TECNOLOGICO NACIONAL DE MEXICO

Q LE D
D , A Secretaria Académica, de Investigacidén e Innovacid
- E( f")\‘“ DE Direccién de Posgrado, Investigacidén e Innovacid
ACION
®
cenidet

Centro Nacional de Investigacion
y Desarrollo Tecnologico

Centro Nacional de Investigacion
y Desarrollo Tecnologico

Subdireccion Académica
Departamento de Ingenieria Electronica

TESIS DE MAESTRIA EN CIENCIAS

Control MPC para procesos multivariables en serie

Presentado por

Ing. Susana Haydee Sainz Garcia

Como requisito para la obtencién del grado de

Maestra en Ciencias en Ingenieria Electronica

Director de tesis

Dra. Ma. Guadalupe Lopez Lopez

Codirector de tesis

Dr. Victor Manuel Alvarado Martinez

Cuernavaca, Morelos, México. Julio de 2016

n

n






SEP

SECRETARIA DE
FDUCACION PUBLICA

TECNOLOGICO NACIONAL DE MEXICO
Centro Nacional de Investigacion y Desarrollo Tecnolégico

Cuernavaca, Mor., 20 de junio de 2016.

OFICIO No. DIE/0128/2016
Asunto: Aceptacion de documento de tesis

DR. GERARDO VICENTE GUERRERO RAMIREZ
SUBDIRECTOR ACADEMICO

PRESENTE

Por este conducto, los integrantes de Comité Tutorial dela C. Susana Haydee Sainz Garcia con nimero de control M14CE033 de
la Maestria en Ciencias en Ingenieria Electronica, le informamos que hemos revisado el trabajo de tesis profesional titulado “Control MPC
para Procesos Multivariables en Serie” y hemos encontrado que se han realizado todas las correcciones y observaciones que se le indicaron,
por lo que hemos acordado aceptar el documento de tesis y le solicitamos la autorizacion de impresion definitiva.

DIRECTOR DE TESIS CODIRECTOR DE
4
) W/
Dra. Ma. Guadalupe Lépez Lopez Dr. Victor Manuel Alvarado Martinez
Doctora en Ciencias en Ingenieria Quimica Doctor en Ciencias en Ingenieria Electrénica
Cédula profesional 7980045 Cédula profesional 8031070
REVISOR 1 REVISOR 2

B s Geaed

Dra. Gloria Lilia Osqrio Gordillo Dr. José Francisco Gémez Aguilar
Doctora en Ciencias en Ingenieria Electronica Doctor en Fisica
Cédula profesional 7363023 Cédula profesional 9124781
Cp. Lic. Guadalupe Garrido Rivera.- Jefa del Departamento de Servicios Escolares.
Estudiante
Expediente
CMAZ/rr

Centro Nacional de Investigacion /i COMPANY

- & f :
. A .
cenldet Interior [nternado Palmira S/N, Col. Palmira. C.P. 62490 Cuernavaca, Mor.  { > ) e
Tels. (01)777 362-77-70 Ext. 4106, e-mail: direccion@cenidet.edu.mx i S S
y Desarrollo Tecnolégico www.cenidet.edu.mx N






SEP

SECRETARIA DE
EDUCACION PUBLICA

TECNOLOGICO NACIONAL DE MEXICO
Centro Nacional de Investigacién y Desarrollo Tecnolégico

Cuernavaca, Mor., 21 de junio de 2016
OFICIO No.SAC/217/2016

Asunto: Autorizacion de impresion de tesis

ING. SUSANA HAYDEE SAINZ GARCIA

CANDIDATA AL GRADO DE MAESTRA EN CIENCIAS
EN INGENIERIA ELECTRONICA

PRESENTE

Por este conducto, tengo el agrado de comunicarle que el Comité Tutorial asignado a su trabajo de tesis
titulado “Control MPC para proceso multivariables en serie”, ha informado a esta Subdireccion
Académica, que estan de acuerdo con el trabajo presentado. Por lo anterior, se le autoriza a que proceda con
la impresion definitiva de su trabajo de tesis.

Esperando que el logro del mismo sea acorde con sus aspiraciones profesionales, reciba un cordial saludo.

ATENTAMENTE 008 e,
“CONOCIMIENTO Y TECNOLOGIA AL SERVICIO DE MEXICO” éf‘ ,!zs? 5
el
e
& EP TecNM
/ 277 CENTRO NACIONAL
' DE INVESTIGACION
/ " Y DESARROLLO
DR. GERARDO VICENTE GUERRERO RAMIREZ TECNOLOGICO
SUBDIRECTOR ACADEMICO SUBDIRECCION
ACADEMICA
Ep. Lic. Guadalupe Garrido Rivera.- Jefa del Departamento de Servicios Escolares.
Expediente
GVGR/mcr

Centro Nacional de Investigacin Tels. (01)777 362-77-70 Ext. 4106, e-mail: direccion@cenidet.edu.mx ¥ cermFieD
y Desarrollo Tecnologico www.cenidet.edu.mx el _COuPAY

. L Sa N\~ EY..
Cen,det Interior Internado Palmira S/N, Col. Palmira. C.P. 62490 Cuernavaca, Mor. if }'g







Dedicatoria

A mis padres
Sin importar las criticas no han dejado de apoyarme desde el principio.
A mis hermanitos

Siempre seran mis hermanitos, mi motivo de risas, preocupacion y la alegria mas

grande de mi vida.
Ati

Que aun no crees que sea posible que estés culminando este logro profesional, a ti
gue tienes dudas sobre lo que te falta por vivir. A ti te dedico esta tesis para que te des

cuenta de que paso a paso vas cumpliendo tus retos. jVa por til.






Agradecimientos

Agradezco:

A Dios, porque a pesar de mi postura no me abandona.

A mis padres Alejandrina y Agustin, por el apoyo que siempre me han dado
en cada etapa de mi vida, por sus palabras de aliento cuando mas hicieron falta, por
su amor y confianza. Por ser una guia en mi desarrollo personal, por sus ensefianzas

y consejos.

A mis hermanos Esthefany, Agustin y Alberto, por ser la fuerza que me
impulsa a ser mejor cada dia y a continuar a pesar de la adversidad o de lo complicado
que sea el reto. Por esperar siempre lo mejor de mi y creer en mi mas de lo que yo

pueda creer.

A mis asesores de tesis la Dra. Ma. Guadalupe Lépez Loépez y el Dr. Victor M.
Alvarado Martinez, por su paciencia, apoyo y consejo, ya que sin ellos no hubiera sido
posible haber realizado este trabajo de investigacion, pero sobre todo gracias por su

amistad y confianza.

A los miembros del comité revisor, el Dr. Enrique Quintero-Marmol Marquez, el
Dr. Alejandro Rodriguez Palacios, la Dra. Gloria L. Osorio Gordillo y el Dr. José
Francisco Gémez Aguilar por sus valiosos comentarios, observaciones, disponibilidad

y ayuda que contribuyeron al buen desarrollo de esta tesis.

Agradezco también a mis profesores de Cenidet, por su ayuda dentro y fuera
del aula. Al Dr. Juan Reyes por siempre tener un espacio en su agenda para brindarme

asesoria.



A mis amigos Montse, Jesus, Didhier y Joachin, por empezar esta aventura

juntos y porque a pesar de todo nuestra amistad continua, jlos quiero!.

A mis amigos en Acayucan, Yaline, Carla, Erick, Francisco que aun con la

distancia no dejaron de apoyarme y echarme porras.

A mis amigos de Cenidet: Carlos, Ivonne, Hugo, Emmanuel. Y a mis
compaferos: Adriana, Jashiel, Moisés, Jesse, Mota, Citlali, Amairani, Paty, Sadul,
Oscar, Adrian, Diego, Cesar, Schacht, Alan, Marcos y Leonardo. Gracias a todos por

su ayuda y amistad brindada.



Resumen

Un sistema multivariable siempre representa un reto en teoria de control debido a las
interacciones que existen entre las variables del proceso. En esta tesis se aborda un
tipo especifico de procesos multivariables, los procesos multivariables en serie. En la
industria es comun encontrar procesos que consisten de unidades interconectadas en

serie, estas pueden ser de un mismo tipo o de diferente tipo.

El caso en el que se aplica la teoria estudiada es un sistema de tres reactores
continuos de tanque agitado no isotérmicos, conectados en serie. Este proceso tiene
como objetivo operacional llevar a cabo una reaccién exotérmica de primer orden
consumiendo al reactivo A, manteniendo una operacion isotérmica y una concentracion

de salida cercana a su valor nominal, aun ante la presencia de perturbaciones.

Se presentan estructuras de modelado y control generales para procesos
multivariables en serie: un control por lazo local; un control prealimentado con
retroalimentacion, en el cual, el control prealimentado es disefiado para disminuir las
perturbaciones ocasionadas en una unidad del proceso, por las unidades anteriores a
esta; y un control predictivo multivariable basado en modelo, con el cual se trata el
problema de control multivariable. Los resultados de las etapas de disefio,
implementacion y evaluacion del desempefio de las diferentes estructuras de control
se presentan con apoyo de simulaciones numéricas, para el sistema en estudio de

reactores en serie.






Abstract

Multivariable systems represent a challenge in control theory due to the interactions
existing between their associated variables. In this thesis, the aim is to study a specific
type of multivariable processes: processes in series. In the industry, processes
consisting of serial interconnected units are common, these units can be of the same

type or different types.

The case for which the studied theory is applied is a process composed of three
continuous stirred tank reactors (CSTR) connected in series. The operational objective
of this process is to carry out a first order exothermic reaction, which consumes the
reagent A, while the reactors operate in isothermal conditions and the output

concentration is near to its nominal value, even under disturbances.

Linear models and general control structures for multivariable serial processes are
presented: a local control; then a feedforward control with a feedback control, for which
the feedforward control reduces the disturbances generated on one specific unit, by the
previous units; finally, a model based multivariable predictive control is designed to
treat the process control as a multivariable control problem. The results obtained for
the stages of designing, implementing and evaluating the performance of the
controllers, are presented with the aid of numerical simulations of the studied serial
reactor system.
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Capitulo 1 Introduccién

1 Introduccion

Los procesos industriales son en su mayoria multivariables y tienen multiples
interacciones. La ingenieria de control de procesos es indispensable para tareas de
automatizacion y supervision de estos. Los procesos estan constituidos por
operaciones basicas, necesarias para la transformacién de materiales. El sistema
de control permite una operacion mas fiable y sencilla al encargarse de obtener
condiciones de operacion estables y corregir toda desviacion que se pueda producir

con respecto a los valores nominales.

Los métodos de control clasico pueden tener problemas para manejar
sistemas multivariables, sobre todo cuando hay un alto grado de interaccién entre
las variables. Una forma comun de abordar el control de sistemas multivariables es
descomponiendo al sistema en un conjunto de sistemas SISO que pueden ser
tratados como lazos independientes. El control multivariable permite desarrollar
esquemas de control cuando las interacciones entre variables y entre los diferentes
lazos de control son significativas. Un tipo particular de sistemas multivariables son
los procesos en serie, los cuales estan formados por unidades conectadas una
después de otra, los estados de cada unidad dependen de los estados, las entradas
y las perturbaciones de la misma unidad y de los estados de las unidades anteriores,

pero no de los estados de las siguientes unidades.

En el presente trabajo de investigacion se utiliza la metodologia desarrollada
en [1] para definir estructuras generales de modelado y control de procesos
multivariables en serie. Ademas, se desarrolla un control predictivo basado en
modelo (MPC) para procesos multivariables en serie. El MPC se ha utilizado para
controlar plantas quimicas y es aceptado como una herramienta importante en
aplicaciones de procesos industriales. Las estructuras de modelado y de control
para procesos en serie se prueban en un sistema de tres reactores continuos de
tanque agitado en serie (CSTR, por sus siglas en inglés) y se hace una comparacion
del desempefio de los diferentes controladores disefiados. La simulacion del

sistema se hace usando el modelo de un reactor de tanque agitado no isotérmico,
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en operacion continua, y se asume un control ideal de nivel. En este trabajo, el
proposito principal del control del sistema es mantener una operacion isotérmica
ante cambios en las entradas que pueden desviar la temperatura de operacion de
las unidades. De manera indirecta, se logra mantener la concentracion del reactante

consumido en una reaccion de primer orden, en niveles cercanos al valor nominal.

El control de este tipo de reactores es bastante estudiado en ingenieria de
procesos, como parte importante de plantas completas y también en el area de
control de procesos. Un CSTR es un sistema no lineal que puede presentar
multiples estados de equilibrio e inestabilidades que dificultan su control, por esta
razén, esta planta ha sido muy utilizada para probar diferentes técnicas de control,
ante diferentes objetivos de control y abordando diferentes problemas y retos que
implica el comportamiento dinamico de estos equipos. Por las razones mencionadas
se ha seleccionado este tipo de proceso, pero considerando un arreglo de tres
unidades.

Los procesos en la industria presentan dinAmicas con comportamientos no lineales,
interacciones entre variables, retardos, relaciones de recirculacion o de
retroalimentacion de una unidad de proceso a otra, entre otras caracteristicas que
dificultan el andlisis matematico y en gran medida el disefio del sistema de control.
No sélo es importante saber lo que ocurre al interior del proceso, las variables
externas pueden llegar a tener gran influencia en un proceso perturbandolo y

modificando las salidas.

En esta tesis se aborda la problematica de control de procesos multivariables
de un tipo especifico, los procesos en serie. Debido a las caracteristicas de estos
procesos es posible desarrollar de manera generalizada el modelado matematico,
y obtener una estructura de modelo lineal, general y util para el disefio del control
para este tipo de sistemas. Debido a que el control predictivo ha sido de interés en
la industria quimica, se busca explorar la aplicacion del control predictivo basado en
modelo MPC multivariable (por sus siglas en inglés Model Predictive Control) para

un caso de estudio de procesos multivariables en serie y analizar su desempeiio,

9
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utilidad y ventajas en comparacion con esquemas de control clasicos. El desempefio
se compara en términos del ITSE (por sus siglas en inglés, Integral of Time Multiply
Squared Error) y del IAE (por sus siglas en inglés, Integral Absolute Error), tiempos

de establecimiento, esfuerzos de control y se prueba ante diferentes perturbaciones.

1.2.10Dbjetivo General

Definir estructuras de modelado y control para procesos multivariables en serie y
desarrollar un control predictivo multivariable basado en modelo para un caso de

estudio.

1.2.20Dbjetivos particulares

» Hacer el desarrollo analitico para obtener estructuras de modelado y de
control para el caso de sistemas multivariables en serie, con base en la

metodologia de Skogestad.
»= Obtener un modelo matematico para un sistema multivariable en serie.

» Diseflar esquemas de control con enfoque clasico (lazo local PID y

combinacion de control prealimentado y control por retroalimentacion).

= Diseflar un esquema de control MPC multivariable para el caso de estudio
seleccionado, que cumpla con el porposito de control del proceso ante
perturbaciones.

Se busca usar una técnica de control probada y ampliamente aceptada para
desarrollo de controladores de procesos quimicos, y aplicarla a procesos
multivariables en serie, de los cuales es posible obtener una estructura general de

modelos lineales que facilita el calculo de un controlador multivariable.

El control PID es ampliamente usado en la industria quimica. Cuando se usan

técnicas adecuadas de sintonizacién el desempefio de los controladores PID es muy
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ventajoso para este tipo de sistemas, aun cuando se disefian estructuras con lazos

de control descentralizados en sistemas multivariables.

Sin embargo, para sistemas complejos (no lineales, inestables, con
interacciones importantes, etc.), los controladores PID pueden no ser suficientes
para contrarrestar los efectos de perturbaciones o cambios en el sistema. La
obtencion de una estructura de control MPC multivariable para procesos en serie
permite aplicar una técnica de control centralizada (MIMO), con la cual, las
interacciones entre los procesos son manejadas y todas las acciones de control
estan disponibles para contrarrestar el efecto de disturbios o perturbaciones
provocadas por unidades de proceso anteriores o del proceso mismo en cualquiera

de las variables controladas.

El interés es demostrar las ventajas de un control MPC multivariable para un
sistema de reactores en serie con relacion al tradicional PID. En particular, se ha
seleccionado el caso de reactores en serie porque el control de este tipo de
reactores es un problema recurrente en ingenieria de procesos y en el area de
control de procesos. Un CSTR puede presentar multiples estados de equilibrio e
inestabilidades que dificultan su control, por esta razén, esta planta es Gtil para
probar diferentes técnicas de control, abordar diferentes problemas que implica el
comportamiento dinamico no lineal de estos equipos y en el caso de este trabajo,
se piensa que es posible demostrar las ventajas del control multivariable de

procesos ante cambios en el sistema o perturbaciones en las entradas.

» Estructura de modelo de procesos en serie para un caso de estudio.

= Disefio de un controlador predictivo basado en modelo multivariable para un
proceso en serie en estudio.

* Pruebas en simulacion de controladores.

= Comparacion de control clasico contra el controlador predictivo multivariable

desarrollado.
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En la industria de procesos es muy comun encontrar procesos multivariables,
procesos interconectados, procesos con multiples interacciones de variables o sin
interaccion de variables. Una estructura de proceso que implica un conjunto de
sistemas de un mismo tipo o diferente conectados uno tras otro, es comun y es
tratada en el area de control de procesos; a este tipo de procesos se les conoce

COMmMO pProcesos en serie.

Existen dos categorias de sistemas en serie, sin interaccidon y con interaccion.
Los sistemas sin interaccion son aquellos en los que no existe influencia de las
propiedades de un proceso en el proceso anterior, en los sistemas en serie con
interaccién sucede lo contrario, las interacciones pueden ocurrir e influenciar la

salida del proceso actual con la salida del proceso anterior y posterior [2].

En ocasiones estos tipos de sistemas en serie son llamados como sin carga
(nonloading) y con carga (loading), sin interaccibn y con interaccion
respectivamente [3]. En [1] se describe a los procesos en serie como aquellos en
los que no existen interacciones con todos los subsistemas del proceso, Gnicamente

existe interaccion con las unidades anteriores.

En un proceso en serie la salida de una unidad se convierte en entrada de la
siguiente unidad, los efectos de cambio que ocurran en las variables de una unidad
de proceso se propagaran en las unidades siguientes con diferentes velocidades
pero de forma paralela [4]. Los polos de un proceso en serie pueden ser
determinados a partir de los polos de las funciones de transferencia de cada

subsistema o unidad de proceso [5].

Algunas aplicaciones industriales de reactores en serie han sido reportadas,
por ejemplo, en [6] y [7]. El primer estudio se refiere al disefio y modelado de
reactores de polimerizacion para producir polietileno de baja densidad; se estudian

diferentes configuraciones y concluyen que un sistema de cuatro reactores en serie
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tiene un desempefio comparable con el de un reactor tubular. El segundo estudio
se refiere al disefio y modelado de reactores en serie para la hidrogenacion de
benceno con el fin de producir ciclohexano, usando catalizadores de Ru-CO-B/ZrO2
(Rutenio - Monoxido de Carbono - Boro/ Diéxido de Zirconio). La operacion en serie
favorece la actividad catalitica y la selectividad del catalizador. En el trabajo de [8]
se presentd un estudio sobre la sintesis y optimizacion de redes de CSTRs. Los
autores propusieron una red de cinco reactores en serie para aplicaciones de
nitruracion de compuestos aromaticos y remarcaron el interés en otras aplicaciones
industriales, por ejemplo, la eliminacion de H2S (Acido sulfhidrico) and CO de gas

obtenido del cracking de hidrocarburos (purificacién de gas).

En los trabajos descritos se muestra el interés de la operacion de las
unidades en serie, pero su alcance queda en el andlisis de disefio y desempefio de
los procesos y no se trata el problema de control, pero si se hace énfasis en la
importancia de las condiciones de operacién, las cuales solo se pueden mantener

con un control adecuado.

La interaccidn entre variables en un proceso es una caracteristica de los procesos
multivariables, ya que una entrada puede afectar mas de una variable de salida del
proceso. En un proceso en serie donde no solamente son relevantes las
interacciones en el subsistema sino también con otros subsistemas. Por lo que el
control que se aplique a estos procesos debe de ser un control multivariable que

tenga en cuenta esas interacciones.

En la industria y en teoria de control estas interacciones son despreciadas
para desarrollar los sistemas de control y se aborda con controladores
independientes para tratar al sistema como si estuviera compuesto solo de unidades
monovariables, es decir, tratan generalmente el problema de control de procesos
multivariables de manera desacoplada [9,10]. Manejando una estructura de control
descentralizado, comunmente se usa la técnica de control PID. Algunos ejemplos
de trabajos en los que se tratd el control de procesos quimicos multivariables de

manera desacoplada y utilizando control PID son los siguientes [11,12,13,14,15].
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En [16] se presentd un problema de procesos multivariable para el cual se
aplico un control por desacoplo utilizando dos lazos de control, el primero para
regulacion de nivel y el segundo para regular temperatura, se utilizan 5 diferentes
técnicas para sintonizar los controladores PID. En ocasiones este tipo de
controladores son insuficientes para rechazar perturbaciones, tratar con sistemas
inestables y sobre todo para poder compensar las pérdidas de informacién al
despreciar la interaccion con las unidades de proceso. Otra forma de tratar estos
procesos multivariables es realizar control centralizado con diversas redes de
desacoplo, en [17] se aplicO esta estrategia de control a un sistema multivariable,
un aerogenerador de velocidad variable, sin embargo es necesario incorporar

saturaciones al sistema para evitar el deterioro que se produce en el equipo.

En los procesos en serie multivariables estas interacciones pueden ser
fuertes ya que la salida de una unidad de proceso o subsistema, se convierte en la
entrada del siguiente, lo cual hace que los controladores que desprecian esas
interacciones resulten insuficientes para tratar con el problema de control
multivariable. Un controlador multivariable usa dos principios una accion de
prealimentado (feedforward) para contrarrestar las interacciones entre variables en
el proceso o con otros procesos interconectados asi como una correccion de

retroalimentacion (feedback) basada principalmente en mediciones de la salida [18].

1.5.3 Control MPC aplicado a procesos multivariables

Una forma de solucionar esto es utilizar un controlador multivariable a todo el
sistema en serie, uno de los controladores mas populares y capaces de abordar
esta problematica de sistemas multivariables en serie es el control MPC. EIl control
predictivo basado en modelo (MPC) se ha desarrollado considerablemente en las
Gltimas décadas, tanto en la industria como en la comunidad de investigacion, esto
se debe a que el control MPC permite acciones de optimizacion mediante la
definicion de una funcién costo. Comunmente se optimiza el error de desviacion de
salida con respecto a la referencia y la variacién de las entradas; ademas, el control
predictivo basado en modelo puede ser utilizado para procesos que tienen tiempos

muertos, procesos multivariables, aprovecha referencias futuras cuando estan
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disponibles e introduce de una manera natural la accidon de control en adelanto para

compensar perturbaciones medibles [19,20,21,22].

La aplicacion del control MPC es util para manejar de una forma directa
problemas de control de tipo multivariable, dado que MPC es un enfoque basado en
optimizacién, en el cual se deben ajustar varios pardmetros apropiadamente, estos
son el horizonte de prediccion, el horizonte de control asi como también las matrices
de penalizacién incluidas en la funcién costo [23,24,25]. En [20] se controld un
sistema de tanques acoplados, con dos entradas y dos salidas mediante un control
MPC multivariable para regular nivel de liquido, demostrando que el controlador
MPC rechaz6 perturbaciones y fue robusto ante errores de modelo. En [26] se
disefid un control MPC para un sistema multivariable dando como resultado una
buena regulacion de las variables de interés y rechazo de perturbaciones sin alterar

la dindmica del sistema.

En [1] se presentd un proceso multivariable en serie para la Neutralizacion
de pH, se realiz6 control predictivo y se comparé con controladores clasicos. En el
trabajo de [14] se realizd6 una comparacion entre controlador Pl descentralizado y
un MPC multivariable mediante simulacion a una unidad de recuperacion de gas
(GRU, por sus siglas en inglés) la cual consiste en tres columnas de destilacion
operando en serie: un desetanizador!, un despropanizador? y un desbutanizador?,
el objetivo de control es mantener el nivel en el fondo de la primera columna es ahi
donde se lleva a cabo el proceso de GRU. Se disefiaron tres controladores MPC
multivariable con tres diferentes estrategias; el primer controlador MPC es utilizado
en la primera columna para un control indirecto de nivel, el segundo controlador
MPC es usado para mover el valor de referencia del controlador PI para el control
de nivel y el tercer controlador MPC es para controlar el nivel directamente
manipulando el flujo. ElI control MPC fue capaz de ajustar mdultiples variables

manipuladas de forma simultanea, gracias a esto el control MPC resulté en un

! Columna de destilacién fraccionada que se utiliza para separar el que separa el etano del etileno y de los Cs.
2 Columna de fraccionamiento para separar el propano y los componentes mas ligeros de los hidrocarburos mas pesados.
3 Columna de destilacién fraccionada que se utiliza para separar el butano del gas natural durante el proceso de refinacion.
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beneficio econdmico significativo (un ahorro de energia del 6%) y un mejor

desempefio (no presento offset) comparado con el control descentralizado con PI.

En [27] se disefia con control multivariable MPC para una columna de
destilacion con tres entradas y tres salidas, manipulando el drenaje superior, el
drenaje lateral y el reflujo de fondo, se pretende controlar la composicion de salida
del extremo superior, las composiciones laterales y la temperatura de reflujo de
fondo, en este trabajo se utilizaron restricciones buscando evitar respuestas
inversas, reducir oscilaciones y regular las salidas. En [28] se disefié un control
predictivo multivariable se disefia un control predictivo multivariable de 2 x 2 para
controlar una columna de destilacién donde el objetivo de control es obtener la
composicién deseada a la salida, también en [29] utilizé un control predictivo
multivariable para controlar tres tanques conectados en cascada con interaccion el
objetivo de controles mantener el nivel en los tanques: la aplicacion de estos
controladores se realizd en simulacién donde se noto6 la ventaja del control MPC
ante el rechazo de perturbaciones.

1.5.4 Control a Reactores continuos de tanque agitado
(CSTR)

Un reactor continuo de tanque agitado (CSTR) tiene un rol significativo en los
procesos quimicos. En un CSTR el calor es afiadido o removido por una diferencia
de temperaturas ente el fluido de la chaqueta y el fluido del reactor [30]. El control
de temperatura en un CSTR ha sido un tema bastante abordado en teoria de control
debido a que es un sistema no lineal complejo y que habitualmente tiene amplios
rangos de operacion [31]. En [32] se disefid un controlador PID adaptable para
controlar la temperatura en un CSTR y obtener la concentracion deseada a la salida,
la implementaciéon de este controlador en simulacién obtuvo desempefios
satisfactorios. En [33] se controla un CSTR en un enfoque multivariable para
controlar concentracion y temperatura de salida de reactor disefiando un controlador
PID multi-lazo sintonizado mediante el método de modelo interno de control (IMC,

por sus siglas en inglés).
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El documento de tesis estd compuesto por 5 capitulos. En el segundo capitulo se
introduce a la definicion de procesos en serie y se describe la metodologia para la
obtencion de los modelos lineales en funcién espacio de estados y en funcion de
transferencia para sistemas en serie, también se describen las estructuras de
control para procesos en serie. Se presenta también la metodologia para el disefio

de un control predictivo basado en modelo con restricciones.

En el capitulo tres se presenta el caso de estudio de la investigacion, se
reportan analisis en régimen permanente y en dinamico, y la estructura de modelo

lineal de proceso en serie de este sistema.

En el capitulo 4 se detalla el disefio y prueba de los controladores disefiados
aplicados al caso de estudio para evaluar el desempefio antes distintas

perturbaciones y se realizan comparaciones entre controladores.

En el capitulo cinco se dan las conclusiones resaltando algunos aspectos
importantes de los resultados del trabajo de investigacion y se presentan trabajos

futuros.

Por ultimo, se reportan las referencias consultadas para la elaboracion del

documento y los anexos.
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2 Marco Teorico

2.1 Proceso en serie

Un proceso en serie consiste de una sucesion de unidades de un mismo tipo o de tipos
diferentes, que interacttan entre si de la siguiente manera: los estados de una unidad
tienen influencia en los estados de unidades siguientes, pero no viceversa. Aquellos
procesos con recirculaciones de materia o0 energia, no se considera proceso en serie.

Un proceso en serie se muestra en la Figura 2.1, en estos sistemas, los estados
en cada unidad dependen de los estados de la unidad misma (x;), la salida de la

unidad anterior (y;_,), Y las variables exégenas (u;, d;) en la unidad.

Uj—1,di—q

Unidad i-1

Unidad i

Unidad i+

Figura 2.1 Estructura de procesos en serie.

2.2 Modelo no lineal para procesos en serie

Generalizando para sistemas no lineales y con base en la definicion de procesos en

serie (Figura 2.1) el modelo no lineal para la unidad i esta dado de la forma siguiente

d
G f (X, % u,d;), (2.1)

donde

i i—ésima unidad;i=12,...,n
X; - vector de estados de la unidad i
X, , . vector de estados de la unidad i —1
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u. : vector de entradas de la unidad i

d, : vector de perturbaciones de la unidad i

Se define las salidas de la unidad i como una funcién de estados de esta unidad

Y =0,(%), i=1,23..,n. 2.2)
En este modelo, n es el nimero de unidades; X € R™ es el vector de N,

variables de estado de la unidad i; Yy, € R™ es un vector de N variables de salida de
la unidad i; ueR™ es un vector de N, variables de entrada de la unidad i, d, € R" es
un vector de N; perturbaciones en la unidad i, ademas fi y 0; son vectoresde N, y

N, funciones no lineales de la unidad i, respectivamente.

2.3.1 Modelo lineal en espacio de estados

Las ecuaciones del modelo no lineal (2.1) y (2.2) son linealizadas alrededor de un
punto de operacion mediante la serie truncada de Taylor. Como resultado, se obtiene
un modelo lineal que se aproxima al modelo no lineal alrededor de un punto de
equilibrio, las variables de estado representan desviaciones del punto de equilibrio

como sigue

%Xi = fi(% XU d) = A X + A X +Bu + Ed (2.3)

Y, =CX - (2-4)
Donde las matrices AM- B, Ci y E. son matrices Jacobianas evaluadas en el punto
de operacion nominal (o punto de equilibrio), las cuales se definen a continuaciéon

- .. of. of. of
=2k gefii-ll  B=ZL, C=Zl E--L 3
A,J JG[ ] ox ad (2.5)
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con i= numero de unidad (i =1,2,3,...,n),
j=vector de estados,

A ; + matriz de estados de la uniad i,asociada al vector de estados X;.

B,: matriz de entradas de la unidad i.
C,: matriz de salidas de la unidad i.
E,: matriz de perturbaciones en la unidad i.

La obtencion del modelo lineal en espacio de estados para n unidades se obtiene de

la siguiente forma

Unidad Modelo Lineal
1 d
d_);l = f(x,u,d) = A x +Bu, +Ed,,
2 dx
d_’[z = f,06, %, Uy, d,) = Ay X + AyX, + B, +E,d,
3 dx
d_,[S = f3(x3,x2,u3, ds) ~ Ay X, + AgXs + Bou, + E3d3,
n dx
dtn = fn (Xn’Xn—l’ l"In’dn) ~ A1,n—lxn—1 + Amnxn + Bnun + Endn'
Unidad Salidas
1 Y1 = C1X1 '
2 Y, = szz ’
3 Y; = Cs)% ’
n yn = Cnxn 1

La representacion en espacio de estados de todo el proceso en serie de la forma
X(t)= Ax(t)+Bu(t), (2.6)

y(t)=Cx(t)+Ed(t). 2.7)

20



Capitulo 2. Marco tedrico

Mediante los elementos matriciales obtenidos con el procedimiento de
linealizacién anterior. Las matrices A, B ,C y E que representan al proceso en serie

(generalizando para un proceso con n unidades) se representan en la forma siguiente

A, 0
Ao Az 0
A= 0 A3,2 As,s 0 : ) (2.8)
O A1—r,n—r—1 - : 0
L 0 e O A'l,n—l Ann

donde cada elemento 4;; es una matriz, estas matrices de estados corresponden la

unidad i e introducen la dependencia de los estados de la unidad i-1.

Asi, para la unidad 1, los estados de esta unidad se calculan en funcién de la
matriz de estados que se relaciona con los estados de la unidad 1 (Al,l). Para la
unidad 2, los estados se calculan en funcion de la matriz de estados que relaciona los
estados de la unidad 1 (Az,l), pero también en funcién de la matriz de estados que
relaciona los estados de la unidad 2 (4,,). Para la unidad 3, los estados se calculan
en funcién de la matriz de estados que relaciona los estados de la unidad 2 (A3,2), pero
también en funcion de la matriz de estados que relaciona los estados de la unidad 3

(A;3), y asi sucesivamente.

Los elementos de la diagonal introducen la dependencia de cada unidad, y para
cada unidad, también se considera la influencia de las unidades anteriores, por esto

hay dos matrices en cada fila de la matriz general A del proceso en serie.

B, 0 0]
0 B 0 0
B= 0 B 0 ], (2.9)
0 . 0
0 0 0 B,
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C, 0 0
0 C, O 0
C= 0 C, 0 (2.10)
0o . 0
10 0 0 C,|
e o 0
0 E, 0 0
E=|: 0 E 0 |, (2.11)
0 . 0
[0 0 0 E,|
Xi—l
Xi
donde el vector de estados X, =| . | esta compuesto por los vectores de estado de
L Xn i

cada unidad del proceso en serie. El vector de estados x dado en variables de

desviacion, considere el subindice SS como referencia al estado estable, queda

Xig— Xi—l,ss
Xi =X s
X= . . (2.12)
L Xy = X ss |

De manera analoga el vector de entradas queda

u:[ul_ul,ss u, —u Uy —Uj un_un,ss]- (2.13)

2,88

Con lo anterior se obtiene un modelo con la forma de espacio de estados de las

ecuaciones (2.6)-(2.7), donde AeR™™ ,BeR™* y CceR™",N, es el nimero de

estados, m es el nUmero de salidas controladas y | es el nimero de entradas.

Al igual que la matriz de estados del proceso en serie, B,Cy E también

contienen elementos definidos como matrices. Ademas, los elementos de x, uy y, son
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vectores, es decir, cada elemento corresponde a los estados, entradas y salidas de
cada unidad.

2.3.2 Modelo lineal en funcién de transferencia

La obtencion del modelo lineal en funcion de transferencia de un proceso en serie se
obtiene aplicando transformada de Laplace a las ecuaciones (2.3) y (2.4) e insertando

de manera recursiva las variables de unidades de proceso anterior, se obtiene
y(s)=G(s)u(s)+G,(s)d(s). (2.14)

En la ecuacion (2.14) se define el vector de salida y(s) como todas las salidas
del sistema en serie, a u(s) como todas las entradas y a d(s) como todas las

perturbaciones. Definimos Miz(SI—A’i)_l. Para el desarrollo a detalle del

procedimiento para n unidades ver Anexo E.

Formando asf la matriz G(s)

C,M,B, 0 0o - 0 |
C,M,A, M B C,M,B, 0 :
G(s) = : : 0 )
CnMnH[An—H-l,n—rM n-r ]Bl Cnl\/I nH[An—HLn—rM n-r ] Bn o Cn,vlan
G, 0 O 0
G 0 :
G(s)=| 2+ ?° : (2.15)
: 0
Gnl Gn,z C-:'n,n

donde, al igual que en el modelo en el espacio de estados, cada elemento de la funcion
de transferencia del proceso en serie es una matriz. Como se puede observar en (2.4),
la estructura del modelo en funcion de transferencia es una matriz triangular formada

por matrices de funciones de transferencia.

23



Capitulo 2. Marco tedrico

Los elementos arriba de la diagonal son ceros porque no hay interaccion de la
unidad i con las unidades siguientes, en cambio, la diagonal inferior es diferente a cero

porque se consideran las interacciones con las unidades anteriores.

La obtencién de la matriz G, (s) es idéntica a G(s) excepto que para G, (s),
la matriz B, es remplazada por E; (las perturbaciones de cada unidad son asumidas

independientes). La matriz G, (s) es

C,M,E, 0 0 0
C,M,A, M E C,M,E, 0 : '
G, (5) = : : ' 0
n-1 n-2
CnMnHI:A1—r+l,n—rMn—r :lE:L CnMnH[An—Hl,n—rMn—r:I En Cn'\/InEn
r=1 r=1
Gy 11 0 o -~ 0
G G 0 :
G, (s)=| et Cuze (2.16)
Gd,n,l Gd,n,2 Gd,n,n

De acuerdo con la forma de las matrices de funcién de transferencia (2.15) y
(2.16), es decir, que son matrices de bloque triangular inferior, podemos deducir las

siguientes propiedades:

= El vector de estados de una unidad de proceso no es influenciado por las
entradas de control y perturbaciones de las unidades siguientes.
» La estabilidad en lazo abierto del proceso total se conoce por la estabilidad

en cada unidad de los elementos en G(s) y G4(s), y esta dada por los

productos de M, =(sl —A,i)fl Vieli=12,...n].

El modelo nominal de la unidad i en funcién de transferencia puede ser expresado
como se muestra en la Figura 2.2, en esta estructura se toman en cuenta las

perturbaciones provocadas por la unidad anterior.
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d_, o Yia
U, d, G Ji
Td.ii
u,
G i

d!+l (~ yHI
d,i+l,i+l
”Hl m

Figura 2.2 Estructura de modelo de un proceso en serie.

Por lo que ahora el modelo nominal en funcion de transferencia para la unidad i puede

ser expresado por

Yi =Gy, +éd,iyi71+Gd,i,idi’ (2.17)

donde Gdli(s) es la funcion de transferencia de las “perturbaciones” debido a

variaciones en la unidad i—1 a la salida Y;,

Gd,i (5)=G;;i 4G (2.18)
En este capitulo se presentaron las estructuras de modelado para procesos en
serie. Este tipo de sistemas son multi-unidades y consecuentemente, multivariables.
El modelo general en funcion de transferencia para sistemas en serie es Uutil para el
disefio de controladores. En la seccion siguiente se presentan algunas estructuras
generales para el control de sistemas multivariables, que resultan adecuadas para
procesos en serie. El disefio de los controladores necesarios para implementar estas
estructuras o configuraciones de control, tiene como base los modelos presentados en

las secciones 2.3.1y 2.3.2.

Una vez explicado el concepto de proceso en serie, y después de definir la estructura

general del modelo lineal en funcidon de transferencia para este tipo de sistemas
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(seccidn (2.15)), en esta seccidn se presentan algunas estructuras de control para los

procesos multivariables en serie.

Partiendo de la forma general de control de un proceso multivariable, se
explican las caracteristicas de los distintos elementos que componen el control.
Asumimos que las referencias son constantes, y que gueremos controlar todas las

salidas mediante una ley de control de retroalimentacion de salida como sigue

u(s)=K(s)[r-y(s)]. (2.19)
donde [; es la referencia deseada y K(S) es el controlador formado por las ganancias

en lazo cerrado para el proceso multivariable. K(S) es una matriz con las mismas

dimensiones que la matriz G(s)

K1,1(S) Klyz(s) Klvn(s)

K, (5) K,,(8) ... K, (9) (2.20)

K(s)=
K..(8) K ,(8) ... K .(s)
Para describir los elementos del controlador, se distinguen los siguientes tres grupos:
Elementos en la diagonal (K;;):

Los elementos en la diagonal son los que componen al control por desacoplo o control
local. En esta estructura control solo las entradas en una unidad son utilizadas para
controlar las salidas de la misma unidad. Las interacciones entre los lazos de control

se consideran nulas.

Elementos por encima de la diagonal (K;;,i < j):

Estos elementos representan una retroalimentacion de las salidas de las unidades
siguientes. Cuando un retardo efectivo a través de la unidad es largo, estos bloques
parecen ineficaces ya que la retroalimentacion local de la unidad siempre sera mas

rapida. En el caso particular de procesos en serie, estos elementos seran iguales a
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cero, ya que en este tipo de procesos no existe esa interaccion con unidades

siguientes, ni recirculaciones, por lo que estos lazos de control no se necesitan.

Elementos debajo de la diagonal (K;;,i > j):

A través de estos elementos, se representa la influencia de la salida de la unidad
anterior en la unidad actual. Esta influencia se debe a que las unidades anteriores
actuan como perturbaciones para las unidades siguientes. Este bloque de control tiene
elementos que pueden considerarse como elementos “prealimentados (o control

feedforward)”.

2.4.1 Control lazo local K; ;(s)

El control de lazo local es bastante comun, donde las entradas de una unidad son
usadas para controlar las salidas de la misma unidad, también es conocido como
controlador por desacoplo. La ley de control por retroalimentacion para este control

local es la siguiente
Control local: u =K, (s)[r -], (2.21)

Considerando como ejemplo un proceso en serie con tres unidades (n = 3), La funcion

de transferencia del sistema en lazo cerrado esta dada por

G, © 0 K, ©0 0 G, K, 0 0
L= G21 Gzz 0 Kzz 0 |= 0 Gzz Kzz 0 (2.22)
G, G, G4 0 0 K 0 0 G, Ky

De la ecuacion (2.22), L representa el modelo en lazo cerrado del sistema con
controlador. La estructura de este controlador por lazo local (para tres unidades) se
muestra en la Figura 2.3, se puede apreciar que en esta estructura no se realiza
ninguna accién de control para disminuir las perturbaciones ocasionadas por las
unidades anteriores, Unicamente se controla la salida de cada unidad con la entrada
de la misma, es por ello que este controlador es de lazo local, se consideran sistemas

monovariables y se desprecian las interacciones entre unidades.
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Unidad |

Unidad 2

Figura 2.3 Estructura de control por lazo local.

2.4.2 Control prealimentado

El uso de las mediciones en las unidades anteriores en el control de una unidad es

denotado como control en adelanto (feedforward):
Feedforward (i> j) u; =K ;(s)y;. (2.23)
De las ecuaciones(2.17) y (2.18) el control nominal perfecto se obtiene seleccionando
Kiiz=-G.iGy,, (2.24)
Kiji="=K;=0. (2.25)

La razon por la que se hace la igualacion a cero en (2.25) es que las
perturbaciones son eliminadas por (2.24). Si (2.24) no es realizable, por ejemplo, si es
no causal, puede ser modificada:

Ky =-Gi Gy, (2.26)

donde el subindice menos (-) indica que retardos negativos y otros elementos no
causales de los controladores se han eliminado. Cuando (2.24) no se puede realizar,

el control prealimentado o feedforward de las unidades i—2,i—3,..., puede ser util. Por

28



Capitulo 2. Marco tedrico

ejemplo, si es causal, el siguiente controlador feedforward de la unidad i — 2 elimina el

error de control que permanece después de K, _:

Ki,i—z = _Giji%—(l -GG )é‘d,i (I _Gi—l,i—lGi_—]:-L,i—l,—)éd,i—l' (2.27)

2.4.3 Control prealimentado con retroalimentacion

Es el resultado de combinar el control de lazo local y prealimentado de las unidades

anteriores
Control local (i= j): U =K (S)y:, (2.21)
Prealimentado (i> j): u; =K (s)y;, (2.23)
Ku(s) 0 0 0 |
K(s)= Kz'l;(s) KZ'Z;(S) .? 0 . (2.28)
I K Kn'n_2 Km;_l Kon ()|

El lazo de funcion de transferencia se convierte, para (n=3) en:

G, O 0 Ky O 0
L=/G,, G,, 0 ||K K,, O
Gy Gy Gij|K K . Kas (2.29)
G, Ky, 0 0
= Gz,1K1,1 +Gz,2 Kz,l Gz,sz,z 0
Gy Ky + G5 Ky +Gy Ky, Gy K, +G3aKy,  GyKy,

En la estructura para el controlador de bloque triangular inferior (BTl por la
estructura de bloque triangular inferior que presenta (2.28)), las perturbaciones
producidas por unidades anteriores de proceso tratan de ser disminuidas también por
el control prealimentado. NoOtese que en este controlador, al ser tomadas en cuenta las

interacciones con las unidades anteriores, el sistema deja de ser visto como un
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conjunto de unidades independientes lo que conduce a un control multivariable o
control MIMO (Mdiltiples Entradas- Multiples Salidas) (Figura 2.4).

Unidad |

W

—
_ 1)
Unidad 3 —

Figura 2.4 Estructura de control Bloque triangular inferior.

]fé —

2.5 Control Predictivo basado en modelo

El control predictivo basado en modelo (MPC) o control por horizonte deslizante fue
desarrollado en torno a ciertas ideas comunes que aparecieron a finales de los afios

70’s, entre ellas:

e Uso de un modelo para predecir la salida del proceso en futuros instantes de
tiempo (horizonte de prediccion).

e Calculo de las sefales de control minimizando una cierta funcion objetivo.

e Es capaz de manejar restricciones en velocidad de respuesta del actuador, en

la accion del actuador y en las salidas controladas.

Estas son algunas razones por las cuales MPC es a menudo citado como una
de las mas populares técnicas avanzadas para aplicaciones de procesos industriales
[34]. El control MPC se enmarca dentro de los controladores éptimos. El criterio a
optimizar, o funcion costo, esta relacionado con el comportamiento futuro del sistema.
Este comportamiento futuro se predice por medio de un modelo dinamico lineal
denominado modelo de prediccién. El intervalo de tiempo futuro que se considera en

la prediccion y optimizacion se denomina horizonte de prediccion [29].
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En el problema de optimizacion que implica el control predictivo, la variable de
decision es la entrada del sistema. El control MPC es normalmente un control por
retroalimentacion, sin embargo, la aplicacion de la entrada 6ptima sobre el sistema
define aparentemente un control en lazo abierto, es decir se conecta la sefal de
entrada directamente con el sistema, pero mediante la técnica de horizonte deslizante,
la entrada 6ptima es recalculada una y otra vez, proporcionando al sistema de control

una retroalimentacion de la salida.

La técnica de horizonte deslizante consiste en aplicar la entrada obtenida de la
prediccion y la optimizacion, solo durante un instante de tiempo. Después de dicho
instante, se realiza un muestreo del estado del sistema y se resuelve nuevamente el
problema de optimizacion. De ésta manera el horizonte de prediccion se va deslizando

a lo largo del tiempo.

2.5.1 Formulaciéon béasica

Para la formulacion del control predictivo se usa un modelo de la planta lineal e
invariante en el tiempo, una funcion costo cuadrética y las restricciones se dan en
forma de desigualdades lineales. Ademas, se asume que la funcién costo no penaliza
los valores particulares del vector de entrada u(k), solamente cambios en el vector de
entrada Au(k) [35]. Los principales conceptos que intervienen en el control predictivo

son los siguientes [36]:

2.5.1.1 Modelo de prediccion

Es el modelo matematico que describe el comportamiento del sistema. Se utiliza para
predecir el comportamiento futuro de la planta, a partir del tiempo actual sobre el
horizonte de prediccion futuro. En esta tesis se consideran modelos lineales en espacio
de estados en tiempo discreto [37] de la forma siguiente

X(k+1)=Ax(k)+ Bu(k)’ (2.30)

y(k):Cx(k)’ (2.31)
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donde AcR™™, BeR™', x € R"™ es un vector de estados, u<RR' es un vector de
entradas, y € R™ es un vector de salidas medibles y todas controladas. Dado que las
salidas seran los estados del sistema, la matriz C =1  R"™"™ . El indice k denota el
instante de tiempo. Para procesos en serie el modelo en espacio de estados que se

usa es el que se presenta en la seccion 2.3.1 ((2.8)-(2.10)).

2.5.1.2 Funcion costo

Es una funcion que indica el criterio a optimizar y es definida positiva. Se denota como

V(k) y penaliza las desviaciones de las salidas controladas predichas y(k + i|k) de
una trayectoria de referencia r(k+ilk), asi como los cambios en el vector de entrada
Al](k +i] k). La funcion costo se define como

H

V(k)=

=

H,-1
g(k+i[K)=-r (k+i] k)H;i) ¥ z(; |aa(k+i) k)H;i) e

Il
I

w

donde ZTQZ y pTR P reciben el nombre de formas cuadréaticas y se escriben como
Iz} v p|;, respectivamente, donde z y p son vectores,y Q(i) y R(i) son matrices

cuadradas, simétricas y definidas positivas. El horizonte de prediccion tiene una

longitud H » PEro no necesariamente se empieza a penalizar las desviaciones de r
inmediatamente (si H,, >1), porque puede existir algtin retardo entre la aplicacién de
la entrada y la aparicion de algtn efecto. H, es el horizonte de control, se asume que
H, <H,,yque Aa(k +ilk) = 0 para 1 2 H,, asi que U(k+i|k)=U(k+H,-1|k) para

toda 1>H,.

La funcion costo implica que el vector de error §(k+ilk)-r(k+ilk) es

penalizado en cada punto del horizonte de prediccion por la matriz Q(i), siendo éste

el caso mas comun. Sin embargo, es posible penalizar el error solo en algunos
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instantes de tiempo, haciendo Q(i):Opara algunos valores de i. También es posible
penalizar diferentes elementos del vector de error, ajustando elementos de la matriz

Q(i) a 0. Por lo tanto, puede ser Q(i) = 0y no necesariamente Q(i)>0. Lo mismo

ocurre para las penalizaciones aplicadas al vector de entradas, es decir, R(i) = 0 ya

gue en algunos casos puede no penalizarse cambios en la sefial de control.

2.5.1.3 Restricciones

Las restricciones indican los limites dentro de los cuales debe ocurrir la evolucion del
sistema, estos limites son definidos ya sea por limites fisicos del sistema o por motivos

de seguridad. Deben de establecerse de la siguiente manera

AU, <Au(K) < AU,

< (2.33)
Unin SU(K) < Uy (2.34)
0 V()< o @3

Para el disefio de control predictivo se pueden establecer restricciones para la
velocidad de respuesta del actuador (2.33), para el rango del actuador (2.34) y

restricciones para las variables controladas (2.35).

2.5.1.4 Prediccion

Para resolver un problema de control predictivo, existe una forma para calcular los

valores predichos de las variables controladas §(k+i|k) a partir de la medicion del
estado actual del sistema X(k|k), la dltima entrada u(k—1) y los cambios en la

entrada AG(k +1] k). La forma en que se hacen las predicciones tiene un gran efecto

en el rendimiento del sistema en lazo cerrado.
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Para el desarrollo de la estrategia de prediccién se asume que todo el vector de
estados es medido, esto es X(k)=y(k) y entonces C=1. También se asume que no

existe perturbacion o ruido de medicion en el sistema. De esta manera la prediccion

del estado del sistema se hace iterando el modelo (2.30)-(2.31) como sigue

_ _ _ B |
(k+1]k) A _
: : i
R(k+H, k) A" > AB
R(k+H, +1]k) AR ) ‘;O 1
- x(k)+ AR u(k-1)+...
i=0
H,-1
| &(k+H, k) | A A'B
L i=0 i
¥ Y
B 0
AB + B 0

- A (k1K)

AG(k+H, —1]k)

(2.36)

34



Capitulo 2. Marco tedrico

Las predicciones de las salidas controladas ¢ se obtienen de la siguiente forma

9(k+1]k)=CR(k+1[k),

g(k+2]k)=Cx(k+2|k), (2.37)
g(k+H,k)=Cx(k+H_]k),
o de la siguiente forma
g(k+1lk) C 0
. R(k +1]k
y(k+2lk) | |0 c %( + ) (2.38)
g(k+H, k) 0 0 .. c|X(k+Hylk)

Para el caso de control predictivo con restricciones, la funcién costo sigue siendo la

misma que se presento en (2.32), pudiendo ser expresada de la siguiente manera:

2
R'®

V (k) =[@u (k)& (k) +]au (k)|

(2.39)

V(K)=[AU (k) @ —£(k)" |Q[AU (k)@—&(Kk)]+AU (k)" RAU (k) (240)

V(k)=&(k) Qe(k)-2aU (k) ©'Qe(k)+AU (k)" [@'QO+R]AU (k), (2.41)

con G=20"Q¢(k),
H=0"Q0+R.
donde
§(k+H, k) F(k+H,|k)
Y(k)= : , T(k)= : , AU(k)=
9(k+Hp|k) f(k+Hp|k)
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Y las matrices de ponderaciéon Q@ y R estan dadas por

Q(Hw) 0 0
0 Q(H,+1) --- 0 | (2.45)
Q= : .
0 0 -~ Q(H,)
R(O) 0 - 0
0 R(1) - 0 (2.46)
R= s P :
0 0 - R(H,-1)

Retomando (2.36) y (2.38), Y (k) tiene la forma siguiente
Y (k)=%(k)="¥x(k)+Yu(k-1)+0OAU (k) (2.47)
Donde ¥,Y y ® son matrices de dimensiones apropiadas definidas en (2.36).
Se define también
&(k)=T(k)-¥x(k)-Yu(k-1) (2.48)

La ecuacion (2.48) puede ser vista como el “error de seguimiento”, en el sentido
que es la diferencia entre la trayectoria de referencia y la respuesta libre del sistema,
es decir, la respuesta que ocurriria sobre el horizonte de prediccidén si no se hicieran
cambios en la entrada. Las dimensiones de las matrices y vectores usados en la

prediccién y el calculo de las entradas Optimas se presentan en la Tabla 2.1.
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Tabla 2.1 Dimension de matrices y vectores usados en el calculo de prediccién y entrada
Optima.

Matriz Dimension
Q [mx(H, —H, +1),mx(H, ~H,+1)]
R [IxH,,IxH,]
¥ [mx(H,—H,+1),n]
Y [mx(H,—H, +1),1]
e [mx(H, —H, +1),IxH, ]
& [mx(H,-H,+1),1]
G [1xH,.1]
H [IxH,,IxH,]

Con | entradas, N, estadosy M salidas controladas
2.5.2 Problema de control predictivo con restricciones

En (2.33)-(2.35) se present6 la forma de las restricciones que se pueden reescribir

como sigue
E, {Aul(k)} <0, (2.49)
Fe {U gk)_ <0, (2.50)
G {Y(lk)_so, (2.51)

T

donde AU (k) =| Ad(k k)’ ,...,Aa(k|kﬂT y U(k)=[a(kik),....a(k+ H, k)|

Las matrices ER, FR y GR son matrices de dimensiones adecuadas basadas en los

horizontes de prediccion y control, asi como el nimero de entradas y salidas

controladas. Las restricciones definidas en ((2.33)-(2.35)) de la secciéon 2.5.1.3, se
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reescriben en la forma presentada en ((2.49)-(2.51)), el lado izquierdo es un vector que
termina con un elemento igual a 1. Este rearreglo se hace para que las restricciones
puedan ser expresadas como una desigualdad menor o igual con cero, debido a que
se trata de un problema de optimizacion en el que se minimiza la funcion costo, en
nuestro caso la funcidon costo sirve para obtener las entradas optimas del sistema.
Siendo desigualdades expresadas como menor o igual a cero, la solucién del problema

a optimizar se encuentra acotada dentro de una region.

Para dar solucion al problema de optimizaciébn en el control predictivo es

necesario expresar estas restricciones en funcion de AU (k) La ecuacion (2.49) ya se

encuentra en términos de AU (k) por lo que se deja igual. Para (2.50) la matriz Fy tiene

a forma siguiente

F [ r1 Fr2se RHu’f] (2.52)

donde cada Fg; es de dimension Hu><| y f es un vector de dimension de Hu><|,

reescribiendo a (2.50) como

Z G(k+i-1lk)+f <0 (2.53)
Ademas, ya que
a(k+i-1]k)= Z (k+jlk) (2.54)

Se puede escribir (2.50) como

FAU (k)< -Fu(k-1)—f (2.55)
Para (2.51) sustituimos Y (k) (ec. (2.47)) y nos queda

Px(k)+Yu(k-1)+©AU (k)

R ) <0 (2.56)
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Ahora haciendo G; =[T',g], donde g es la dltima columna de G, entonces
TOAU (k) <-T[Wx(k)+Yu(k-1)]-g (2.57)
Y asi (2.57) esta en funcion de AU (k). Por dltimo (2.49) puede reescribirse como

WAU (k)<w (2.58)

Entonces las restricciones (2.49)-(2.51) se transforman a

FAU (k) <-Fu(k-1)-f (2.59)
TOAU (k) <-T[Wx(k)+Yu(k-1)]-g (2.60)
WAU (k)<w (2.61)

Las matrices I'W,E,F,G tienen dimensiones adecuadas. Finalmente se pueden
reescribir las desigualdades (2.59),(2.60) y (2.61) en una sola desigualdad matricial

COMO Se muestra a continuacion

F ~Feu(k-1)- f
re AU (k)<|-T[wx(k)+Yu(k-1)]-g |. (2.62)
W w

En esta tesis, solo se utiliza la restriccién en las entradas, por lo que la forma de la

desigualdad matricial con la que se trabajé es
[F.]AU (K) <[ -Fpu(k-1)-f]. (2.63)
Después se resuelve el siguiente problema de optimizacidon con restricciones
minimizar AU(k)T HAU (k)-G'AU (k). (2.64)

Sujeto a las restricciones de la desigualdad (2.62), con las matrices G y H

definidas anteriormente (ecuaciones (2.42) y (2.43)). La solucion de (2.64) genera el

vector de entrada de control 6ptimo, AU(k) para el controlador predictivo con
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restricciones. Para solucionar la ecuacion (2.64) es notorio que tiene la forma

cuadratica conocida
1o T
malnEQ DPO+¢'0, (2.65)

Sujeto a

Qf<w, (2.66)

donde Q=F,, 6=AU y o=-Fu(k-1)-f .

La expresion (2.64) representa un problema de optimizacion conocido como
Programacion Cuadratica (QP por sus siglas en inglés) y existen algoritmos estandar
para su solucion. Para resolver el problema de optimizacién se utilizé la funcién de
Matlab quadprog. Ya que H >0, el problema QP es convexo, lo que garantiza la
solucién del problema de optimizacion y permite estimar cuanto tiempo tomara su
solucion. A causa de las restricciones, el control se vuelve no lineal debido a que el
bloque “OPTIMIZADOR” calcula una funcién no lineal de sus entradas, es decir, las
restricciones representadas por desigualdades. La estructura que se presenta en la
Figura 2.5 es la correspondiente al controlador predictivo con restricciones, siendo

T(k) las referencias del sistema.

|
T(k) ! Au(k k) ! y(k

—'—h( ) : Optimizador ( ) _;41 H( ) : > Planta ( ) >

I r 3 - I

I |

I |

| |

| _

| Y |« ”(k 1) ' |e :

| I

| I

| I

: : k k

! v | ! y(k)=x(k)

| I

| I

| I

Controlador

Figura 2.5 Estructura de controlador con restricciones.
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En este capitulo se han mostrado las estructuras generales de modelado y
control que pueden ser usadas para sistemas multivariables en serie. También se
presentaron los aspectos principales del control predictivo basico basado en modelo y
del control predictivo con restricciones. Las nociones explicadas se aplicaron a un caso
de estudio de proceso en serie. El problema, el desarrollo del modelo, el disefio de

controladores y los resultados obtenidos se presentan en los siguientes capitulos.
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3 Sistema de tres reactores continuos de tanque
agitado no isotérmicos, conectados en serie

Una reaccion exotérmica irreversible A 5 B se lleva a cabo en 3 Reactores
Continuos de Tanque Agitado (CSTR, por sus siglas en inglés), las tres unidades
estan conectadas en serie. El sistema se muestra en la Figura 3.1, se asume que el
liquido en los tanques esta perfectamente mezclado, lo que permite considerar
propiedades fisicas homogéneas y constantes (densidades, capacidades
calorificas, coeficientes de transferencia de calor). En cada reactor se lleva a cabo
una reaccion exotérmica (que libera calor), irreversible (en la cual hay consumo del

reactante A, pero no produccién de A), y de primer orden. Los datos numéricos para

este caso de estudio fueron tomados de [38].

N

oh

Figura 3.1 Sistema de tres CSTRs en serie.

donde
3

m
Fy = F: flujo de entrada en la unidad i,—
s
» . . kmol
Cq0: Concentracion de entrada enlaunidad i, e
Vi:volumen en la unidad i, m3

V.n: volumen de chaqueta en la unidad i, m3
kmol

Cq,it Concentracion de A en la unidad i, ——
’ m

To: Temperatura de entrada en la unidad i, K
T;: Temperatura en launidad i, K

Tcpo,i: Temperatura de entrada en chaqueta en la unidad i, K

Fepi: Flujo de chaqueta en la unidad, m3/s
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Tcpi: Temperatura en chaqueta en la unidad i, K
La corriente de alimentacion Fy, Ty y Ca,o, entra en el primer reactor, las

corrientes de salida del reactor 1 (C,,, T, YF)y 2 (C,, T, YF) se vuelven entradas
para los reactores 2 y 3, respectivamente. El producto final es la corriente de salida

del tercer reactor, la cual tiene una concentracion Ca,S .

Se requiere una operacion isotérmica del proceso, es decir, que los tres

reactores operen a la misma temperatura (1, =T, =T,) y que esta se mantenga

constante durante toda la operacién, de tal forma que la concentracion de salida en
cada reactor permanezca en el valor nominal o cercano a este. Para remover el

calor de la reaccion, una chaqueta de enfriamiento rodea a cada CSTR y a través

de esta circula un fluido de enfriamiento con un flujo volumétrico Fch'i y con una

temperatura de entrada de TchO,i coni=123.

El modelado se hace bajo la suposicion de que las pérdidas de calor son

insignificantes y que el volumen de reactor se mantiene constante (con control de

nivel ideal), por lo tanto, el volumen de la chaqueta es constante (‘L—\t/ = o) .

Hay 3 estados en cada unidad de proceso de CSTRs: la concentracién de

compuesto A en el reactor iCa,i , la temperatura del reactor i,T; , y la temperatura

de salida en la chaqueta de la unidad i,Tch,i . EI'modelo no lineal para el sistema en

serie se obtiene estableciendo los balances de materia global (3.1.a) y por
componente (3.1.b), los balances de energia en cada reactor (3.1.c) y en las

chaquetas (3.1.d), y se muestra a continuacion:
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F= Fo
dC.. FC FC. .
a,i — i~a0 _ 1T _kiCai
dt V, '
ﬂ — I:iTO _ I:iTi _ ﬂ'kica,i _ UAH -T )
dt vV, V, pC, VpC, '
ar,.. F,.. =T
ch,i — ch,i (TChO,I 0,|) + UAH (-I-I _Tchovi)

dt Vch p cthh Cch

con
K, :aexp[—ij coni=12,3
RT,
a: factor preexponencial.
E,: Energia de activacion.
R: constante universal de los gases.
A:calor de reaccion.
Ap:Area de transferencia de calor.
p: densidad del fuido en el reactor.
pcn: densidad del fuido de enfriamiento.
Ven: Volumen de chaqueta.
U: coeficiente global de transferencia de calor.
C.n: Cpacidad calorifica en el fluido de enfriamiento.

C:capacidad calorifica en el reactor.

(3.1a)

(3.1b)

(3.1c)

(3.14)

(3.1)

En la Tabla 3.1 se definen las variables que designan los estados, entradas,

salidas y perturbaciones del sistema de 3 CSTRs en serie, estas variables estan

dadas como variables de desviacion, es decir, el estado es la variable del proceso

menos la variable en el punto de equilibrio (régimen permanente) [2]. El subindice

ss representa el valor en régimen permanente de la variable, x; € R es el vector

de variables de estado en la unidad i, y; € R™si es un vector de variables de salida

de la unidad i, u; € R™ es un vector de variables de entrada de la unidad

i,d; € R"i es un vector de perturbaciones en la unidad i.
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En la Tabla 3.2 se muestran los valores de las variables en régimen
permanente, estos valores definen las condiciones nominales del proceso. También
se proporcionan los pardmetros del sistema y las variables de entrada:
concentracion, flujo y temperatura del fluido que entra al primer reactor, asi como la
temperatura del fluido que circula por las chaquetas de enfriamiento de los 3

reactores.

En la Tabla 3.3 se muestran los datos de dimensionamiento y condiciones de
operacion de un solo reactor. La operacion en serie es ventajosa con relacion a la
operacion de un solo reactor, debido a que, bajo las mismas condiciones de flujo,
temperatura y concentracion en la corriente de alimentacion, el volumen total
requerido para obtener la concentracion deseada del producto es

considerablemente menor para el sistema de 3 tanques en serie.

Tabla 3.1 Variables del sistema de tres CSTRs en serie.

Unidad Variables de Variables de Variables de Variables de
1=123 estado entrada U, salida Y, Perturbacién d,
1 [ F,—Fos |
Ca,l - Ca,l‘ss Fan — Fch,ss
x=| T-T, u=[Fi-Fu] | w=[l-Te] o] T
Cao — Caw'Ss
ch,1 ch,1,ss Tchn —TchO’SS
2
_Ca,z - Ca,z,ss | Ca,l _Ca,l,ss |
X, = T, _Tz,ss U, = [Fch,z - Fch,2,55:| Y, = [Tz _Tz,ss] dz = T _Tl,ss
_Tch,Z _Tch,z,ss | _TchO‘Z _TchO,ss i
3
_Ca,3 - Ca,s,ss Ca,z a Ca,z,ss
X =| T, —T3,ss U; = [Fch,a - Fch,3,ss} Yy = [Ts _Ts,ss] d3 = Ty =T
_Tch,3 _Tch,Sss | Tcho,s _Tcho.s,ss
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Tabla 3.2 Valores de variables de estados y
CSTRs en serie.

parametros en estado estable del sistema de 3-

Valores de variables de estados y parametros en estado estable del sistema de 3-CSTRs

en serie

Valores en estado estable:

Valores de entrada: Tenos = 294K
C,, =8.01kmol/m?, » F =4.377x107° m*/s | T, =294K Tonoo = 294K
Tz = 294K
Valores en régimen permanente en cada unidad (condiciones nominales):
T, ~ 300K Fip1 =0.0452m* /s C.,=2.1692 kmol /m?® 1+ =350K
T, , ~ 329K F.., =0.0033m* /s C,,=0588 kmol/m® To=3%0K
T, ~ 344K F,., =6.1975x10“m" /s C.=0.1591kmol /m® T = 350K

Parametros:

Factor preexponencial 20.75x10°s "

Energia de activacion E 69.71x10° J/kmol

Densidad del fluido en el reactor p 801 kg /m?®

Densidad del fluido de enfriamiento
pj
Capacidad calorifica en el reactor C,

1000 kg / m?
3137 J kg K™

Capacidad calorifica del fluido de

Ao 4183J kg K™
enfriamiento C;

Calor de reaccion 1 —69.71x10° Jkmol

Coeficiente global de transferencia 851 W m2K™>
de calor U

Area de transferencia de calor A 27.5m’

Volumen en chaqueta V; 1.225m°
Volumen de reactor V; 144

Constante universal de los gasesR

8314 J / kmol K

Tabla 3.3 Valores de variables de estado y parametros en estado estable CSTRs isotérmico.

Valores de variables de estados y parametros para operacion de un CSTR

isotérmico

Valores en estado estable:

Valores de entrada:

C,,=80Lkmol /m’ T, =294K

Valores en régimen permanente:

T, =339K F, =9.4522m*/s

Parametros:
Factor preexponencial a 20.75x 106 571
Energia de activacion E 69 71X106J / kmol
Densidades del proceso p 801 kg / ms
Densidad del refrigerante Pj 1000 kg / m?

Capacidad calorifica del proceso C,

3137 J kg 'K

T,, = 294K
F, =4.377x10° m3®/s

C, =0.1602kmol /m3 T = 350K

4183 J kg 'K

Capacidad calorifica del refrigerante G

Calor de reaccion 1 ~69.71x10° J/kmol
Coeficiente global de transferencia de calor U 851 W mfz K71
Area de transferencia de calor Ay 190mz

Volumen de reactor V 262m°
Volumen en chaqueta VJ. 63.3491['[13
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El volumen del sistema de los 3-CSTRs (43.20m*) en serie representa una
reduccion del 83% con relacion al volumen ocupado por el sistema de un solo

tanque (262m?).

Para llevar a cabo la reaccion en un solo reactor se requiere mayor energia
de agitacion, comparada con la energia que necesita el sistema de tres reactores
en serie. El mezclado en un solo reactor es mas dificil y costoso, por lo tanto,
también es mas dificil lograr una distribucion uniforme de temperatura y de
concentracion. Por otro lado, para el proceso de tres reactores en serie, el tamafio
de los reactores permite lograr un mejor mezclado y una mejor distribucion de
temperatura y de concentracion. Entonces, estas ventajas operacionales justifican
la eleccion de un sistema de reactores en serie contra la opcién de operar un solo

reactor.

Es comun que los reactores operen de manera isotérmica, porque de esta
manera es posible obtener una concentracion de salida en el valor deseado o con

variaciones minimas.

En ocasiones, la variable de concentracion no esta disponible porque es dificil
medir la concentracion o la composicion en linea, por lo que el control de
temperatura es suficiente para indirectamente mantener en un rango acotado la

concentracion de salida.

3.1.1 Modelo en espacio de estados

Para obtener el modelo lineal del sistema de tres CSTRs en serie, las ecuaciones
del modelo no lineal (3.1) son linealizadas alrededor de un punto de operacién
mediante la serie truncada de Taylor. En la seccion 2.3.1 se presenta la metodologia
para obtener el modelo lineal en espacio de estados para un proceso en serie, para
el sistema en serie con tres unidades se obtiene un modelo lineal de la forma

siguiente:
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d

d_)il = A11X1 + Blul + E1d1

dx
dt
dx

d_t3 = Aszxz + A33X3 + Bsu3 + E3d3

= ApXy + ApX, + Bu, +Ed, . (3:2)

donde las matrices 4, j, B;, C; y E; son matrices Jacobianas evaluadas en el

punto de operacion nominal

Aj:a_fi; j=i,i-1 Bi:i, Cizi, Ei=a_fi,
T0X ou, OX; od;
con i= nimero de wunidad(i=123), j=vector de estados.

El punto de operacion corresponde a los estados obtenidos con las
entradas definidas en la Tabla 3.2 (condiciones nominales). Se obtiene un modelo

lineal en espacio de estados y es usado para disefiar los diferentes controladores

del sistema.

La matriz de estados del modelo en espacio de estados para el sistema de
tres CSTRs en serie (Tabla 3.4) tiene la forma que se muestra en la seccion 2.3.1,
la matriz de entradas tiene la forma indicada en la Tabla 3.5, y la matriz de salida

es la que se muestra en la Tabla 3.6.

Tabla 3.4 Matriz de estados A. Sistema de tres CSTRs en serie.

Unidad = Vector de estados X, Vector de estados X, Vector de estados X,

1 -11 012 0
L =1x107°| 227 24 064
0 45 -414

2 0304 0 O 11 003 0
=1x10° =1x107°
A, =1x10"| 0 0304 © A, , =1x 227 003 06
0 0 0 L o 45 72
3 [0304 o0 0 1.1 -0009 O
A, =1x10"| 0 0304 0 A = 1x10°| 227 07 06
Ll o 0 0 0 45 5
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Tabla 3.5 Matriz de entradas B. Sistema de 3CSTRs en serie.

Unidad Vector de Vector de entradas

entradas u, u,
1 0

B=| O

-5.0329
2 0
B, = 0
—28.8794

3

Vector de entradas

U

—41.1553

Tabla 3.6 Matriz de salidas C. Sistema de 3CSTRs en serie.

Unidad Vector de Vector de salidas
salidas vy, A
1 C,=[0 1 0]
2 C,=[0 1 0]
3

La representacion en espacio de estados tiene la forma

X(t)=Ax(t)+Bu(t),

y=Cx(t)+Ed(t),

con
A, O 0
A=A, A, 0,
0 A, A,
B, 0 0
B=/0 B, 0],
0 0 B,
C, 0 0
c=l0 C, 0]
0 0 C

49

Vector de salidas

Y3

C,=[o 1 0]

(3.3)

(3.4)

(3.5)

(3.6)

(3.7)



Capitulo 3. Sistema de tres reactores no isotérmicos de tanque agitado conectados en serie

AT
o O

0
E2
0

: (3.8)

o O
m
w

X,
donde el vector de estados X, =| X, | esta compuesto por el vector de estados de la
XS

unidad X, X, Y X;. El vector de estados x dado en variables de desviacion (Tabla

3.1) es
i Ca,l - Ca,l,ss ]
1 _Tl,ss
Tj 1 _Tj,l,ss
X = Xl,ss Ca,Z - Ca,z,ss
X=X, - Xz,ss = 2 _Tz,ss (39)
X3 - X3,ss Tj,2 _Tj,2,ss
Ca,3 - Ca,3,ss
3 _Ts,ss
L Tj,3 _Tj,3,ss i
Lo mismo ocurre con el vector de entradas
U=[u,—Ug U—Uy U-—Uy]. (3.10)

Las matrices simbdlicas A,B, C y E del modelo en espacio de estados para los

CSTRs en serie se reportan en el Anexo B.

3.1.2 Modelo lineal en funcion de transferencia
Se aplica transformada de Laplace al modelo lineal en espacio de estados (3.3) para
obtener el modelo en funcién de transferencia Y (s)=G(s)u(s)+G,(s)d(s)
obteniendo la estructura caracteristica de un proceso en serie (véase seccion 2.3.2).

Se forma la matriz G(s) como sigue:
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Matriz G(5)

C,M,B, 0 0
G(S): CzMzAz,lMlBl CzMsz 0 J
C3M3A3,2M2A2,1M181 CsMsAs,zMsz C3MsB3

G, O 0
G(S): G, G, 0, (3.11)
Gy, Gy, G

donde las matrices A; 1, A3 1, A3 5, A3 2, A3 3, By, B, B3, C1, C; y C3 son las que se

reportan en la seccion 3.1.1 y definiendo
M, =(sl -A,)". (3.12)

Para obtener la matriz de perturbaciones Gy (S), se sigue el mismo

procedimiento, pero sustituyendo la matriz B; por E;. Las funciones de transferencia

con respecto a las entradas obtenidas para el sistema de 3 CSTRs se reportan en

el Anexo C.

Es posible obtener informacion sobre la dindmica de un reactor quimico mediante
un analisis en régimen permanente. En [39] se describe el analisis en régimen
permanente de un reactor utilizando el modelo no lineal de un CSTR no isotérmico
(3.1). Es comun que los reactores quimicos presenten dificultades de control,
especialmente cuando las reacciones son exotérmicas y la velocidad de reaccion
es alta. Si la velocidad de produccién de calor es superior a la de eliminacion de
calor, el reactor se calienta hasta un punto en que el fenbmeno es irreversible. Estas
condiciones reflejan posibles comportamientos inestables. El diagrama de Van
Heerden consiste en comparar graficamente el calor producido y el eliminado en
cada uno de los posibles puntos de equilibrio, y permite determinar la estabilidad

del reactor.
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En primer lugar, este andlisis permite saber si existe uno 0 mas puntos de
equilibrio en un reactor. Cuando hay mas de un punto de equilibrio, al fenémeno se
le conoce como multiples puntos de equilibrio, y se debe a que los reactores tienen

un comportamiento no lineal.

Usando el modelo estatico no lineal del primer reactor (%:0 ,%:0)

definido en (3.14) y (3.15), y asumiendo una serie de valores para T, se puede

graficar el calor generado por la reaccion Q; y el calor removido por la chaqueta y
el fluido a través del reactor Q;. Las curvas obtenidas corresponden a la variacion
del calor generado y del calor removido con respecto a la temperatura I, . La

temperatura o las temperaturas a las cuales se intersectan las curvas de QG y Qq

son los puntos de equilibrio del sistema, en esos puntos existe la solucion del

modelo en régimen permanente.

-E,

EC

22— V“’l —aexp™ C,, | (3.13)

1

EA
FT, FT, Aaexp “"C,, UA
oz_vo__vl_ - fl_v g (T, = T01) - (3.14)
1 1 P P 1p 4

Ahora se define la “generacion de calor”, el término Q. de la ecuacion (3.14)
—Ex
Qs =-AV,C,aexp ™. (3.15)
La generacion de calor Q; depende de la temperatura T, y de la concentracién

del reactante Ca,i (3.15), Q; aumenta con el incremento de la temperatura de

reaccion (Figura 3.2). A temperaturas elevadas, la conversién es mayor, por lo tanto,

-E

la concentracion de A disminuye. Por otro lado, el término <aeprT1> se incrementa

conforme T, aumenta. El efecto global de las dos variables hace que QG se
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incremente conforme aumenta la temperatura (Figura 3.2). El “calor removido” se

obtiene como sigue

F UA,
=—(T,-T,)+—2—(T,-T
QR Vl ( 1 0)+ leCp ( 1 Ch,l)- (316)

El término <E(T1 _To)> corresponde a la energia del fluido a través del reactor
Vl

desde la alimentacion hasta la salida, el segundo término es la velocidad del calor

removido por la transferencia de calor a la chaqueta de enfriamiento. Si la

temperatura de alimentacion es mas baja que la temperatura del reactor T, la

corriente de alimentacién tiende a ser mas fria que el reactor.

6
4><10 ;

Q [kJ/s]

05 L L L L L L L L L L
290 300 310 320 330 340 350 360 370 380 390 400

TIKI
Figura 3.2 Calor generado y Calor removido (CSTR 1).
siT, U, A F.C, pyT, sontodos constantes, entonces Q; es una funcion

lineal de la temperatura. Con esto podemos definir

Qs —Qr =0 (3.17)

Por lo tanto, una temperatura en la cual las curvas de QG y Q: seintersectan

es la solucion en régimen permanente. Sin embargo, de acuerdo con la Figura 3.2,
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se presentan dos intersecciones entre Q; y Q, esto significa que hay dos puntos

de equilibrio a las condiciones de alimentacion dadas. A 300 K, el punto de equilibrio

es estable, pero la conversién es baja y por lo tanto no se desea llegar a esta

condicién. Entre ambos puntos de equilibrio, el calor generado Q; es inferior al

removido Qg , por lo que el reactor no puede funcionar continuamente de manera

estable, asi que el reactor evoluciona hacia el punto de operacion de baja
conversion. Por otro lado, la temperatura en la cual se requiere operar al primer
CSTR es de 350 K, pero este punto parece inestable porque una pequefia
perturbacion provoca que el reactor evolucione al punto de baja conversion que esta
en una regién mas estable. Se realizaron algunas simulaciones en lazo abierto que

verificaron este comportamiento.

De la ecuacion (3.13) el comportamiento de la concentracion con respecto a

la temperatura del reactor C,;(T), esta dada por

FC,
S (3.18)

N F+Vaexp

a,i

A bajas temperaturas Ca,i se aproxima a Ca,() debido a que la velocidad de
reaccion es pequefia. A medida que aumenta la temperatura, la velocidad de
reaccion aumenta. Esto causa que C,; se aproxime a cero. Lo que indica que la

mayoria del reactante (componente A) es consumido y existe un pequefio residuo
en el reactor. Este comportamiento se puede apreciar mejor en la Figura 3.3 donde

se muestran las concentraciones requeridas para los tres reactores.
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w

C_ [kmol/m?]
=N

a

w

[p%]

290 300 310 320 330 340 350 360 370 380 390 400
TIK]

Figura 3.3 Valor de C,; paralos tres reactores en el punto de equilibrio deseado de
Temperatura.

La situacion de inestabilidad del punto de equilibrio deseado puede corregirse
incorporando al reactor un controlador que corrija las desviaciones debidas a que el
sistema tiende a los puntos de equilibrio del sistema, esto es especialmente
necesario cuando es mas conveniente o simplemente requerido, trabajar en zonas
cercanas a las del punto inestable. Antes de disefiar el controlador se hace un

analisis de estabilidad para este reactor.

3.3 Analisis de estabilidad sistema de tres CSTRs

ISotérmicos en serie
El analisis de estabilidad para los tres reactores se realizé mediante el lugar de las
raices de las funciones de transferencia Gi,i(s) obtenidas para cada CSTR

(presentados en la seccion 2.3.2). Realizando un analisis de estabilidad usando la
técnica del lugar de las raices para las tres unidades del proceso, se determin6 que

el primer reactor es inestable.

Tomando el polinomio caracteristico (polinomio del denominador de la funcion de

transferencia) de Gy, (5)
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s® +0.04018s” —5.676x10°s —1.556x107° . (3.19)

Obtenemos las raices del polinomio caracteristico, las cuales son llamadas
también como polos. La naturaleza de las raices del denominador son las que
determinan el patron de la respuesta temporal a una dada sefial de entrada y nos
permite un conocimiento sobre la dinamica del sistema. Los polos que definen la

dinamica del primer CSTR son

p, =—0.0415
p, =0.0014

D, =—2.6901x10°°

De los polos del primer CSTR uno de ellos es positivo lo que indica que el
sistema presenta inestabilidad. Se grafica el lugar de las raices para el primer
reactor, la Figura 3.4 muestra el lugar de las raices de la primera unidad, uno de los
polos del sistema se encuentra en el semiplano derecho, lo cual indica que el

sistema presenta inestabilidad [40].

%1074 CSTR 1
T

Imaginary Axis (seconds‘1)

| I I I | I | | I i I
-0.045 -0.04 -0.035 -0.03 -0.025 -0.02 -0.015 -0.01 -0.005 0 0.005
Real Axis (seconds'1)

Figura 3.4 Lugar de las raices CSTR 1.
Se realizé el mismo analisis para los reactores dos y tres a partir de las raices
del polinomio caracteristico de la funcion de transferencia. En las Figura 3.5 y Figura

3.6 se presenta el lugar de las raices para los reactores 2 y 3 respectivamente.

56



Capitulo 3. Sistema de tres reactores no isotérmicos de tanque agitado conectados en serie

<10 CSTR 2

Imaginary Axis (seconds'1)

| I I I I | I | i |
-8 -7 -6 -5 -4 -3 -2 -1 0 1
Real Axis (seconds'1) %107

Figura 3.5 Lugar de las raices CSTR 2.

x107° CSTR 3

o F T T T -

AL il
‘T(I)
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>
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£

E L i

=N ! L ! | | i ]

-5 -4 -3 -2 -1 0
Real Axis (seconds ™) =107

Figura 3.6 Lugar de las raices CSTR 3.
En los reactores dos y tres no existe una condicion de inestabilidad, debido
a que todos los polos del sistema se encuentran en el semiplano izquierdo, es decir,

se encuentran en la region estable.

Con base en el andlisis de multiples puntos de equilibrio en la seccién 3.2 se
determind que el primer reactor tiene dos puntos de equilibrio, de los cuales el punto
mas cercano a la temperatura de entrada resulta ser mas estable, en cambio, con
el analisis de lugar de las raices se determiné que el segundo punto correspondiente
a la temperatura deseada de operaciéon (350 K) es inestable. La inestabilidad del

primer reactor es un problema a tratar con el control del sistema.
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4 Diseio e Implementacion de controladores

En la seccidn 2.4 se presentaron las estructuras de control para procesos en serie.
En este capitulo se muestra el disefio de los controladores por lazo local,
prealimentado, prealimentado con retroalimentacion y el controlador predictivo
multivariable basado en modelo disefiado en esta tesis. Estos controladores son

implementados mediante simulacion en el caso de estudio de tres CSTRs.

El objetivo de control es mantener una operacion isotérmica en los 3 CSTRs,
es decir, mantener las temperaturas Ty, T,y T5 en el valor nominal de operacién de
350 K y garantizar la concentracién de la corriente de salida de cada reactor con

variaciones minimas, es decir, lo mas cercano al valor nominal. Como variables
manipuladas se usan los flujos de los fluidos de enfriamiento de los 3 CSTR Fch,i

coni=123.

Los controladores fueron obtenidos a partir del modelo lineal para posteriormente
ser probados usando el modelo no lineal como planta. El objetivo de control es
mantener operacion isotérmica mediante la regulacién de las temperaturas de cada
reactor y de esta manera controlar indirectamente la concentracion de salida
cercano al valor nominal. El controlador del sistema de tres reactores en serie es un
controlador de lazo local, con retroalimentacion de salida, que tiene la forma descrita
en la seccion 2.4.1. Los tres controladores PID desacoplados sirven para regular la
temperatura de cada reactor, manipulando el flujo de las chaquetas de enfriamiento.

La estructura de cada controlador se define de acuerdo con [39]:

7,5+1 7,8+1
7,5 (7,/20)s+1°

PID, =K. (4.1)

Con base en el analisis del lugar de las raices para el primer CSTR se
determind que este es inestable. Esta condicion de inestabilidad no fue posible de
tratar con controladores PID sintonizados mediante respuesta al escalén, por lo que

fue necesario disefar estos controladores PID mediante colocacién de polos.
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El controlador del primer reactor se disefia para garantizar estabilidad,
colocando los polos de la planta en lazo cerrado en la vecindad de la regién estable.

La ecuacion caracteristica del sistema en lazo cerrado es

—0.0032555 —3.654x10°° TS+l 7ps+l
s°+0.04018s* —~5.676x10°s-1.556x10° ° 7,5 (7,/20)s+1’

(4.2)

1+ Gy, PID,, =1+

Se propuso un polinomio ((A.39), Anexo D) que garantiza que los polos de la
planta estén en el lado izquierdo del plano complejo y la operacion estable en lazo

cerrado. Se calcularon las ganancias del controlador PID. Para el controlador de la
unidad 2, K,, se busco satisfacer los siguientes requerimientos: lograr un tiempo

de establecimiento rapido, menor a 100 segundos; conseguir un tiempo de

levantamiento lo mas pequefio posible, y un sobretiro menor al 35%.

El controlador K, para el tercer lazo se disefi6 para cumplir el requisito de

que la respuesta tuviera un tiempo de asentamiento menor a los 50 segundos, la

sintonizacioén se realizé con Matlab® Sisotool.

Las ganancias de los controladores se presentan en la Tabla 4.1, para ver a
detalle el desarrollo de los controladores, véase anexo D. Los controladores
obtenidos fueron los siguientes

K, :—0.115613'80835 +1 14095425 +1 0 0
’ 13.8083s (140.9542/20)s+1

K(s)= 0 K,, = 000a5 317985 +1 125039541 0
: 131.7937s (125.039/20)s+1

$+2.9231 26.3114s+1
S (26.3114/ 20)s+1

(4.3)

0 0 K, =-3.088
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Tabla 4.1 Ganancia de controladores PID Lazo local.

Controlador Ganancia K, Ganancia T Ganancia Tp
Ky, —11.56 x 1072 13.80 140.95
K., —0.09 131.79 125.03
Kss —3.08 2.92 26.31

4.2 Control prealimentado con retroalimentacion

El controlador prealimentado con retroalimentacion como se explico en la
seccion 2.4.3 es el resultado de combinar el control por retroalimentacion de lazo
local dado en la ecuacion (2.21) y el controlador prealimentado (2.23). La estructura
para el control prealimentado con retroalimentacion o Control BTI (por la estructura
de Bloque Triangular Inferior) para el sistema de tres CSTRs en serie es la que
muestra en la Figura 4.1. Con los controladores de prealimentado este controlador
adquiere una estructura de control multivariable ya que no solo se trata de controlar
a la unidad con el lazo local, sino que se trata de disminuir las perturbaciones

provocadas por los reactores uno y dos a la salida del tercer reactor.

1 . Unidad |

»

Figura 4.1 Estructura de control Bloque triangular inferior caso de estudio.
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Se calcularon los controladores prealimentados para el sistema de tres

CSTRs en serie K,;,K;, YK, . Los controladores obtenidos son los siguientes

0 0 0
K (S) = K2,l = K2,1,1 + Kz,l,z + K2,1,3 0 0/, (4.4)
K31 =0 K3,2 = K3,2,1 + K3,2,2 + K3,2,3 0
con
K98 x10"s” +1.055x10"'s" +3.827x10°s"” +5.6x10's” +3576x10 ’s" +7.735x10 °s"
2t 6.08x10°s" +6.043x10°s" +1.916 10" 5° +2.073x10 s +7.594 x10 5" ’
(4.5)
Ko 9% 1075’ -3.98x10™s" +4.369x10 s’ +3.179x10”'s" +2.356x10 s’ “6)
22 7845107 s° —2.386x10 77 s* — 2.575x107°s + 4.413x10* s + 2.64x107°s° '
—7.425x10%s" —513x107s° —2.327x10°s’ —1.142x10 s —1.487 x10™
K2v113 = 29 4 3 3 36 2 ) 45 (4'7)
2.281x107s* +9.38x10s* +1.925x107™s* +8.491x10™s +1.062 x 10
. X S +/Z X S 4o X S +o0o. X S +1. X S +0. X S
K 5877 10°s” +2.151x10 s +3.746x10°s” +3.135x10 's” +1.742x10 s +6.248x10 5"
2l 000049725 +1.632x10°s"” +2.22x10 " s” +1.633x10 s +7.14 x10 5"
(4.8)
K L489x 1075’ +2.427x107s" +2.782x10s'2.294x 10" s"1.374x 10 s’ n
322 1994%10™s° +3.608x1077 " +4.77x107°s" +4.402x107s° +2.95x10 s’ (4-9)
5.957x10*s" +1.823x107s® +3.73x10™"s" + 4556 x10“ s + 2.2492 x 10
K3,2,3 = (4.10)

1.434x107s" +4.95x10%°s® +1.156x10 °s* +1.637x10 s +1.057 x10™*

El controlador prealimentado con retroalimentacion queda de la siguiente forma

K. (s) 0 0
K(s)=|K,(s) K,,(s) 0 | (4.11)
K3,1 (S) K3,2 (S) K3,3 (S)
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Se disefia un control predictivo basado en modelo multivariable para tres CSTRs en
serie. El objetivo de control es regular la temperatura en cada reactor a 350 K para
mantener la operacion isotérmica manipulando el flujo de fluido de enfriamiento en

la chaqueta de cada reactor.

Como se explicé en la seccion 2.5.1, se requiere un modelo en tiempo
discreto para disefiar el controlador predictivo; por lo tanto, se realizd la
discretizacion del modelo en espacio de estados del sistema de tres CSTR

isotérmicos en serie utilizando la funcion c2d de Matlab®, definiendo un tiempo de

muestreo de T, =5S€J (para control de procesos es comun definir T, >15€g [41]) y

un retenedor de orden cero. Entonces el sistema en tiempo discreto es el siguiente

x(k +1) = A, x(k) + B,u(k) s (4.12)
y(k) = C x(K) - (4.13)
Con
[0.9940 -0.0006 0 0 0 0 0 0 0 ]
0.1139 1.0118 0.0029 0 0 0 0 0 0
0.0012 0.0207 0.8127 0 0 0 0 0 0
0.0019 0 0 0.9940 -0.0002 0 0 0 0
A, =| 0.1140 0.0019 0 0 1.0118 0.0032 0 0 0 |,
0.0013 0 0 0 0.0226  0.9645 0 0 0
0 0 0 -0.0022 0 0 0.9981 -0.0002 0
0 0 0 -0.0001 0.0019 0 0.1132 0.9961 0.0032
|0 0 0 0 0 0 0.0013 0.0225 0.9750 |
(4.14)
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0 0 0
-0.0382 0 0
-22.7267 0 0
0 0 0
By = 0 -0.2316 0 , (4.15)
0 -141.8203 0
0 0 0
0 -0.0001 -0.3295
0 0 -203.1910 |
C,=1"°. (4.16)

Con lo anterior se obtiene un modelo con la forma matematica de las
ecuaciones (2.30)-(2.31) donde A, eR*™ B, eR"™"' yC, e R™™ n, es el nimero

de estados, m es el nimero de salidas controladas y | es el nimero de entradas,

el subindice d es para denotar que el modelo esta en tiempo discreto.

4.3.1 Parametros del MPC

Para disefar el controlador se realizaron simulaciones dinamicas y se analizaron

algunas caracteristicas del proceso como apoyo para determinar los parametros del
controlador. Se establecioé un horizonte de prediccion Hp =10 porque un horizonte
de prediccién mas grande no aporta un beneficio mayor y el costo computacional
aumenta. El horizonte de control es H, =5 debido a que, para un valor de horizonte
de control mayor, la sefial de control presenta un comportamiento de oscilacion, lo
cual es un inconveniente como ley de control. Por ejemplo, para H o =15y H, =8

la sefial de control oscila y tiene sobretiros grandes mas alla del triple del flujo
nominal. En simulacién se sabe que el efecto de las entradas se refleja

inmediatamente en las salidas del sistema, por lo que se requiere la accion de

control se realice desde el principio por lo que el parametro H,, =1.
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4.3.2 Matrices de ponderacion Q y R

0 0000 O0O0 00
0 10 0 0 0 0 0 0 O
00000 O0O0 00
00000 OO0 O0 0
Q(k+i)= {0 0 0 0 1 0 0 0 0 (4.17)
00000 OO0 D00
0 0000 O0O0 00
00000 O0O0 10
0 0000 00 0 O]

En la matriz Q se penalizan solo los cambios en las salidas controladas con
respeto a la referencia, es decir, la temperatura de las corrientes de salida de los
CSTRs. Q(2,2) con valor de 10 corresponde a la temperatura del primer reactor, asf

donde se desea que sea mas estricto el controlador, debido a la inestabilidad del
primer reactor y que se desea operar en un punto de equilibrio no tan estable, el
error de seguimiento en esta salida se restringe para mantener el error lo mas
cercano a cero y manejar los inconvenientes de inestabilidad del primer reactor,
mientras que para las siguientes salidas controladas no es tan grande la

penalizacién por ser estables.

0001 0 0
R(k+i)=| 0 0001 0 |. (4.18)
0 0 o001

Los primeros dos valores de la matriz R se seleccionaron como se indica en
(4.18), ya que con ellos se da libertad para obtener una sefial de control mas rapida,
es aqui donde se realiza un esfuerzo de control mayor. En cambio, al tercer valor
R(3,3) obtiene un comportamiento suave en la sefial de control, evitando acciones
violentas y respuestas abruptas debido a que mientras mas grande sea el valor en

la matriz R menor sera el cambio en la sefial de control en cada instante de tiempo.
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4.3.3 Restricciones en u(k + i)
Las restricciones de las sefiales de control en variables de desviacién fueron
determinadas en funcion de los flujos nominales en la chaqueta, Fch,i i=1,23en

cada reactor (Tabla 3.2).

Tabla 4.2 Restricciones en sefial de control.

Restricciones en variable de desviacién Restricciones en variables de proceso

~0.0452 < u,(k+1) <0.15m°/s 0< u(k+1) <0.1952m°/s
0.0033< u,(k+1) <0.15m?/s 0< u,(k+1) <0.1533m’/s
~6.1975x10° < u,(k +1) <0.15m°/s 0< u,(k+1) <0.1506m°/s

En la Tabla 4.2 se muestran las restricciones para las sefiales de control del
proceso, es decir los flujos en la chaqueta de enfriamiento de cada reactor, en la
columna de la izquierda estan las restricciones dadas en variables de desviacion,

debido a que el controlador MPC trabaja con variables de desviacion.

La columna de la derecha contiene los valores en variables de proceso, el
limite inferior de flujo en cualquiera de las tres chaquetas de enfriamiento es cero y
los limites superiores han sido definidos con un valor de aproximadamente 4 veces

el valor nominal del flujo de chaqueta en el primer reactor [42].

En esta seccion se proporcionan los resultados de las pruebas hechas a los
controladores del sistema de 3 CSTRs en serie. En primer lugar se prueba el control
de lazo local, después el controlador prealimentado con retroalimentacion o Control
BTI (por la estructura de Bloque Triangular Inferior(2.28)), finalmente se prueba el
controlador MPC multivariable. Las referencias de los controladores (lazo local,
prealimentado con retroalimentacion y MPC multivariable) son igual a cero, esta
referencia esta en variable de desviacion. Las simulaciones fueron hechas en
Matlab Simulink.
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En primer lugar, se realizaron pruebas ante perturbaciones en las temperaturas de
las corrientes que pasan por las chaquetas de enfriamiento, Tyo:, Two, Y Teos. El

desempefio de los controladores es evaluado comparando los indices de
desempefio ITSE e IAE; estos indices se calculan considerando las sefiales durante
el transitorio. Otros indices de desempefio son el tiempo de establecimiento, el

sobretiro maximo y el esfuerzo de control maximo.

Pruebas ante perturbaciones en las temperaturas de los fluidos de

enfriamiento T, .

La siguiente prueba que se realizd consisti6 en inducir un incremento de la

temperatura de entrada en la chaqueta del primer reactor, de 20.85 °C a 24.85°C

(una diferencia de 4 K 0 4°C) Tchm a los 16 min de simulacion.

En la Figura 4.2 se observa el cambio de temperatura en los tres tanques
(T1, T, y T3): la temperatura del reactor disminuye un poco, sin embargo, se retoma
el valor nominal deseado en poco tiempo en el caso de los controladores por lazo
local y bloque triangular inferior, en cambio el controlador MPC mantiene todo el

tiempo el valor de la temperatura en el reactor 1, a pesar de la perturbacion.

Los cambios en las sefiales de control se muestran en la Figura 4.3. El
esfuerzo de control es mayor en el reactor 1 debido a que la perturbacion se realizd
en este. Después, las sefiales de control 2 y 3 cambian en menor grado con relacion

a su valor nominal
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T
. I1 1 1 1 1
< 350.05 i, \\ r -+ T, Lazo local
& 350 e D N ---T,BTI
- 1
349.95 T T T T T T T T T T, mpc
0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100 | ——-T.
Tiempo [min]
T,
350.05 1 I 1 1 1 1
?. 550 R I T2 Lazo local
= T ---T,BTI
349.95 ‘ ‘ ‘ T T T T, mpe
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s o T [ T3 Lazo local
[ B0 © |---T,BTI
= 3
349.995 T T T \ T T T T, mpo
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Figura 4.2 Temperaturas de salida. Decremento en temperatura de T g 4
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Figura 4.3 sefiales de control de los 3CSTR. Decremento en Tpq1
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Figura 4.4 Concentraciones de salida. Decremento en Tpg 4
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Debido a los pequefios cambios presentados en la temperatura del reactor 1,

la concentracion de salida del tanque varia un poco (Figura 4.4), consecuentemente,

el segundo y tercer reactor muestran una pequefa variacion para las sefales

controladas por lazo local y BTI, mientras que para el MPC el cambio es muy

Sobretiro

+ del valor nominal [°K]

LL

0.053

4.86
x 1075
5.079
x 10710

LL
1.48
1.6

x 1072
2.09

BTI

0.053

0.025

0.6933

IAE

BTI

1.21

6.6

1.02

pequeno.
Tabla 4.3 Comparacién entre controladores. Incremento en Tcho,l
Tiempo de
establecimiento Sefial de  control
[min] U maxima [m3/s]
Controlador LL BTI MPC LL BTI MPC
T 166 258 6.6 0166 0197 0162
1
T 26.6 20 6.6  0.0032 0.0037  0.0032
2
T 50 33 33 6.197 0.001 @ 6.1986
3 x 107* x 10710
ITSE
LL BTI MPC
0.515 0.338 0.011
T1
T 0.517 | 0.3325 0.2037
2
T 3.85 1.2097 | 3.709 x 10712
3 x 1077 x 10710

x 1072

x 1072

MPC

0.014
0.194
x 1073
0.2531
x 1076
MPC
8.8

0.28

7.66
x 1072

En la Tabla 4.3 se compara el desempefio de los controladores considerando los

criterios antes citados: sobretiro, tiempo de establecimiento, el esfuerzo de control

maximo Yy los indices de desempefio ITSE e IAE; estos indices se calculan durante

el transitorio (ocurre en el tiempo 16.66 min a 37.5 min) en esta perturbacion.

El controlador MPC es el control que menor esfuerzo de control requiere para

lograr mantener regulada la temperatura en cada reactor y presenta menos sobretiro

en las temperaturas de los reactores uno y dos. El controlador BTI necesita mayor

esfuerzo de control y en los primeros reactores presenta un sobretiro mayor, sin

embargo, todos los controladores cumplen con el objetivo de control y presentan

concentraciones de salida cercanas al valor nominal.
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La siguiente perturbacion consistié en provocar un cambio de +4 K, pero

ahora en las temperaturas del fluido de enfriamiento circulando por las chaquetas

de los tres reactores. Se provoca el cambio de 4 K en la temperatura TchO,l a los
16 min, Ty, se varia a los 33 min y por Gltimo la temperatura en la entrada de la

chaqueta del reactor 3 Tch0,3 se varia a los 66 min de simulacion. Las variables

Capitulo 4. Disefio e Implementacion de controladores

controladas son las que se muestran a continuacion

T
— 350.1 ' * L ' J
< . e T, Lazo local
&, 350 =l 25 i o e e e o e e - T1 o
= 349.9 T T T T T T T T T T
0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100 T, MPC
Tiempo [min] -==T
T
— 350.05 ' L 2 ' !
< . R e T, Lazo local
o, BE() = = m m m m m m im e 2
A3 ’ R
= 349.95 T T T T T T T T T T, BTl
0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100 T, MPC
Tiempo [min] -==T
T
3
o 350.005 I l I I J T, Lazo local
---------- Z
2, 350 e - 3
= 349.995 T T T T T T T T T ---T, BTl
0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100 Ty MPC
Tiempo [min] -==T

Las temperaturas en los reactores 1 y 2 muestran variaciones sin embargo
se retoma el valor de régimen permanente en poco tiempo con los controladores de
lazo local y el controlador prealimentado-retroalimentacién, mientras que el

controlador MPC en los 3 reactores logra mantener durante todo el tiempo la

Figura 4.5 Temperaturas de salida. Perturbacion en T

temperatura en el valor deseado (Figura 4.5).
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LL% 6 T T . T T T T - T T T ucontrol
0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100 Usontrol MPC

Tiempo [min]
Figura 4.6 Sefiales de control. Perturbacion en T pg;

En la Figura 4.6 se muestra que a los diferentes tiempos en los que se
realizaron las perturbaciones, la accion de control se inicia. A causa del incremento
de temperatura en entrada a la chaqueta se requiere que los flujos de entrada en la
chaqueta sean mas grandes para que se siga manteniendo la funcién de la

chaqueta y esta logre disipar el calor generado por la reaccion en los reactores.

En la Figura 4.7 las salidas de concentracién sufren menos variaciones con
el controlador MPC, no se mueven de su valor de régimen permanente, mientras
que las respuestas con los controladores de lazo local y BTI por un cierto tiempo no
logran compensar esas perturbaciones y debido a los cambios en temperatura de
salida, la concentracion varia también aunque en este caso si se logra mantener la

concentracion en su valor nominal pese a las perturbaciones de temperatura.

Los criterios ITSE e IAE se calcularon para la temperatura en lo que ocurre
el transitorio aproximadamente de 16.6min a 33 min, T, de 16.6 min a 50 min y por
altimo el transitorio para la temperatura T; ocurre de 66.66 min a 70 min. LOS
tiempos de establecimiento son iguales para las diferentes sefiales controladas,
aungue el control MPC para los reactores dos y tres tiene esfuerzos de control mas
pequefios, es decir, las magnitudes de la sefial de control son mas pequefas que

las de los controladores por lazo local y BTI (Tabla 4.4).
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Controlador

N Cal CSTR 1
E 247+—t— : : ; : : p—
g 2.168 - \.‘":‘_:..:w e I Ca1 Lazo local
ém 2.166 T T T T T T T T T ___CE” BTl
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. C, CSTR2
E o588 J ' ' ' !
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£ 0.5875 e o . - a2
ﬁm 0.587 ‘ ‘ — ‘ ‘ : , | : ---C,,BTl
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5 C CSTR3
g 0.1591 I TR 1 a_ 1 1 1 1
3 R — R e E EE L [ C_, Lazo local
£ 0.1590 e — B a3
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Tiempo [min]

Figura 4.7 Concentracion de salida. Perturbacion en T ug4

Tabla 4.4 Comparacién de controladores. Perturbacion en Tcho,i :

Tiempo de Sefial de control
establecimiento [min]  y maxima[m3/s]

LL BTI MPC LL BTI MPC
16.6 16.6 16.6 0.167 = 0.167 0.1896
33.3 33.3 33.3 3.788  0.007 = 0.0041

x 1073
3.3 3.3 3.3 7127 | 0.003 7.388
X 107* x 107*
ITSE
LL BTI MPC
0.516 0.516 0.164

6.2 0.33 1.85

x 107* x 107*

4.762 1.52 3.02

x 10711 x107* x107°

Sobretiro
+del valor nominal [°K]

LL BTI MPC
0.053 0.053 0.037
0.0016 0.0257 0.0012
0.358 0.48 x 1077 0.0002
x 10710

IAE
LL BTI MPC
1.48 1.449 0.88
0.557 1.422 0.319

4.33 1.61x107% 9.17 x10~*
x 1074

La siguiente prueba fue provocar un cambio de +4K en las temperaturas de

entrada de chaqueta de los reactores 1 y 2 y disminuyendo la temperatura de

entrada en la chaqueta del reactor 3 en 4K. La temperatura T, Se varia a los

16 min, Tgpo, S€ Vvaria a los 33 miny por ultimo T,,,3 se varia a los 66 min de

simulacion.

Las variaciones de las variables controladas, las temperaturas de salida de

cada reactor son las que se muestran en la Figura 4.8 los cambios grandes en
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temperatura se producen en los reactores 1y 2, mientras que en el tercer reactor
estos cambios son pequefios, los tres controladores logran cumplir con el objetivo
de control que es mantener una operacion isotérmica, sin embargo, el que muestra

menor variacion es el control MPC multivariable.
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Figura 4.9 Sefial de control, flujo de chaqueta en cada reactor.
Los cambios en las sefales de control de los primeros dos reactores muestran el
comportamiento previsto, ya que estos tienden a aumentar después de que se
produce la perturbacion debido a que al tener una temperatura mayor a la nominal
en la chaqueta de enfriamiento el flujo debe de aumentar para que se logré cumplir

el enfriamiento de los reactores, en cambio en el tercer reactor este flujo disminuye
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del valor nominal ya que al tener una temperatura en el fluido de enfriamiento no es

necesario suministrar tanto flujo al ser una temperatura menor facilita el proceso de

enfriamiento del reactor (Figura 4.9).

Al mantener las temperaturas de salida con una variacion minima para
mantener la operacion isotérmica, las concentraciones de salida no sufren
variaciones grandes, el tiempo en el que no se encuentran en su valor nominal es
el tiempo que tarda la temperatura para tomar de nuevo el valor nominal de
operacion por lo que es asi como se logra mantener la concentracion de salida en

cada reactor entre los rangos permitidos y con variaciones minimas (Figura 4.10).
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Figura 4.10 Concentracion de salida en cada reactor. Perturbacion en TchO,i .

Tabla 4.5 Comparacién de controladores Perturbacion en Tcho,i .
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Tiempo de Sefial de controlU maxima = Valor maximo de Temperatura
establecimiento [min] 3 [°K] (+ del nominal)
[m?/s]
Controlador LL BTI MPC | LL BTI MPC LL BTI MPC
T 16.6 16.6 16.6 0.166 0.166 0.189 0.0532 0.0532  0.3691
1
T 38 29 20 0.0037 0.0035 0.0033 0.00141 —-0.999 0.0011
2
T 3.3 3.3 2.5 6.196 6.62 6.197 —0.352 -0.1 -0.1
3 x10™* x10™*  x107* x 10710
ITSE IAE
LL BTI MPC LL BTI MPC
T 0.5163 0.52 0.163 1.49 1.48 0.88
1
T 6.2 x 107* 0.3289 1.849 x 10™* 0.557 1.422 0.317
2
T 3.5x 10711 2.14 x 1010 4x107* 5.081x 1073 1.5 5.58
3 x10™*  x 1073

El control MPC es el que usa valores de sefial de control mas pequefias en
los reactores 2 y 3, asi como un tiempo de establecimiento menor para los reactores
dos y tres. La medicion de los indices de desemperio se realizé durante el transitorio
en los tres reactores (16.6 min a 66 min). Los sobretiros de la temperatura en el
tercer reactor son negativas debido a que la temperatura tiende a decaer al inducir

en la chaqueta un fluido mas frio que el valor nominal (Tabla 4.5).

En general, el control tolera las variaciones en la temperatura del fluido de
enfriamiento y las concentraciones se mantienen en sus valores de referencia. Se
probaron cambios de +4°C, que puede considerarse como una perturbacion
razonable en la temperatura del fluido de enfriamiento, aun asi, tanto el control PID
como el MPC multivariable sufren cambios minimos en las variables de temperatura

y concentracién de los tres reactores.
Pruebas ante perturbacién en Ca,o

La siguiente prueba consiste en realizar un cambio en la concentracion de
alimentacion del proceso C,, con un incremento del 5%, este cambio se realizo a
los 16.6 min de simulacién. La Figura 4.11 muestra las respuestas de las variables

controladas, para los tres tanques, se consigue atenuar perfectamente esta
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perturbacion en la temperatura de operacion, el controlador que produce menos

variacion en la temperatura es el MPC multivariable.

En la Figura 4.12 se aprecia el efecto ocasionado por la perturbacion de
entrada, como se menciono en una seccion anterior, un cambio en la concentracion
de entrada produce un efecto directo en la concentracion de salida, aun cuando la
temperatura tenga una regulacion perfecta. Sin embargo, la concentracion de salida
se mantiene en un rango de valores aceptables, siempre que el control de

temperatura sea bueno.

Esto se debe a que la velocidad de reaccién se ve afectada directamente por
la concentracién de entrada. En estas condiciones no es posible garantizar que la
concentracion se mantenga en su condicion nominal, pero si que su valor
permanezca alrededor del valor deseado. Este problema ocurre
independientemente del desempefio del control de temperatura y de la técnica de

control usada.
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Figura 4.11 Temperaturas de salida. Perturbacion +5% en C,.
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Figura 4.12 Concentraciones de salida. Perturbacion +5% C .

En la Figura 4.13 se muestran las sefales de control correspondientes a esta

perturbacion, las cuales, al existir una variacion de concentracion de salida toman

el valor correspondiente para mantener la temperatura de salida de los reactores en

el valor deseado.
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Figura 4.13 Sefiales de control. Perturbacion +5% C,.
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Tabla 4.6 Comparacion de controladores. €,y +5%.

Tiempo de Sefial de control Valor maximo de Temperatura
establec_imiento U maxima[m3/s] [°K]
[min]
Controlado LL BTI MPC LL BTI MPC LL BTI MPC
r
83.3 83.3 83.3 0.127 0.1265 0.126 0.0044 0.0043 0.0012
1
833 833 833 355 3.53 3.52 0.0001 0.0006 0.0001
2 x 1073 x 1073 x 1073
83.3 83.3 83.3 6.55 8 6.5 0 0 0
3 x 1075 x107* x 1074
ITSE IAE
LL BTI MPC LL BTI MPC
0.03 0.03 21x1073 12.6 9.68 2.7
1
T 3.5x107° 20 x 107* 45x107* 4.82 2.18 1.22x 1072
2
T 2.5%x 10713 20x 10711 3.16 x 1078 7.9 132%x 1072 4.1x 1072
3 x 1072

Esta perturbacion modifica la dinamica del sistema debido a que la velocidad
de reaccion se ve afectada, por lo que se tienen tiempos de establecimiento para
cualquiera de las temperaturas, los valores del ITSE son pequefios para cualquiera
de los controladores (calculados durante el tiempo que dura el transitorio,
aproximadamente 83.3 min), todos cumplen con mantener una operacion isotérmica
e incluso los valores de los esfuerzos de controla maximo son parecidos y no existen

sobretiros grandes (Tabla 4.6).

La siguiente prueba se realiz6 para un decremento de la concentracion de
entrada Ca,o del 5% de su valor nominal a los 16.6 min de simulacién, como era de
esperarse se produjo el mismo tipo de efecto que al aumentar la concentracion dada
la relacién directa de Ca,o con la Ca,i, es decir, los valores de concentracion de

salida en los 3 reactores cambiaron como se puede ver en la Figura 4.15, a pesar

de que se mantenga la operacion isotérmica del sistema (Figura 4.14).
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Figura 4.15 Concentraciones de salida. Perturbacion -5%C,,.

Las sefales de control para compensar los cambios en la temperatura debidos a la

perturbacion realizan decrementos de la concentracion de alimentacién, ver la

Figura 4.16.
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Figura 4.16 Sefales de control. Perturbacion -5%C .

Los datos de la Tabla 4.7 fueron calculados en el tiempo del transitorio este

tiempo fue de 16.6min a 100 min,

teniendo una duraciéon de 83.3min

aproximadamente, esto debido a que en las temperaturas del reactor 1y 2 era mas

fuerte el efecto de la perturbacién, por lo que esta se logré disminuir después de

83 min, aunque no eran cambios realmente significativos.

Controlador
Tl
T2
T3

Tiempo de establecimiento

Tabla 4.7 Comparacion de controladores. Perturbacién -5% en Cy.

Senal de control

Sobretiro

[min] U maxima [m3/s] + del valor nominal [°K]
LL BTI MPC LL BTI MPC LL BTI MPC
50 50 50 0.0452 0.0452 0.0452 —-0.9975 —0.9974 —0.9989

83.3 50 66.6 0.033 0.033 0.033 —0.999 0.0015 0

83.3 83.3 33.3 6.1975 6.1975 6.1975 0 0 0

x10™*  x107* x107*
ITSE IAE
LL BTI MPC LL BTI MPC
3.45x%x 1073 3.45x 1073 2.8x 1074 1.85 2.31 0.646
2.7 %1075 8.5 x 1074 6.15 x 1077 2.15 1.24 5.851072

2.2x10713 1.78 x 10710 1.8x 107¢ 2.5 1.1x107* 9.65

x 1072

Se tiene sobretiros negativos debido a que la temperatura tiende a descender

ante el cambio de concentracién. El esfuerzo maximo que se tiene en la sefal de
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control es el valor nominal, debido a la perturbacion los flujos de este sistema

tienden a disminuir.

Como se menciono antes, el efecto provocado en la concentracion de salida
de los reactores, por los cambios en la concentracion de entrada es un problema
que ocurre independientemente del desempefio del control de temperatura, e
independientemente de la técnica de control usada. Dependiendo de los objetivos
operacionales, se puede elegir realizar control de temperatura en el proceso, o
realizar control directo de composicidbn. Ambos objetivos permiten cumplir los
requerimientos de seguridad, después, dependiendo de los requerimientos de
produccion y de operacion se elige entre mantener una operacion isotérmica, a una
temperatura constante, o se da prioridad a la regulacion de concentracion.

Para lograr este ultimo objetivo de control se requiere cambiar la temperatura
de operacion, o bien, se requiere medir directamente la concentracion (variable que
normalmente no esta disponible), y agregar en una corriente de materia adicional
gue permita modificar la concentracion en el reactor, pero en este caso es necesario

también un control de nivel.

Pruebas de los controladores ante cambios de referenciaen T;.

Con el fin de probar los controladores ante cambios en la referencia, se hace una
simulacién con un cambio de referencia a los 10 min en el control de temperatura
del sistema. El cambio que se realiza consiste en reducir la temperatura nominal
5 K (corresponde a cambiar de 76.85°C a 71.85°C).

En una prueba inicial se observé que todos los controladores logran hacer
gue las salidas controladas lleguen a la nueva referencia (Figura 4.17); sin embargo
es importante mencionar que los controladores PID de lazo local y BTI llegan al
nuevo valor de referencia, pero esto se consigue llevando las magnitudes de la
variable manipulada a valores muy grandes, mas alla de lo razonable para la fisica
del sistema (Figura 4.18). En cambio, el controlador MPC logra mantener la

temperatura en cada reactor en el valor de referencia manejando como entradas de
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control las que se encuentran dentro de los limites fijados por las restricciones

(Tabla 4.2).
T
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Figura 4.17 Temperaturas de salida. Cambio de referencia.
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Figura 4.18 Sefial de control. Cambio de referencia a Temperaturas de reactor.

En una segunda prueba, las sefiales de control fueron saturadas para los
controladores PID de lazo local y BTI, la saturacion se hizo considerando rangos
adecuados para la operacion del proceso. Como resultado se observé que restringir
la sefial de control en los controladores de lazo local y BTI no es suficiente para que
el sistema llegue al nuevo punto de operacion Figura.4.19 que se solicita. En las

Figura 4.19 a 4.21 se muestran simulaciones hasta 100 min, pero incluso después
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de 500 min de simulacion, el sistema no llega a la referencia, ademas la presenta

oscilaciones de en las temperaturas y concentraciones de todos los reactores.

Para cambios de referencia estos controladores las estructuras usando PID
no son utiles, esto es debido a que fueron disefiados para operar en una region por
lo que hacer el cambio de referencia provoca que el sistema se mueva a otro punto
de operacion instable, y aun cuando los controladores fueron calculados por
colocacion de polos, no pueden trabajar en esa nueva region de inestabilidad. Por
otro lado, la concentracion cambia considerablemente en los dos primeros

reactores, pero los cambios se atendian un poco en el tercer reactor.
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Figura.4.19 Temperaturas de salida, saturaciéon en control Lazo local y BTI.

Es importante remarcar que el cambio en la referencia de temperatura de los
reactores, implica también un cambio de referencia en la concentracion de los tres
reactores. El nuevo punto de operacion se define con los siguientes valores de

concentracion

C,, ~2.76 kmol /m®
C,, ~0.95 kmol / m*
C,, ~0.32 kmol / m*
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Ante el cambio de referencia la concentracion se mantiene en el nuevo valor de

referencia con ayuda del control MPC multivariable (Figura 4.20).
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Figura 4.20 Concentraciones de salida. Cambio de referencia
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Figura 4.21 Sefiales de control. Cambio de referencia.

Restringiendo las sefales de control de los controladores de lazo local y BTI

el sistema no alcanza la nueva la referencia, en cambio el control MPC logra

mantener la sefial de control dentro de la restriccion por lo que se logré mantener

una operacion isotérmica en el sistema en serie y manteniendo la concentracion de

salida de cada reactor (Figura 4.21).
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De las perturbaciones presentadas para probar el desempefio de los controladores

se puede resumir lo siguiente:
e Perturbaciones en la alimentacion de concentracion C,,

Se consideraron cambios pequefios debido a que se afecta la velocidad de reaccion.

Los cambios permisibles por operacion y control que se consideraron fueron de

i5%Cao, lo que corresponde a variar la concentracibn de alimentacion

7.6095<C,, <8.4105 kmol / m’. El esquema de control logra un control perfecto de

temperatura, pero la concentracion de salida varia de manera importante ante
pequefias perturbaciones en la concentracion de la corriente de alimentacién. Si es
esencial mantener concentraciones muy cercanas a las nominales, es conveniente
hacer un control de concentracion moviendo las referencias de temperatura, lo cual
pudiera ser dificil usando el esquema de controladores PID y BTI disefiados. Por el
contrario, esto es posible lograrlo con el controlador MPC ya que su desempeifio fue

adecuado ante perturbaciones y ante cambios en la referencia.
e Perturbaciones en temperaturas de entrada en fluido de enfriamiento TchO,i

Solo muestran simulaciones ante incrementos y decrementos de 4 K en
cualquiera de las temperaturas de entrada del fluido de enfriamiento, por considerar
esta una desviacion posible debida a cambios ambientales o similares en la
temperatura del fluido de enfriamiento. Ante estos cambios, todos los esquemas de
control tienen un desemperio similar y en todos los casos es adecuado, ya que, para
cambios de temperatura de 4 K en la entrada, se logran mantener las temperaturas
de salida con variaciones menores a 0.1 K. Es importante mencionar que los flujos
nominales del fluido de enfriamiento son pequefios y que, para lograr el desempefio
adecuado, cambian hasta el triple de su valor nominal, pero el sistema puede tolerar

cambios un poco mayores.
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e Cambios de referencia en la temperatura de operacién del sistema T; .

Unicamente el controlador predictivo tolerd el cambio de referencia que se probo,
lo que indica que el controlador MPC permite que los reactores en serie puedan
operar sin problemas en diferentes puntos de equilibrio, mientras que esto no es

posible con los esquemas clasicos PID.

El resultado anterior permite suponer que es posible implementar un control
directo de concentracién, manipulando la temperatura de operacion de los
reactores. En un esquema asi, los objetivos de control son diferentes porque ya
no se tendria una operacion isotérmica, y por lo tanto el disefio del controlador
también debe hacerse bajo consideraciones diferentes, pero los resultados
muestran que es posible. En el caso del control directo de composicion, es
importante restringir fuertemente las variaciones de temperatura para no
provocar cambios que calienten al reactor hasta un punto en que el que el

incremento de temperatura irreversible.
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5 Conclusiones

Se plante6 desarrollo analitico para obtener una estructura de modelo lineal en
espacio de estados y en funcién de transferencia para procesos en serie. Se
propusieron con estos modelos, estructuras de control para este tipo de sistemas.
El sistema de estudio es un proceso de tres CSTRs en serie. El objetivo principal de
control es lograr una operacion isotérmica y mantener la concentracion cerca de las
condiciones nominales. Se disefiaron 4 controladores: un control por lazo local en
el que se desprecian las perturbaciones entre subsistemas; un control
prealimentado disefiado para disminuir las perturbaciones ocasionadas por
unidades de proceso anteriores; un control prealimentado con retroalimentacion y

un controlador predictivo multivariable 3 x 3 basado en modelo.

El control por lazo local funciona bien para el sistema, las temperaturas
controladas oscilan en un rango tolerable. Las variaciones mas grandes en la
temperatura de los reactores ocurren cuando se realizan perturbaciones en las
temperaturas de entrada del fluido de enfriamiento que circula por las chaquetas de
los reactores; sin embargo, la concentracién alcanza rapidamente el valor de
referencia, lo que no ocurre cuando hay cambios en la composicién de la corriente
de alimentacién, pero esta se mantiene en valores cercanos a los nominares cuando
la perturbacion es pequefia. El control por lazo local no fue suficientemente bueno

en ante pruebas de cambio de referencia.

El controlador de bloque triangular inferior (prealimentado con
retroalimentacion) esta disefiado para amortiguar las perturbaciones ocasionadas
por las unidades anteriores, pero para el sistema de reactores en serie esa ventaja
no pudo ser apreciada debido a que la dinamica de estos controladores de
prealimentado fue opacada por la dinamica de los controladores de
retroalimentacion disefiados para el control de lazo local, debido a que se realizo

una colocacién de polos para los lazos locales.
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Una de las ventajas del controlador predictivo basado en modelo es la
facilidad que tiene para trabajar con el caso de sistemas multivariables y se puede
utilizar para controlar una gran variedad de procesos con dinamicas simples o
incluso sistemas inestables por mencionar algunos. El sistema de reactores en serie
en estudio consta de tres reactores, de los cuales el primero es inestable y no es
posible sintonizar un controlador PID de manera clasica a partir de una respuesta al
escalén. Como ya se menciono, fue necesario hacer una colocacion de polos para
logar controlar el primer reactor con comportamiento inestable. El control predictivo,
en cambio, tolerd sin problemas la dinamica inestable del primer reactor. Ademas,

el controlador MPC toler6 sin problemas los cambios de referencia.

La técnica de control MPC fue facil de implementar debido a que no existi6 la
necesidad de realizar una estabilizacion del primer reactor, por lo que con la
variacion de los horizontes de prediccion y control y con las restricciones de la sefal
de control se logré obtener un controlador predictivo multivariable 3 x 3 con
desempeiio satisfactorio para controlar el sistema de CSTRs en serie. Se
cumplieron los objetivos de control, logrando, por un lado, la operacion isotérmica
de los reactores al mantener la temperatura de operacién en un valor de 350 K; y
por otro lado, conservando en un rango razonablemente adecuado la concentracion
a la salida de cada reactor, y sobre todo de la tercera unidad que define la

conversion final del reactante A.

En general, todos los controladores toleran bien las perturbaciones en la
temperatura del fluido de enfriamiento, cambios en la concentracion de
alimentacion, salvo que, en este Ultimo caso, las perturbaciones en la concentracion
de alimentacion al proceso modificaban a la concentracion de salida pese a que la
temperatura de cada reactor era regulada en el valor nominal. Si se requiere
mantener la concentracion de salida en los reactores muy cercana a la referencia,
los cambios que se toleran son de variaciones de alrededor 5% en la concentracion
de entrada. Cambios mayores, provocarian desviaciones mayores en la conversion

(concentracion de salida). Debido a que el MPC soporta cambios en la referencia,
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es posible modificar el esquema de control imponiendo cambios de referencia para

controlar concentracion.

En cambio, ante perturbaciones en las temperaturas de entrada de chaqueta,
la concentracién se mantuvo en su valor nominal y solo reflejé6 pequefios cambios
en el lapso de tiempo en el que la temperatura variaba antes de alcanzar la
referencia, y volviendo a sus condiciones nominales en cuanto la temperatura

mantenia su valor nominal.

Ante cambios de referencia el controlador consigue llevar las variables
controladas (temperatura de cada reactor) al nuevo valor de referencia haciendo
variar los flujos de la chaqueta de enfriamiento de cada reactor dentro de las
restricciones que se establecieron, mientras que los controladores de lazo local y
BTI fueron incapaces de manejar dicho cambio de referencia, esto ocurre porque
fueron disefiados para trabajar en una region especifica entonces hacer el cambio

de referencia implica mover la regién de operacion.

En el caso de la sintonizaciéon del controlador MPC, es decir la seleccion de

los valores para los parametros de horizonte de prediccidén y de control, se noté que

con valores mayores a H, =5 la respuesta del sistema era oscilatoria. Ademas,

utilizar un horizonte de control mas grande al seleccionado producia un costo
computacional elevado en las simulaciones realizadas. La matriz de ponderacion

Q tuvo menos influencia en su desempefio.

Es posible reducir el costo computacional en la resoluciéon del problema de
optimizacién buscando mejorar la configuracion del control éptimo con restricciones
QP. [43]. Una mejora a los esquemas de control propuestos consiste en realizar un
controlador predictivo para un seguimiento de referencia, en el cual, conociendo
anticipadamente los cambios de referencia, se tenga como objetivo principal la
prediccién de las acciones de control antes de que los cambios de referencia

deseada sean hechos. Una mejora en el algoritmo de control predictivo en este
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sentido fue propuesta en [44]. El aprovechar este trabajo facilitaria el control de

concentracion.
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Anexos

Anexo A. Modelo no lineal para tres CSTRs en

serie no iIsotérmicos

Para los 3 CSTR en serie se tiene el siguiente modelo no lineal:

Para tanque 1

dc FC
AL _ FC, ! _leM
dt A \A
ar, _FT, FT, ZkC, UA,
a v, Vv,  pC, V,pC,

chh,l _ Fch (I-cho _Tch,:l_) n UAH (l. _
1

(Tl _Tch,l)

Tch,l)

dt Vch pchvch Cch (A 1)
Para tanque 2
dC,, _ FCas _ F.Ch2 ~K,Cp,
dt Vv, V,
Ak,C
dT, _FT,_FT, AKC., UA, T, -T,.) (A2)
dt vV, V, pC, V,pC, ’
dT, Fo (T o =T,
h2 _ o ( fo.2 h2) N UA, T,-T,.)
dt Vch P, cthh Cch
Para tanque 3
dC,; FC,, FC,, ..
dt \'A \'A
daT, _FT, FRT, AkC., UA, T,=T,.)
- 37 eh3
a VvV, Vv, pC,  VypC,
dTs  Fa(Toy s —Tj) UA,
= + (I-S _Tch,S)
dt Vch pcththh (A3)
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Anexo B. Modelo en espacio de estados caso de estudio

Matrices simbolicas del modelo en espacio de estados

E
_aefn_é C% 0
1 1
_E _E
A, =| -2 © R AU CuBiee T AU (A.4)
. pCp V, pCpV,  pCpRT? PCpV, '
0 _AU R AU
PiCP;V;, Vie  piCPYV,
_ _ _
_ae_RiTz_i _M 0
V, RT/ F,
E E Vv
2| pCp V, pCpV,  pCpRT; pCpVY, | '
0 AU R, AU °
PiCPVi, Vie  piCPVi, ]
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Matriz de entradas modelo en espacio de estados

E
RT,
B C,;Eae ™

RT/

3
E

F, AU C,Elae™

Anexos

"V, pCpV,  pCpRT?

AU
ijijj,s

0 _
R
VZ
U
A (A7) A,=|0
PCPV, '
R AU 0
Vi pCp;V, L
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Matriz de salidas en espacio de estados

C,=[0 1 0]
Cc,=[0 1 0]
c,=[0 1 0]

Matriz de perturbaciones

Vl Vl
To _ Tl

Vi v,

0

—(lel —TJ.O)

jl

>a< |n—\-n

0

Anexos
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(A.11)

(A.12)

(A.13)

(A.14)

(A.15)
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i 0 0
VZ
E,-| 0 % 0 (A.16)
2
0 O Fio
L Vjvz_
F oo
v
F
E=|0 0 (A17)
0 0 0

Valores numéricos de las matrices de espacio de estado presentadas en la secciéon 3.1.1

Matriz de estados A

-0.001122412719541 -0.000121517113649 0
A, = 0.022706099071455  0.002420474976381  0.000646774258950 (A.18)
0 0.004567076651363 —0.041482839835741
0.303958333333333 0 0
A, =1x10"° 0 0.303958333333333 0 (A.19)
0 0 0
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-0.001122412719541 -0.000032907805385 0
A, =| 0.022706099071455 -0.000037782644325 0.000646774258950 (A.20)
0 0.004567076651363  -0.007229387327921
0.303958333333333 0 0
A, =1x10° 0 0.303958333333333 0 (A.21)
0 0 0
-0.001122412719541 -0.000008911696655 0
A, =| 0.022706099071455 -0.000703498451252 0.000646774258950 (A.22)
0 0.004567076651363  -0.005072998518031
0
B=| 0 (A.23)
-5.0329
o
B,=| O (A.24)
| —28.8794 |
o
B,=| O (A.25)
| —41.1553 |

Matriz de salidas esta formada por

C,=[0 1 0] (A.26)
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C,=[0 1 0] (A.27)

C,=[0 1 0] (A.28)

Matriz de Perturbaciones esta formada por

0.405613055164000 0 0 0.000303958333333 0
E, =| -3.888888888888886 0 0.000303958333333 0 0 (A.29)
0 -5.032940072236558 0 0 0.036915763184377
0.303958333333333 0 0
E, =1x107 0 0.303958333333333 0 (A.30)
0 0 0.002662310676558
0.303958333333333 0 0
E, =1x10" 0 0.303958333333333 0 (A.31)
0 0 0.505918367346939
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—0.003255s —3.654 x107°

G, (s)= (A.32)
11 () s% +0.04018s% —5.676x10°s —1.556 x107°
G, (S) =
—0.894x10 80 —5.744x10 °s° —7535x10 0s’ —3.161x10 2s® —1277x10 °¢° N
12 11 1 — — 10 7 1
s'% +0.09715s™ + 0.0029335™0 + 2739 x 10 °s” +5.971x 10 °s° —1557x10 Us’ —1.182x10 s° (A.33)

9.033x10 25 1 2.888x10 s’ —7.415x10 °s® —1.506x10 °' s —3.994 %10 2

+
3793x10 ~'s° +1.364x10 e —19s' +8.029x10 5" +2.318x10 s +1.084x10 15 +1.387 x10 >

6, (s)- -0.01868 s - 2.096x10°°
2 $® +0.00839s% +6.223x10 s +2.393%10™°

(A.34)
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G;,(s)=
~3.007 x10 1°S* —3.059x10 1'S® ~1.241x10 °S* —2.814x10 *s® —4.074x10 5% _ 4.018x10 ®s* _ 2,787 x10 *°s*
© 4 0.14155*° + 0.0081045%® + 0.0002507s%" + 4.8x10 °s*® 1 6.119x10 °s*° 1+ 5.407x10 *s** o
~1.374x10 5™ — 4.778x10 °s™® ~1.128x107%" s ~1.609x10 °s™® — 6.569 x 10 **s*® + 2.469 x 10 >° ™
337310 252 1148710 P2 1 4.531x10 ' 7 1 8.90410 ° 52 + 8.422 10*23 ¥ 7513x 10 Ssgs
6.072x10 s 1 6.80 x10 *?s'? +3.737 x10 *° s —9.612x10 ™ ~3.903x10°'s® — 4.055x10 " s®
3093210 st _6.702x10 5™ _5.743x10 P 50 _ 418610 s + 626310 P 1 1.08x10 252
—2.653x10"s’ —1.231x10°s° —4.163x10 s’ —1.016 x10 ¥ s* —1.72x107"'s> —1.853x10 s
" +1.016 x10°s"™ +7.276 x10 s + 4.002x10 s’ +1.724 x10 " s® +5.824x10 s’ +1.527 x10™*
~1.055x10 “s —1.783x10™
" 3.032x10%°s° +4.376 x10 °s” +4.282x10 s’ + 2.507 x10 °s® +6.923x10 s + 6.899 x10*
(A.35)
G, _ ~5:677x10°s ~1283x107s° ~1.108x10°s’ —4.629x10™"s° ~9.983x10™°s° ~1.17x107"s* |
32 s +0.03058s™ + 0.00037655%° + 2.4x10°s° +8.562x10°s? +1.786x10 s’
—7.95x10%'s® —3.2x10%*s? —6.933x10 s — 6.065x 10
2356 —145° + 2.068x10 s° +1.251x10 5 + 518910 °s° +1.42x10 7' s + 2.313x10 "5 + 1.688x 10
(A.36)
Gy = — -0.022662 5-2.988 leo*5 _
s® +0.006899s2 + 7.301x10 °s +1.717 x10
(A.37)
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Anexo Control Lazo Local

Ecuacion caracteristica del sistema con un controlador PID en lazo cerrado, presentada
en la seccion 0.

s +($—0+ 0.04018} s* +{0'?|_036 —0.0651K, —5.676><105JS3 +...

D D

KC

)
+[—7.308><10'5 K, —M—ODGSl Ke

D TD

—0.0651 —1.556><10‘9j52 4o (A.38)

( 3.112x10°8
+ e —

D I D 1D

—7.308x10° %— 7.308x107° %— 0.0651Lj s—7.308x107° K,

1D

Se propone un polinomio caracteristico que contenga polos en el lado izquierdo del
plano complejo

s° +0.18207s" +1.3171x10s* +4.7299x10*s* +8.43x10 °s +5.9643x10° (A.39)

Igualando polinomios

20
— +0.04018
TD

0.8036 .
- 0.0651K_ —5.676x10
T

D

L, 11352x10” K, K, .
~7.308x10" K~ —————— - 0.0651 —= — 0.0651 — ~1.556 x 10

T, T T

D 1

T

D T\ TD TI TD

3.112x10° L K, L K, K,
- 7.308x10° — -7.308x10° —= - 0.0651 ——

)

1
0.18207

1.3171x10°

4.7299x 10"

8.43x10°

| 5.9643x10° |

K
7.308x10° ——

\TD
Con la anterior se procede a calcular las ganancias del controlador K,

12_—0 +0.04018 =0.18207 = T, = 20/0..18207 —0.04018 .. T, =140.9542

D

0.8036

~0.0651K, —5.676x10° =1.3171x107 .. K, =-0.1156162795

D

(0.730810° 4K ). 0113521 ((0.651e-1)(K,)) _
140.9542603  T,-0.1556e-8
~.T, =13.80830789

0.47299x10°°
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Se muestra la sintonizacién de este controlador.

Step Response

Amplitude

T

System: Closed Loop rto y
10:rtoy

Settling time (seconds): 57.8
.

100 150 200 250
Time (seconds)

Figura A.0.1 Sintonizacién del controladorkK22. Sisotool

Polinomio dado para el controlador K, ,,

s° +0.16834s* +7.7443e — 03s° +5.6709e — 05s” +1.1484e — 07s + 6.9285¢ —12

Se realiz6 la igualacién de polinomios y se obtuvieron las ganancias siguientes

K., =—.09825033026
T,, =131.7937564
T,, =125.0390747
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La Figura A. 0.2 se muestra la sintonizacion en Sisotool para la obtencién del controlador

Ky -
Step Response
18
T I
ystem: Closed Loop rto y
16l 1o:rtoy |
: Paak amplitude: 1.74
Overshoot (%): 73.9
At fime (seconds): 2.58
14— —
12— —
System: Closed Loop r to y
. 0:rtoy
Systen C‘OSEALDQP”OY / Settling time. (: ds): 21.5
o 1 ETITUOTAY T TITITIETITITIT
3 LR\se tite (seconids): 0.901
R
E
< 08 —|
06 H —
0.4 — —
0.2
0 | | | | |
0 5 10 15 20 2 30 35

Time (seconds)
Figura A. 0.2 Sintonizacién del controlador K33

Ganancias del controlador K,

K, =-3.087994145
T, = 26.31436988
T, , = 2923137356
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Anexo E. Obtencidon del modelo en funcion de

transferencia para n unidades
Obtencion del modelo en funcién de transferencia para n unidades (seccion 2.3.2)

COmo Se muestra a continuacion
unidad G(s)
1 L{d—)‘l}zc{pﬁleBlul}
dt

sX,(s) = A; X, (s) +BU(s)
X,(s)=(s - A,) BU,(5)
(s1-A,)X,(s) =BU,(s)

o X,(s)=(sI-A,)"BU,(5)

Ly} =L£{Cx}>
Y1(s) =C, X, (s)

Sustituyendo X, (s) ,

Y,(s)=C, (sl —A,) BU,(s),

Y, (s)
Gll =1 :ClMlBl-
U, (s)

2 dx
L{d_tz} = L{Ay1x1 + Azzx; + BoU,J,

5X5(5) = Az1X1 () + Az X5 (s) + BUs(s),
(s — A32)X5(s) = A1 X1(s) + BoU,(s),
X5(5) = (sI — App) " A1 X1 (s) + (s — Ap) "By U, (9).
Con M, = (sl — Ayy)7 Y,
y sustituyendo X, (s),
se tiene

o X,(s) = MyA; M B1(s) + MB,U,(s),

L{y,} = L{C;x,},
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Y2(s) = CX5(s),
Sustituyendo X, (s),
Y,(s) = Cz(M2A21M1BlU1(S) + MszUz(S)),
Y,(s) = C;M,A31M B U, (S) + C;M,B,U, (),

Y21(5) | Y22(s)
L GZl(S) + Gzz(S) = —;11(;) + —;22(;),

Go1(s) = C;MA M, By,
Go2(s) = CM;B,.

d
L {f} = L{A3,x; + A33x3 + B3us},

sX3(s) = A32X5(s) + A33X5(s) + B3Us(s),
(sI — A33)X5(s) = A32X3(s) + B3Us(s),
X3(s) = (I — A33) " A32X5(s) + (s — A33) ™' B3U3(s).
Con M3 = (sl — Az3)7 %,
y sustituyendo X, (s),
se tiene

X3(s) = M3A3y(MaAz1 M1 By (s) + M3B,U,(s)) + M3B3Us(s),
L{ys} = L{C5x3},
Y3(s) = C5X3(s),

Sustituyendo X3(s)
Y3(s) = C3M3A32(M2A21M1B1(5) + Mszuz(S)) + M3B3U3(s),
Y3(s) = C3M3A3,My A5, M1 B, Uy () +
C3M3A3,M,B,U, (5)+C3M3B3U5(s)

Y31(s) | Y32(8) | Ya3(s)

o Ga1(8) + Gaz(s) + Gas(s) = 5+ 7=+ 75

Y31(s)
G31(s) = ;11(5 = C3M3A3,M, Ay M, By,

s)
Y32(s)
G32(S) = ;22(; = (3M3A3,M;B,,

Y.
Gs3(s) = %((:)) = (3M3B;.
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dx,
L‘{E} = L{Apn-1%n-1 + AnnXn + Bpun}),

sXn(S) = Apn—1Xn-1(8) + Ap n X (s) + B, U, (s),
(sI = A ) Xn(S) = Apn-1Xn-1(s) + BaUn(s),
Xn(s) = (sl — A‘n,n)_lAn,n—IXn—l(s) + (sl — An,n)_anUn(S)-
Con M, = (sI — Ann)
y sustituyendo X,,_,(s),
se tiene
X(5) = MyApy (Ms Ays s M1 By Us (5) + My_y ByU5(5)) + -+ +
My B, Un(s),
L{y,} = L{Cyxn},
Y (s) = CuXn(s),
Yo (s) = CaMpAp_1n-1Xn(5) + MpBrUy(s).
Sustituyendo X,,(s)

n-1 n-2
Yn(s) = CnMn H[An—r+1,n—rMn—r]Bl + CnMn H[An—r+1,n—rMn—r]Bl
r=1 r=1

+ ..+ C,M,B,,

Yn1(s) Y2 (S) . Ynn ()

* Gni(S) + Gra(s) + oo+ Gun(s) = 775+ 7 Un(s)’

Y ( ) n—1

1S

Gnl(s) = LT; (S) = CyMy | |[An—r+1,n—rMn—r]B1'
1 r=1

Ynz
Ua(

n-—2
s)
G (5) = S) = M, H[An—r+1,n—rMn—r]Bz;
r=1

Ynn(s)
Gnn(s) = Un(s) = (M By,.
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