : 0.16e  pa_g 5831
13.755 +1

Debe senalarse que el modelo del flujo de vapor sobrecalentado (Fys) presentado en
esta tabla difiere al presentado como variable de entrada en las tablas anteriores ya que en
ellas se considero a éste proporcional y constante a una apertura en la valvula de descarga y
en ésta como un flujo masico en el tiempo. Es por eso que la ganancia de uno con respecto
a la otra tienen las siguientes dimensiones ton/h / % de apertura y es diferente a la unidad.

Para realizar el estudio de RGA se obtuvieron los modelos de primer orden mas
tiempo muerto (POMTM) que representarian al nivel mediante de una prueba de pulso
rectangular, en que la respuesta inversa se asume como otro POMTM sumado al anterior.
Los resultados son las dos variables que lo afectan en el sistema 3x3 y que son presentados

en la tabla 9.

Tabla 9. Modelos estables para el nivel.

Cambio en Faa Cambio en Fg

_ -175 ~103.85
0.047 0.325¢™™ o oorapig e, | 0:035 0.194e
12S+1  85.65+1 19S+1  101.25+1

R2=0.9959 E=2.2%

En la figura N°21 se muestra el ajuste obtenido para un cambio en el flujo de agua
de alimentacion. Este modelo presenta un mayor niimero de desviaciones que el modelo de

primer orden mas rampa.
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Modelo

Tiempoens

Figura N°21. Modelo estable del nivel dado por prueba de pulso.

Del estudio de ganancias relativas mostrado en la matriz de ganancias relativas
(RGA) mostrado, se puede apreciar que los valores positivos y cercanos a la unidad se
encuentran a lo largo de la diagonal principal. Por lo cual la suposicion inicial respecto al
apareamiento de las variables era el correcto.

L Pys Tys
1.179  -0.179 0 F,,
RGA=|-0.212 1228 -0.016]| F,
0.034 -0.050 1.016 |F,;,

Los resultados de los estudios por Nierderlinski e indices de interacciéon muestran
que el sistema a lazo cerrado y los lazos de control propuesto, pueden ser estables ya que
estos valores son positivos y menores a la unidad (0.81 para Nierdelinski y 0.152, 0.186 y
0.016 para los indices de interaccion de los lazo de control respectivamente). También se
puede apreciar en la RGA que la interaccion mas fuerte se produce entre la presion del
vapor sobrecalentado y el nivel del liquido en el domo. Ademas, se observa que la
interaccion L-Pys y Pys-Tys es negativa lo cual hace que las acciones de control sobre el

nivel y la temperatura tengan una influencia negativa sobre el control de la presion.
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5.3 Validacion del programa de simulacion de SMPC

A continuacion se discuten los resultados obtenidos por el programa realizado para
este proyecto. Esto se realizara mediante la comparacion de los resultados obtenidos a
través del programa con un ejemplo mostrado por Deshpande (1989), esto con el fin de
validar los resultados. El estudio tuvo que realizarse de forma cualitativa debido a que el
autor no presentd de forma explicita el tiempo de muestreo, ni el algoritmo utilizado para la
optimizacion de los parametros de ajuste. Como consecuencia de esto se obtuvo cierta
diferencia entre los parametros o calculados y los referenciales asi como los valores de IAE

obtenidos. Las funciones de transferencia del modelo son:

12.8¢75 —18.9¢7 3.8¢%18

X |_[1675+1  215+1 || R| [1495+1 ],
Xy 6.6e”°  —194e | |V 4.9¢7%

1095+1 14.4S+1 13.25+1

La tabla 10 los valores de los parametros de ajuste (o) y los indices de desempeiio
(IAE) obtenidos por el programa de simulacion de SMPC y los valores reportados por la
bibliografia para este modelo. Como podra apreciarse para cada prueba de desempefio,

todos los valores se encuentran en el mismo orden de magnitud.

Tabla 10. Comparacion de los parametros de ajuste y de desempefio para la simulacion a

lazo cerrado del modelo.

Pardmetros de ajuste Indices de desempeio
Prueba Programa Referencia Programa | Referencia
[0.5062 — 0.2647} {0.5004 — 0.2907}
Xp = +1% (set point) 0.0191 -0.2095 0.0509 -0.2300 6.840 7.406
[0.5538 - 0.2662} {0.5418 —~ 0.2463}
Xg = +1% (set point) 0.1761 -0.2390 0.1717 -0.2298 7482 2109
{ 1.1014 - 0.0225} { 1.0580 - 0.0822}
F = 0.34 Ib/min (carga) | |~ 01503 —0.2622 ||| -0.1564 02640 6521 7.170

En las Figuras N°22 y 26, se muestran las respuestas a lazo cerrado para las
concentraciones del destilado(Xp) y del residuo (Xg) respectivamente para cambios de los

set point y de la perturbaciéon. Comparando estas curvas con las curvas de desempefio
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mostrados en las figuras N°23, 24, 25, 27, 28 y 29, reportadas en Deshpande (1989) se
puede apreciar gran similitud en los resultados para los cambios de set point, en cuanto al
tiempo de respuesta y una pequefia diferencia en la magnitud de los sobrepicos. En cuanto
al desempeno del control para la entrada de la perturbacion se puede observar una pequefia
diferencia en relacion con el tiempo de respuesta y forma de la misma entre ambos

resultados.

0,8

0,6

——XD=+1%
——XR=+1%
F = +0,34 Ib/min

0,4

-0,2

Variacién en %

-0,4

Instantes de muestreo (1.08 s)

Figura N°22. Comportamiento del destilado ante los distintos tipo de entrada (programa).

OVERHEAD COMPOSITION, %

1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 J
0-0 B 23 20 56 72 88

SAMPLING INSTANTS

Figura N°23. Comportamiento del destilado (Xp) para su cambio de set point (Deshpande, 1989).
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Figura N°24. Comportamiento del destilado (Xp) para un cambio de set point en la composicion del

residuo. (Deshpande, 1989).
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Figura N°25. Comportamiento del destilado (Xp) para un cambio en el flujo de alimentacion

(Deshpande).
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s

Instantes de muestreo (1.08 s)

Grafica N°26. Comportamiento del residuo ante los distintos tipos de entrada.
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Figura N°27. Comportamiento del residuo (Xg) para su cambio de set point (Deshpande, 1989).
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Figura N°28. Comportamiento del residuo (Xg) para un cambio de set point en la composicion del

destilado (Deshpande, 1989).
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Figura N°29. Comportamiento del residuo (Xg) para un cambio en el flujo de alimentacion,

reportado en la bibliografia.
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5.4

Simulacion a lazo cerrado con SMPC

Desempeiio del programa ante un proceso integrante

En la figura N°30, se puede apreciar el comportamiento del nivel para un cambio en
su punto de ajuste en +1% para los modelos integrantes y estable. Como puede verse el
modelo estable tuvo un tiempo de elevacion menor que el otro modelo, pero presentd un
sobrepico mayor y un offset equivalente a un -6% del cambio deseado con a = 8.31.
Buscando reducir el offset se incrementd a hasta 12.5 (para hacer el modelo de control mas
susceptible al error) con lo cual se redujo dicho error a la mitad, pero en contra de esto la
respuesta se volvid mas oscilante. Por el contrario el modelo integrante presentd un
comportamiento mucho mas estable y el offset presentado fue de +0.2% en el estado

estacionario.

0,8
0,6
0,4

——M. Estable
—— M. Integrante

0,2

0 T T T T T
// 100 200 300 400 500 600
-0,2

0,4 1

Variacion en % del nivel

-0,6

Tiempo en segundos

Figura N°30. Comportamiento a lazo cerrado de los modelos estable e integrante.

La figura N°31 muestra el comportamiento de la variable manipulada; los dos
modelos tuvieron un comportamiento diferente. El modelo integrante presentd un
comportamiento de pulso, estabilizdndose en su valor inicial. En cambio el modelo de
primer orden de pulso se estabilizO en un valor de +3,4 unidades de flujo. El
comportamiento del flujo de agua de alimentacion dado por la entrada de pulso no es
aceptable ya que en la realidad esto significaria el desbordamiento del liquido en el equipo.

Pero como se pudo ver el algoritmo de control tuvo un buen comportamiento para el
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modelo integrante, por lo cual se puede concluir que puede ser utilizado en la simulacién a
lazo cerrado, teniendo cuidado de que el tiempo de simulacioén corresponda con el horizonte
de prediccion ya que un error se presenta si este es sobrepasado. Este error se debe a que al
sobrepasar el horizonte de prediccion las acciones tomadas por el control en los primeros

instantes se eliminan.

——M. Estable
\ﬁ ——M. Integrante

Variacion del flujo de agua de alimentacion en Ton/h
£

100 200 300 400 500 600

Tiempo en segundos

Figura N°31. Comportamiento de la variable manipulada para ambos modelos.

Como consecuencia de ser un proceso integrante no se posee una ganancia en estado
estacionario, pero el algoritmo de control necesita de ésta. Para solucionar este problema se
planteo usar la ganancia obtenida para el POMTM de las tablas 6 y 7. Pero antes de realizar
la simulacion del sistema se estudio la influencia de la ganancia sobre el sistema usado
anteriormente y cuyos resultados se muestran en la figura N°32.

Como puede apreciarse en la figura N°32 la cuando la ganancia es 0.1, el proceso no
es estable, lo cual ocurre para todo valor de la ganancia del proceso menor a un sexto (Kp <
1/6). Cuando la ganancia es mayor a 1/6 (Kp > 1/6), como en el caso de Kp =10 Kp=2 el
comportamiento de la variable controlada es estable, pero presenta un offset de su nuevo
punto de ajuste, el cual disminuye a medida que la ganancia crece. Al usar las ganancias de
10, 45.55 (ganancia del modelo de primer orden) y 1000 se puede apreciar como el offset
desaparece y que el comportamiento bajo estas tres condiciones es practicamente igual y la

variacion de los valores de los parametros de ajuste o es muy pequefia (9.5, 9.3, 9.3
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respectivamente). Esto quiere decir que las ganancias de POMTM mostradas en las tablas

Ay B (Anexo A) pueden ser utilizadas para la simulacion a lazo cerrado.

2,5

/\ ——Kp=0,1
/ ——Kp=1

Kp=2

Kp=10

05
——Kp=45,55
——Kp=1000
0 . ; ; i i

100 200 300 400 500 600

Variacién en % del nivel

-0,5

Tiempo en segundos

Figura N°32. Influencia de la ganancia del proceso sobre el algoritmo de control.

Estos resultados se corresponden con lo expuesto por Deshpande (1989) en cuanto
al funcionamiento del algoritmo ante un proceso integrante y con respuesta inversa. De esta
figura N°32 también se puede deducir que el offset es funcidon del parametro que ajusta la
influencia del modelo en el algoritmo de control, que para un sistema SISO es la inversa de
la ganancia. Sin embargo, esto debe ser estudiado a fondo para su comprobacion. La

determinacion del offset se plantea en el Anexo C.

e Simulacion de los modelos de control con SMPC

En esta seccion se presentan los resultados obtenidos de las simulaciones de los tres
modelos de control basados en el algoritmo SMPC propuestos. Las siguientes graficas
muestran el comportamiento dinamico de cada una de las variables controladas ante cada
tipo de entrada (cambio de set point o perturbacion) para cada uno de los modelos de
control propuestos. Los cambios de las variables que se muestran en los graficos son
presentados en variables de desviacidon, es por eso que en la siguiente tabla se muestran los

valores iniciales de las variables estudiadas con sus respectivas dimensiones.

66



Tabla 11. Valores iniciales de las variables de estudio.

L 50 % PVS 525.6 pSl
Tys 797 °F Consumo (Valv.) 50 %

L=+2%

——— Pvs=+10psi
Tvs=+15F

~———C=5%

——Fpc=+0,3 ton'h

Variacién del nivel en %

Tiempo en segundos
Figura N°33. Comportamiento dindmico del nivel ante los distintos cambios de set point y entrada

de perturbaciones para el modelo de control 3x3.

L=+2%

——— Pvs=+10psi
Tvs=+15%F

———C=-5%

—— Fpc=+0,3 ton’h

Variacion en psi

Tiempo en segundos

Figura N°34. Comportamiento dindmico de la presion del vapor sobrecalentado ante los distintos

cambios de set point y entrada de perturbaciones para el modelo de control 3x3.
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L=+2%
———Pvs=+10psi
Tvs=+15F
——C=-5%
——Fpc=+0,3 ton’h

Variacion en °F

Tiempo en segundos

Figura N°35. Comportamiento dinamico de la temperatura del vapor sobrecalentado ante los

distintos cambios de set point y entrada de perturbaciones para el modelo de control 3x3.

L=+2%

—— Pvs=+10psi
Tvs=+15F

——C=-5%

——Fpc=+0,3 ton/h

Variacién del nivel en %

Tiempo en segundos

Figura N°36. Comportamiento dindmico del nivel ante los distintos cambios de set point y entrada

de perturbaciones para el modelo de control 1x(2x2).
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Variacioén en psi

Tiempo en segundos

L=+2%
———Pvs=+10psi
Tvs=+15°F
——C=-5%
Fpc=+0,3 ton’h

Figura N°37. Comportamiento dindmico de la presion del vapor sobrecalentado ante los distintos

cambios de set point y entrada de perturbaciones para el modelo de control 1x(2x2).

Variacion en °F

figura N°38. Comportamiento dindmico de la temperatura del vapor sobrecalentado ante los

distintos cambios de set point y entrada de perturbaciones para el modelo de control 1x(2x2).

Tiempo en segundos

L=+2%
——Pvs=+10psi
Tvs=+15F
——C=-5%
——Fpc=+0,3 ton’h
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Variacion del nivel en %

Tiempo en segundos

L=+2%
———Pvs=+10psi
Tvs=+15°F
———C=-5%
Fpc=+0,3 ton’h

Figura N°39. Comportamiento dinamico del nivel ante los distintos cambios de set point y entrada

Variacion en psi

de perturbaciones para el modelo de control 1x1x1.

Tiempo en segundos

L=+2%
——Pvs=+10psi
Tvs=+15F
——C=-5%
——Fpc=+0,3 ton’h

Figura N°40. Comportamiento dindmico de la presion del vapor sobrecalentado ante los distintos

cambios de set point y entrada de perturbaciones para el modelo de control 1x1x1.
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L=+2%
Pvs=+10psi

5 Tvs=+15°F
C=-5%
Fpc=+0,3 ton/h

Variacién en °F

100 200 300 400 500 600

V.S
\} Y

Tiempo en segundos

Figura N°41. Comportamiento dinamico de la temperatura del vapor sobrecalentado ante los

distintos cambios de set point y entrada de perturbaciones para el modelo de control 1x1x1.

En las siguientes tablas se resume el comportamiento dinamico de las variables
controladas mostrado en las graficas anteriores. Estas tablas muestran el indice de
desempefio, desviaciones maximas y sobrepicos, errores de offset y tiempos de respuesta

para cada variable controlada y para cada modelo de control.

Tabla 12. Indice de error absoluto

Tipo de Modelo de control
Entrada 1x1x1 | 1x(2x2) 3x3
Nivel (set point)| 158,8 144,3 166,8
Pys (set point) | 184,4 198,6 381,1
Tys (set point) | 32,2 511 191,6
C (carga) 454,5 513,3 11071
Fpc (carga) 5,6 53 51
Total 835,5 912,6 1851,7

La tabla 12 muestra el indice de desempefio que es la sumatoria de los errores
absolutos en todo el lapso de estudio (543 seg). Como puede apreciarse el modelo de
control de lazos SISO (1x1x1) con el algoritmo SMPC, presenta el menor indice de error
total y el modelo de orden 3 (3x3) el mayor. El modelo 1x1x1 presenta el menor error para
los cambios en las tres variables de estudio mas importantes (Pvs, Tys y consumo). El

modelo con el nivel fuera del sistema multivariable (1x(2x2)) de control present6 el menor
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error para el control del nivel, pero se debe sefialarse que tanto este modelo como el 1x1x1
no habian alcanzado su nuevo set point dentro de los 543 segundos de estudio.

En la tabla 13 se muestran las maximas desviaciones de cada variable controlada
para los distintos tipo de entrada. Los valores alli mostrados estan en términos absolutos, es
decir, en las mismas unidades de las CV e indican el sentido del cambio (signo); en el caso
de la CV respecto a un cambio en su set point el valor presentado corresponde al sobrepico.

Los efectos de Fpc se omiten ya que son despreciables ante los otros valores alli mostrados.

Tabla 13. Desviaciones maximas y sobrepicos de las CV para las distintas entradas

Sistema de control
Tipo de Modelo 1x1x1 Modelo 1x (2x2) Modelo 3x3
Entrada L PVS TVS L P\/s T\/s L P\/s TVS
Nivel (set point)] 0,00 | -2,54 | -3,60 | 0,00 | -3,14 | 5,38 | 0,00 | -6,80 | 0,20
Pys (set point) | -0,53 | 0,30 | 1,60 | -0,50 | 0,00 [4,92|-1,88| 3,40 | -25,80
Tys (set point) | 0,05 | 0,84 | 0,04 | 0,16 | 3,45 |4,95|-0,53 | 3,50 | 14,38
C (carga) 1,30 | 16,90 | -5,10 | 1,44 | 20,20 | 8,44 | 4,12 | 17,30 | 18,80

En la tabla 14 se presentan los offset presentes en el nivel para los distintos tipo de
entradas. Se omite este valor para el cambio de set point en el nivel ya que para los modelos

de control 1x1x1y 1x(2x2) en el tiempo de estudio esta variable no ha alcanzado el estado

estacionario.

Tabla 14. Errores en el estado estacionario para el nivel.

Tipo de Modelo de control
Entrada 1x1x1 | 1x (2x2) | 3x3
Pys (set point) | -0,31 -0,32 -1,6
Tys (set point) | 0,04 0,09 0,15
C (carga) 0,59 1,21 3,65
Fpc (carga) -0,03 -0,03 -0,03

Este error es consecuencia directa del modelo no estable utilizado y de las ganancias
halladas para modelos de primer orden del nivel para implementar el algoritmo de control
SMPC, ya que para el offset tienda a cero en el caso del control SISO del nivel debe

cumplirse (como se determiné en el Anexo C) que:

1 P
— > h=1om,=0
K, 5
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En la tabla 15 se puede apreciar que mayoria de los menores tiempos de respuesta lo
presenta el modelo 1x1x1 (especialmente para el cambio de set point de la temperatura del
vapor sobrecalentado). En el tiempo de estudio el nivel no habia llegado a su valor deseado

pero habia logrado un nuevo estado estacionario.

Tabla 15. Tiempos de respuesta a lazo cerrado de las variables controladas en segundos.

Sistema de control
Tipo de Modelo 1x1x1 Modelo 1x(2x2) Modelo 3x3
Entrada L Pys Tvs L Pys Tvs L Pys Tvs
Nivel (set point)] >543 | 190 86 >543 | 201 60 | 217 | 217 | 21
Pys (set point) | 350 211 168 370 217 | 185 | 330 | 250 | 174
Tys (set point) | 170 103 | 5.43 400 119 | 54 190 | 141 | 157
C (carga) 300 434 | 356 400 314 | 320 | 280 | 478 | 515

La siguiente tabla 16 presenta los cambios de incremento y reduccidon maximos
dentro de los cuales se puede mantener bajo control a el sistema. Como puede apreciarse el
modelo 1x(2x2), es el que presenta la mayor robustez, a pesar, de que el I1x1x1 es muy
similar. Por el contrario el modelo de orden 3, resulto ser el de menor rendimiento.

Tabla 16. Robustez de los sistemas de control basados en SMPC.

Sistema de control
Tipo de Modelo 1x1x1 Modelo 1x(2x2) Modelo 3x3
Entrada Increm. Reduc. Increm. Reduc. Increm. Reduc.
Nivel (set point) 10% -10% 10% -10% 3% 5%
Pys (set point) 45 psi -45 psi 45 psi -47 psi 43 psi -45 psi
Tys (set point) 100 °F -100 °F 100 °F -100 °F 90 °F -90 °F
C (carga) 6,2% -11% 6,2% -11.1% 6,2% -11%
Fpc (carga) 3.2 Ton/h |-3.2 Ton/h| 3.2 Ton/h |-3.2 Ton/h| 3.2 Ton/h |-3.2 Ton/h

El comportamiento de las variables manipuladas fue mas o menos suave para la
gran mayoria de las entradas para los tres modelos, con la excepcion de Far; pero, esto era
de esperarse ya que se encuentra asociada a la dindmica maés rapida del sistema.
Comparando los distintos comportamientos entre los modelos se tiene que el modelo 1x1x1
presentd curvas mas suaves que los modelos 1x(2x2) y 3x3, como puede apreciarse en la
figura N°42, para el comportamiento del flujo de combustible de los tres modelos con un
cambio de la presion del vapor sobrecalentado. Un comportamiento similar se obtuvo para

las otras variables manipuladas.
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Figura N°42. Apertura de la valvula de control de Fg para un cambio en el set point de Pyg para los

distintos modelos de control.

Considerando que el modelo de control 1x1x1 presenta los indices de error, las
desviaciones y sobrepicos y los offset del nivel mas pequefos respecto a los otros modelos
propuestos, esta claro que este modelo debe ser seleccionado para compararlo con el
modelo de control tipico para calderas.

Del estudio de las graficas y tablas anteriores se puede decir también, que el modelo
de control 1x1x1, presenta el mejor comportamiento dindmico y el modelo de orden 3 el
peor. Esto contradice lo esperado tedricamente. Pero se debe observar que los sobrepicos y
desviaciones maximas disminuyen cuando se reduce de un sistema 3x3 a Ix(2x2) y a
1x1x1, al igual que el offset del nivel ante las perturbaciones. Si se considera que la
diferencia entre los modelos de control es que la dindmica de respuesta del nivel es mas
lenta a medida que se reduce el orden del sistema, y que en el modelo 1x(2x2) los
algoritmos de control de Pys y Tys no toman en cuenta la accioén del control del nivel, ni su
error.

Se podria concluir que los sobrepicos, desviaciones maximas, conducta oscilante de
las variables controladas, comportamiento agresivo de las variables manipuladas y errores
en el estado estacionario del nivel, son consecuencia del comportamiento dindmico del
nivel (proceso integrante y respuesta inversa), lo cual confirma lo expresado cuando se

realizd el estudio de RGA, respecto a la interaccion fuerte entre el nivel y la presion del

74



vapor sobrecalentado y la competencia entre los controles a causa de la interaccion

negativa.

5.5 Simulacion a lazo cerrado con técnicas SISO
En esta seccion se presentan los resultados obtenidos de la simulacion del sistema
controlado por las técnicas tipicas de control de calderas en Matlab/Simulink®. Estas
técnicas de control en si son un control multilazo simple ya que los pardmetros de los
controladores se reajustan con el sistema a lazo cerrado. Dicha presentacion se realiza
usando graficos de desempefio de cada variable a lazo cerrado para los distintos cambios en

las entradas.

L=+2%
Pvs=+10psi
— Tus=+15°%
——C=-5%
Fpc=+0,3 Ton’h

Variacién del nivel en %

Tiempo en seundos

Figura N°43. Comportamiento del nivel para el control tipico para las distintas entradas.

L=+2%

—— Pvs=+10 psi
Tvs=+15°f

——C=-5%

Fpc=+0,3 Ton/h

Variacién en psi

Tiempo en segundos

Figura N°44. Comportamiento de Pys para el control tipico para las distintas entradas.
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Fpc=+0,3 Ton/h
1000 1200 1400 1600 1800 2000

10

Variacién en °F
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Figura N°45. Comportamiento de Tys para el control tipico para las distintas entradas.

De las graficas anteriores se puede decir que el nivel y la presion del vapor
sobrecalentado son estables ante todos los cambios efectuados y no presentan offset. Estas
variables tienen un tiempo de asentamiento similar que se encuentra entre los 500 y 600
segundos, presentan un sobrepico aceptable para sus cambios en el set point. La variable
temperatura del vapor sobrecalentado presenta un comportamiento atipico: la presencia de
offset en el estado estacionario, el cual es relativamente pequeno para el cambio del punto
de ajuste de esta variable; pero se incrementa cuando se produce la entrada de las
perturbaciones ademas presenta un sobrepico apreciable (equivalente al 90% del cambio
deseado). Los origenes de estos errores estan en el efecto ejercido por las demas variables
sobre Tys, los pardmetros de ajuste del controlador y que el sistema no ha logrado su
estabilizacion definitiva en el caso del offset y en la relacion del tiempo muerto y la

dinamica de funcion de transferencia de su variable manipulada para el caso del sobrepico.

Comparacion de los desempeiios de las estrategias de control seleccionadas

Esta es la seccién mas importante del trabajo, ya que establece las diferencias
existentes entre las dos estrategias de control seleccionadas. Estas diferencias no sélo se
basan en el desempeio dinamico que se ha mostrado anteriormente, si no que también se

analiza la robustez de éstas y fundamentalmente se hace un estudio de su consumo de
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combustible, que es un indicador de la viabilidad econdémica del control; porque de nada
sirve obtener un mejor desempefio si esto no se traduce en una mejora econémica.

Comparando las figuras 39, 40 y 41 con 43, 44 y 45 se puede observar que el
modelo de control 1x1x1 es un control mas rapido, reduciendo el tiempo de respuesta a
menos del 50% del tiempo tomado por el control SISO para los cambios de set point en Pyg
y Tys; con menores sobrepicos y desviaciones iniciales que el sistema de control SISO. La
unica desventaja aparente es la presencia de offset en el control del nivel, sin embargo, para
las pruebas realizadas el nivel se encuentra dentro de los margenes de seguridad del equipo,
ademds que en el tiempo de estudio es relativamente corto para apreciar la respuesta
completa.

En cuanto la robustez del sistema, éste también se inclina de lado del control
multivariable. Como puede ser apreciado en la tabla 16 la estrategia de control
multivariable presenta una mejora sustancial en el rango de operabilidad de las variables
controladas ante los cambios de set point de Pys, Tys y para el cambio de consumo. Para el
nivel se puede decir que para el control SMPC el nivel presenta un offset ante las entradas
de las perturbaciones del mismo. Sin embargo, el offset presente se encuentra dentro de los

limites aceptables de control.

Tabla 17. Comparacion de la robustez de los sistemas MIMO y SISO de control.

Sistema de control

Tipo de 1x1x1 SISO Variacion %
Entrada Increm. | Reduc. | Increm. | Reduc. | Increm. | Reduc.
Nivel (set point)] 10% -10% 10% -10% 0% 0%

Pys (setpoint) | 45psi | -45psi | 38psi | -45psi | 18,4% 0%

Tys (set point) | 100°F | -100°F | 58 °F -59 °F 72.4% | 69.5%
C (carga) 6,2% -11% 5,5% -9% 12.7% | 22.2%
Fpc (carga) |3.2 Ton/h]-3.2 Ton/h|3.2 Ton/h|-3.2 Ton/h| 0% 0%

La presentacion del desempeio en cuanto a consumo de gas combustible se presenta
en la tabla 18 en donde se indica el tipo de prueba aplicada al consumo de gas para cada
control y el porcentaje de variaciéon que significa cuanto mas consume el control SISO

contra el SMPC.
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Tabla 18. Consumo de combustible.

Prueba Consumo Consumo Diferencia
SMPC SISO SMPC-SISO

Pys = +10 psi (Servo) 0.783 Ton 0.790 Ton -0.007 Ton
Pys = -10 psi (Servo) 0.659 Ton 0.653 Ton 0.006 Ton
Tys =+15 °F (Servo) 0.716 Ton 0.732 Ton -0.016 Ton
Tys =-15 °F (Servo) 0.726 Ton 0.711 Ton 0.015 Ton
C=-5% (Reg.) 0.560 Ton 0.535 Ton 0.025 Ton
C=+5% (Reg.) 0.881 Ton 0.902 Ton -0.021 Ton

En la tabla anterior se puede observar que la estrategia de control basada en SMPC

presenta el menor consumo de combustible para los incrementos y las estrategias de control

tipicas lo presentan para las disminuciones. La diferencia entre las pruebas de incremento y

las pruebas de disminucidn son equivalentes por lo cual no se obtiene ninguna mejora en el

consumo de combustible con el cambio de estrategia de control. Sin embargo, si lo que se

busca es un mejor comportamiento dindmico de las variables se tiene en el algoritmo de

control SMPC una buena opcion.
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6. CONCLUSIONES

De la realizacion de este trabajo, de los resultados obtenidos y del anélisis de los

mismos se han llegado a las siguientes conclusiones:

El sistema de estudio posee doce grados de libertad, con siete variables
correspondientes al mundo exterior; por lo cual se deben especificar cinco lazos de
control para definir completamente el sistema.

Las variables de estudio fueron lineales y simétricas dentro del rango de estudio,
con la excepcion del flujo de agua de alimentacion, la cual se encuentra
relativamente cercano a su valor maximo. Esto tiene como consecuencia una
menor maniobrabilidad para los incrementos en el nivel y el flujo de vapor sobre-
calentado.

Los procesos que se llevan a cabo en la caldera, en su mayoria pueden ser
representados por modelos de primer orden mas tiempo muerto sin que se incurra
en un error, con la unica excepcion del nivel que debe ser ajustado a modelo
compuesto por la suma de un primer orden y una rampa.

El sistema multivariable es de orden 4, pero como consecuencia de la poca
influencia que representa la variable Fpc y que los cambios en ésta son por lo
general muy pequeios, ésta puede ser sacada del sistema dando como resultado un
sistema 3x3.

El estudio por RGA muestra que el apareamiento de las variables seleccionado y
recomendado en la bibliografia es el correcto.

La mayor interaccion entre las variables controladas se observa entre el nivel y la
presion del vapor sobrecalentado.

La interaccion entre el nivel y la presion del vapor sobrecalentado, y la temperatura
y la presion del vapor sobrecalentado son negativas, esto quiere decir que los lazos
de control compiten entre si.

El programa realiza un buen control para los cambios en el set point con poca

desviacion en las variables. Para la accion reguladora, el programa presenta una
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desviacion relativamente pequefia, por lo cual se concluye que el programa es
funcional.

El algoritmo de control SMPC puede ser usado para controlar procesos integrantes
siempre y cuando, el periodo de simulacién coincida con el horizonte de
prediccion.

El valor del pardmetro de ajuste o repercute en el desempefio de los sistemas SISO,
valores de a elevados con respecto al valor 6ptimo hace al sistema sensible al
error, reduciendo el mismo; pero produce que la respuesta sea mas oscilante. Por el
contrario valores mas pequefios de o hace de la respuesta del sistema mas lenta,
pero mucho mas suave. En el caso multivariable el analisis de esta condicion
resultd ser muy complicado, pero para los pardmetros de ajuste ubicados en la
diagonal principal se tiene un comportamiento similar al anterior.

El efecto de la ganancia del proceso sobre el algoritmo SMPC para el control de un
proceso integrante es el de aumentar o disminuir el offset del proceso y el
sobrepico.

El proceso de control de una caldera mediante técnicas SISO, es eficiente con un
tiempo de estabilizacion de aproximadamente 600 segundos.

El control mediante SMPC es dinamicamente un mejor control que el SISO, ya que
las variables se estabilizan en un tiempo menor (200 segundos para Pys y Tvs) y
presenta sobrepicos y desviaciones iniciales menores.

La presencia del offset para la entrada de perturbaciones del nivel se debe a que es
un proceso no estable a lazo abierto.

El sobrepico elevado en la variable Tys para el modelo de control de orden 3 es
consecuencia del efecto de la respuesta inversa del nivel, ejercida a través de su
componente en el algoritmo de control de esta variable y al efecto de la interaccion
negativa con la presion.

Al hacer la dinamica de respuesta del nivel mas lenta se mejora el desempefio
dindmico de las demas variables del sistema.

No hay mejora importante en el consumo de combustible con el control SMPC.
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7. RECOMENDACIONES

De los logros y limitaciones de este trabajo, se pueden hacer las siguientes

recomendaciones:

Modificar el programa para la simulacion del modelo de control basado en SMPC
para que permita la entrada de modelos dinamicos de segundo orden o superior.
Modificar la hoja de calculo Optim para aumentar el nimero de instantes de
muestreo y asi aumentar el tiempo de simulacién para la optimizaciéon de los
parametros de ajuste.

Programar un algoritmo para la optimizacion de los parametros de ajuste en Visual
Basic®, y comprobar si se logra una disminucion en el tiempo de ejecucion del
programa.

Estudiar otros modelos de control basados en SMPC para el control de la caldera.
Uno de estos modelos puede ser un sistema de orden 3, pero usando como modelo
del algoritmo de control un modelo integrante con un tiempo muerto equivalente a
la duracion de la respuesta inversa.

Estudiar a fondo el efecto de la ganancia del proceso sobre el algoritmo de control

para lograr una posible disminucion en los offset del nivel.
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ANEXO A. MANUAL DE USUARIO DEL PROGRAMA DE
CONTROL BASADO EN SMPC

En esta seccion se explica la forma correcta de trabajo con el programa realizado
para el control multivariable con el algoritmo SMPC. Los tres puntos a tratar son: (1)
seleccion del sistema e introduccion de datos, (2) optimizacion de parametros de ajuste, y

(3) simulacion del sistema a lazo abierto y a lazo cerrado.

I.  Seleccion del sistema e introduccion de los datos
En esta parte se explica brevemente la forma correcta de introducir los datos en el
sistema de un proyecto nuevo o modificar un proyecto ya existente.
e Proyecto nuevo
1. De la pantalla principal (figura Al) vaya al ment Archivo y seleccione la opcion
nuevo (figura A2). Se desplegard un cuadro de dialogo como el mostrado en la
figura A3, en el debe seleccionar el orden del sistema a estudiar del 2 al 6
(nimero de variables controladas y manipuladas) y el numero de perturbaciones

diferentes del sistema (de 0 a 6) y darle nombre al proyecto. Presione Aceptar.

-lgix
Archivo  Simulacion  Especiales

Ainicio| | & 570 = | [asmecwo B/ o
Figura A1. Pantalla principal del programa.
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w. SMPC v1.0

Archivo  Simulacian  Especiales

hodificar
Optirmizacian
Salir

Figura A2. Menu Archivo
_iojx)

MNaombre del Proyecto:

|Pr0ye cto 1

Ordan del Sistema: |2 vl
Mt de Wariahles de
pertubacian al Sistema: ID :‘v

Aceptar | Salir |

Figura A3. Datos del proyecto

Se desplegara un segundo cuadro de didlogo en el cual debe introducir el nombre
de la variable controlada y de la variable manipulada asociada, valor maximo y
valor minimo operativo y su valor de set point (ver figura A4). Presione
continuar. Este cuadro de dialogo se presentara tantas veces como variables
controladas y manipuladas tenga el sistema (2 veces el orden). Debe tenerse

especial cuidado al introducir los valores numéricos de usar la coma y no el punto

como separador de decimales.

&, Datos Operacionales de las Yariables ) I ] 53
Far Controlada-tManipulada 1
—“ariakble Controlada ———— —ariable Manipulada
Mombre: MNombre:
|k:\/_1 b1
Maximao: Imu kSucimo: |‘|[|U
Minimo: IU kdinimo: |U
Set-Foint Isn Set-Foint |5u
Caontinuar | Salir |

Figura A4. Datos operativos del sistema
Se presentara ahora un tercer cuadro de didlogo (figura AS), donde debe colocar

el nombre de la variable de perturbacion, sus valores maximos, minimos e inicial,
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asi como un recuadro en el cual el usuario debe seleccionar a que variables

controladas afecta esta perturbacion. Presione continuar.

w. Variables de Perturbacion

Nomhbre:

ILDad_‘I
Maxima: I1DD
Minirno: ID
SetFaoint: ISD

Continuar |

o x|

Afecta a:
o1
| C

Salir |

Figura AS. Datos operativos de las perturbaciones

4. Se mostrard seguidamente un cuadro (figura A6) en el cual el usuario debe

introducir los pardmetros del modelo dindmico de primer orden del par solicitado.

Presione continuar.

. Parametros dinamicos

Relacian Cv_1_kW_1

Ganancia del proceso (K):

Tiempa muerto (O]

Cantinuar

P
Caonstante de Tiempo (Tau): |1
IU

I [m]

| Salir |

Figura A6. Parametros de los modelos dinamicos

5. Una vez introducido el Gltimo modelo dindmico. Se presentard la opcion de

guardar el proyecto a disco, con el nombre deseado; la opcioén predeterminada es

el nombre del proyecto. Presione guardar.

¢ Modificar un proyecto ya existente

El usuario pudo haber cometido un error a la hora de inducir alguno de los valores.

En este caso el usuario puede modificar el valor errado sin tener que volver a introducir

completamente los valores del proyecto, siempre y cuando el usuario sepa la ubicacion del

mismo. El procedimiento es el siguiente:

1.Del ment Archivo seleccione la opcion Modificar. Se presentara el cuadro de

dialogo abrir, en donde se selecciona el proyecto a modificar. Presione Abrir.
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2.Se desplegara un cuadro de dialogo (figura A7) en donde se debe seleccionar el tipo
de parametro a modificar (operacional o dinamico) y la ubicacion del mismo.

Presione Aceptar.

=1olx|
D ah Wariable Relaciin—————————
i = Controlada = Controlada-Maripulada
= Dindmicos £~ Maripulada " Contralada-Pertubacion
" Pertubacion

“Yariable Controlada Wariable Manipulada Perturbacidn

| =l 7] | &l

Aceptar | Cancelar |

Figura A7. Opcion modificar
3.Se mostrard uno de los cuadros de dialogo para la introduccién de datos (figuras
A4, A5 o A6) el usuario debe modificar el valor deseado. Presione Aceptar.
Puede modificar cuantas variables desee. Terminadas todas la modificaciones, el

programa pedira la autorizacidon para guardar los cambios hechos y se cerrara.

II. Optimizacion de los parametros de ajuste

Una vez que se han guardado los datos de un proyecto se puede realizar la
optimizacion de los pardmetros de ajuste oij. Debe realizarse primero la optimizacion
automatica del sistema (obligatoria) y si los indices de desempeiio obtenidos en ésta no
satisfacen el criterio del usuario a causa de la semilla usada para la optimizacion; se puede
realizar una optimizacion manual en la cual el usuario puede seleccionar la semilla
adecuada de los parametros de ajuste para la optimizacion. El procedimiento es el siguiente:
e Optimizacion automatica

1. Del menu Archivo, seleccione la opcion optimizacion. Se mostrard el cuadro de
dialogo Abrir en donde el usuario debe seleccionar el nombre del proyecto a
optimizar. Presione Abrir.

2. Seguidamente se mostrara una ventana con los cambios propuestos para las pruebas
de optimizacion bajo el criterio de 1% del intervalo de operacion de la variable
controlada (figura AS8). El usuario puede modificar a su conveniencia los cambios
de las pruebas ya sea en el porcentaje o en la magnitud de cambio, s6lo haciendo
doble clic sobre el valor a modificar. Al presionar el boton Aceptar el programa

ejecutard la macro de optimizacion, labor que puede llevar varios minutos.

86



Figura A8. Valores de entrada para la optimizacion.

. Parametros para la prueba de Optimizaciol

Accian Servo

=10l x|

A A%
o 1 1
o2 1 1

Accitn Regulatoria

Load_1 1 1

Para modificar algin parémeto
solo debe hacer doble click

sohre el elemento & modificar, Aceplar Cancelar |

3. Al terminar la optimizacion se despliega un cuadro en el cual el usuario puede

observar el valor de IAE para cada prueba realizada (figura A9). Presione Aceptar,

el programa pedira su confirmacion para realizar la simulaciéon a lazo cerrado, si

presiona cancelar; pedira su confirmacion para guardar los cambios y termina la

optimizacion. Si

presiona Aceptar,

correspondiente (figura A13).

e Optimizacion manual

w Optimizacion{(Reporte) =] 3

Wariable: 14E:

I [~

Tiempo empleado en la Optimizacion: 222

Aceptar |

se desplegara el cuadro de

Seg

|levisar las Optimizaciones

Figura A9. Resultados de la optimizacion.

dialogo

1. Del menu Especiales (figura A10) seleccione la opcion optimizacion manual. Se

mostrard el cuadro de didlogo abrir en donde debe seleccionar el nombre del

proyecto deseado. Presione el botoén Abrir.

& SMPC v1.0

Archivo  Simulacian | Especiales

Figura A10. Menu Especiales.
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2. Seguidamente se despliega el cuadro de dialogo Optimizacion manual (figura A11),
en el cual el usuario debe seleccionar la prueba de desempefio que desea corregir.
Una vez seleccionada apareceran los valores de los pardmetros de ajuste o
obtenidos en la optimizacién automatica, los cuales podra modificar libremente
haciendo clic en la celda respectiva. Una vez terminada esta accion presione Aplicar
y obtendra como resultado el nuevo valor de TAE. En caso de que el IAE obtenido
no satisfaga sus requerimientos, modifique nuevamente los valores de los
parametros de ajuste hasta obtener un valor de IAE que lo haga. Presione el boton
optimizar para ejecutar la macro de optimizacidén con estos valores como semilla,
obtendra los nuevos valores de IAE y de los parametros de ajuste. Presione guardar
para salvar los valores a; obtenidos en la hoja de datos. Si el usuario lo desea puede

ejecutar la optimizacion de otra prueba.

w. Optimizacion manual de los parametros alfa x|
Optimizacian de lawariakble: I j
Alta [x.4] [%.1] [x.2] %3 [x.4] [%.5] [x.6]
0yl
2]
[EX]]
4.y
5yl
Byl
Aplicar 1AE: 0
Optimizar | Glardar Salir |

Figura A11. Optimizacion manual.
3. Presione salir para terminar, se le pedird su autorizacion para guardar la hoja de
datos con las modificaciones hechas. Seguidamente el programa le preguntard si
desea realizar la simulacién a lazo cerrado del sistema, si presiona Aceptar, se

desplegara el cuadro de dialogo correspondiente (figura A13).

III. Simulacion del sistema a lazo abierto y a lazo cerrado
El usuario puede realizar la simulacion de un sistema a lazo cerrado inmediatamente
después de realizada la optimizacion de pardmetros de ajuste o ejecutando la opcion del
menu. La simulacién a lazo abierto solo puede ser realizada a partir del menu. La
simulacion se realiza siguiendo los siguientes pasos:
1. Del ment simulacidén seleccione el tipo de simulacion deseada (lazo abierto o

cerrado) (ver figura Al2), seguidamente se despliega el cuadro de didlogo de
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parametros para la simulacion (figura A13). Punto de partida de la simulacion

inmediatamente después de la optimizacion de parametros de ajuste.

Archivo | Simulacion Especiales
Ahiero
Cerrado

Fiy

Figura A12. Ment Simulacion.

it I =] 3]

Camhio en lawariahle: I vl

. Parametros para la simulai

Magnitud del cambio:

Tiempo total: I
Aceptar | Cancelar |

Figura A13. Parametros para la simulacion.

El usuario debe seleccionar el tipo de prueba cambio de set point o entrada de una
perturbacidn para la simulacion a lazo cerrado o la variable de entrada (manipulada
o perturbacion) para la simulacion a lazo abierto. El usuario debe introducir la
magnitud del cambio y el tiempo total de la simulacion. Presione Aceptar.

Se desplegara una ventana en el cual el usuario puede observar las graficas de
respuesta de la variable controlada o manipulada seleccionada. Presione el boton
guardar para salvar la simulacion.

Se presentara el cuadro de didlogo guardar donde el usuario puede seleccionar el
nombre con el cual desea guardar los graficos. La opcién de nombre por defecto es:
“nombre del proyecto” + “S” (de simulacion)+ # (0 para lazo abierto o 1 para lazo
cerrado)+ ## (01 al 06 para cambios en el set point o en variables manipulada y 07

al 12 para las perturbaciones).
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ANEXO B. RESULTADOS ADICIONALES

Ajuste de los datos a modelos de primer y segundo orden con o sin tiempo muerto y

modelos especiales

En esta seccion se muestran en detalle todos los modelos a que fueron ajustados los

datos obtenidos de las corridas hechas a la simulacién de la caldera (Serrano 1998). Las

tablas A, B, C, D y E, muestran los modelos de respuesta de primer y segundo orden de las

variables controladas ante las distintas variables de entrada.

Tabla A. Modelos dinamicos obtenidos para un cambio en Faa.

Variable controlada

Modelo primer orden

Modelo segundo orden

Pys

(Presion del vapor

-0.90
11.025 +1

R?=0.9973 E=1.5%

-0.89
22.948% +9.585 +1

R?=0.9904 E=2.4%

1=4.79 £=1

Sobrecalentado)

L 2898 ]

45.52¢ 114 =087 £=0.0009
(Nivel del domo) 214185 +1 0.76S~ +0.002S +1
R*=0.9993 E=0.1% R*=0.9982 E=0.8%
T . 628 -2

Vs 2.40e : 2.39 =373 E=1

(Temp. del vapor 8.115+1 13.918° +7.46S5 +1

R’=0.9943 E=1.5%

sobrecalentado) R*=0.9962 E=1.2%
F 0. 0.
e 000 0005 10,00 £-1.05
(Flujo de purga 10.035 +1 100S% +21S5 +1
continua) R*=0.9967 E=1.6% R?=0.9958 E=1.8%
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Tabla B. Modelos dinamicos obtenidos para un cambio en flujo de mezcla combustible.

Variable controlada

Modelo primer orden

Modelo segundo orden

P -37.6S -14.8S
e 3.29¢ 7 296 1=60.33 £=0.98
(Presion del vapor 126.26S5 +1 3639.75° +118.25 +1
Sobrecalentado) R’=0.9991 E=1.0% R’=1 E=0.1%
L _ -125.78 _ -79.88
1421 3¢ 0.722e =2208 E-1
(Nivel del domo) 12874338 +1 48752.6S +441.6S +1
R?=0.9938 E=0.1% R?=0.9924 E=1.3%
T -18.18 )
vs 2.26e f 13 1=48.00 &=1
93,035 + 1 230452 +96S +1

(Temp. del vapor

R?=0.9993 E=1.0%

sobrecalentado) R*=0.9994 E=0.8%
F -37.6S -15.88
PC 0.018e 0.02156 =58.50 £=0.95
(Flujo de purga 125.618 +1 342238 +111.25 +1
continua) R2=0.9991 E=1.0% R2=0.9999 E=0.5%

Tabla C. Modelos dinamicos obtenidos para un cambio en Far.

Variable controlada

Modelo primer orden

Modelo segundo orden

Pys

(Presion del vapor

—1.21e7"
7.08S +1

~1.20
28.845% +8.485 +1

R*=0.9577 E=6.2%

1=5.37 £=0.79

Sobrecalentado) R*=0.9553 E=6.4%
L 0 0
(Nivel del domo) R’=0 E=0% R’=0 E=0%
T _ 58 _ -4.18
\B 20.41e 220.39e =023 £=0.15
0.145 +1 0.055° +0.07S +1

(Temp. del vapor

R?=0.5436 E=3.8%

sobrecalentado) R*=0.9983 E=0.8%
F _ -1.58 —0.
PC 0.006¢ 20 006 =426 &:10
(Flujo de purga 7.08S +1 18.158° +8.525 +1
continua) R?=0.9552 E=6.4% R*=0.9568 E=6.3%
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Tabla D. Modelos dindmicos obtenidos para un cambio en Fpc.

Variable controlada

Modelo primer orden

Modelo segundo orden

Pvs 0.19¢™7 0.18¢ %
. - . 1=34.11 &=1
(Presion del vapor 62.745 +1 1163.495° +68.225 +1
Sobrecalentado) R?=0.9998 E=0.6% R’>=0.9991 E=1.2%
L _ -5.68 —-0.
7.05e 062 =108.23 &=1
(Nivel del domo) 3854.65 +1 11713.78% +216.55 +1
R?>=0.9999 E=0.1% R?*=0.9965 E=2.1%
T 728 —648
v 038¢ 7 0'3286 1=102.24 £=0.47
(Temp. del vapor 60.025 +1 1045357 4+96.15 +1

sobrecalentado) R’=0.9551 E=5.0% R’=0.9547 E=4.7%
Fpc 1 1
(Flujo de purga R’=1 E=0% R’=1 E=0%
continua)

Tabla E. Modelos dindmicos obtenidos para un cambio en Fys.

Variable controlada

Modelo primer orden

Modelo segundo orden

Pys

(Presion del vapor

—4.96¢7"7°
13.755 +1

—4.93
45.835% +13.54S +1

R?=0.9975 E=1.0%

1=6.77 &=1

Sobrecalentado) R*=0.9999 E=0.3%

L . -119.95 . -72.88

10.21e 0.2676 =23.64 £=1
(Nivel del domo) 10000S +1 558.845° +47.285 +1
R’=0.9909 E=0.1% R’=0.9897 E=1.4%
T _ -6.28 _ -5.38

Vs 3.45e 32.456 =8.58 £=1

(Temp. del vapor 13.998 +1 13.915% + 7.46S + 1

sobrecalentado) R*=0.9996 E=0.4% R*=0.9990 E=0.9%
F _ -0.78 —0.
PC 0.027¢ 20 027 =681 E=1
(Flujo de purga 13.835 +1 13.915" +7.46S +1
continua) R?=0.9999 E=0.3% R*=0.9975 E=1.0%
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Hay procesos dentro de la caldera que fueron ajustados a modelos de primer y
segundo orden con buenos resultados, pero que sin embargo, no eran fielmente
representados por ellos. Tal era el caso de la respuesta dindmica de la presion de vapor
sobrecalentado ante un cambio en el agua de atemperacion. El cual podria ser representado
de mejor forma como la suma de dos primeros ordenes de sentidos opuestos como el

mostrado a continuacion:

~1.51e7 . 0.41e7>*
13.66S +1  69.94S +1

R?=0.9999 y E = 0.3%

Como puede apreciarse el ajuste y error de este modelo comparado con el mostrado
en la tabla C, es mucho mejor. Otros procesos que pueden ser ajustados a este modelo son

Fpc ante un cambio en Far y Tys para un cambio en Fpc, cuyos modelos se muestran a

continuacion.
_ -37.68
Fpo/Fap = — 200, 0,003 R>=0.9998 y E = 0.5%
18.178+1 32.335 +1
_ -20.88
Tvs/Fpc = >.23 + 3.86e R?=10.9925 yE=1.3%

22995 +1 24.178 +1
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ANEXO C. JUSTIFICACION DEL OFFSET EN EL ESTADO
ESTACIONARIO

En esta seccion se le intenta dar una justificacion adecuada a la presencia del offset
mostrado por el algoritmo de control SMPC, en las simulaciones realizadas sobre la
caldera.

Supongamos un sistema SISO, controlado mediante el algoritmo SMPC como el
caso de control de la caldera. El valor de la salida de la variable manipulada en el nuevo

estado estacionario respecto al anterior estado estacionario viene dado por la ecuacion:
1 N
m, =ak, +k—2himn_i (ec. C1)
p i=l

Si nos encontramos en un nuevo estado estacionario tenemos m, =~ m,; para todo

valor de i. Por lo cual la sumatoria del lado derecho de la ecuaciéon queda como:

hm _ ~k m (ec. C2)

Si consideramos que k,” < k,, ya que la sumatoria no es infinita y fue truncada en

algun punto y si sustituimos C2 en C1 nos queda:

m, =akE, +ik,;mn (ec. C3)
kp
Si:
kr
—=p<1 (ec. C4)
kP

Sustituyendo C4 en C3 y agrupando términos tenemos que:
(1-g)m, =akE, (ec. C5)
De la ecuacién anterior se deriva que la unicas formas en que el error en el estado
estacionario sea cero, seria si:

p=1 o m, =0
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Ninguno de estos dos casos es posible en el proceso integrante que representa al
nivel en el domo de la caldera, excepto para un cambio del set point del nivel; ya que para
la entrada de las perturbaciones la variable manipulada flujo de agua de alimentacién no
regresa a su valor inicial (cero).

Conforme a lo planteado anteriormente seria posible reducir el error del offset para
el modelo de control 1x1x1, simplemente modificando el valor de la ganancia del proceso
en caso de la entrada de una perturbacion. Este supuesto se comprobd ejecutando un
Solver©, para estimar el nuevo valor de la ganancia del proceso que minimice el offset sin
que se altere demasiado el desempefio de las demas variables.

El resultado obtenido de estas pruebas se muestra en la figura C1, en la cual se
puede observar una ligera disminucién del offset para el nivel para los cambios de set point
de la presion y la temperatura del vapor sobrecalentado y ante el aumento del consumo. Sin
embargo, este procedimiento presenta la dificultad de tener que calcular un nuevo valor de
la ganancia del proceso para cada tipo de perturbacion. Ademas, la mejora en los indices de
desempefio es menor al 2% (IAE=177.6 para cambio en Pys y [IAE=449.5 para el

Consumo) lo cual es despreciable.

0,5

——Pvs=+10psi
——C=-5%

Variacion del Nivel

-0,5

Tiempo en segundos

Figura C1. Comportamiento dinamico del nivel modificando los valores de la ganancia del proceso

para los cambios de presion del vapor sobrecalentado y consumo.
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ANEXO D. CONSIDERACIONES PARA LA IMPLEMENTACION
REAL DEL MODELO DE CONTROL CON SMPC

El algoritmo de control SMPC presenta la desventaja frente a un controlador
tradicional PID de tener que cambiar los parametros de ajuste para cada tipo de entrada ya
sea un cambio de set point o una perturbacion. Esto implica que el control debe identificar
el tipo de entrada antes de ejecutar las acciones correctivas, lo cual es facil cuando se trata
de un cambio de set point; pero no lo es en el caso de una perturbacion ya que no se conoce
el tipo y la magnitud del mismo hasta que se siente su influencia en el valor de la salida de
la variable controlada. Darle solucion a este problema no es facil, sin embargo se plantea a
continuacion una posible solucion.

Si se considera que se han calculado los valores de los parametros de ajuste del
algoritmo de control de las perturbaciones tipicas esperadas, se debe saber como es la
influencia de éstas sobre cada una de las variables controladas. Si dichas influencias son lo
suficientemente diferentes entre si, se podria identificar el tipo de perturbacion dividiendo
las salidas de cada salida respecto a una salida referencia en el instante en que se siente el
primer efecto de la perturbacion. Los valores hallados de esta manera deben ajustarse solo a
una perturbacion especifica.

En el caso de que los tiempos muertos de las perturbaciones sean diferentes entre las
variables controladas, se deben usar los pardmetros de ajuste que el mejor desempefio
dindmico para todos los tipos de perturbaciones hasta lograr la identificacion de la entrada
ocurrida y luego utilizar los pardmetros de ajuste adecuados. El desempefio de esta
estrategia debe ser estudiado a fondo para su comprobacion, lo cual se sugiere para la

realizacion de un Trabajo Especial de Grado futuro.
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