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RESUMEN

Teniendo en cuenta que a nivel global los fluidos son indispensables para los procesos
industriales y por lo tanto el control de nivel en depositos industriales es una de las
necesidades mas importantes del mercado, el presente trabajo muestra una aplicacién
de un sistema de control multivariable en un sistema hidraulico de cuatro tanques
acoplados que emula el acoplamiento de nivel de los tanques, lo que representa una
problematica tipica de la industria.

Se realiza un estudio del estado del arte con respecto al proceso que se utiliza
incluyendo su dindmica y las soluciones previas con diferentes técnicas de control
convencional, control moderno y control avanzado, y se escoge las técnicas de control
que se implementan.

Luego se desarrolla el modelamiento matematico de un sistema hidraulico de cuatro
tanques acoplados para comprender las principales variables fisicas involucradas en el
proceso y se obtiene un modelo que se utiliza como objetivo de los sistemas de control
que se disefian.

A partir del modelo matematico obtenido, se implementan dos sistemas de control
predictivos multivariable y con los resultados que se obtienen se cuantifica la eficiencia
de funcionamiento de ambos sistemas mediante parametros estdndar de desempefio
con el objetivo de escoger el algoritmo de control que mejor desempefio muestra.

A partir del algoritmo de control que se selecciona, se desarolla la propuesta de
solucién para la planta objeto de estudio con un controlador industrial comercial, y se
realizan las pruebas experimentales necesarias para validar el funcionamiento del
sistema de control seleccionado concluyendo que es posible mejorar el funcionamiento
de la planta objeto de estudio mediante el uso de la técnica de control avanzada
propuesta.
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INTRODUCCION

A nivel global, los fluidos liquidos forman una parte esencial de muchos procesos
industriales, en consecuencia, el control de nivel de liquidos en depdsitos es muy
recurrente en la industria. En muchos procesos es necesario el traslado de fluidos de
un deposito a otro con el fin de un procesamiento intermedio para luego ser
nuevamente trasladado como producto final hacia otros contenedores (Castelo y
Garrido, 2017), es claro entonces que es necesario un adecuado control de nivel en
todas las etapas del proceso. Podemos encontrar como ejemplos el control de nivel en
celdas de flotacion (Kédmpjarvi y Jamsd-Jounela, 2003), el control de nivel en el
evaporador de una planta de granulacion de nitrato de amonio, el control de nivel del
liquido en el fondo del absorbedor en una planta de deshidratacion de gas natural
(Smith y Corripio, 1991), entre muchos otros.

El control de nivel en tanques interconectados no es una tarea sencilla por diversos
factores, como las altas interacciones entre las variables del proceso que pueden hacer
que una accion de control implementada en cualquier punto de la planta se transmita e
incluso amplifique a otras unidades interconectadas (Kdmpjarvi y Jamsa- Jounela,
2003), la presencia de dinamicas no lineales inherentes a la dinamica del proceso de
liquidos, variaciones en los parametros del sistema por el escalamiento de tanques,
orificios, etc. (Pan et al., 2003), el flujo no constante entre tanques, entre otros.

Con el enfoque mencionado, es importante estudiar e implementar métodos de control
avanzado que presenten un buen desempeiio al ejecutarse en plantas con la
problematica descrita y mostrar su implementacion en equipos convencionales
utilizados en la ingenieria de control.

En el Laboratorio de Control Avanzado del Departamento de Ingenieria de la Pontificia
Universidad Catolica del Peru se disefio e implementd una planta modelo que permite
el estudio de procesos hidraulicos a través de diferentes configuraciones, las mismas
que permiten hacer varias pruebas de control y diagnostico de fallos.

La planta modelo puede configurarse como el proceso hidraulico en serie que se utiliza
en (Pérez et al, 2016) para el disefio de sistemas de diagnodstico distribuido para
sistemas continuos, se puede configurar como el proceso multivariable propuesto en
(Johansson y Rocha, 1998), ademas se puede configurar como un serpentin para hacer
pruebas de diagnostico de fallos; y se puede configurar como un proceso hidraulico de
una entrada y una salida para controlar nivel con un lazo de control simple, cascada o
anticipativo (feedforward).

La planta modelo estd equipada con instrumentacion comercial que se ve de manera
comun en la industria real, como son sensores, actuadores y controladores que
permiten implementar algoritmos de control avanzado para esta planta de estudio con
el objetivo de mostrar de manera didactica la importancia de la identificacion, disefio
de control e implementacion del control avanzado para procesos complejos.



El proceso propuesto por Johansson (Johansson y Rocha, 1998) ha sido usado para
ilustrar varias estrategias de control incluyendo control multivariable descentralizado
con dos PI (Castelo y Garrido, 2017), controladores PI desacoplados estaticamente
(Johansson et al., 1999), control robusto multivariable (Vadigepalli et al., 2001),
control multivariable usando matrices dindmicas (Dai y Strom, 1999), control
predictivo distribuido basado en modelo (Mercangoz y Doyle 111, 2007), sin embargo
no hay mucho acceso al publico de la metodologia, disefio implicado y en la mayoria
de casos las plantas modelo de estudio estan alejadas, a nivel de equipamiento, de lo
que se encuentra en plantas industriales reales, pues son implementadas en micro-
controladores y depdsitos a escala hechos de materiales que no serian utilizados a nivel
industrial.

En el presente trabajo se desarrolla un sistema abieto que representa un sistema
industrial acoplado tipico y equipado con instrumentacion que se utiliza en plantas
reales.

En la industria actual una de las técnicas mas usadas de control avanzado es el control
predictivo en todas sus variantes, encontramos diversas referencias de sus ventajas que
avalan su uso en diversos procesos industriales como desalinizadoras de agua de mar
(Rivas et al., 2017), control de temperatura y concentracion de CO2 en edificios
(Walker et al., 2017), Redes de distribucion de agua (Wang et al., 2017), Control de
salinidad de aguas subterraneas (Ekin et al., 2017), control de una unidad de osmosis
inversa de una industria farmacéutica (Rivas et al., 2016), entre otros.

En el presente trabajo se propone el estudio y comparacion de dos técnicas de control
avanzado predictivo multivariable: control predictivo multivariable discreto basado en
modelo de espacio de estados (Discrete-time model predictive control DMPC MIMO)
y control predictivo multivariable basado en modelo por matriz dinamica (Dynamic
Matrix Control: DMC multivariable) aplicados a la planta objeto de estudio mediante
software para llevar a implementacion la técnica que muestre mejor desempetio.
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CAPITULO 1: ESTADO DEL ARTE DE SISTEMAS HIDRAULICOS
ACOPLADOS Y SU CONTROL

11 Introduccion

En el presente capitulo se describe la problematica de los sistemas hidraulicos
interconectados acoplados y la descripcion de la planta objeto de estudio del presente
trabajo.

También se expone el estado del arte de las diferentes técnicas de control aplicadas a
la planta objeto de estudio (considerando sus variantes), la propuesta solucion del
presente trabajo y los objetivos de la presente tesis.

12.  Sistemas hidraulicos acoplados

En la industria actual, el control de nivel de fluidos en depositos industriales es una
necesidad global, y en muchos de estos casos, dichos fluidos pasan de un contenedor
a otro en una serie de etapas antes de llegar a la etapa final.

En los procesos mineros, existe por ejemplo el control de nivel en celdas de flotacion,
las cuales necesitan un control de nivel riguroso, el control de nivel en estas plantas es
una tarea compleja debido a las fuertes perturbaciones en los flujos de entrada a las
celdas, también, una accion de control ejecutada en cualquier punto del circuito de
celdas tiende a ser transmitida a las demas unidades del sistema aguas arriba y aguas
abajo, en algunos casos incluso con amplificacion (Kdmpjérvi y Jimsé-Jounela, 2003).

En la Figura 1.1 se observa un diagrama esquematico tipico de las celdas de flotacion.
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Figura 1.1: Diagrama esquematico de celdas de flotacion (Kdmpjéarvi y Jimsa-
Jounela, 2003)

Otro ejemplo tipico de la industria es el proceso de refinamiento de aztlcar, en este
ejemplo podemos observar dos interacciones de tanques de almacenamiento, por un



lado, hay interaccion de depositos de productos intermedios y por otro lado existe
interaccion de tanques de almacenamiento de materia prima del proceso.

Se observa en la Figura 1.2. que el jarabe que se calienta en el tanque de dilucion fluye
hacia un tanque de preparacion en donde se realiza otra etapa del proceso que consta
de calentamiento y mezcla del producto intermedio, luego se envia la mezcla hacia un
tanque de mezclado y conforme el jarabe fluye hacia dicho tanque se afiade el 4acido
fosforico. Por otro lado, se observa el acoplamiento de tanques en ambos depositos de
acido con concentracion al 75% y al 50%. (Smith y Corripio, 1991)

Figura 1.2: Proceso para refinacion de azticar (Smith y Corripio, 1991)

Otro caso particular, de la industria alimentaria, se encuentra en plantas de
pasteurizacion, en el diagrama que se muestra en la Figura 1.3 se observa claramente
el acoplamiento entre los tanques de alimentacion que proporcionan la entrada de agua
fria al intercambiador de calor que se hace circular a través de la bomba N1 (Anang et
al., 2016).



Figura 1.3: Diagrama de flujo del proceso de la planta de pasteurizacion Armfield
PCT23MKII (Anang et al., 2016)

Asimismo, podemos encontrar diversos ejemplos adicionales en la industria
petroquimica, fabricacion de papel, tratamientos de agua, industria lactea (Castelo y
Garrido, 2017), bombas mezcladoras para helado, entre otros.

13.  Proceso hidraulico de cuatro tanques acoplados

En el apartado anterior se expone la problemdtica de los sistemas hidraulicos
acoplados, con este enfoque, es importante estudiar e implementar métodos de control
avanzado que presenten un buen desempeno al ejecutarse en plantas con la
problemadtica descrita. Asimismo, es de suma importancia tener disponible un sistema
de control equipado con elementos industriales tipicos en el mercado que representen
de manera precisa los sistemas acoplados reales.

Karl Henrik Johansson y José Luis Rocha Nunes proponen en 1998 un sistema
hidraulico de laboratorio que consiste en cuatro tanques acoplados y dos bombas de
agua. Este sistema modela de manera didactica, flexible y clara la dindmica del
acoplamiento de los tanques de almacenamiento de liquido.

Esta propuesta permite utilizar diferentes modelos de identificacion de la planta como
un sistema lineal de una entrada y una salida (SISO: single input single output), un
sistema lineal de multiples entradas y una salida (MISO: multiple input single output),
un sistema lineal de multiples entradas y multiples salidas (MIMO: multiple input
multiple output), y modelos de espacio de estados. (Johansson y Rocha, 1998)

En la Figura 1.4 se muestra un diagrama esquematico de la planta original propuesta
por Johansson y Rocha.
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Figura 1.4: Diagrama esquematico del proceso de cuatro tanques (Johansson et al.,
1999)

Originalmente, a pesar de que el proceso de laboratorio modela de manera eficaz la
dindmica del acoplamiento de tanques en sistemas multivariables, el sistema hidraulico
propuesto por Johansson y Rocha en (Johansson y Rocha, 1998) se implement6 con
materiales e instrumentacion que no se utilizan comercialmente en la industria actual.

En el Laboratorio de Control Avanzado del Departamento de Ingenieria de la Pontificia
Universidad Catolica del Pert se disefio e implement6 una planta modelo equipada con
instrumentacion industrial que permite el estudio de procesos hidraulicos a través de
las diferentes configuraciones que cuenta, las mismas que permiten hacer varias
pruebas de control y diagnostico de fallos.



La planta modelo puede configurarse como el proceso hidraulico en serie que utiliza
Pérez (Pérez et al, 2016) en su trabajo de diagndstico distribuido para sistemas
continuos, se puede configurar como el proceso multivariable de cuatro tanques
acoplados propuesto por Johansson y Rocha en 1998, se puede configurar como un
serpentin para hacer pruebas de localizacion de fugas en una red de distribucion larga
y también se puede configurar como un proceso hidraulico de una entrada y una salida
para controlar nivel con un lazo de control simple, cascada o anticipativo
(feedforward).

La planta modelo estd equipada con instrumentacion comercial que se ve de manera
comun en la industria real, por lo que vale la pena aplicar un algoritmo de control
avanzado para esta planta de estudio pues permite mostrar de manera didactica la
importancia de la identificacion, disefio de control e implementacion del control
avanzado en equipos industriales comerciales.

En la configuracion que replica por el proceso propuesto por Johansson y Rocha, la
planta consta de cuatro tanques interconectados que estan acoplados, y que se
encuentran en dos niveles. Se suministra agua hacia los dos niveles superiores
mediante dos bombas que toman el liquido desde un depdsito de mayor tamano
ubicado en la parte inferior.

El flujo de liquido puede ser controlado actuando sobre dos variadores de velocidad
que controlan el flujo de salida de las bombas. El sistema cuenta con vélvulas de
acople, desacople y controladas para fijar los flujos de acople de tanques. Los tanques
del nivel inferior cuentan con un sensor de presion diferencial para medir el nivel de
cada uno.

En la Figura 1.5 se muestra el Diagrama P&ID de la planta modelo descrita.
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Para el presente trabajo, el sistema se identifica como un proceso multivariable
(MIMO) con dos entradas y dos salidas, las entradas son los flujos de salida de las
bombas P-01 y P-02 que son medidos a través de los sensores-transmisores FIT-101 y
FIT-102 y son controlados por los variadores VSD-01 y VSD-02, y las salidas son las

Figura 1.5: Diagrama P&ID de la planta piloto [28]

magnitudes de nivel de los tanques inferiores que son medidas a través de los




sensores-transmisores PIT-108 y PIT-109, para més detalle de la disposicion previa
necesaria para que la planta objeto de estudio opere en la configuracion mencionada,
ir al apartado 2.2.3.

14.  Estado del arte de soluciones previas

14.1. Introduccion

Desde que Johansson y Rocha en 1998 hicieron la propuesta de la planta de estudio
multivariable de cuatro tanques acoplados, se han aplicado diversas técnicas de control
a sistemas inspirados en el sistema original.

142. Control convencional
El control de sistemas descritos por multiples entradas y multiples salidas (MIMO)
puede ser ejecutado por un controlador de tipo multivariable que considere todas las
variables de entrada y de salida del sistema a la vez, o por un conjunto de controladores
independientes de una entrada y una salida (SISO) actuando sobre el sistema objetivo
(Jayaprakash y Subha, 2013).

Jayaprakash y Subha abordan el reto de control del sistema hidraulico de cuatro
tanques acoplados utilizando el algoritmo de control Proporcional-Integral (PI)
descentralizado.

El algoritmo de control PI descentralizado calcula las variables de control u; y uz
basado Uinicamente en las variables de proceso yi € y2 y sus respectivas sefiales de
referencia Ref] y Refs.

Este enfoque no considera la naturaleza multivariable del sistema a través del
acoplamiento interno de sus variables y por tanto aborda cada lazo de control de
manera independiente. En el caso que el sistema no sea cuadrado, es decir, que el
nimero de entradas sea diferente al nimero de salidas, algunas sefiales no pueden ser
utilizadas y esto limita su efectividad (Jayaprakash y Subha, 2013).

En la Figura 1.6 se muestra la configuracion de los controladores clasicos PI
descentralizados.



Figura 1.6: Sistema de Control PI descentralizado (Jayaprakash y Subha, 2013)

También existen variantes de los controladores PID, donde hay modificaciones en los
procedimientos de calculo para cada uno de sus componentes de accion de control
(proporcional, integral y derivativa).

(Albin Raj y Deepa, 2016) presenta el control del sistema hidraulico de cuatro tanques
utilizando un controlador Fuzzy-PID.

El sistema de control Fuzzy-PID tiene la habilidad de calcular los componentes
(proporcional, integral y derivativo) de cada una de las variables de control aplicadas
al sistema multivariable objetivo mediante variables lingiiisticas que son interpretadas
por un bloque fuzzy a partir del error (calculado con la variable de proceso y el set
point de cada tanque objetivo de control) y del cambio del error.

En la Figura 1.7 se muestra la vista de la superficie de reglas del controlador Fuzzy-
PID.

En la Figura 1.8 se muestra la vista de tabla de reglas del controlador Fuzzy-PID
funcionando en tiempo real durante el control del sistema.



Figura 1.7: Vista de la superficie de reglas del controlador Fuzzy-PID (Albin y
Deepa, 2016)

Figura 1.8: Vista de la tabla de reglas del controlador Fuzzy-PID (Albin y Deepa,
2016)

143. Control avanzado
Con el objetivo de mejorar el desempeno de los sistemas de control clasicos, se
encuentran diversas técnicas de control avanzado aplicados al sistema hidraulico de
cuatro tanques acoplados.

(Jayaprakash y Subha, 2013) aplica la técnica de control en modo deslizante (Sliding
Mode Control, abreviado con las siglas SMC) al sistema hidraulico de cuatro tanques
acoplados.



La técnica de control en modo deslizante (SMC) es una técnica de control avanzado
no lineal cuyo disefio admite alta incertidumbre de la planta objeto de control. Los
sistemas SMC son disefiados para hacer que los estados de un sistema operen sobre
una superficie en particular en el espacio de estados, llamada superficie deslizante. Una
vez que se alcanza la superficie deslizante, el control del modo deslizante mantiene los
estados en la vecindad cercana de la superficie deslizante. El disefio de los sistemas
SMC involucra dos partes, la primera relacionada a determinar la superficie deslizante
y la segunda que esta relacionada con el disefio de la ley de control. El control SMC
es preciso y usualmente de sencilla implementacion.

Sin embargo, los principales inconvenientes de los modos clasicos de deslizamiento
de primer orden estan relacionados principalmente con el llamado efecto de chattering
(oscilaciones sobre una sefal determinada) identificado como la presencia de dindmica
parasita, no considerada en el modelamiento, presente en los dispositivos de
conmutacion.

(Hypiusova y Rosinova, 2016) evalia diversos métodos de control robusto por
retroalimentacion de estados disefiados en base a desigualdad de matriz lineal (LMI)
aplicados al sistema hidraulico de cuatro tanques acoplados.

Los controladores robustos aseguran la estabilidad de un sistema de control a pesar de
la incertidumbre causadas por dos razones principales: el cambio o desconocimiento
de los pardmetros que describen la dindmica fisica en el modelo de la planta (definida
como incertidumbre paramétrica) y la presencia de dindmica interna no modelada de
la planta (definida como incertidumbre dinamica).

(Hypiusova y Rosinova, 2016) tiene un enfoque que se basa en la optimizacion, por lo
que el problema de control robusto se aborda como un problema de optimizacion que
se formula como LMI. En su trabajo, se consideran tres métodos: El primero es el
método de estabilidad cuadratica con su respectiva condicion LMI, con y sin la
minimizacion de la traza de la matriz de Lyapunov P, el segundo es el método de disefio
de control robusto H2 usando LMI y el tercero es el método de disefio de control
robusto Hoo usando LMI.

(Maxim et al., 2013) expone diversas técnicas de control aplicadas al sistema
hidraulico de cuatro tanques acoplados, incluyendo la técnica de control avanzado de
modelo interno (IMC).

La técnica de control IMC requiere un conocimiento previo muy preciso de la planta
objeto del control, la idea principal que engloba el control IMC es el disefio de un
controlador-compensador que se basa en la inversa de la funcién de transferencia del
modelo de la planta.

Sin embargo, este acercamiento al reto de control que presenta el sistema esté limitado,
pues la planta objeto de estudio puede presentar ceros en el semi-plano S
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derecho (dependiendo de los pardmetros ajustables de la dinamica de la planta) que se
convertirian en polos inestables para el controlador. Este criterio debe ser tomado en
cuenta de manera cuidadosa durante el disefio del sistema de control.

En la Figura 1.9 se presenta un esquema genérico de un sistema de control IMC

donde G(s) es la funcion de transferencia de la planta controlada, G(s) es el modelo
matematico de la planta que utiliza el controlador para hacer predicciones, y Q(s) es

la funcion de transferencia del controlador que incluye el elemento F (s) orientado al

control y el elemento orientado a compensar Gg (s).

Figura 1.9: Esquema genérico de un sistema de control IMC (Maxim et al., 2013)

(Deepacetal.,2011) recurre a la técnica de control predictivo discreta basado en modelo
MPC para el control del sistema hidraulico de cuatro tanques acoplados.

El control predictivo basado en modelos (Model Based Predictive Control MPC) es
una técnica de control avanzado muy exitosa dentro de la industria, pues involucra
todas las ventajas del control predictivo como la formulacion del problema de control,
el uso de un modelo para predecir el comportamiento futuro de la planta objeto de
estudio, las consideraciones explicitas de limitaciones fisicas de la planta, entre otros.

Por estas razones el control MPC es capaz de proveer estabilidad, confiabilidad y
robustez de los sistemas de control aplicados tanto a sistemas lineales como para
sistemas no lineales.

En la industria actual, la técnica mas usada de control avanzado es el control predictivo
en todas sus variantes, encontramos diversas referencias de sus ventajas que avalan su
uso en diversos procesos industriales como Desalinizadoras de agua de mar (Rivas et
al., 2017), Control de temperatura y concentraciéon de CO2 en edificios (Walker et al.,
2017), Redes de distribucion de agua (Wang et al., 2017), Control de salinidad de aguas
subterraneas (Ekin et al., 2017), entre otros.
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El control predictivo basado en modelos MPC se ha desarrollado considerablemente
dado que desde sus primeras versiones investigadas por practicantes en la industria
resultd ser muy exitoso y como consecuencia atrajo a los investigadores que han visto
un nuevo campo de investigacion (Lawrynczuk, 2014), el término “Control Predictivo
basado en modelos” no se designa a una estrategia especifica de control, sino que
define un amplio rango de métodos de control que hacen el uso explicito de un modelo
del proceso objeto de estudio para obtener una sefial de control a través de la
minimizacion de una funcion objetivo. De acuerdo a (Camacho y Bordons, 2007) las
ideas que aparecen en la familia de los métodos de control predictivo son:

e Uso explicito de un modelo para predecir la salida futura del proceso en una
ventana de tiempo (horizonte).

e Calculo de la sefial de control minimizando una funcién objetivo.

e [Estrategia de horizonte deslizante, para que en cada instante de muestreo el
horizonte de prediccion se desplaza hacia el futuro.

Cuando se habla del control predictivo basado en modelo, una de las técnicas mas
utilizadas en la industria es el control predictivo multivariable basado en modelo por
matriz dindmica (Dynamic Matrix Control: DMC multivariable), existen diversas
referencias al ambito industrial que sirven para presentar las principales caracteristicas
de este importante enfoque de control. (Corriou, 2004).

Morari y Lee lo dejan muy claro en su trabajo de 1999: “el control DMC ha tenido un
impacto tremendo en la industria. Probablemente no haya una sola compatfiia petrolera
importante en el mundo, donde DMC (o un producto funcionalmente similar con un
nombre comercial diferente) no se emplee en la mayoria de las nuevas instalaciones o
renovaciones’.

Por lo tanto, el control DMC es una técnica importante de analisis cuando se habla de
control predictivo.

Por otro lado, es objetivo de este trabajo contrastar el desempeiio de dos sistemas de
control avanzado predictivo aplicados a la planta objeto de estudio, las diferentes
técnicas de control predictivo se diferencian en el tipo de modelo que utilizan para
realizar su prediccion.

En sus inicios, ganaron importancia las técnicas basadas en modelos de respuesta al
impulso (Finite Impulse response FIR) y modelos de respuesta al escalon (Finite step
response FSR) a pesar de estar limitadas al control de plantas estables.

También, se han desarrollado técnicas de control predictivo basadas en funcion de
transferencia cuyo uso se amplia tanto para plantas estables como para plantas
inestables, dentro de esta categoria se encuentra el control predictivo generalizado
(Generalized predictive control GPC) introducido en 1987 (Clarke et al., 1987). Sin
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embargo, son generalmente considerados menos efectivos para el manejo de plantas
multivariable (Wang, 2009).

También, se han desarrollado diversos trabajos de investigacion y aplicacion del
control predictivo basado en modelos de espacio de estados. En el trabajo de Morari y
Lee de 1999 se analizan los conceptos basicos del modelo de espacio de estados para
el control predictivo y su relacion directa con el problema estandar del regulador linear
cuadratico (Linear quadratic regulator LQR), (Deepa et al., 2011) aplica el control
predictivo discreto basado en modelo de espacio de estado para un proceso
multivariable, (Rawlings y Muske, 1993) analiza la implementacion de técnicas de
control predictivo de modelos lineales para plantas inestables en lazo abierto. Todo
esto demuestra la eficacia para el manejo de plantas tanto estables como inestables y
plantas multivariable.

En el presente trabajo se disefia un sistema de control predictivo multivariable discreto
basado en modelo de espacio de estados (Discrete-time model predictive control
DMPC MIMO) dadas las prestaciones para el manejo de plantas multivariable y
también tomando en cuenta el bajo costo computacional de su programacion, lo que la
convierte en un buen punto de referencia para mejorar este aspecto en la
implementacion, ademas cumple en la practica con el objetivo de control de la planta
objeto de estudio.

Ademas, escogemos la técnica de control predictivo discreto multivariable basado en
modelo de espacio de estados (DMPC MIMO) dado su potencial de reducir
considerablemente el costo computacional de la implementacion y considerando que
en la planta objeto de estudio contamos con sensores que brindan informacion precisa
de los estados involucrados en el proceso.

15.  Propuesta de solucion

En el apartado anterior se ha tomado en cuenta las diferentes técnicas de control
aplicadas previamente al sistema hidraulico de cuatro tanques acoplados, incluyendo
técnicas de control clésico y técnicas de control avanzado.

Tomando en consideracion las ventajas expuestas con respecto al control predictivo,
en el presente trabajo se propone el disefio y simulacion de dos tipos de sistema de
control multivariable predictivo basado en modelos:

e Control predictivo multivariable por matriz dindmica (DMC multivariable)

e Control predictivo discreto multivariable basado en modelo de espacio de
estados (DMPC MIMO).

Con las simulaciones y resultados obtenidos con el disefio de ambos sistemas de
control, se pueden evaluar mediante criterios de desempefio estandarizado cual de las
dos técnicas de control desarrolladas presenta una mejor eficiencia.

13



En base a lo anterior, se propone escoger una de las técnicas de control disenadas para
la propuesta de implementacion en la planta real con un controlador programable
comercial.

16.  Objetivos de la tesis

Con lo expuesto en los apartados anteriores, definimos los objetivos de la presente
tesis, los cuales son de caracter general y especificos.

16.1. Objetivo general
Considerando la propuesta solucion de la presente tesis, se define como objetivo
general:

e Disefio de un sistema de control predictivo multivariable para el control de un
proceso hidraulico de cuatro tanques acoplados.

16.2. Obijetivos especificos
Para poder alcanzar el objetivo general es necesario lograr gradualmente los siguientes
objetivos especificos:

e Estudiar el estado del arte de los sistemas hidraulicos interconectados y los
sistemas de control aplicados a la planta objeto de estudio.

e Obtener el modelo matematico que caracterice el comportamiento dinamico
multivariable de la configuracion de tanques acoplados.

e Disefar dos sistemas de control predictivo: DMC MIMO y DMPC MIMO.

e Comparar los controladores desarrollados y encontrar el que muestre mejor
desempetio para la planta objeto de estudio mediante simulacion.

e Desarrollar la propuesta de implementacion del sistema de control con el mejor
desempefio con un controlador industrial comercial mediante lenguaje de
programacion estructurado.
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CAPITULO2: MODELADO DEL PROCESO HIDRAULICO DE
CUATRO TANQUES ACOPLADOS

2.1. Introduccion

En el presente capitulo se describe de manera detallada el funcionamiento de la planta
piloto de procesos hidraulicos objeto de estudio ubicada en el Laboratorio de Control
Avanzado del Departamento de Ingenieria de la Pontificia Universidad Catolica del
Pert y la configuracion que se utiliza para este trabajo. Luego, se desarrolla el modelo
matematico de esta planta. Finalmente se realizan simulaciones utilizando el modelo
obtenido.

2.2. Desarrollo del modelo

22.1. Introduccion
En general, existen dos enfoques para abordar el modelamiento de un proceso
industrial o de una planta objeto de estudio, el enfoque tedrico y el experimental.

El enfoque tedrico comprende el desarrollo del modelo basado en las leyes fisicas,
quimicas y matematicas que rigen el comportamiento dinamico del proceso, por
ejemplo, para el modelamiento de la planta objeto de estudio de este trabajo se
considera la ley de balance de masa (que establece que la masa de un sistema cerrado
permanece constante) y la ley de Bernoulli (que calcula la energia de un fluido en
cualquier momento).

En el enfoque experimental, también conocido como identificacion de sistemas, que
son conceptos introducidos por Ljung (1987) en su libro Systems Identification, se
aplica un determinado estimulo en las entradas de la planta para medir su respuesta en
las salidas de 1la misma. Luego, a partir de los datos de entradas y de salidas obtenidos
se desarrolla el modelo matematico. Cabe resaltar que existen diversas técnicas de
identificacion de sistemas, por ejemplo, identificacion paramétrica, identificacion no
paramétrica, identificacion no lineal usando redes neuronales, entre otras.

En el presente trabajo se deriva el modelo matematico de la planta piloto de cuatro
tanques acoplados basandose en el enfoque teodrico, partiendo de las leyes fisicas del
proceso.

22.2. Planta objeto de estudio
La planta piloto de procesos hidraulicos tiene seis configuraciones posibles:

e Configuracion de tanques acoplados.

e (Configuracion de tanques en serie.

e Configuracion para localizacion de fugas en lineas de conduccion.
e Configuracion para implementaciéon de lazo de control PID.

e Configuracion para implementacion de control en cascada.
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Configuracion para implementacion de control anticipativo (feedforward).

En la Figura 2.1 se presenta el diagrama de tuberias e instrumentacion (P&ID) de la
planta piloto de sistemas hidraulicos, donde se muestran las ubicaciones

interconexiones de los distintos componentes.
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Figura 2.1: Diagrama P&ID de la planta piloto [28]
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En la Figura 2.2 se muestra la vista de la planta piloto en una vista 3D:

Figura 2.2: Vista 3D de la planta piloto

En la Tabla 2.1 se presenta un resumen de los componentes principales de la planta
piloto

Tabla 2.1: Componentes principales del sistema hidraulico [28]

Item Descripcion Codigo
1  Tanque superior TK-0X
2 Tanque de alimentacién TK-05
3 Bomba centrifuga P-0X
4 Vdélvulas de 3 vias TWV-0X
5 Valvulas de globo GV-XX
6  Valvulas de bola BV-XX
7  Controlador légico programable UC-01
8  Sensor de caudal electromagnético FIT-10X
9  Sensor presion manométrica PIT-10X
10 Valvula de control VC-0X
11 Variador de frecuencia VSD-0X

12 Pantalla LCD 10"




Los tanques superiores tanto como los inferiores (TK-01, TK-02, TK-03, TK-04)
fueron fabricados en acero inoxidable y tienen las siguientes dimensiones: diametro de
30cm y altura maxima de 45cm.

En la Tabla 2.2 se resume las especificaciones de la instrumentacion relacionada,
identificando los tag correspondientes a la Figura 2.1.

Tabla 2.2: Modelos de instrumentacion

Tag Descripcion Marca Modelo
Sensor:
Eg:}gé Sensor de flujo de 1" Rosemount 8705 ?fﬁlg&?ilrWONO
8732 ESTIAINOM4Q4YS
Sensor:
FIT-103
FIT-104  Sensor de flujo de 1/2" Rosemount 8705 TSAOOS.C1W0N0
FIT-105 Transmisor:
8732 ESTIAINOM4Q4YS
PIT-106
PIT-107 W g e Endress+Hauser Cerabar M PMC51
PIT-108 manometrica
PIT-109
Valvula:
VC-01 . 15 24000C Globe
Valvula de control Fisher Actuador:
VC-02 y ..
32 Series Posicionador:
DVC2000
5:85 Bomba centrifuga Salmson MULTI(S.}; 5212%VSE'T/6'
VSD-01 ' . POWERFLEX 4M- 0.75 KW
VSD-02 Variador de frecuencia  Allen Bradley (1 HP) AC DRIVE 480VAC,

3PH, 2.5 AMPS. TYPE IP20

La planta piloto, gracias a sus configuraciones, presenta la versatilidad necesaria para
realizar pruebas aplicando diversos algoritmos tanto de control cldsico como de control
avanzado, asi como de diagndstico y localizacion de fallos.

Cada una de las seis configuraciones de la planta piloto requiere una disposicion
especifica de las diferentes valvulas manuales (valvulas de 3 vias TWV-0X, valvulas
de globo GV-XX y valvulas de bola BV-XX) con el objetivo de manipular las lineas
de alimentacion hacia los cuatro tanques y obtener asi la dindmica deseada en cada una
de las configuraciones.

A continuacion, se detalla la disposicidon necesaria para la configuracion de tanques
acoplados que se utiliza en el presente trabajo.
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2.2.3. Configuracion de tanques acoplados

En la configuracion de tanques acoplados de la planta piloto de procesos hidraulicos
se disponen las valvulas manuales de manera que se obtiene dos lineas de alimentacion
hacia los cuatro tanques superiores.

El variador de frecuencia VSD-01 controla el flujo generado por la bomba P-01, dicho
flujo pasa a través de la valvula de retencion RV-01 (que evita el retorno del agua
cuando se desactive el variador de frecuencia o ante un eventual apagado de la planta),
luego pasa a través de la valvula de tres vias TWV-01 que desvia la totalidad del flujo
hacia los tanques superiores y evita que haya perdidas de flujo en direccion al serpentin
de la planta piloto, luego pasa a través de la valvula de globo GV-01 (que se dispone
con el 100% de apertura). En este punto se llega a una bifurcacion, donde parte del
flujo alimenta al tanque TK-04 y la otra parte del flujo alimenta al tanque TK-02. La
alimentacion del tanque TK-04 pasa a través de la valvula de tres vias TWV-06 (que
se dispone en la posicion adecuada para desacoplar los tanques TK-04 y TK-03), pasa
también por la valvula de globo GV-05 (cuyo porcentaje de apertura es un parametro
de modelado), y pasa por la valvula de tres vias TWV-05 (que se dispone para que el
flujo de alimentacion al tanque TK-04 llegue al mismo por la parte superior). La
alimentacion del tanque TK-02 pasa a través de la valvula controlada VC-01 (cuyo
porcentaje de apertura es un parametro de modelado), pasa a través de la valvula de
bola BV-03 (que se dispone con el 100% de apertura) y finalmente llega a la parte
superior del tanque TK-02 a través de la valvula de bola BV-13 (que se dispone con el
100% de apertura, la valvula de bola BV-12 se cierra completamente).
Adicionalmente, la valvula de bola BV-01 se cierra completamente (0% de apertura)
para evitar el acoplamiento del flujo de alimentacion generado por la bomba P-02 y la
alimentacion del tanque TK-04; la valvula de bola BV-02 se cierra completamente (0%
de apertura) para evitar redundancia entre el acoplamiento de la alimentacion del
tanque TK-04 y la alimentacion del tanque TK-02; la valvula de bola BV-07 se cierra
completamente (0% de apertura) para evitar el acoplamiento de las dos lineas de
conexion del tanque TK-01 a TK-04 y del tanque TK-02 a TK- 03; la valvula de bola
BV-04 se cierra completamente (0% de apertura) para evitar el acoplamiento de la
alimentacion del tanque TK-02 y la alimentacion del tanque TK- 01; y la véalvula de
bola BV-11 se cierra completamente (0% de apertura) para evitar acoplamiento entre
la alimentacion del tanque TK-02 y la alimentacion del tanque TK-03. Las valvulas de
bola GV-06 y GV-09 regulan el flujo de las lineas de desagiie de los tanques TK-04 y
TK-02 respectivamente, la linea de desagiie del tanque TK-04 es parte de la operacion
de la planta y la linea de desagiie del tanque TK-02 es una perturbacion del sistema.

El flujo generado por la bomba P-02 pasa a través de la valvula de retencion RV-02
(que evita el retorno del agua cuando se desactive el variador de frecuencia o ante un
eventual apagado de la planta), luego pasa a través de la valvula de tres vias TWV-07
que desvia la totalidad del flujo hacia los tanques superiores y evita que haya
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perdidas de flujo en direccién al serpentin de la planta piloto, luego pasa a través de la
valvula de globo GV-02 (que se dispone con el 100% de apertura), luego pasa a través
de la vélvula de tres vias TWV-02 que desvia la totalidad del flujo hacia los tanques
superiores y evita que haya perdidas de flujo en direccion al serpentin de la planta
piloto. En este punto se llega a una bifurcacion, donde parte del flujo alimenta al tanque
TK-03 y la otra parte del flujo alimenta al tanque TK-01. La alimentacion del tanque
TK-03 pasa a través de la valvula controlada VC-02 (cuyo porcentaje de apertura es
un parametro de modelado), pasa a través de la valvula de bola BV-08 (que se dispone
con el 100% de apertura) y finalmente llega a la parte superior del tanque TK-03 a
través de la valvula de bola BV-10 (que se dispone con el 100% de apertura, la valvula
de bola BV-09 se cierra completamente). La alimentacion del tanque TK-01 pasa a
través de la valvula de tres vias TWV-03 (que se dispone en la posicién adecuada para
desacoplar los tanques TK-01 y TK-02), pasa también por la valvula de globo GV-03
(cuyo porcentaje de apertura es un parametro de modelado) y pasa por la valvula de
tres vias TWV-04 (que se dispone en la posicion adecuada para desacoplar los tanques
TK-01 y TK-02), finalmente llega a la parte superior del tanque TK-01 a través de la
valvula de bola BV-06 (que se dispone con el 100% de apertura, la valvula de bola
BV-05 se cierra completamente). Las valvulas de bola GV-07 y GV-08 regulan el flujo
de las lineas de desagiie de los tanques TK-01 y TK- 03 respectivamente, la linea de
desagiie del tanque TK-03 es parte de la operacion de la planta y la linea de desagiie
del tanque TK-01 es una perturbacion del sistema.

Para la configuracion de tanques acoplados de la planta piloto, el porcentaje de apertura
de las valvulas de bola BV-14 y BV-15 no es relevante pues simulan perdidas en la
linea del serpentin, el cual no es utilizado dentro de la dindmica del sistema.

También, para calcular el nivel en los tanques TK-04 y TK-03 se mide la presion
manomeétrica generada por la columna de agua en cada tanque. Esta tarea es realizada
por los sensores PIT-108 y PIT-109 respectivamente.

Cabe resaltar que los pares de valvulas VC-01/GV-05 y VC-02/GV-03 se configuran
para emular las valvulas proporcionales de la planta original propuesta por Johansson
y Rocha en 1998.

En la Figura 2.3 se muestra el diagrama P&ID de la planta piloto de sistemas
hidraulicos con la configuracion de tanques acoplados, donde se muestra la disposicion
necesaria de las diferentes valvulas manuales (valvulas de 3 vias TWV- 0X, valvulas
de globo GV-XX y valvulas de bola BV-XX).
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Figura 2.3: Diagrama P&ID de la configuracion de tanques acoplados [28]

Con el objetivo de resumir las posiciones necesarias de las valvulas manuales para esta
configuracidon en una tabla, se usa como referencia las posiciones 1, 2 y 3 que se
muestran en la Figura 2.4 para las valvulas de 3 vias.
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Pos. 1 Pos. 2 Pos. 3

Figura 2.4: Posiciones de las valvulas 3 vias

Considerando la Figura 2.4 se puede resumir lo descrito, correspondiente a la
configuracion de tanques acoplados de la planta piloto en la Tabla 2.3:

Tabla 2.3: Resumen de posiciones de valvulas manuales para la configuracion de
tanques acoplados

Tag Descripcion Posicion
TWV-01 Valvula de 3 vias Pos. 2
GV-01  Valvula globo 100% apertura
TWV-06 Valvula de 3 vias Pos. 3
GV-05  Valvula de globo 70% apertura
TWV-05 Valvula de 3 vias Pos. 3
VC-01  Valvula de control 30% apertura
BV-03  Vilvula de bola 100% apertura
BV-13  Vilvula de bola 100% apertura
BV-12  Vilvula de bola 0% apertura
BV-01  Vilvula de bola 0% apertura
BV-02  Vilvula de bola 0% apertura
BV-07  Valvula de bola 0% apertura
BV-04  Vilvula de bola 0% apertura
BV-11 Vélvula de bola 0% apertura
GV-06  Vilvula de globo 100% apertura
GV-09  Valvula de globo 0% apertura
TWV-07 Valvula de 3 vias Pos. 1
GV-02  Vilvula de globo 100% apertura
TWV-02 Valvula de 3 vias Pos. 2
VC-02  Vilvula de control 70% apertura
BV-08  Vilvula de bola 100% apertura
BV-10  Vilvula de bola 100% apertura
BV-09  Vilvula de bola 0% apertura
TWV-03  Valvula de 3 vias Pos. 1
GV-03  Vilvula de globo 30% apertura
TWV-04 Valvula de 3 vias Pos. 1
BV-06  Vilvula de bola 100% apertura
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BV-05  Valvula de bola 0% apertura

GV-07  Valvula de globo 100% apertura
GV-08  Valvula de globo 0% apertura
BV-14  Valvula de bola 0% apertura
BV-15  Valvula de bola 0% apertura

El sistema se modela como un proceso multivariable (MIMO) con dos entradas y dos
salidas, donde las entradas son los flujos de salida de las bombas P-01 y P-02
(controlados por los variadores VSD-01 y VSD-02) y las salidas son las medidas de
nivel de los tanques inferiores TK-04 y TK-03 (medidos a través de los sensores de
presion PIT-108 y PIT-109).

224. Modelamiento matematico de la configuracién de tanques acoplados

En esta seccion derivamos el modelo matematico para la configuracion de tanques
acoplados de la planta piloto de sistemas hidraulicos basado en las leyes fisico-
quimicas que gobiernan el sistema.

Definimos lo siguiente:

e Los variadores de frecuencia VSD-01 y VSD-02 reciben las sefiales de control
u1y uz, y varian proporcionalmente el flujo que producen las bombas P-01 y P-
02 respectivamente.

e FEl fluyjo a través de las bombas es directamente proporcional a la sefal de
entrada aplicado a los variadores, por lo que, el flujo a través de la bomba P-
01 cuando se aplica la sefial de entrada u;, es k;u;y para la bomba P-02 cuando
se aplica la senal de entrada u>, es kouo.

e Lasvalvulas VC-01 y GV-05 se disponen para emular una véalvula proporcional
con constante y;, las valvulas VC-02 y GV-03 se disponen para emular una
valvula proporcional con constante y>.

e El flujo que genera la bomba P-01 hacia el tanque TK-04 es yiku;.

e El flujo que genera la bomba P-02 hacia el tanque TK-03 es y2kouo.

e El flujo que genera la bomba P-01 hacia el tanque TK-02 es (7-y;)kiu;.

e El flujo que genera la bomba P-02 hacia el tanque TK-01 es (1-y2)kouz.

Para cada uno de los tanques TK-0X (X = 1,2,3,4) el modelamiento se hace
considerando el balance de masa y la ley de Bernoulli.

La ecuacién de balance de masa esta dada por:

Tasadeacumulacion _ Flujodemasade Flujodemasade

(2.1)

demasaenel sistema entradaal sistema salidaal sistema

Se aplica la ecuacion de balance de masa para un tanque TK-0X (X = 1,2,3,4):
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= Miv— Mo (2.2)

Donde: myes la masa acumulada en el tanque TK-0X, m,, es el flujo de masa de

entrada al tanque, y m, yes el flujo de masa de salida del tanque.

Sea p,,la densidad del fluido cuando entra al tanque y p, ,la densidad del fluido cuando

sale del tanque. Se puede decir que, debido a la incomprensibilidad de los liquidos, la
densidad del fluido es independiente a la presion y depende principalmente de la
temperatura, la cual tiene variaciones despreciables. Por lo que se concluye que la
densidad del liquido permanece contante, es decir:

Px= Pix= Pox (23)

Donde p ,es la densidad del fluido en el tanque, con esto se puede escribir:

(2.4)

mix= Px{qx

mox= Pxqox (2.5)

Donde ¢,, y ¢, son los flujos volumétricos de entrada y salida respectivamente

como se observa en la Figura 2.5:

Figura 2.5: Balance de masa para el tanque TK-0X

Donde Axes el nivel del fluido dentro del tanque. La presion en los puntos / y 2 son
B, y P,, respectivamente, la altura del fluido con respecto a un nivel del referencia
en los puntos / y2son z, yz,, respectivamente, la velocidad del fluido en los

puntos / y 2 son v,y v, , respectivamente.
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El diametro del tanque en la parte superior (punto /) es Dy, el diametro del orificio
de salida del tanque (punto 2) es dy, el area transversal del tanque en la parte
superior (punto /) es A, Yy el area transversal del orificio de salida del tanque (punto

2)es ay.

También, sea J el volumen del fluido dentro del tanque, se tiene:

my= PV (2.6)
V=Ahy (2.7)

Donde 4 es el area de la base del tanque.

Se reemplazan las ecuaciones (2.4), (2.5), (2.6) y (2.7) en la ecuacion (2.2) para
obtener:

dp, Ah
PR 2,4, = P (28)
Lo que se reduce:
dh
AR (2.9)
X dt iX 0X .

El flujo volumétrico de entrada g, es una funcion que depende de la proporcion

y.:(i=1,2)ydel flujo generado por las bombas P-0j (j=1,2).

El flujo volumétrico de salida ¢, ,depende de la aceleracion del fluido debido a la

gravedad, y se aplica la ecuacion de Bernoulli para un tanque que se esta drenando:

2 2
P v P v
—1x X — 2x 2 X 2.10
pg TF g pg TH g (2.10)

Donde g es la aceleracion de la gravedad y se puede decir que no existe trabajo
externo y las perdidas por friccion se desprecian.

Se puede escribir en base a la ecuacion de continuidad en los puntos / y 2 de la
Figura 2.5:

(l)? \ )((d \
,OXVIX(”\_2| )): Pxva (7| _k E)) (2.11)
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De donde:

x
o oax| | (2.12)

Ademas, la presion en los puntos / y 2 es atmosférica y su diferencia de alturas es
hy:

Fy=P,=F, (2.13)
Zix— Zyx= Ny (2.14)

Reemplazando las ecuaciones (2.12), (2.13) y (2.14) en (2.10), se tiene:

(dy ) (2.15)

"o, )

La ecuacioén (2.15) es conocida como la ecuacion de Torricelli. Si se cumple que
ay<< A,, entonces:

LFX f 0 (2.16)

Por lo que:

Vax :\/2ghx (2.17)

Entonces, el caudal de salida del tanque:

qox = ax \/2ghx (2-18)
Y para cada tanque se tiene:
G = &l 2gh, (2.19)
q..= & 2gh, (2.20)
Gy = & 2gh; (2.21)
q,4= aJ2gh, (2.22)

26



En la Figura 2.6 se muestra un diagrama simplificado de la Figura 2.3 con el objetivo

de analizar g, para cada uno de los tanques:

ok

(1-Y2)k;u; l

TK-01

I

GV-03 | ?Ik.fu.f

GV3

(1-Y )k,

TK-02

|

Yokt

TK-03

WEC-02

o ¢

(-

P01

<)

P-02

Figura 2.6: Balance de masa para el sistema de cuatro tanques

Con lo que se tiene:

Por lo tanto, se puede desarrollar la ecuacion (2.9) para cada uno de los cuatro

tanques:

qin= (1- 72)k2“2
q:,>»= 1=y )ku,
q4s=qo+ Y ku,=a, z,éhz"‘ ¥V kot

qis= G+ Yk, = a,Qgh, + nku,

(2.23)
(2.24)
(2.25)
(2.26)
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dh
A " '=0-y)ku-
V7 ( 7; )2 " al\/ 1 (2.27)
dh
A P =(1- -
2 ( 7/1 )lﬂ azx/ 2 (2.28)
dh

A37;=“2\/2g’i+ 7k (2.29)
4 » \/‘Zyir+ 7/ku —a [Zgh_ (2.30)

Ordenando las ecuaciones (2.27), (2.28), (2.29) y (2.30) obtenemos:

dhl__al bl h+(1_ V2 )k,

= — T U

R e (2.31)
dh - 7 )k

=N (—Z‘) b, (2.32)
dh, ¥k

— =——2,[2gh, +— 2gh+ “2 2y

y J g J R (2.33)
% === \[2eh, +=L\[2gh, %k (2:34)

Las ecuaciones (2.31), (2.32), (2.33) y (2.34) representan el modelo matematico del
sistema de la planta piloto de procesos hidraulicos en configuracion de tanques
acoplados, los parametros del proceso de acuerdo a las especificaciones técnicas de la
planta se presentan en la Tabla 2.4:

Tabla 2.4: Parametros de la planta piloto de procesos hidraulicos

Parametro Unidad Valor
A4, cm’ 706.85
4, cm’ 706.85
A; cnt’® 706.85
A, cm’ 706.85
a, cm’ 1.89
a, cm’ 1.89
as cm’ 5.39
a, cm’ 5.39
g cm /s 981

225. Modelo linealizado alrededor de un punto de operacion
En el capitulo previo, se observa que en los trabajos de Jayaprakash (Jayaprakash y
Subha, 2013), Hypiusova (Hypiusova y Rosinovéa, 2016), Maxim (Maxim et al.,
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2013), recurren a un modelo linealizado para aplicar técnicas de control avanzado
(SMC, control robusto y control avanzado de modelo interno, respectivamente), dado
que para la planta modelo objeto de estudio, la linealizacion alrededor de un punto de
operacion representa una buena aproximacion del funcionamiento real y se empleara
para el disefio de un controlador.

En el disefio de los sistemas de control predictivo del presente trabajo, ademas de lo
mencionado, se toma en cuenta que un modelo lineal permite reducir
significativamente el costo computacional, pues reduce los calculos del modelo de
prediccion a operaciones simples de suma, resta, multiplicacion y division, que son
operaciones basicas que un controlador industrial maneja facilmente.

Se linealiza entonces con respecto a un punto de operacion y se escoge adecuadamente
considerando que la planta objeto de estudio ha sido disefiada para funcionar en un
punto donde se garantice la fase minima del modelo, pues los flujos de entrada a los
tanques inferiores deben ser mayores a los flujos de entrada de los tanques superiores
para su correcto funcionamiento, ademas se debe tomar en cuenta las limitaciones
fisicas (de altura y capacidad de los tanques) que tiene la planta para evitar desbordes
en el estado transitorio y definir flujos estacionarios adecuados ya que valores
estacionarios muy pequeilos en condiciones de operacidon representan un problema
dado el tipo de bomba y variadores que se utilizan en la planta piloto.

2251 Linealizacion de modelos no lineales
Considerar el siguiente sistema de ecuaciones no lineales:

Xy :ﬁ (xls X geees Xy Upy Up ey unu)

-Xinx:ﬁtx (xls X2 geees Xy Upy Up ey unu) (235)
V1= 81 (K15 X2 50005 Xy s Uny U senes Upy )

yny: gny (xla X geees Xy Uyy Upyenny unu)

Donde x;(i = 1,2,..., nx) son los estados del sistema, u; (i = 1,2,..., nu) son las entradas

del sistema y y,(i = 1,2,..., ny) son las salidas delsistema.

Se puede expresar en notacion vectorial:

= /0 (2.36)
y=g(X,u)
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Usando la expansion en series de Taylor alrededor del punto de operacion en estado

estacionario que se denota con (X,,,u,,) , donde se cumple que f'(x,,,u,,) =0,y

op >
despreciando los términos de orden superior, se obtiene que los elementos de las

matrices de linealizacion (Bequette, 1998) vienen dado por:

_of
A= - (2.37)
jXWMW)
_ o
i A (2.38)
/ Xop ’UOP)
0g;
Cr & (2.39)
d Xop ,Uop )
0g;
D= = (2.40)
J Xop ,Uop )

El punto de operacion en estado estacionario también es llamado punto de equilibrio.
Con esto se obtiene la forma en espacio de estados:

X=AX+ BU (2.41)
¥ = Cx%+ Dy
Donde las variables de desviacion X'y U son:
X=X—X,,
- (2.42)
u=u-u

op

Las variables de desviacion representan el cambio o perturbacion del valor en estado
estacionario.

2.25.2. Condiciones para el estado estable
Para un punto de operacion estacionario (X,,,U,,) , de las ecuaciones (2.31), (2.32),

(2.33) y (2.34) se tiene:

op >

a [2gh’= (1= y)ku’ (2.43)
a [2gh=(1- y)ku (2.44)

Por lo tanto:
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ayJgh’= (1= )k u+ y k' (2.45)
a2 =y ki + (= kg (2.46)

Se concluye que existe una solucion unica (u°,u° ara los valores de nivel (%°, #°
P 3 "4

si y solo si la matriz:

ﬂ (1_71 )kl 72k2 ﬂ
| vk -7k (2.47)

11
Es no singular, es decir, que %+ 7,# 1 (Johansson, 2000).

2.25.3. Fase minima y fase no minima
Es importante resaltar que este modelo de estudio se comporta como un sistema de
fase minima o fase no minima, lo que depende de los parametros de proporcion

7,7 ». Para la planta piloto objeto de estudio los parametros 7,y ,s€ determinan con
la proporcién de apertura de los pares de valvulas VC-01 y GV-05 (para 7, ) y VC-02
y GV-03 (para 7,). Ver Tabla 2.3 para més detalle.

Se tiene asi, que:

e Para fase no minima: 0<y, +y,<1

e Para fase minima: 1<y +y,<2

Se dice que un sistema es de fase minima cuando los ceros de la funcion de
transferencia estan ubicados en el semiplano izquierdo. Si alguno de los ceros se ubica
a la derecha del plano complejo el sistema es de fase no minima.

La interpretacion fisica para esto se da intuitivamente analizando los valores de
7/1 ,7 2.

En la fase no minima, la suma de caudales que se dirigen a los tanques inferiores son
de menor magnitud que la suma de los caudales que se direccionan hacia los tanques
superiores. En la fase minima se da lo inverso, la suma de caudales que se vierten en
los tanques inferiores, cuyos niveles son las variables objetivo del control, son mayores
que los caudales que se dirigen hacia los tanques superiores, haciendo que el sistema
sea mas facil de controlar.

En el presente trabajo se utiliza la planta piloto objeto de estudio en fase minima.

2.254. Linealizacion del modelo de la planta piloto
Se observa en las ecuaciones (2.31), (2.32), (2.33) y (2.34) que su caracter no lineal
estd dado por las raices cuadradas involucradas.
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Previo a aplicar el procedimiento de linealizacidon descrito en el apartado anterior, se
debe escoger apropiadamente el punto de operacidon, también definido como punto de
equilibrio y donde el valor de las derivadas en estado estacionario es nulo.

Definimos asi, las variables de desviacion del sistema:

hi=h—h",(i=1,23,4) (2.48)
j— — 0 ':

Donde hol.(i =1,23,4)y uoj( j = 1,2) son los valores en estado estacionario de los

niveles de los tanques y las entradas aplicadas al sistema.

En este punto se observa que el punto de operacion para la fase minima se puede
obtener al escoger adecuadamente y,y, 4°, h’y a partir de estos valores, calcular
1 2 3 4

las magnitudes de ’,u°, h°, K’ ptilizando las ecuaciones de la seccion 2.2.5.2.
Los valores de y,y, h°, h’se escogen tomando en cuenta la restriccion de fase
1 2 3 4
minima y las limitaciones fisicas de altura de los tanques.
En la Tabla 2.5 se muestran los calculos para un grupo de magnitudes distintas.

Tabla 2.5: Puntos de operacion posibles

% Y2 hi  h n h uy p
0.6 0.6 10 10 13.01 13.01  754.98 754.98
0.6 0.6 20 20 26.01  26.01 1067.70 1067.70
0.6 0.6 30 30 39.03  39.03 1307.67 1307.67
0.7 0.7 15 15 1098 1098  924.66 924.66
0.7 0.7 25 25 1830 18.30 1193.73 1193.73
0.7 0.7 35 35 25.62  25.62 25.62 25.62
0.8 0.8 10 10 3.25 3.25 754.98 754.98
0.8 0.8 20 20 6.51 6.51 1067.70 1067.70
0.8 0.8 35 35 11.39  11.39 1412.44 1412.44

De la Tabla 2.5, se puede escoger el punto de operacion sombreado, ya que el valor
de operacion de las alturas de los tanques superiores (hlo, %2 se encuentra dentro de

las especificaciones fisicas y un sobrepico en el estado transitorio no los desbordaria,
ademas, el valor de los flujos estacionarios son adecuados ya que no son valores muy
pequefios, que en condiciones de operacion podrian representar un problema dado el
tipo de bomba y variadores que se utilizan en la planta piloto.

El resumen de valores del punto de operacion escogido se muestra en la Tabla 2.6:
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Tabla 2.6: Parametros del punto de operacion para la linealizacion

Parametro Unidad Valor
h? cm 18.30
ho cm 18.30
h cm 25
hy cm 25
uy cm3/s 1193.73
ud cm3/s 1193.73
k, Sin unidad 1
k, Sin unidad 1
% Sin unidad 0.7
Vs Sin unidad 0.7

Se definen las funciones no lineales utilizando las ecuaciones (2.31), (2.32), (2.33) y
(2.34), y también definimos las salidas del sistema:

a (1I-y,)k,
_f(h p oo 37 4,”131/[2) :_le 2ghl+ Alz 2 (2.50)
a 1- 7))k,
_fgh h2’ 3’ 49 pug)z _72 2gh2+( le) : (251)
dh vk
73:fgh Jhy hy huu) = A3 2gh, +; 2gh+ 3432 R (2.52)
ylk
—fh h, hy, h,u,u)=— 2gh, +— 2gh+ 253
4( 2 3 4 1 2 A4 A A4 1 ( )
V1= & (hla hy, hy, hy,uy, uy) = hy (2-54)
Y=g (hy, hy, by, hyuuy) = hy (2.55)

Se reemplaza en las ecuaciones (2.37), (2.38), (2.39) y (2.40), con lo que se obtiene:

N
o
0 - 0 0
T,
A= 41 (2.56)
32 3
4.0 )
AT s
L7 +]
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0 (1_7/2)k2—|
4,
(1_71)k1 0
| *
. yoky (2.57)
4
|7 |
0 0 1 0
c=| | (2.58)
0 00 1
L 0 0 i
D:LO oJ (2.59)

Donde:

A ,2%
T = (i=12,3,4) (2.60)
a\ g

Las variables de salida son la desviacion en el nivel de los tanques inferiores, y el
vector de estados de desviacion esta compuesto por la desviacion de la altura en los
cuatro tanques, por lo que se escribe:

[ A | TR
x_=|| 2 || _llhg
VBJ [h? (2.61)
h h°
4 4J
U’=| 1 ||_| u[lJ
v ) (2.62)
%]
Finalmente, se tiene:
X =AX + Bu (263)
y=CX+Du

2.3. Simulacion del modelo

En este apartado se ejecuta la simulacion del modelo linealizado y se compara con el
modelo no lineal de la planta.
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En la Figura 2.7 se muestra el diagrama de flujo del programa de Matlab desarrollado

Parametros de simulacion
T. Muestreo (Ts)
T. Simulacio (tf)

v

Parametros fisicos
Ai, ai, ki, yi, g

v

Calculo de punto de operacion
h10, h20, h30, h40, ul0, u20

v

Definicion de matrices linealizadas
A,B,C,D

v

Simulacion del modelo en Simulink

v

Graficar los resultados

Fin del programa

Figura 2.7: Diagrama de flujo de simulacién de modelo linealizado

El codigo del programa utilizado para hacer la simulacion se encuentra en el Anexo
A.l.

Se tiene el punto de operacion con los siguientes valores: hf =25cm , h04: 25cm ,

h!=18.30, h)=18.30, u’=1193.73, u’~1193.73 .

La simulacién involucra establecer las variables de entrada en la vecindad del punto
de operacion (u, = 1200, u,= 1150 ) para evaluar la aproximacion del estado transitorio
y verificar la correcta aproximacion del modelo en la vecindad del punto de operacion.

La simulacion de los modelos lineal y no lineal se muestra en la Figura 2.8.
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Figura 2.8: Salidas 4i(i=1,2,3,4) del sistema

Al comparar los datos simulados de los modelos lineal y no lineal, se calcula un valor
de adaptacion (fif) que representa el porcentaje de ajuste que hay entre ambos vectores
de datos.

La Ecuacion (2.64) representa el valor de fit para cada una de las salidas del sistema.

2t O, O
. i=1 S 3
FIT _ j=100(1- = - ) (2.64)
JZ(h ORI
o nolin _j nolin _j
Donde 4,,, ;es el vector que contiene los datos de la j-esima salida del modelo no
lineal, 4, ;es el vector que contiene los datos de la j-esima salida del modelo lineal

vh,,. ;es el valor medio del vector que contiene los datos de la j-esima salida del

modelo no lineal.
Se obtiene asi:

FIT 1 =78.90%
FIT 2=82.58%
FIT 3=82.20%
FIT 4=84.49%

(2.65)
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Con lo que concluimos que el modelo linealizado representa una buena aproximacién
en la vecindad del punto de operacion elegido.

24.  Conclusiones del capitulo

En el presente capitulo se obtiene el modelo matematico no lineal que caracteriza el
comportamiento dindmico multivariable de la planta piloto de procesos hidraulicos en
configuracion de tanques acoplados, ademas se linealizé dicho modelo alrededor de un
punto y se analizan las condiciones de operacion para el modelo linealizado.
Finalmente, se evaltia el porcentaje de adaptacion del modelo linealizado con respecto
al modelo no lineal de la planta objeto de estudio y se obtiene una aproximacion
aceptable con el modelo desarrollado.
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CAPITULO 3: DISENO DEL SISTEMA DE CONTROL
PREDICTIVO BASADO EN MODELOS PARA EL SISTEMA
HIDRAULICO DE CUATRO TANQUES ACOPLADOS

3.1 Introduccion

En el presente capitulos se disefia dos sistemas de control basados en técnicas de
control avanzado utilizando el modelo de la planta que se obtuvo en el capitulo previo.

Los sistemas de control disefiados en el presente capitulo se basan en las técnicas:

e Control predictivo multivariable basado en modelo por matriz dindmica
(DMC MIMO).

e Control predictivo discreto multivariable basado en modelo de espacio de
estados (DMPC MIMO).

Las simulaciones y resultados obtenidos se evaluan bajo criterios estdndar de
desempefio con el objetivo de escoger la técnica mas eficiente para la propuesta de
implementacion.

32.  Criterios de desempefio

Con el objetivo de determinar la técnica de control que se llevara a implementacion,
se hace uso de los criterios de desempefio que se indican a continuacién para la
elaboracion de un cuadro comparativo.

321 Sobrepico y tiempo de establecimiento

El sobrepico y el tiempo de establecimiento de la respuesta transitoria de un sistema
son definiciones ampliamente conocidas y consideradas en el disefio de controladores
clasicos, modernos y avanzados. Ogata (2010) los define como:

Sobre-elongacion méaxima (porcentaje), Mp: también conocido como sobrepico, la
maxima sobre-elongacion es el méximo valor del pico de la curva de respuesta, medido
a partir de la unidad. Si el valor final en estado estacionario de la respuesta es diferente
de la unidad, es frecuente utilizar el porcentaje de sobre-elongacion méxima. Se define
mediante:

clip) = c()

Mp(%) = 2L %100%
()

(3.1)

Donde c¢(x) es el valor de la respuesta del sistema en estadoestabley  c¢(#p) es el
valor de la respuesta del sistema en el tiempo de maximo pico. En la Figura 3.1 se
ilustra graficamente los conceptos mencionados.
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La cantidad de sobre-elongacién maxima (en porcentaje) indica de manera directa la
estabilidad relativa del sistema.

Tiempo de asentamiento, ts: También conocido como tiempo de establecimiento, es
el tiempo que se requiere para que la curva de respuesta alcance un rango alrededor
del valor final del tamafio especificado por el porcentaje absoluto del valor final (por
lo general, de 2 0 5%). El tiempo de asentamiento se relaciona con la mayor constante
de tiempo del sistema de control. Los objetivos del disefio del sistema en cuestion
determinan qué criterio de error en porcentaje utilizar.

Para el andlisis del presente capitulo usaremos el criterio del 5% en las variables de
salida del proceso, y se medird el sobrepico en la primera etapa de la simulacién
(primera vez que las variables de proceso llegan al estado estacionario).

elf)
1 Tolerancia permitida

M, /\ b _oos
1 i —--——-——+ = — ="
|

<
Fo——=,

Iq

05 f----

| i —=|

-t

Figura 3.1: Curva de respuesta a escalon unitario (Ogata, 2010)

322. Criterios del error dinamico
Los siguientes criterios permiten cuantificar el comportamiento del error dindmico de
la respuesta del sistema

Sea e(ti) el error calculado como la diferencia entre la sefial de referencia y la salida
del sistema en el instante .

Se definen los siguientes criterios de desempefio

Integral de la magnitud absoluta del error (IAE)
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La integral del error absoluto estd definida por:

0

IAE = j | e(?) | dt (3.2)

IAE obtiene el valor absoluto del error para eliminar los componentes de error
negativo. IAE es bueno para los estudios de simulacion

Integral del error cuadratico (ISE)

La integral del error cuadratico esté representada por:

oo}

ISE = j e(?) dt (3.3)

El ISE eleva al cuadrado el error para eliminar los componentes de error negativo. El

ISE discrimina entre los sistemas con exceso de amortiguacion y bajo amortiguamiento
(Davendra et al., 2010)

32.3. Costo computacional

Cuando contamos con mas de un algoritmo que permite resolver un mismo problema
de calculo, es de suma importancia tener conocimiento de cuales son sus costos de
calculo, es decir, cudl es la cantidad de operaciones que deben realizarse para
completarlos y obtener los resultados que estamos buscando. Esto permite calificar los
algoritmos y comparar su eficiencia.

En una computadora, todos los célculos matematicos se reducen a un conjunto de
operaciones aritméticas elementales denominadas operaciones de punto flotante,
también conocidas como flops. Estas operaciones son las de suma, resta, multiplicacion
y division. La cantidad de flops que requiere un determinado algoritmo incide
directamente en el tiempo que requiere su ejecucion.

Para el objetivo comparativo del presente trabajo, en el software Matlab podemos usar
los comandos fic y toc que nos permiten comparar el costo de computo entre distintos
algoritmos. Escribiendo la sentencia tic al inicio del proceso y foc al final, obtendremos
el tiempo empleado por la computadora para completar el mismo.

Mediremos asi, el tiempo maximo, minimo y promedio utilizado para calcular la sefial
de control de cada uno de los algoritmos.
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3.3. Disefio del sistema de control DMC MIMO

3.3.1. Marco tedrico

En esta seccion se resume el desarrollo tedrico del control DMC MIMO considerando
los trabajos de (Cutler y Ramaker, 1980), (Camacho y Bordons, 2007), (Corriou,
2004).

Se aborda en primera instancia le planteamiento del control predictivo por matriz
dinamica DMC para un sistema de una entrada y una salida, para posteriormente
ampliarlo a un sistema multivariable.

3311 Prediccion

El modelo de prediccion que utiliza esta técnica de control avanzado es el modelo de
respuesta al escalon de la planta, mientras que la perturbacion se considera constante
a lo largo del horizonte de prediccion.

Como se emplea un modelo de respuesta al escalon descrito como:

YO)=2, gihu(t ) (3.4)

Los valores pronosticados sobre un horizonte de prediccion serdn:

Pe+k| )= gAu(t+k—i)+n(t+k| 1) (3.5)
i=1
k 0
PE+k| )= g Au(t+k—i)+ Z gAu(t+k—i)+nt+k| 1) (3.6)
i=1 i=k+1

Donde 7(z + k| ) es la perturbacion de la prediccion, también conocido como el

error de prediccion, lo mejor que puede hacerse es considerar que se mantiene
constante en el tiempo, por lo que:

at+k| 0)y=nt| )=y, )- (] 1) (3.7)

Donde y,, (¢) es la salida medida de la planta. Entonces la ecuacion (3.6) puede ser

escrita como:

k o0

P+k| =D ghu(t+k—-i)+ D ghu(t+k—i)+y, () D gAut+k—i)  (3.8)
i=1 i=k+1 i=1

k

P +k| t)=Z;giAu(t+k—i)+f(t+k) (3.9)
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Donde 1 (¢ + k) es la respuesta libre del sistema, que es, la parte de la respuesta que

no depende de la accidon de control futura, esta dada por:

Ft+k) =y, +; gAu(t+k—1i)— 2 g Au(t + k—i) (3.10)

Luego de aplicar un cambio de variables en las sumatorias, se puede escribir:

FE+k) =, O+ 2 (gix —g)Au(t =) (3.11)

Si el proceso es asintdticamente estable, los coeficientes g;de la respuesta al escalon

tienden a ser constantes después de M periodos de muestra, por lo que se considera:

i —& =0, i>M (3.12)

Por lo tanto, la respuesta libre se calcula como:

FE+k) =y, O+ D (gix —g)Au(t =) (3.13)

Cabe mencionar que, si el proceso no es asintéticamente estable, entonces M no
existe y la respuesta libre se puede calcular.

Ahora, las predicciones se pueden calcular a lo largo del horizonte de prediccion
k=1,2,.., Np, considerando Nc numero de elementos en el horizonte de control:

P+l )= gAu@)+ f(t+1)
PE+2| )= gAut)+gAu+)+ f(t+2)
(3.14)

Np

P(t+Np| t)= gAu(t+ Np—i)+ f(t+ Np)
- 1

i= Np— Nc+

Se define la matriz dindmica G como:
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Jed] 0o .. 0
g 0
2 1
G — . . N
g g . g (3.15)
Nc Ne—1 1
I_ng ng*l M ngf Ne+1 J

Se definen también los vectores:

y(E+1|1) ’
y(t+211)

|
|
| y(+Nplt) |
( Au(t) ’
Au(t+1)

y =: (3.16)

P (3.17)
.
| T v D,
1 f(t+1)
f(t+2)
f=|' - (3.18)

|f(t+NP)|

Por lo que la prediccion descrita en la secuencia de Ecuaciones (3.17) se escribe
matricialmente como:

g=Gu+f (3.19)

Se observa que el vector G tiene dimensiones NpxNc, donde Np es el horizonte de
prediccion y Nc es el horizonte de control.

Esta es la expresion que relaciona las salidas futuras con el incremento en la sefial de
control, asi que serd utilizada para calcular la accidon de control necesaria para alcanzar
un comportamiento especifico de la planta.

3.3.1.2. Algoritmo de control

El objetivo de un controlador DMC es llevar la salida de la planta lo mas cerca posible
del set point en un sentido de minimos cuadrados con la posibilidad de incluir un
término de ponderacion en las variaciones de la entrada. Por lo tanto, las variables
manipuladas se seleccionan para minimizar un objetivo cuadritico que puede
considerar la minimizacion de errores futuros.
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Se define asi, la funcion de costo J como:

J =2 [pe+il=wie+i)] + 2 A[Au(+j-D] (3.20)

Donde w(z + i) es la sefial del set point en el instante 7+ i .

Para esta formulacion no se consideran restricciones, las cuales seran incluidas en el
codigo final de simulacion.

Se puede escribir la funcion de costo J de manera matricial, de la siguiente manera:

| PE+1|1)—w(t+1) ||

) A | B2]n-wi+2)
J :[y(mu) Wy o Yaenpn _W(HN/?)] . ||+
Y(t+ Np|t)—w(t+ Np)

Au(t +1) |

u(t + Nc—1) |

A A[Au(t) ... Au(t+Ne-1)]
|
|

A

Y escribiendo J en funcidn de las matrices definidas en las Ecuaciones (3.16), (3.17) y
(3.18):

J=[y-w] [§-w]+Au"u (3.22)

Donde w es el vector que contiene la sefal de set point futuro, si no se conoce de
manera previa, lo mejor que puede hacerse es asumir que no cambia.

El primer término de la expresion de J se relaciona al objetivo de minimizar el error
entre la prediccion de la salida y la sefal de set point, mientras que el segundo término
refleja la consideracion dada al termino u cuando la funcion J se hace lo més pequeiia
posible.

Se observa que A se usa como parametro de sintonizacion para el desempefio del

sistema en lazo cerrado. Parael casode A =0, la funcion J se interpreta como la
situacion donde no se quiere prestar nada de atencidon a qué tan grande puede ser u y

.. ;. A Tra ~
nuestro objetivo es Gnicamente hacer el error [y —w] [J— w] tan pequefio como sea

posible. Para valores grandes de A, la funcion de costo J se interpreta como la situacion
donde se considera cuidadosamente que tan grande puede ser u y se reduce

cautelosamente el error[§ —w]' [§—w].
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Para encontrar u Optimo que minimice J, usando la Ecuacion (3.17), J se escribe como:

J=[Gu+f-w] [Gu+f-w]+u"u (3.23)

Con esto, aplicamos la derivada parcial de J con respecto a u :

o _ 2AG'G+ Al Hu+2f-w)'G
% Nc xNc¢ (324)

La condicion necesaria para la minimizacion de J se obtiene con:

oJ

== (3.25)

Para lo cual, usando la Ecuacién (3.24), se encuentra la solucion dptima para la senal
de control

— (GTG+ /,lIchNc)_lGT (W _f) (326)

Se tiene en cuenta que, como en todas las estrategias de prediccion, solo el primer
elemento del vector u se envia realmente a la planta. No es aconsejable implementar
toda la secuencia en los proximos Np intervalos en sucesion automatica. Esto se debe
a que es imposible estimar perfectamente el vector de perturbacion y, por lo tanto, es
imposible prever con precision las perturbaciones inevitables que provocan que la
salida real difiera de las predicciones utilizadas para calcular la secuencia de acciones
de control. Ademas, el set point también puede cambiar en los proximos Np intervalos.

3.3.1.3. Ampliacion para sistemas multivariable

Los modelos de respuesta al escalon y respuesta de impulso pueden extenderse para
tratar procesos multivariables. Para una planta con ne entradas y ns salidas, cada salida
j reflejara el efecto de todas las entradas de la siguiente manera

ne My

y(O=2.2 & Aut~i) (3.27)

k=1i=1

Donde g ¥ es la respuesta de la salida j al escalon de la entrada k.

Partiendo de este enfoque, el controlador DMC que se muestra en el apartado
anterior se puede extender facilmente al caso de un proceso modelado por un modelo
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multivariable. El esquema basico de DMC ya discutido se extiende a los sistemas con
entradas multiples y salidas multiples. Las ecuaciones basicas siguen siendo las
mismas, excepto que las matrices y los vectores se vuelven mas grandes y se deben
definir apropiadamente.

Con base en la linealidad del modelo, el principio de la superposicién puede usarse
para obtener los resultados pronosticados provocados por las entradas del sistema.

El vector de prediccion de las salidas ahora se define como:

B+ ]

| W(E+Np D) |
y= : | (3.28)
Fult+1]0) ||

' |

5.+ Np 1))

Donde p;(¢+ k| ¢) eslaprediccion de la salida j en el instante 7-+k.

El vector de prediccion de control es:

Au,(7)

| Au,(t+ Nc—1) |

= - (3.29)
Au,. ()

LAune (t+ Nc— I)J

Donde Au, (¢ + i) es la variacion de la entrada j para el instante #-+i.

El vector de respuesta libre se define como:

AGLNE

PAGEVADE
' (3.30)

Lot +1] )
: |
| fu+Np 1)
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Donde /(¢ + k | £) es la respuesta libre de la salida j en el instante 7+k.

Con los vectores definidos, las ecuaciones de prediccion son las mismas que las
mostradas en la Ecuacion (3.19), solo habra que considerar la nueva matriz G como:

G, Gn ... G
G G .. G
G=| » Z 2ne (3.31)
G G .G J
L nsl ns2 nsne

Cada matriz G, contiene los coeficientes de la respuesta de la j-esima salida cuando

se aplicada un escalon la i-esima entrada.

Finalmente, aplicando la optimizacion a la funcidn objetivo J:

J=X T3 @+iln-w (+i)] + A Au(t+] D]’
2 ; ] 22 (3.32)

J=1 i=1 i=1j=

Obtenemos que el vector de control que minimiza la funcidn objetivo definido por:

_ T -1 T _
u=(G G+AI(N6*M)X(NC%)) G (w-f) (3.33)

En el caso de una entrada y una salida, s6lo el primer elemento de la porcion del vector
u correspondiente a cada entrada se envia realmente a la planta.

Para el caso MIMO, vemos en la Ecuacion (3.29) que para la primera entrada
consideramos la fila 1, para la segunda entrada consideramos la fila Nc+1, para la
tercera entrada consideramos la fila 2*Nc+1 y asi sucesivamente.

3.3.2. Sintonizacion del sistema de control DMC MIMO

En el trabajo de Shridhar y Cooper (1998) se presenta una estrategia de sintonizacion
para controladores DMC MIMO que se toma como referencia para este trabajo, sin
embargo, se han tomado consideraciones adicionales para llegar a una sintonizacion
mas adecuada para la planta piloto particular que se usa, se detalla a continuacion para
la planta objeto de estudio del presente trabajo.

a Se aproxima la dindmica de los pares salida del controlador-entrada de la
planta con modelos de primer orden:

y) Ke™

— L (3.34)
u,(s) t.s+1
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Donde el sistema tiene  salidas y s entradas.
En nuestro caso, expresamos el modelo de la planta piloto como una matriz
de funciones de transferencia, tenemos entonces:

0.012566 0.02932 |
| o a9ty
G(s)=
| 0.02932 0.012566 | (3.35)
| 2960 (29,6 Ts)(1+72.25)

En el modelo consideramos 7 ,,como la constante de tiempo mas alta de cada

elemento de la matriz de funciones de transferencia. Tenemos asi:

f|72.24 29.6ﬂ|
T”:L29.61 72.24 ] (3.36)

Cabe mencionar que los retardos @, se desprecian.

Se selecciona el tiempo de muestreo como:

T, = Max(0.17,,,0.56.,)
Ts = Min(T,,) (3.37)
Ts =2.961

Se escoge un tiempo de muestreo 7s = 3s .
Se calcula el horizonte de prediccion Np, consideramos las constantes de
tiempo que relacionan las salidas con las respectivas entradas que tienen un

grado mayor de dependencia ( 7;,, 7, ):

Np = Max(D Prik ), dondek = ?"S +1)

Ts rs rs Ts (338)
Np=49.35

Se escoge el horizonte de prediccion Np=50.

Se selecciona el horizonte de control Nc igual al 63.2% del tiempo de
establecimiento del sub-proceso mdas lento en el sistema multivariable,
considerando las constantes de tiempo que relacionan las salidas con las

respectivas entradas que tienen un grado mayor de dependencia (z;,,7,,):

T
Nc=Max "+k)

Ts "7 (3.39)
Nc =9.87
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Se escoge el horizonte de control Nc=10.

e Se selecciona la ponderacion de la variacion de control A para escalar el
segundo término de la funcioén de costo J a magnitudes similares las medidas
de las variables de proceso.

J= sl G e 2
ZZLyj(z+i|z)—wj(z+i)J +ZZA[Aui(t+j—l)] (3.40)

En el punto de operacion, los valores de salida son y10=25, y20=25, y los
valores de entrada son ul0=1193.73 y u20=1193.73. Con lo que hacemos una
primera aproximacion de sintonizacion de A =0.01. Sin embargo, luego
probaremos para valores mas grandes y mas pequefios, con el objetivo de ver
hasta que limites puede llegar sin saturar al actuador y sin comprometer el
tiempo de establecimiento.

En resumen, la primera sintonizacion es:
Ts =3, Np =50, Ne=10, A =0.01 (3.41)

3.33. Resumen de ecuaciones

Con el objetivo de resumir lo anterior y mostrar de una manera didactica la
implementacion del controlador, presentamos a continuacion las ecuaciones
principales del marco tedrico descrito previamente.

ne My

w0y =22 g Au(t—i) (3.42)

k=1i=1

RGN

| fi(t+Np|9) |
: (3.43)

S (E+1] 1)

L+ Np 0]

”Gll G, .. Glne—||
| G G . G
G= 21

22 2ne

(3.44)

| G G .G
| L nsl ns2 nsne U
( Nc*ne) x ( Nc*ne)

u=(GG+Al Y& (w-f) 4






3.34.

Ts=3,Np =50, Nc=10,1=0.01 (3.46)

Implementacion del controlador DMC MIMO

En el Anexo A.1 se encuentra el codigo de implementacion de la presente técnica de

control predictivo en el apartado “DMC_MIMO.m”. A continuacion, detallamos el

funcionamiento del programa y en la figura 3.1 se muestra el diagrama de flujo

correspondiente.

)

2)

3)

4

5)

Inicializacion de la planta: se cargan los parametros del modelo de la planta
(A,B,C,D), las condiciones iniciales y el punto de operacion. Los valores se
calculan en base a las ecuaciones (2.56) a la (2.59).

Inicializacion del controlador: se cargan los parametros de simulacion y los
parametros del controlador (T. Muestreo Ts, tiempo final de la simulacion,
horizonte de prediccion Np, horizonte de control Nc, ponderacion de la variable
de control A). Los valores se muestran en la Expresion (3.46).

Elementos gi: se calculan los elementos del modelo de la respuesta al escalon

g/* y horizonte de saturacion M ;. La expresion (3.42) muestra el modelo de

respuesta al escaléon multivariable.

Matriz G: se calcula la matriz G usando los elementos del punto 3)
correspondiente a la expresion (3.44).

Ganancia del controlador: se calcula la matriz de ganancia de la expresion
(3.45) y se selecciona las ganancias correspondientes a cada variable de control
kul (Fila 1), ku2 (Fila Nc+1) como se detalla en la seccion 3.3.1.3.
Inicializacion de simulacion: se crean e inicializan las variables que se utilizan
en el bucle de simulacion: Numero de iteraciones (nit), variables para control,
variables del proceso, set point, variables auxiliares de calculo para la respuesta
libre y vector de costo computacional (tiempo de ejecucion).

Célculo de la respuesta libre f: se calcula el vector de respuesta libre para cada
una de las salidas del sistema y se forma el vector que se muestra en la

expresion (3.43).
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8) Calculo de laley de control con saturacion: se calcula el vector de ley de control
u expresado en (3.45) utilizando las ganancias calculadas en el punto nimero
5 y considerando los limites de operacion de las bombas (0-100%).

9) Actualizar simulacion: se actualizan los vectores de simulacion: Set point,
variables de proceso, variables de control que seran necesarios en la siguiente
iteracion.

10) Célculo de variables de proceso siguientes: se calculan las variables de proceso
nuevas con el modelo no lineal de la planta considerando las perturbaciones.

11) Parametros de desempefio: se calculan los pardmetros de criterio de desempeio

IAE, ISE, costo computacional en base a los resultados del bucle de simulacion.
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1) Inicializacion de laplanta

v

2) Inicializacion delcontrolador

v

3) Elementos gi

v

4) Matriz G

5) Ganancia del controlador

v

6) Inicializacion desimulacion

Bucle de Simulacion:

. k>nit
Desde k=1 a nit
k<=nit
v y
.. . . = 11) Parametros de
Inicia la cuenta de tiempo de ejecucion ~
desempeiio

v

7) Célculo de la respuesta libref

v

v

Grafica de resultados

8) Calculo de la ley de control con saturacion

v

9) Actualizar simulacion

10) Célculo de variables de proceso siguientes

v

Fin de la cuenta de tiempo deejecucion

desarrollado

Fin del programa

Figura 3.2: Diagrama de flujo de programa de simulacion DMC MIMO.m
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Para la ejecucion de la implementacion, elaboramos la sefial de referencia (set point)
para ambas variables de proceso de la planta objeto de estudio. En la Figura 3.3 se
grafican las sefiales mencionadas en la vecindad del punto de operacion para el que se
linealiz¢ la planta, tomando como dicha vecindad un 20% por encima y por debajo de
su valor de linealizacion.

k] ! T

B | i i o i o e ]
1 [

e B - - - ————— —

0 500 1000 1500 2000
Tiempo (=)

1) 500 1000 1500 2000
Tiempo (s)

Figura 3.3: Senales de set point para las variables de proceso de la planta objeto de
estudio

Ademas, se aplica una perturbacion en el tiempo 1500s, que representa una fuga en los
tanques TK-03 y TK-04, cuyas alturas son los objetivos del control. Dicha perturbacion
representa un 50% de la fuga normal de los taques hacia el tanque de alimentacion TK-
05. Para mayor detalle ver la Figura 2.3.

También, se aplica un ruido en los sensores con desviacion estdndar de lcm.

Considerando lo antes mencionado, a continuacion se presenta la simulacion y
resultados para varios valores de A .

A=0.01

La respuesta del sistema se muestra en la Figura 3.4, la variable de control se muestra
en la Figura 3.5.
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Figura 3.4: Respuesta del sistema para 4 = 0.01

500 1000 1500
Tiempo (s)

500 1000 1500
Tiernpo (5)

Figura 3.5: Variables de control para A =0.01
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Tabla 3.1: Criterios de desempefio para A =0.01

Criterio Valor
Sobrepico 16%
Tiempo de establecimiento 158s
IAE yl 697.5
IAE y2 687.06
ISE y1 4098.68
ISE y2 3882.05
Maximo tiempo de ejecucion 10.36ms
Minimo tiempo de ejecucion 2.24ms
Tiempo de ejecucion promedio 2.9ms

De estos resultados podemos concluir que la sefial de control se puede exigir mas,
por lo que se puede mejorar el tiempo de establecimiento reduciendo el valor de 4

A =0.005

La respuesta del sistema se muestra en la Figura 3.6, la variable de control se muestra
en la Figura 3.7. Los criterios de desempefio se muestran en la Tabla 3.2.

i i i i i i
o a00 1000 1500 2000 a a00 1000 1500 2000
Tiempao () Tiermpo (=)

-

—_

1} 500 1000 1500 2000 0 500 1000 1500 2000
Tiernpo (5) Tiermpo (5)

Figura 3.6: Respuesta del sistema para A = 0.005
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1400
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1200
1100

A=0.001

500 1000 1500
Tiernpo (5)

Figura 3.7: Variables de control para A = 0.005

Tabla 3.2: Criterios de desempefio para A = 0.005

Criterio Valor
Sobrepico 16%
Tiempo de establecimiento 132s
IAE yl 628.58
IAE y2 641.88
ISE yl 3554.58
ISE y2 3523.32
Maximo tiempo de ejecucion 14.98ms
Minimo tiempo de ejecucion 2.23ms
Tiempo de ejecucion promedio 3.02ms

La respuesta del sistema se muestra en la Figura 3.8, la variable de control se muestra
en la Figura 3.9. Los criterios de desempefio se muestran en la Tabla 3.3.
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Figura 3.8: Respuesta del sistema para 4 = 0.001
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Figura 3.9: Variables de control para A =0.001
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Tabla 3.3: Criterios de desempefio para A = 0.001

Criterio Valor
Sobrepico 16%
Tiempo de establecimiento 105s
IAE yl 485.47
IAE y2 474.61
ISE y1 2548.35
ISE y2 2445.10
Maximo tiempo de ejecucion 10.13ms
Minimo tiempo de ejecucion 2.27ms
Tiempo de ejecucion promedio 2.60ms

Podemos concluir que aplicando el criterio del 5% para evaluar el tiempo de

establecimiento, con A4=0.001 se reduce significativamente el tiempo de
establecimiento sin llegar a saturar las variables de control, mientras que los valores

ISE, IAE y Sobrepico no tienen grandes variaciones.

Cabe mencionar que los valores tomados de sobrepico y tiempo de establecimiento

se enfocan en la primera estabilizacion de las variables de proceso.

34. Diseno del sistema de control DMPC MIMO

34.1. Marco tedrico

En esta seccion se resume el desarrollo tedrico del control DMPC MIMO

considerando los trabajos de (Wang, 2009), (Ningning et al., 2015), (Deepa et al.,

2011).

3.4.1.1. Modelo de espacio de estados ampliado

Asumimos un sistema con ne entradas, ns salidas y nss estados, también asumimos que

el nimero de salidas es menor o igual al nimero de entradas del proceso, es decir, ns

<ne.

Asi, definimos el sistema discreto como:

Xom (k +1) = Amxm (k) + Bmu(k) + Bd W(k)
k) = C,x,, (k) + D,u(k)
Donde:

X,, : vector deestados

A,,B,,C,,D,: Matrices del modelodeespaciodeestados discreto
u : vector deentradas del sistema

v :vector desalidas del sistema

w : perturbaciondel sistema

(3.47)
(3.48)
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Sin embargo, por el principio del horizonte deslizante, la sefal de control se actualiza
en cada instante de muestreo utilizando unicamente la variacion actual en la ley de
control, definido por Au(k)=u(k) —u(k—1). Por lo que en el modelo ampliado

descrito mas adelante en la Ecuacion (3.54), se requiere que los estados del modelo
ampliado s6lo dependan de la variacion actual de la variable de control Au(k ) . Para
esto es necesario que la entrada actual u(k ) no puede afecte directamente a lasalida

y(k ) en el mismo instante, pues la salida y(k ) es parte del vector de estados
ampliado, entonces:

X, (k+1) = 4 x, (k) + B,u(k) + B,w(k) (3.49)
y(k) = C,x,, (k) (3.50)

La perturbacion del sistema, se asume como ruido blanco, esto quiere decir que w(k )

se relaciona a una media nula. Donde podemos escribir la secuencia:
wk)—wk-1)=¢c(k) (3.51)

De la Ecuacion (3.49), se deriva lo siguiente:

x, (k)= A, x,, (k1) + B,u(k -1) + B,w(k 1) (3.52)

Luego, se define Ax, (k) = x,, (k) —x,,(k—1) y Au(k) = u(k) — u(k —1) y restando la

Ecuacion (3.52) de la Ecuacion (3.49), se obtiene:

Xontk+1) ™ Xy = A4, (xm(k)_ xm(k—l)) + B, (“(k)_ u(k—l)) + B, (W(k)_ W(k—l)) (3.53)
Ax,, (k +1) = A,Ax,, (k) + B, Au(k) + B, & (k) (3.54)

A fin de relacionar la salida y(k ) con las variables de estado Ax,, (k) , se deduce de

la Ecuacién (3.50) que:

y(k+1) = y(k) = C,, (x,, (k +1) — x,, (k)) (3.55)
y(k+1)=yk) + C,Ax,, (k+1) (3.56)

Y se reemplaza la Ecuacion (3.54) en la Ecuacion (3.56):

yk+1)=yk) + C, (A,Ax,, (k) + B, Au(k) + B, € (k)) (3.57)
vk +)=yk)+ C,A,Ax,, (k) + C, B, Au(k) + C,, B, & (k) (3.58)

Con lo que se escoge un nuevo vector de variables de estado:
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x(ky=[Ax (k)" y(k)]" (3.59)

Donde el superindice T indica la transpuesta del vector. En este punto, utilizando las
Ecuaciones (3.54), (3.58) se puede escribir:

[Ax (4= 4 00 fax B4 B Jau(o+]
| yk+D) | |C, L. | &) | |C,B,] |

B etk
C,B, | (3.60)

m

wo<fo 1 A0

m o nsans |L y(k)J (3.61)

Donde 7 __es la matriz identidad con dimensiones ns x ns y 0,,€s una matriz de

ns xns

ceros de tamafio ns xnss . En las Ecuaciones (3.60) y (3.61), las matrices A4,,, B,,y C,,

m>

tienen dimensiones (nss x nss),(nss x ne) y (ns x nss) respectivamente.

Para simplicidad en la notacidn, se escriben las Ecuaciones (3.60) y (3.61) como:

x(k +1) = Ax(k) + BAu(k) + B:g (k) (3.62)
(k) = Cx(k) (3.63)

Donde las matrices 4,B y C corresponden a la forma dada en las Ecuaciones (3.60) y
(3.61) y definen el modelo de espacio de estados ampliado que se utiliza para la
prediccion.

34.1.2. Eigenvalores del modelo ampliado
La ecuacion caracteristica del sistema ampliado viene dada por:
| AT -4 oid W
p(A) =det " % =(A-1)"det(A/ -4 )=0 (3.64)

|-C.4,, (A-DI,, I

Donde usamos la propiedad de que el determinante de una matriz triangular inferior
en bloque es igual al producto de los determinantes de las matrices en la diagonal.

De la Ecuacion (3.64) se concluye que los eigenvalores del modelo resultan ser la union

de los eigenvalores del modelo de la planta ( det(A I — A4,,) ) y ns eigenvalores de valor

unitario (4 —1)") . Esto significa que hay ns integradores embebidos dentro del
modelo ampliado, de esta manera se obtiene la accion integral del controlador.
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3.4.1.3. Controlabilidad y Observabilidad del modelo ampliado

Debido a que el modelo de la planta se ha aumentado con integradores y el disefio del
controlador predictivo estd basado en el modelo de espacio de estados aumentado de
la planta, es importante para el disefio del sistema de control que el modelo ampliado
de la planta no se vuelva incontrolable o inobservable.

Necesitamos examinar ahora bajo qué condiciones el modelo ampliado es controlable.
Este andlisis lo hacemos citando una definicion y dos teoremas cuyo detalle y
demostracion se encuentra en el texto de Wang (2009).

Definicion: Una realizacion de la funcion de transferencia G( z) es cualquier triplete
de matrices (4, B,C) tal que: G(z) = C(zI — A)"' B . Si dicho conjunto de matrices

existe, se dice que G(z) esrealizable. Una realizacion (4, B, C)  es llamada
realizacion minima de la funcién de transferencia  G( z) si no existe otra realizacion

con un triplete de matrices de menor dimension.

Teorema 3.1: Una realizacion minima es controlable y observable.

Teorema 3.2: Asumiendo que el modelo de la planta representado por el triplete
(4,,B,,C,) es controlable y observable y representan a la funcion de transferencia

G, (z) con realizacion minima, donde:

G(@)=C(zl-4 )m’lB \ (3.65)

Entonces, la funcion de transferencia del modelo aumentado definido por la
Ecuaciones (3.62) y (3.63) tiene la representacion:
Giz)=__G
(2) = (2) (3.66)

z _1 m

Y es controlable y observable si y solo si el modelo de la planta G,, (z) no tiene ceros
enz=1. Los ceros de un sistema multivariable, son los valores de z donde la matriz de
transferencia G,, (z) pierde rango.

Por lo tanto, para asegurar la controlabilidad del modelo de espacio de estados
aumentado tenemos que verificar que el modelo discreto de la planta no tenga ceros
enz=1.

3.4.1.4. Control predictivo dentro de una ventana de optimizacion

Tras la formulacion del modelo matematico, el siguiente paso en el disefio de un
sistema de control predictivo es calcular la salida pronosticada de la planta con la sefial
de control futura como variables ajustables. Esta prediccion se describe dentro
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de una ventana de optimizacion. Esta seccion examinara en detalle la optimizacion
llevada a cabo dentro de esta ventana.

Aqui, suponemos que el instante actual es £; y la duracion de la ventana de

optimizacion es Np como el numero de muestras.

Prediccion de estados y variables de salida
Se asume que para el tiempo £;, el vector de estados x(k;) esta disponible a través de
medicion.

La trayectoria de control futuro se da por:
Au(k;), Au(k;+1),..., Au(k,+ Nc —1) (3.67)

Donde Nc es el horizonte de control, que dicta el nimero de parametros usados para
capturar la trayectoria de control futuro.

Con la informacion de los estados  x(k;) , las variables de estado futuras se predicen
por Np nimero de muestras, donde Np es llamado horizonte de prediccion (es

también el largo de la ventana de optimizacion).

Las variables de estado se escriben como:

x(k; +1| k), x(k; + 2| k;),..., x(k; + m| k;),...,x(k; + Np| k;) (3.68)

Donde x(k; +m| k;) es la prediccion del vector de estados en el instante k,+ m , dada

la informacién actual x(%;) .

El horizonte de control Nc se escoge para que sea siempre menor o igual al
horizonte de prediccion Np .

Basado en el modelo de espacio de estados definido por el triplete ( 4, B, C), las

variables de estado futuro se calculan secuencialmente como:

x(k,+1] k)= Ax(k )+ BAu(k,)
x(k,+2| k)= Ax(k, +1)+ BAu(k, +1)
= Ax(k) + ABAu(k ) + BAu(k +1)
o ’ ’ (3.69)
x(k;, + Np| k)= Apr(k,-) +A4 N,HBAM(" ) + AprzBAu(k. +1)+...
o + A Y BAu(k + Nc —1)
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Donde vemos que Np y Nc deben ser mayores o iguales a 1.
Con la prediccion de las variables de estado, la prediccion de la variable de salida es:

y(k; +1| k)= CAx(k;)+ CBAu(k;)

y(k, +2| k)= CAx(k, +1)+ CBAu(k, +1)
= CA’x(k ) + CABAu(k ) + CBAu(k +1)
o ’ ’ (3.70)
y(k,+Np| k)=CA x(k)+CA  BAu(k)+CA  BAu(k,+1)+...
Np Np-1 Np-2

o + CA™ Y BAu(k + Nc 1)

Se observa que todas las variables se escriben en términos de la informacién de los
estados actual  x(k;) y de la variacion futura de control Au(k;+j) , donde
j=0,1,..., Nc —1.

Se definen los vectores:

Y=[yk+11 k) yk+21k) .. yk+Nplk) |

. . - (3.71)
AU=[Au(ki) Au(k +1)" .. Au(ki+Nc—1)]

Para el sistema multivariable, la dimension de Y es (ns * Np) x1 y la dimension de

AU es (ne * Nc) x1. Reescribimos entonces (3.70) usando la forma matricial:

Y=Fx(k)+® AU (3.72)

Donde las matrices F' y ®@ se definen como:

[ C4 ]
CA?
r =’ (3.73)
e
(/B U”S xne UnS xXne U”S xXne U”S xXne |
CAB CB 0 0 0 |
o=| c4#B cas  CB 0 0 ; (3.74)
(CAY B CAMB CAVIB .. CAY B

Optimizacion
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Para una sefial de set point » dada con un valor r(k;) en el tiempo de muestreo %;, el
objetivo del sistema de control predictivo es llevar la sefial de salida pronosticada
dentro de la ventana de prediccion tan cerca como sea posible a la sefial de set point
donde se asume que la sefial de set point se mantiene constante en la ventana de
optimizacion. Este objetivo se lleva a cabo mediante un disefio para encontrar el
“mejor” vector de parametros de control AU tal que una funcidn de error entre el set
point y la prediccion de la salida se minimiza.

Se asume el vector con la data del set point:

ns xns

R :|]nsxns | ]/'(k)
e o
o]
NS XNS._|(ns*Np) xns
La sefial de set pointes 7 (k)=[r(k) r(k) .. r(k)]" ycontiene las ns sefiales
. L PR ns i

de set point correspondiente a cada una de las salidas.
Se define la funcion de costo J, que refleja el objetivo del control, como:

J=R-Y) (R-Y)+AU RAU (3.76)

Donde el primer término se relaciona al objetivo de minimizar el error entre la
prediccion de la salida y la sefial de set point, mientras que el segundo término refleja
la consideracion dada al termino AU  cuando la funcion J se hace lo més pequefia
posible.

R es una matriz diagonal de la forma R=r 1, .., (r,>0), donde r,se usa como
parametro de sintonizacion para el desempefio del sistema en lazo cerrado. Para el
casode r,=0, la funcion J se interpreta como la situacion donde no se quiere

prestar nada de atencion a qué tan grande puede ser AU y nuestro objetivo es
unicamente hacer el error (R —Y )" (R —Y ') tan pequefio como sea posible. Para

valores grandes de r,,, la funcion de costo J se interpreta como la situacion donde se

considera cuidadosamente que tan grande puede ser AU 'y se reduce cautelosamente
el error (R-Y ) (R-Y).

Para encontrar AU 6ptimo que minimice J, usando la Ecuacion (3.72), J se escribe
como:

J= (R - Fx(k))" (R = Fx(k )) = 2AU" ®" (R — Fx(k )) + AU"(®" ® + R)AU (3.77)
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Con esto, aplicamos la derivada parcial de J con respecto a AU:

oJ
= 20" (R - Fx(k)) + 2(®"® + R)AU (379)
aAU K i .
La condicion necesaria para la minimizacion de J se obtiene con:
o _ 0 3.79
OAU (3.79)

Para lo cual, usando la Ecuacion (3.78), se encuentra la solucion 6ptima para la senal
de control:

AU=(®"®+ Ry ' (R - Fx(k)) (3.80)

Se asume que (OTD + j_e)*l existe.La matriz  (®"® + ]_3)*1 es llamada la matriz

Hessiana en la literatura de optimizacion. Se observa que Rs es un vector de datos
que contiene la informacion del set point, expresado como:

Ins xXns ||
ad= o k) =R (k)
s | | i s i (381)
!
NS XNS 6y *Np ) xns
Donde:
| ns xns |
;|
— 1
_ | o |Sie (3.82)
- |
L ns xns st* Np) xns
Horizonte de control deslizante
Notamos que el vector AU contiene las variaciones de control sobre todo el

horizonte de control, en la implementacion solo utilizamos el primer término Au(k;) ,

asi:

u(k;) = u(k,~1) + Au(k,) (3.83)
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Sin embargo, AU debe ser completamente calculado en cada instante de muestreo.

3.4.15. Sistema de control en lazo cerrado
Para el instante de muestreo k;se obtiene que:

AU=(®'® +R)" O R r(k) — ('@ + R) 'O Fx(k) (3.84)

Donde el elemento (& ® + R)! cDTTg corresponde al cambio de set point dentro del
horizonte de prediccion, mientras que el elemento (®” d +_R)*1q)T F corresponde al

control por realimentacion de estados en el marco del control predictivo. Ambos

dependen de parametros del sistema, por lo que permanecen constantes para un
sistema invariante en el tiempo. Por la estrategia de horizonte de control deslizante,

solo es necesario el primer elemento de AU en el tiempo £;, asi:

Au(k)=]1 0 v 0] (@' ®+R)'®' (R r(k)-Fx(k))  (3.85)
i nexne nexne nexne = pex(ne*Ne) s i i
Au(k;) = Ky r(k;) — Kpypcx(k;) (386)
Donde:
_ T N1 mwT D
Ky a []nexne Onexne Onexne :pr(m)*NM (CD (D s R) q> Rs (387)
DMPC |_ nexne nexne nexne |pex(ne*Nc) T - i T (388)

Finalmente, con las ganancias encontradas, se puede calcular la variacion del vector
de control del sistema.

34.2. Sintonizacion del sistema de control DMPC MIMO

En el trabajo de Shridhar y Cooper (1998) se presenta una estrategia de sintonizacion
para controladores DMC MIMO, que podemos tomar como referencia para la
sintonizacion de este controlador, ya que se parte de la misma matriz de funciones de
transferencia, sin embargo, se han tomado consideraciones adicionales para llegar a
una sintonizacion mas adecuada para la planta piloto particular que se usa, se detalla a
continuacion para la planta objeto de estudio del presente trabajo.

a Se aproxima la dindmica de los pares salida del controlador-entrada de la
planta con modelos de primer orden:
Y (s) -0
r _[Ker (3.89)

u,(s) Ts+1
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Donde el sistema tiene » salidas y s entradas.
En nuestro caso, expresamos el modelo de la planta piloto como una matriz
de funciones de transferencia, tenemos entonces:

r| 0.012566 0.02932 1

G(s) =| | (3.90)
| 0.02932 0.012566 |
(1429.615) (14 29.61s)(1+72.245)

L

En el modelo consideramos 7 ,,como la constante de tiempo mas alta de cada

elemento de la matriz de funciones de transferencia. Tenemos asi:

[72.24 29.61]
= |20.61 7224 (3.91)
Cabe mencionar que los retardos 6, se desprecian.
Se selecciona el tiempo de muestreo como:
T, = Max(0.17,,,0.56.,)
Ts = Min(T,,) (3.92)

Ts =2.961

Se escoge un tiempo de muestreo 7s = 3s .
Se calcula el horizonte de prediccion Np, consideramos las constantes de
tiempo que relacionan las salidas con las respectivas entradas que tienen un

grado mayor de dependencia (7,7, ):

I”S_l)

Np = Max(D Tk ), dondek = "+
Ts rs rs T (3.93)

(v4
(
Np=49.35

Se escoge el horizonte de prediccion Np=50.

Se selecciona el horizonte de control Nc igual al 63.2% del tiempo de
establecimiento del sub-proceso mdas lento en el sistema multivariable,
considerando las constantes de tiempo que relacionan las salidas con las

respectivas entradas que tienen un grado mayor de dependencia ( 7;,, 75, ):
T
Nc=Max "+k)

s " (3.94)
Nec=9.87

Se escoge el horizonte de control Nc=10.
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.

Se selecciona la ponderacion de la variacion de control 7, para escalar el

segundo término de la funcion de costo J a magnitudes similares las medidas
de las variables de proceso.

J=R-Y) (R -Y)+AU RAU (3.95)

En el punto de operacion, los valores de salida son y10=25, y20=52, y los
valores de entrada son ul0=1193.73 y u20=1193.73. Con lo que hacemos una
primera aproximacion de sintonizacion de  r,= 0.01. Sin embargo, luego
probaremos para valores mas grandes y mas pequeiios, con el objetivo de ver
hasta que limites puede llegar sin saturar al actuador y sin comprometer el
tiempo de establecimiento.

En resumen, la primera sintonizacion es:

34.3.

Ts =3, Np =50, Nc =10, r,,= 0.01 (3.96)

Resumen de ecuaciones

Con el objetivo de resumir lo anterior y mostrar de una manera didactica la
implementacion del controlador, presentamos a continuacion las ecuaciones
principales del marco tedrico descrito previamente.

x,, (k+1) = 4, x,, (k) + B,u(k) + B,w(k)
y(k) = C x (k) + D u(k) (3.97)

[Axm(kﬂﬂ':[Am 0:1—||_Ax m(kﬂH[B ) [ B

L

A
y ")+ e

yk+1y 1€ T ['yk | |CB CB
m ns xns m mJ Lm dJ
: vy =to 1 lax, @] (3.98)

Lo wens | y(k)
L

x(k +1) = Ax(k) + BAu(k) + Bz (k)

(k) = Ca(k ) (3.99)
G()=C (- 4 Y'B (3.100)
Y=Fx(k) + AU (3.101)
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[ C4]
Fo| C4 ‘ (3.102)

[ cav |

[ CB Ons xXne 0nS xne Ons xXne Ons.xne —’
| CAB CB 0 0 0 |
D= CAZB CAB CB Onsxne Onsxne ‘ (3103)
CAV'B CA'B CAYB .. CAJV'?;NCBJ
K =[I 0 v 0] (®'® +R)'®'R
y nexne nexne nexne nex(ﬂe*NC) F s (3 . 104)
KDMPC = [lne xne Onexne Onexne J—Inex(ne*Nc) (q)Tq) iy R)_lq)TF
Au(k;) = K, r(k;) = Kpupcx(k;) (3.105)
Ts = 3,Np = 50, Ne =10, 7,= 0.01 (3.106)

344. Implementacion del controlador DMPC MIMO

En el Anexo A.1 se encuentra el cédigo de simulacion de la presente técnica de control
predictivo. En la Figura 3.10 se detalla el diagrama de flujo del programa mencionado.
En el Anexo A.1 se encuentra el codigo de implementacion de la presente técnica de
control predictivo en el apartado “DMPC_MIMO.m”. A continuacion, detallamos el
funcionamiento del programa y en la figura 3.10 se muestra el diagrama de flujo

correspondiente.

1) Inicializacion de la planta: se cargan los pardmetros del modelo de la planta
(Am,Bm,Cm,Dm) que se muestran en la expresion (3.97), las condiciones
iniciales y el punto de operacion. También se calculan las matrices del modelo

expandido correspondiente a las expresiones (3.98) y (3.99).
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2)

3)

4

5)

8)

9

Inicializacion del controlador: se cargan los parametros de simulacion y los
parametros del controlador (T. Muestreo Ts, tiempo final de la simulacion,
horizonte de prediccion Np, horizonte de control Nc, ponderacion de la variable
de control A). Los valores se muestran en la Expresion (3.106).

Andlisis de Controlabilidad: se verifica que el modelo es una realizacion
minima, también se verifica que no existen polos en z=1. Para lo que se utiliza
la expresion (3.100)

Ganancias del controlador: se calcula las ganancias del controlador Ky, Kmpc,
utilizando las expresiones (3.101), (3.102), (3.103) y (3.104).

Inicializacion de simulacion: se crean e inicializan las variables que se utilizan
en el bucle de simulacion: Numero de iteraciones (nit), variables para control,
variables del proceso, set point, variables auxiliares de calculo para la respuesta
libre y vector de costo computacional (tiempo de ejecucion).

Célculo de la ley de control con saturacion: se calcula el vector de ley de control
u expresado en (3.105) utilizando las ganancias calculadas en el punto numero
4 y considerando los limites de operacion de las bombas (0-100%).

Actualizar simulacion: se actualizan los vectores de simulacion: Set point,
variables de proceso, variables de control que seran necesarios en la siguiente
iteracion.

Célculo de variables de proceso siguientes: se calculan las variables de proceso
nuevas con el modelo no lineal de la planta considerando las perturbaciones.
Pardmetros de desempeiio: se calculan los parametros de criterio de desempefio

IAE, ISE, costo computacional en base a los resultados del bucle de simulacion.
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1) Inicializacion de la planta

!

2) Inicializacion del controlador

v

3) Analisis de controlabilidad

(El modelo de la planta

es controlable?

4) Ganancias del
controlador

A

5) Inicializacion de simulacion

Bucle de Simulacion:

No ¢

Mostrar la
razon

Fin del programa

k>nit

Desde k=1 a nit

k<=nit

v

Inicia la cuenta de tiempo de ejecucion

v

6) Calculo de la ley de control con saturacion

v

7) Actualizar simulacion

v

8) Calculo de variables de proceso siguientes

v

Fin de la cuenta de tiempo de ejecucion

desarrollado

9) Parametros de
desempefio

v

Grafica de resultados

Fin del programa

Figura 3.10: Diagrama de flujo de programa de simulacion DMPC_MIMO.m
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Para la ejecucion de la simulacion, elaboramos la sefial de referencia (set point) para
ambas variables de proceso de la planta objeto de estudio. En la Figura 3.2 se grafican
las sefiales mencionadas en la vecindad del punto de operacion para el que se linealizé
la planta, tomando como dicha vecindad un 20% por encima y por debajo de su valor
de linealizacion.

0 500 1000 1500 2000
Tiempo (5)

2B i e i i i e - - - - - - - ——

1
1 [

D0 e e L

0 500 1000 1500 2000
Tiempo ()

Figura 3.11: Sefales de set point para las variables de proceso de la planta objeto de
estudio

Al igual que en la simulacion de la Seccion 3.4.3., se aplica una perturbacion en el
tiempo 1500s, que representa una fuga en los tanques TK-03 y TK-04, cuyas alturas
son los objetivos del control. Dicha perturbacion representa un 50% de la fuga normal
de los taques hacia el tanque de alimentacion TK-05. Para mayor detalle ver la Figura
2.3.

También, se aplica un ruido en los sensores con desviacion estandar de lcm.

Considerando lo antes mencionado, a continuacion se presenta la simulacion y
resultados para varios valores de 7, y en cada caso evaluamos los criterios de

desempefio.

r,=0.01
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La respuesta del sistema se muestra en la Figura 3.12, la variable de control se
muestra en la Figura 3.13. Los criterios de desempefio se muestran en la Tabla 3.4.

1 i i i i i
1) 400 1000 1500 2000 0 500 1000 1500 2000
Tiempois) Tiempo(s)

——-r

2
Y2

i i I i i i 1
0 500 1000 1500 2000 0 200 1000 1500 2000
Tiempo(s) Tiempo(s)

Figura 3.12: Respuesta del sistema para r,,.= 0.01
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Figura 3.13: Variables de control para r,= 0.01
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Tabla 3.4: Criterios de desempefio para r,,= 0.01

Criterio Valor
Sobrepico 0%
Tiempo de establecimiento 62
IAE yl 484.85
IAE y2 481.51
ISE y1 3509.28
ISE y2 3545.88
Maximo tiempo de ejecucion 2.75ms
Minimo tiempo de ejecucion 39.51us
Tiempo de ejecucion promedio 47.49us

De estos resultados podemos concluir que la sefial de control se puede exigir mas,
por lo que se puede mejorar el tiempo de establecimiento reduciendo el valor de 7,

7,=0.005

La respuesta del sistema se muestra en la Figura 3.14, la variable de control se
muestra en la Figura 3.15. Los criterios de desempefio se muestran en la Tabla 3.5.

i i i 1 i i i 1
] 500 1000 1500 2000 ] 500 1000 1500 2000
Tiempo(s) Tiempois)

Figura 3.14: Respuesta del sistema para r,= 0.005

75



2000

1800

1600

= 1400

1200

1000

800
0

Tiernpo(s)

2000

1800

1600

1400

1200

1000 \ i I I

] 500 1000 1500 2000
Tiempao(s)

Figura 3.15: Variables de control para r,,= 0.005

Tabla 3.5: Criterios de desempefio para r,= 0.005

Criterio Valor
Sobrepico 2.8%
Tiempo de establecimiento 55s
IAE yl 434.58
IAE y2 433.93
ISE y1 3249.04
ISE y2 3211.86
Maximo tiempo de ejecucion 3.1ms
Minimo tiempo de ejecucion 41us
Tiempo de ejecucion promedio Slus

r,=0.001

La respuesta del sistema se muestra en la Figura 3.16, la variable de control se
muestra en la Figura 3.17. Los criterios de desempefio se muestran en la Tabla 3.6.
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Figura 3.16: Respuesta del sistema para r,,= 0.001
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Figura 3.17: Variables de control para r,= 0.001
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Tabla 3.6: Criterios de desempefio para r,,= 0.001

Criterio Valor
Sobrepico promedio 3.6%
Tiempo de establecimiento 32s
IAE ylI 307.31
IAE y2 311.38
ISE y1 2474.51
ISE y2 2442.24
Maximo tiempo de ejecucion 3.1ms
Minimo tiempo de ejecucion 41us
Tiempo de ejecucidén promedio Slus

Podemos concluir que con  r,=0.001 se reduce significativamente el tiempo de
establecimiento sin llegar a saturar las variables de control, mientras que los valores
ISE, IAE y Sobrepico no tienen grandes variaciones.

Cabe mencionar que los valores tomados de sobrepico y tiempo de establecimiento
se enfocan en la primera estabilizacion de las variables de proceso.

345. Pruebas adicionales de funcionamiento

Visto el desempefio del controlador DMPC MIMO en el apartado 3.4.4. se ve
conveniente evaluar el funcionamiento del controlador frente a situaciones y casos
particulares con la sintonizacion que mejor resultado dio en la seccion 3.4.4. r,=
0.001.

3.45.1. Set Point fuera del punto de linealizacion
Se considera importante mostrar el funcionamiento del controlador utilizando set point
alejado del punto de linealizacion.

Para la siguiente simulacion se considera la variacion del set point 50% por encima y
por debajo del punto de linealizacién como se muestra en la Figura 3.18.
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Figura 3.18: Senales de set point alejados del punto de linealizacion
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Ademas cabe mencionar que se mantienen las perturbaciones utilizadas en la seccion

3.44.

La respuesta del sistema se muestra en la Figura 3.19, la variable de control se
muestra en la Figura 3.20. Los criterios de desempefio se muestran en la Tabla 3.7.
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Respuesta del sistema para set point alejados del punto de linealizacion
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Figura 3.20: Variables de control para set point alejados del punto de linealizacion

Tabla 3.7: Criterios de desempefio para set point alejados del punto de linealizacion

Criterio Valor
Sobrepico promedio 3.3%
Tiempo de establecimiento 30s
IAE y1 427.29
IAE y2 417.12
ISE y1 3825
ISE y2 3714.32
Maximo tiempo de ejecucion 2.78ms
Minimo tiempo de ejecucion 39us
Tiempo de ejecucion promedio 49us

Podemos observar en la Tabla 3.7 que los valores de desempefio no cambian
significativamente, sin embargo, de las graficas de resultados se puede observar que
no se alcanza la estabilidad en los tanques superiores, el tiempo de establecimiento
para esos tanques si varia, por lo tanto el funcionamiento del controlador empieza a
desmejorar, también habra que tomar en cuenta la capacidad fisica de la planta para
evitar un posible derrame de los tanques superiores en una prueba con la planta piloto
real. Asimismo, en las graficas de las sefiales de control se puede observar mayores
oscilaciones y esfuerzo de parte de las bombas que generan el flujo hacia los tanques.

3.4.5.2. Fallas en sensores
En esta secciéon se analiza el comportamiento del sistema como respuesta al
controlador cuando existen fallas en los sensores, se simula una medicion nula del
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sensor para los 4 tanques a partir del segundo 1200, en cada caso se toma el mismo set
point, mostrado en la Figura 3.21, y cabe mencionar que no se toma en cuenta ninguna

perturbacion externa pues el objetivo de este apartado es mostrar el desempefio del
controlador frente a fallas en los sensores.
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Fallaensensor hl:

Figura 3.21: Senales de set point para prueba de falla en sensores

Se muestra en la Figura 3.22 la respuesta del sistema frente a la falla del sensor hl y
en la Figura 3.23 se muestra las sefiales de control generadas por el controlador.
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Figura 3.22: Respuesta del sistema para prueba de falla en sensor h1l
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Figura 3.23: Variables de control para prueba de falla en sensor hl

Fallaensensor h2:

Se muestra en la Figura 3.24 la respuesta del sistema frente a la falla del sensor h2 y
en la Figura 3.25 se muestra las sefiales de control generadas por el controlador.
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Figura 3.24: Respuesta del sistema para prueba de falla en sensor h2
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Figura 3.25: Variables de control para prueba de falla en sensor h2

Fallaensensor h3:

Se muestra en la Figura 3.26 la respuesta del sistema frente a la falla del sensor h3 y
en la Figura 3.27 se muestra las sefiales de control generadas por el controlador.
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Figura 3.26: Respuesta del sistema para prueba de falla en sensor h3
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Figura 3.27: Variables de control para prueba de falla en sensor h3

Fallaensensor h4:

Se muestra en la Figura 3.28 la respuesta del sistema frente a la falla del sensor h4 y
en la Figura 3.29 se muestra las sefiales de control generadas por el controlador.
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Figura 3.28: Respuesta del sistema para prueba de falla en sensor h4
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Figura 3.29: Variables de control para prueba de falla en sensor h4

En esta seccion se analiza la respuesta del sistema de control frente a fallos en sensores.
Como se observa a pesar de que el controlador responde manteniendo la estabilidad
frente a fallos en los sensores h1 y h2, en los casos de fallo en los sensores h3 y h4 que
son las variables de salida del sistema, el comportamiento se torna inestable y no hay
control de las variables de proceso. Esto se debe a que el sistema no contempla ninglin
bloque o modulo de diagnostico de fallos ni un observador, lo que representa una
limitacion del controlador en cuestion, sin embargo, el presente trabajo puede tomarse
como punto de partida para el disefio de un sistema de control a prueba de fallos en un
trabajo posterior.

3.5. Comparacion de los sistemas de control desarrollados

A continuacion, se muestra la tabla comparativa de ambas simulaciones para los
mejores resultados obtenidos de cada algoritmo:

e Control DMC MIMO sintonizado con: Ts =3,Np =20,Nc=5,4=0.01.
e Control DMPC MIMO sintonizado con: Ts =3, Np =20,Nc=5,r,=0.01.

En la Tabla 3.8. se muestra el resumen
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Tabla 3.8: Comparacion de criterios de desempefio

L Valor Valor
Criterio DMC MIMO _ DMPC MIMO
Sobrepico promedio 16% 3.6%
Tiempo de establecimiento 105s 32s
IAE yl 485.47 307.31
IAE y2 474.61 311.38
ISE y1 2548.35 2474.51
ISE y2 2445.10 2442.24
Maximo tiempo de ejecucion 10.13ms 3.1ms
Minimo tiempo de ejecucion 2.27ms 41us
Tiempo de ejecucion promedio 2.60ms S51us

Se concluye que el algoritmo DMPC MIMO tiene un mejor desempeio en todos los
criterios aplicados: el desempefio muestra 12.4% menos sobrepico, su tiempo de
establecimiento es el 30.47% del tiempo de establecimiento del DMC MIMO, menor
valor en los parametros IAE, ISE para ambas salidas y lo més resaltante es la diferencia
del tiempo de ejecucion de ambos algoritmos, lo que significa que el costo
computacional de ejecucion del algoritmo DMPC MIMO es menor, en concreto, el
tiempo promedio de ejecucion del algoritmo DMPC MIMO es el 1.96% del tiempo
promedio de ejecucion del algoritmo DMC MIMO.

Escogemos asi, el algoritmo DMPC MIMO para ser llevarlo a implementacion en un
equipo industrial convencional.

3.6.  Conclusiones del capitulo

En el presente capitulo se disenid dos sistemas de control avanzado predictivo basados
en diferentes algoritmos de control multivariable. También, se compar6 los sistemas
de control disefiados bajo criterios estandar de desempefio para determinar la técnica
de control que se llevara a implementacion.

Se escogio el algoritmo DMPC MIMO para ser llevarlo a implementacion al presentar
mejores valores de desempefio frente al algoritmo DMC MIMO.
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CAPITULO 4: PROPUESTA DE IMPLEMENTACION CONPLC
PROGRAMADO EN LENGUAJE ESTRUCTURADO

4.1. Introduccion

En el presente capitulo se desarrolla la propuesta de implementacion del sistema de
control avanzado DMPC que se disefi6 en el capitulo anterior.

Para las pruebas experimentales con el controlador logico programable (Programmable
logic controller PLC), se tiene como planta experimental una PC con un programa
hecho en Simulink que simula la planta real para la que se disefio el sistema de control
y que cuenta con tarjetas de adquisicion de datos con entradas y salidas analogicas
conectadas al PLC.

También se considera el desarrollo de una interfaz grafica para un panel de interfaz
humano-maquina (Human-Machine Interface HMI)

4.2.  Programacion del PLC basado en el sistema de control DMPC

El PLC que se usa en el presente trabajo es de la serie ControlLogix 5570, del
fabricante Allen Bradley, las principales caracteristicas de este controlador son:

e Admite redundancia y eliminacion completas del controlador y desconexion y
reconexion con la alimentacion conectada (RIUP)

e Se comunica por medio de EtherNet/IP, ControlNet™, DeviceNet™, Data
Highway Plus™, E/S remotas, SynchLink y redes de dispositivos y procesos
de terceros

e Incluye una opcion de fuente de alimentacion eléctrica delgada 1756 para
chasis estandar serie By C y XT 1756, lo que ofrece una reduccion del 29%
en el ancho cuando el espacio es limitado.

El controlador cuenta con la unidad central de proceso (central processing unit CPU)
1756-L71, cuyas principales caracteristicas son:

e Memoria interna disponible para usuario de 2MB

e Puerto USB

e Display alfa/numérico de 4 caracteres

e Rango de operacion de 0°C a 60°C

e Soporta lenguajes de programacion: Ladder, Texto estructurado, Diagramas
de bloques de funciones, Grafico de funciones secuenciales.

De lo antes mencionado, cabe resaltar que el lenguaje de programacion que se utiliza
en el presente trabajo es Texto estructurado.

También cuenta con el modulo de entradas analdgicas de voltaje/corriente no aislada
1756-1F8, cuyas caracteristicas principales son:
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e Soporta 3 tipos de cableado (método de cableado simple, método de cableado
diferencia, método de cableado diferencial en modo de alta velocidad).

e (Cuenta con un maximo de 8 entradas analogicas en modo de cableado simple
y con 4 entradas analdgicas en modo de cableado diferencial.

e Manejo de senales tanto de corriente como de voltaje.

e Seleccion de diferentes rangos de voltaje y de corriente para escalamiento
interno.

e Escalamiento interno con offset.

Para el presente trabajo se utiliza el método de cableado diferencial, se utilizan sefales
de voltaje de OVDC a 10VDC para el sensado las variables de proceso de la planta, se
escoge este modo de cableado pues tiene una mayor resistencia al ruido.

En la figura 4.1 se muestra el método de cableado diferencial para las entradas
analdgicas del méodulo 1756-1F8.

Figura 4.1: Cableado en modo diferencial para las entradas analdgicas de voltaje del
moédulo 1756-IF8 (Manual del fabricante)

Para enviar las variables de control, el PLC cuenta con el mddulo de salidas analdgicas
de voltaje/corriente no aisladas 1756-OF4 de salidas analdgicas, cuyas caracteristicas
principales son:

e (Cuenta con 4 salidas analédgicas con libre seleccion de voltaje o corriente.
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e (Cuenta con pines separados para salidas de voltaje o corriente.

e Seleccion de diferentes rangos de voltaje y de corriente para escalamiento
interno.

e Escalamiento interno con offset.

En el presenta trabajo se configuran las salidas analogicas en un rango de voltaje de
0VDC a 10VDC para enviar las variables de control a la planta.

En la figura 4.2 se muestra el cableado para las salidas analogicas en seleccion de
voltaje para el modulo 1756-OF4.

Figura 4.2: Cableado en seleccion de voltaje para las salidas analogicas del modulo
1756-OF4 (Manual del fabricante)

Para la comunicacion son el software de programacion, el controlador cuenta con el
modulo 1756-EN2T para comunicacion Ethernet.

Todo lo antes mencionado se encuentra en los manuales de usuario que provee el
fabricante para cada uno de los mddulos y elementos mencionados.

88



42.1.

Programaen el PLC

Con el objetivo de desarrollar un programa didéctico y de sencilla compresion se ha
dividido el programa en el PLC en tres partes, que se describen a continuacion:

Tarea global en lenguaje Ladder: ésta es la tarea que se ejecuta desde el
encendido del PLC, su objetivo principal es determinar cudl de las tareas
programadas en leguaje estructurado debe ejecutarse en ese ciclo de muestreo,
si la tarea de inicializacion o la tarea de control DMPC.

Tarea de inicializacion en lenguaje estructurado: esta tarea inicializa todas las
variables que necesita la tarea de ejecucion del control DMPC. En cada ciclo
de muestreo actualiza las variables de condiciones iniciales midiendo las
variables de proceso del sistema de control.

Tarea de ejecucion del control DMPC en lenguaje estructurado: esta tarea
realiza la medicion de las variables de proceso a través del modulo de entradas
analogicas del PLC, para calcular las variables de control, las cuales son
enviadas a la planta experimental a través del modulo de salidas analdgicas del
PLC.

El software que provee el fabricante para la programacion del PLC es el entorno Studio
5000, en el Anexo A.3, se encuentran los codigos de las tareas mencionadas, a

continuacion se muestran los diagramas de flujo de las tareas que ejecuta el PLC.

En la Figura 4.3 se muestra el diagrama de flujo de la tarea global en lenguaje ladder:

Encendido del PLC

N
Cual es elm

Bit de inicio?

Bit de inicio =0
Bit de inicio =1 i
Espera el tiempo de Enciende la salida digital Apaga la salida digital
muestreo de Visua}lizacién de visualizacion

A

Ejecuta la tarea de control
DMPC en lenguaje
estructurado

Ejecuta la tarea de inicializacion
lenguaje estructurado

Figura 4.3: Diagrama de flujo de la tarea global en lenguaje Ladder
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Se solicita la ejecucion de la tarea de inicializacion
desde la tara global en lenguaje ladder

v

Se inicializan los valores de ganancia:
Ky, Kdmpc

A

Se inicializa los valores del punto de operacion:
h10, h20, h30, h40, u10, u20

A

Seinicializan las variables auxiliares
necesarias para el control DMPC

A

Se miden los valores de las variables de
proceso para actualizarlas condiciones iniciales

A
Fin de tarea

Figura 4.4: Diagrama de flujo de la tarea de inicializacion en lenguaje estructurado

Se solicita la ejecucion de la tarea de control
DMPC desde la tara global en lenguaje ladder

v

Se miden los valores de las variables de
proceso: h1, h2, h3, h4

v

Se calculan los valores linealizados:
h1_lin, h2 lin, h3 lin, h4 lin

v

v
Se determina el vector de estados
ampliado: Xf

v

v
Se actualiza el valor de los Set point para las
variables de proceso objetivos del control

v

Se calcula la ley de control DMPC

v

Se saturan los valores de las variables de control

y se actualizan las salidas analogicas del PLC
|

v

Se actualizan las variables auxiliares

Fin de tarea

Figura 4.5: Diagrama de flujo de la tarea de ejecucion del control DMPC en
lenguaje estructurado
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En la Figura 4.4 se muestra el diagrama de flujo de la tarea de inicializacion en lenguaje
estructurado.

En la Figura 4.5 se muestra el diagrama de flujo de la tarea de ejecucion del control
DMPC en lenguaje estructurado.

422. Procedimiento de implementacion
Para fines didacticos, se incluye en este apartado un procedimiento practico para la
puesta en marcha del PLC con el programa descrito previamente.

1) Configurar el PLC para la correcta comunicaciéon con el software de
programacion Studio5000, de utilizar la comunicacion Ethernet se debe
considerar el uso de la misma mascara de red tanto para el PLC como para la
computadora.

2) Agregar a la configuracion los modulos fisicos con los que cuenta el PLC.

3) Programar en lenguaje ladder la rutina principal Main, se puede encontrar el
detalle en el Anexo A.3.

4) Agregar las tareas Inicializacion y DMPC en lenguaje estructurado en el PLC,
se puede encontrar el detalle del codigo en el Anexo A.3.

5) Identificar las salidas y entradas analdgicas y digitales a usar, cablear
correspondiente a los diagramas de la seccion 4.2. se debe tener en cuenta los
escalamientos correspondientes a las entradas y salidas y los limites de accion
de los sensores y actuadores a utilizar los cuales se configuran dentro de los
modulos agregados en el punto 2.

6) Identificar la entrada digital que ejecuta el algoritmo DMPC y arrancar la
puesta en marcha del controlador.

4.3.  Programa de simulacion de la planta en Simulink
Con el objetivo de simular la planta piloto objeto de estudio del presente trabajo, se

desarrolla un programa en Simulink que cumple esta tarea.

Para poder conectar el software Simulink con el PLC se cuenta con tarjetas de
adquisicion de datos NI PCI/PX1-6229 del fabricante National Instruments que cuentan
con salidas y entradas analdgicas que son conectadas directamente a los modulos 1756-
IF8 y 1756-OF4 del PLC.

En la Figura 4.6 se muestra el diagrama de bloques que se realizo en Simulink:
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Input

ul
Naticnal Instruments
PCI-6229 fouta]

=

Gaind.

habilis

Scopeut

Scopeu2

To Warkspsca 1

perturbacion

ToWorkspace:

To Warkspace2

Instruments

225 [auto]
Scape h2
Analog
Output
Gaint =

National Instruments
229 fauto]

Instruments
225 [aute]

Figura 4.6: Programa en Simulink que simula la planta piloto de procesos
hidraulicos

El codigo del bloque S-function “planta_piloto_nolineal” se puede encontrar en el
Anexo A.2.

NI PCI/PXI-6229

l/_/_,'—’\.
AlD 68|34 || Al2
Al GND 67 33| Al
AlD 66 | 32 || Al GND
Al2 B5 | 31 Al10
Al GHD B4 (30| A3
Al11 B3 | 28 || Al GND
Al SENSE 62|28 || Al4
Al12 61|27 || Al GND
AlS 60| 26 || Al13
Al GND 50 (25| AlG
Al14 58 |24 || AlGND
AlT 57 (23] A5
Al GND 5G| 22| | ADO
AQ GHND 5521 ACA
AQ GHD 54 | 20| NC
D GHND 53 (18| P04
PO.O 52 |18 || D GND
P05 51 (17| PDA
D GND 50 (16| | P06
po2 40 | 15| | D GND
PO.7 48 | 14| 48V
P03 47|13 || D GND
FFI11/P2.3 46 [ 12 O GND
PFI10/P2.2 45 [ 11 FFI 0/P1.0
D GND 44 [ 10| PFI1/P11
PFl 2/P1.2 43| 9 O GND
PFI3/F1.3 42| 8 +5W
PFI4/P1.4 41| 7 O GMND
PFI13/P25 40| 6 PFI 5/P1.5
PFI1&P2.7 3o 5 PFI 6/P1.6
PFI7/P1.7 38| 4 O GND
PFl 8/P2.0 ar| 3 PFI8/P21
D GMND 36| 2 PFI12F2.4
D GND 351 FFl14F26
I\k‘\._/

NG = Mo Connact

TERMINAL 58
TERMINAL 34 —

TERMINAL 1 —

TERMINAL 35 —

CONNECTOR O
(Al D-15)
CONMECTOR 1

L

=

&

(Al 16-31)

T
T

TERMINAL 35
— TERMIMAL 1

— TERMINAL 34

TERMINAL &8

P0.30
Po.28
PO.25
D GHND
P0.22
PO.21
D GND
+5V

D GHD
P07
PO.16
D GND
D GND
+5V

D GND
FO.14
P09

D GND
PO.12
NC
AD 3

Al 31
Al GND
Al 22
Al 29
Al GND
Al 20
Al GND
Al 19
Al 26
Al GND
AT
Al 24

1]35]||DGND
2 [36]|| DGND
3| 37| | PD.24
4 138 | Po.23
5 |39 | PO3
6 | 40| P0D.29
7 [41]| Po20
g [42]| Po.1g
9 [43]| Po.18
10 [ 44 | | D GND
11 45| | PO.2B
12 | 46| | PD.2T
13|47 ]| PD.11
14|48 || Poas
15| 49| | POID
16 [ 50| | D GND
17 [ 51] | Po.12
18 | 52 FD.8
19 [ 53| | D GND
20 | 54 | | AD GND
21|55 || AD GND
22| 56| Al GND
23|57 Al23
24|58 || al30
25| 59| | Al GND
26 |60 Al21
27|81 | A28
28| B2 || Al SENSE 2
28| 63| | Al27
30| 64 || Al GND
31 |85) | al18
92186 Al25
33|67 )| Al GND
34|68 Al1E
NC = Mo Connect

Figura 4.7: Borneras de las tarjetas de adquisicion
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Se observa que se ha agregado una entrada adicional al bloque para determinar en qué
momento se introducen las perturbaciones al sistema y también se ha agregado ruido
a las variables de proceso.

En la Figura 4.7. se muestran los pines correspondientes a las entradas y salidas
analdgicas que se usan en las tarjetas de adquisicion.

4.4. Interfaz grafica HMI

Se desarrolla una interfaz grafica para el HMI PanelView 1500 del fabricante Allen
Bradley cuyas caracteristicas principales son:

e Cuenta con una pantalla tactil de 15”

e Cuenta con un puerto bus serie universal (USB) que cumplen con
requerimientos para entornos de ubicaciones peligrosas

e Moddulo l6gico con alimentacion de CA o CC

e Tarjeta CompactFlash interna con firmware o sistema operativo, memoria
RAM(SO-DIMM)

e Cuenta con puerto de comunicacion Ethernet

e Modulo de comunicacion para protocolos de comunicacion especificos

Para el desarrollo de la interfaz grafica del sistema de control, se cuenta con el software
de desarrollo Factory Talk, del fabricante Allen Bradley.

Con el objetivo de la correcta visualizacion de las variables de proceso y las variables
de control, se divide la interfaz grafica en dos pantallas.

e Pantalla de visualizacion de tanques: en esta pantalla se visualiza el diagrama
esquematico de la planta piloto y se muestran las variables de proceso objetivos
del control con sus respectivos Set point.

e Pantalla de visualizacion de variables de proceso y variables de control: en esta
pantalla se visualizan todas las variables de proceso y también las variables de
control asociadas al sistema de control.

En la Figura 4.8 se muestra la Pantalla de visualizacion de tanques:
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Planta piloto de procesos hidraulicos
en configuracion de tanques acoplados

TK-01 TK-02
###cm # #fcm

LEYENDA:
SP TK-03: #.4#cm VP TK-03:#.##cm
SP TK-04: ###cm

Tendencias Shutdown

Figura 4.8: Interfaz grafica: Pantalla de visualizacion de tanques

En la Figura 4.9 se muestra la pantalla de visualizacion de variables de proceso y
variables de control.

Variables de proceso y variables de control Proceso

Variables de proceso Variables de control

TK-01: #.##cm TK-02: #.##cm ul: #.#4#

TK-04: #.##cm TK-03: #.##cm

Figura 4.9: Interfaz grafica: Pantalla de visualizacion de variables de proceso y
variables de control

Se observa que se cuenta con la posibilidad de cambiar el set point desde la interfaz
grafica y se observan las variables de proceso y las variables de control en tiempo real.
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4.5.  Pruebas experimentales con software

En esta seccion se realizan dos pruebas experimentales, la primera contempla la
estabilizacion de las variables de proceso objetivo del control y el cambio de set point

de ambas, replicando la sefal de set point elaborada en las simulaciones del capitulo
3.

La segunda prueba experimental contempla la estabilizacion de las variables de
proceso objetivo del control y se aplican perturbaciones que representan fugas en los
tanques TK-03 y TK-04, cuyas alturas son los objetivos del control. Las perturbaciones
representan un 50% de la fuga normal de los taques hacia el tanque de alimentacion
TK-05. Para mayor detalle ver la Figura 2.3.

4.5.1. Resultados
A continuacion, se muestran las diversas pantallas que se han recopilado de las pruebas
realizadas.

En las figuras 4.10 y 4.11, se muestra el correcto funcionamiento del Scada
desarrollado en Factory Talk para las pruebas realizadas:

Planta piloto de procesos hidraulicos ST SPTKO4
en configuracién de tanques acoplados - Tl

TK-01 TK-02
22 5cm 14.1cm

- —
% LEYENDA:

SP TK-03: 25.0cm VP TK-03:24.6cm
SP TK-04: 25.0cm VP TK-04: 24.7cm

TK-04
24 7cm 24 5cn1

ﬁ
I

Tendencias Shutdown

Figura 4.10: Pantalla de visualizacion de tanques
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Variables de proceso y variables de control Proceso

Variables de proceso Variables de control

TK-01: 40.4cm TK-02: 40.5cm ul: 1774

',l’ B s—

L

TK-04: 25.3cm TK-03: 25.1cm

: i

e e B o e et . | T B iy . |

L

Figura 4.11: Pantalla de visualizacion de variables de proceso y variables de control

En la Figura 4.12 se muestra el software Studio 5000 en linea con el PLC, durante la
prueba, se puede observar las graficas de las variables de proceso y de los set point.

Figura 4.12: Studio 5000 en linea con el PLC

El programa que se realiz6 en Simulink, permite guardar los valores de las variables
de proceso y variables de control de ambas pruebas en vectores de datos, lo que permite
graficarlas de manera clara, como se muestra a continuacion.
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Para la primera prueba, en la Figura 4.13 se muestra las variables de proceso y en la
Figura 4.14 se muestran las variables de control.
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Figura 4.13: Variables de proceso, primera prucba
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Figura 4.14: Variables de control, segunda prueba
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Para la segunda prueba, en la Figura 4.15 se muestra las variables de proceso y en la

Figura 4.16 se muestran las variables de control.
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Figura 4.15: Variables de proceso, primera prueba
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En las Figuras 4.13, 4.14 se observa la respuesta del sistema de control frente a cambios
en el set point en la vecindad de la linealizacion y en las Figuras 4.15, 4.16 se observa
la respuesta del sistema de control frente a perturbaciones externas que representan un
50% de la fuga normal de los taques hacia el tanque de alimentacion TK-05. Para
mayor detalle ver la Figura 2.3.

Se puede concluir que el sistema de control responde de manera satisfactoria frente a
los cambios de set point en la vecindad de linealizacion y frente a perturbaciones
externas.

4.6.  Conclusiones del capitulo

En el presente capitulo se desarrollo la programacion del sistema de control disefiado
en el capitulo 3 en equipos industriales comerciales.

Se desarrolld un programa que simula la planta en Simulink que se comunica con el
PLC mediante tarjetas de adquisicion de datos.

Se desarroll6 una interfaz grafica en el software Factory Talk para supervision de datos
de variables de control y variables de proceso del sistema de control.

Se desarrolld en lenguaje estructurado la ejecucion del control predictivo DMPC y se
describi6 el procedimiento para implementarlo.

Se wvalidé el correcto funcionamiento del sistema de control con pruebas
experimentales, para verificar la respuesta del sistema de control frente a cambios de
set point en la vecindad de linealizacion y la respuesta del sistema de control frente a
perturbaciones externas, obteniendo resultados satisfactorios.
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CONCLUSIONES

Se estudio el estado del arte de la problematica de los sistemas hidraulicos
interconectados acoplados con lo que se concluye utilizar como planta objeto de
estudio el proceso hidraulico de cuatro tanques acoplados como problema de control a
resolver pues ilustra de manera didactica la problematica estudiada. Se estudio las
diferentes técnicas de control clasico, control moderno y control avanzado que
resuelven el problema de control de nivel multivariable del proceso hidraulico de
cuatro tanques acoplados concluyendo que las técnica de control predictivo posee
ventajas sobre las otras y se escogen los algoritmos DMC MIMO y DMPC MIMO para
implementarlos y escoger uno para la propuesta de la solucion.

Se obtuvo el modelo matematico no lineal que caracteriza el comportamiento dindmico
de la planta piloto de procesos hidraulicos en configuracion de tanques acoplados,
obteniendo un modelo multivariable donde se tienen como variables de entrada el flujo
generado por las bombas del proceso y como variables de salida los niveles en los
tanques inferiores. Ademads se linealizé el modelo que se obtuvo y se analizé las
condiciones de operacion para el modelo linealizado. Con lo mencionado, se evalua el
porcentaje de adaptacion del modelo linealizado con respecto al modelo no lineal de
la planta objeto de estudio obteniendo un ajuste promedio de 80% con lo que se
concluye que se tiene una aproximacion aceptable con el modelo desarrollado.

Se disefiaron dos sistemas de control avanzado predictivo basados en modelo: DMC
MIMO y DMPC MIMO vy se compararon los sistemas de control disenados bajo
criterios estandar de desempefio para determinar la técnica de control con mejor
desempefio. Con lo que se concluye que el algoritmo DMPC MIMO presenta mejores
valores de desempefio frente al algoritmo DMC MIMO al mostrar 12.4% menos
sobrepico; un tiempo de establecimiento que es el 30.47% del tiempo de
establecimiento del DMC MIMO; menor valor en los pardmetros IAE, ISE para ambas
salidas y lo mas resaltante es la diferencia del tiempo de ejecucion de ambos
algoritmos, lo que significa que el costo computacional de ejecucion del algoritmo
DMPC MIMO es menor, en concreto, el tiempo promedio de ejecucion del algoritmo
DMPC MIMO es el 1.96% del tiempo promedio de ejecucion del algoritmo DMC
MIMO.

Se desarroll6 la programacion del sistema de control DMPC MIMO mediante lenguaje
estructurado con lo que se concluye que el controlador es implementable en equipos
comerciales como el utilizado en el presente trabajo (ControlLogix 5570).

Se wvalidé el correcto funcionamiento del sistema de control con pruebas
experimentales, para verificar la respuesta del sistema de control frente a cambios de
set point en la vecindad de linealizacion y la respuesta del sistema de control frente a
perturbaciones externas, obteniendo un desempefio satisfactorio con lo que se
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concluye que es posible mejorar el funcionamiento de la planta objeto de estudio
mediante el uso de la técnica de control avanzada DMPC.
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RECOMENDACIONES

Se recomienda utilizar el presente trabajo para el desarrollo de guias de laboratorio y
material de estudio para el dictado de los cursos de control avanzado en los programas
de maestria que convenga, para dicho fin este material explica y detalla de manera
didactica el funcionamiento de la planta piloto de sistemas hidraulicos ubicada en el
Laboratorio de Control Avanzado del Departamento de Ingenieria de la Pontificia
Universidad Catoélica del Pert en las secciones 2.2.2, 2.2.3. Ademas la seccion 4.2.2
puede tomarse como base para el desarrollo de una guia de laboratorio para la puesta
en marcha del algoritmo de control DMPC en el PLC ControlLogix5570 que esta

disponible en la estancia antes mencionada.

También se recomienda tomar el presente trabajo como material de punto de partida
para el disefo e implementacion de sistemas de control predictivo basado en modelos
con diferentes variantes como el uso de observadores, ajustes en linea del modelo, y

otras variantes que convenga al lector.
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Anexo A: Programas

Al

MATLAB

ANEXOS

simulacion_linealizacion.m

=

10

11

12

13

14

15

16

17

18

19

20

21

22

23

24

%%%

%%% Simulacion y comparacion del modelo linealizado

%%%

clc;clear all;close all;

%%% Parametro de simulacion

Ts =

1; % Tiempo de muestreo para simulacion

t_f = 2000; %tiempo de simulacion

%%% Parametros fisicos de la planta piloto

% area transversal de los tanques

Al

A2

A3

A4

o°

706.85;

706.85;

oe

706.85;

o

706.85;

o

cm” 2

cm” 2

cm” 2

cm” 2

% area de los orificios de salida de los tanques

al =

a2

a3

a4

oe

1.89;

1.89;

oe

5.39;

oe

5.39; %

cm” 2

cm” 2

cm” 2

cm” 2

% ganancia de los variadores de las bombas

kil =

k2 =

1; % cm™3/s

1; $ cm™3/s

% proporcion de las valvulas

yl =

0.7;
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25

26

27

28

29

30

31

32

33

34

35

36

37

38

39

40

41

42

43

44

45

46

47

48

49

50

51

52

% gravedad

g =981; % cm/s"2

%%% Modelo linealizado

%%% Calculo del punto de operacion
% se define las alturas deseadas de los tanques inferiores
h30 = 25; %cm

h40

25; %cm

% callculo de las variables de entrada en el punto de operacion

% Ecuaciones (2.45) y (2.46)

M_A = [(1-yl)*kl y2*k2
y1*kl (1-y2)*k2];

M_B = [a3*sqrt(2*g*h30)
ad*sqrt(2*g*h40)];

u0 = inv(M_A)*M_B;

ulo = uo(l);

u20 = uo(2);

% callculo de las alturas del punto de operacion de los tanques
superiores:

% Ecuaciones (2.43) y (2.44)

h10

( (1-y2)*k2*u20/al )"2/(2*g);

h20 = ( (1-y1)*kl*ul0/a2 )Y"2/(2*g);

% punto de operacion de las variables de salida

hO = [h10; h20; h30; h40];

h_inic = hO; %condicion inicial que se usa en el bloque S-func

%planta_piloto_nolineal
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53

54

55

56

57

58

59

60

61

62

63

64

65

66

67

68

69

70

71

72

73

74

75

76

77

78

79

80

dh_inic = h_inic-h0; %condicion inicial para el bloque en

espacio de estados

%%% Matrices linealizadas

% parametros de las matrices linealizadas

Tl = Al/al*sqrt(2*h10/9);
T2 = A2/a2*sqrt(2*h20/9g);
T3 = A3/a3*sqrt(2*h30/9);
T4 = Ad4/ad*sqrt(2*h40/9);
all = -1/T1;
a22 = -1/72;

a32 = A2/A3/T72;
a33 = -1/T3;
adl = A1/A4/T1;
ad4 = -1/T4;
bl12 = (1-y2)*k2/A1;
b21 = (1-y1)*kl1l/A2;
b32 = y2*k2/A3;
b4l = yl1*k1/A4;
A=[al1 0 o0 O
0 a22 0 O
0 a32a33 O
a4l O O a44 ];
B=[ 0 bl2
b21 0
0 b32
b41 0];
C2 = eye(4); % se usa en la simulacion para ver

% el nivel de todos los tanques
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81

82

83

84

85

86

87

88

89

90

91

92

93

94

95

96

97

98

99

100

101

102

103

104

105

106

107

108

cC=[0010
000117]; % alturas controladas

D2

zeros(4,2);

O
1

zeros(2,2);

%%% Simulacion del modelo en simulink
% armar la sefial de entrada
u = ones(t_f,3);

u(:,1) = 0:Ts:t_f-1;

u(:,2)
u(:,3)

u(601:1200,2) = ul0*1.3;

ulo;

u20;

u(1201:2000,2) = ul0*0.7;
u(101:1000,3) = u20*1.3;
u(1001:2000,3) = u20*0.7;

sim("planta_piloto_simulacion®);

%graficamos el nivel de los 4 tanques
figure

subplot(2,2,1)
plot(t,h_nolin(:,1),"b")

hold on

plot(t,h_lin(:,1),"r")

ylabel ("h1%)

legend("no lineal®,"lineal™)

xlabel ("tiempo™)

subplot(2,2,2)
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110

111

112

113

114

115

116

117

118

119

120

121

122

123

124

125

126

127

128

129

130

131

132

133

134

135

136

plot(t,h_nolin(:,2),"b")
hold on
plot(t,h_lin(:,2),"r")
ylabel ("h2%)

legend("no lineal™,"lineal™)

xlabel ("tiempo™)

subplot(2,2,3)
plot(t,h_nolin(:,3),"b")
hold on
plot(t,h_lin(:,3),"r")
ylabel ("h3")

legend("no lineal™,"lineal ™)

xlabel (" tiempo™)

subplot(2,2,4)
plot(t,h_nolin(:,4),"b")
hold on
plot(t,h_lin(:,4),"r")
ylabel("h4")

legend("no lineal®,"lineal™)

xlabel ("tiempo™)

figure
plot(u(:,2),"b")
hold on

plot(u(:,3),°r")

legend("entrada ul®, "entrada u2%)
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137

138

139

140

141

142

143

144

145

146

147

% Calculo del fit del modelo

max(h_nolin(:,3))/h30*100 -100
max(h_nolin(:,4))/h40*100 -100
100-min(h_nolin(:,3))/h30*100

100-min(Ch_nolin(:,4))/h40*100

FIT _hl = 100 * (1-norm(h_nolin(:,1)-
h_1in(:,1))/normCh_nolin(:,1)-mean(h_nolin(:,1))));

FIT_h2 = 100 * (1-norm(h_nolin(:,2)-
h_1in(:,2))/norm(h_nolin(:,2)-mean(h_nolin(:,2))));

FIT_h3 = 100 * (1-norm(h_nolin(:,3)-
h_1in(:,3))/norm(h_nolin(:,3)-mean(h_nolin(:,3))));

FIT _h4 = 100 * (1-norm(Ch_nolin(:,4)-
h_lin(:,4))/normCh_nolin(:,4)-mean(h_nolin(:,4))));

planta piloto parametros.m

1

10

11

12

% Inicializacion de parametros de la planta

%%% Parametros fisicos de la planta piloto
% area transversal de los tanques
Al = 706.85; % cm”2

A2 = 706.85; % cm™2

A3 706.85; $ cm”"2

A4

706.85; % cm”2
% area de los orificios de salida de los tanques
al = 1.89; % cm”2
a2 = 1.89; % cm”2

a3 = 5.39; % cm”2
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13

14

15

16

17

18

19

20

21

22

23

24

25

26

27

28

29

30

31

32

33

34

35

36

37

38

39

40

a4 = 5.39; % cm”2

kl = 1; % cm”3/s
k2 = 1; % cm”3/s
% proporcion de las valvulas

yl = 0.7;

y2 0.7;
% gravedad

g = 981; % cm/s"2

%%% Modelo linealizado

%%% Calculo del punto de operacion
% se define las alturas deseadas de los tanques inferiores
h30 = 25; %cm

h40 = 25; %cm

% calculo de las variables de entrada en el punto de operacion

% Ecuaciones (2.45) y (2.46)

M_A = [(1-y1l)*kl y2*k2
y1*kl (1-y2)*k2];

M_B = [a3*sqrt(2*g*h30)
ad*sqgrt(2*g*h40)];

u0 = inv(M_A)*M_B;

ulo = u0(1);

u20 = u0(2);

% calculo de las alturas del punto de operacion de los tanques
superiores:

% Ecuaciones (2.45) y (2.44)
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41

42

43

44

45

46

47

48

49

50

51

52

53

54

55

56

57

58

59

60

61

62

63

64

65

66

67

68

h10

( (1-y2)*k2*u20/al )"2/(2*g);

h20 = ( (1-yl)*k1*ul0/a2 )"2/(2*Qg);

% punto de operacion de las variables de salida

hO = [h10; h20; h30; h40];

h_inic = [0;0;0;0]; %condicion inicial que se usa en el bloque

% S-func planta_piloto_nolineal

dh_inic = h_inic-h0; %condicion inicial para el bloque en
espacio de estados

%%% Matrices linealizadas

% parametros de las matrices linealizadas

Tl = Al/al*sqrt(2*h10/9);
T2 = A2/a2*sqrt(2*h20/9);
T3 = A3/a3*sqrt(2*h30/9);
T4 = Ad/ad*sqrt(2*h40/9);

all = -1/T71;

az22 = -1/T72;

a32 = A2/A3/T72;

a33 = -1/T3;

adl = A1/A4/T1;

a44 = -1/T74;

bl12 = (1-y2)*k2/A1;

b21 = (1-y1)*kl1l/A2;

b32 = y2*k2/A3;

b4l = yl1*k1/A4;

Ac=[T[al1 o0 o0 O
0 a22 0 O
0 a32a33 O

a4l 0 0 a44 ];
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69 Bc =[ O bi2
70 b21 O
71 0 b32
72 b41 0];
73 C2 = eye(4); % se usa en la simulacion para ver
74 % el nivel de todos los tanques
7% Cc=[0010
76 0001T17]; % alturas controladas
77 D2 = zeros(4,2);
78 Dc = zeros(2,2);
DMC MIMO.m
1 %%% Control predictivo multivariable por matriz dinamica DMC
5 %%% para la planta piloto en configuracion de tanques
acoplados
3
4 clc; clear all; close all
5
6 %%% Modelo MIMO de Sistema
7 %%% Parametros de la planta
8 run("planta_piloto parametros®);
9 h_inic = [0;0;0;0]; %condicion inicial de las alturas
absolutas de la planta
10 dh_inic = h_inic-hO;
11 ne = 2; % numero de entradas
12 ns = 2; % numero de salidas
13 % Ac: Matriz A del modelo linealizado
14 % Bc: Matriz B del modelo linealizado
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15

16

17

18

19

20

21

22

23

24

25

26

27

28

29

30

31

32

33

34

35

36

37

38

39

40

41

% Cc: Matriz C del modelo linealizado
% Dc: Matriz D del modelo linealizado
% hO: punto de operacion

% h_inic: condiciones iniciales

% uO: punto de operacion

% dh_inic: condicion inicial de los estados

%%% Parametros de la simulacion

Ts = 3; %Tiempo de muestreo
t f = 1350; %tiempo Final de la
simulacion

%%% Parametros del Control Preditivo

Np = 20; %Horizonte de prediccion
Nc = 5; %Horizonte de control

lamda = 0.001;

%%% Callculo de los valores gijk

sys_ss = ss(Ac,Bc,Cc,Dc);

sys_tf = zpk(sys_ss); %matriz con las funciones d
transferencia

%en tiempo continuo
sys_tf_DisplayFormat = "time constant-®;
sys_tf;
retl1=0; %Retardo del sistema
despreciable
gpll= sys_tf(1,1); %Funcion de transferencia

gpll.outputdelay=retll;

ftz1l1l=c2d(gpll,Ts); %Planta Discreta

e
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42

43

44

45

46

47

48

49

50

51

52

53

54

55

56

57

58

59

60

61

62

63

64

65

66

67

68

69

d11=0; % atraso de tiempo discreto

retl2=0; %Retardo del sistema
gpl2= sys_tf(1,2); %Funcion de transferencia
gpl2.outputdelay=retl2;

ftz12=c2d(gpl2,Ts); %Planta Discreta

d12=0; % atraso de tiempo discreto

ret21=0; %Retardo del sistema
gp21= sys_tf(2,1); %Funcion de transferencia
gp21.outputdelay=ret21;

ftz21=c2d(gp21,Ts); %Planta Discreta

d21=0; % atraso de tiempo discreto

ret22=0; %Retardo del sistema
gp22= sys _tf(2,2); %Funcion de transferencia
gp22.outputdelay=ret22;

ftz22=c2d(gp22,Ts); %Planta Discreta

d22=0; % atraso de tiempo discreto

%%% Vector de coeficientes Gi

glli=step(ftzll); %Guardo la respuesta al escalodn

M1l=length(glli); %Valor donde trunco la sumatoria pa
la prediccion del modelo completo ""M"

gl2i=step(ftz12);

M12=length(gl2i);

ra
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70

71

72

73

74

75

76

77

78

79

80

81

82

83

84

85

86

87

88

89

90

91

92

93

94

95

96

g2li=step(ftz21l);

M21=length(g2li);

g22i=step(ftz22);

M22=length(g22i);

%completamos los vector gi para que tengan el tamafio Myu+Np

for j=M11:M11+Np

glii() = glli(M11);
end
for j=M12:M12+Np

gl12i() = gl2i(M12);
end
for j=M21:M21+Np

g21i(j) = g21i(M21);
end
for j=M22:M22+Np

g22i(J) = g22i(M22);

end

%%% Calculo de la Matriz G
% G11: (ul,yl)
Gli=zeros(Np,Nc);
G11(:,1)=9g11i(1+d11:Np+dil);

los valores

hasta el horizonte de

% Ileno la primera columna con

% de la respuesta al escalon

% predicion, quitando los

retardos que pueda tener el sistema

118




97

98

99

100

101

102

103

104

105

106

107

108

109

110

111

112
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115
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117

118

119

120
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122

123

124

for 1=2:Nc %columna 2 a

for j=2:Np %fFila 2 a la Np

hacia abajo

611(j,i)=6G11(j-1,i-1);

end

end

% G12: (ul,y2)
Gl12=zeros(Np,Nc);

G12(:,1)=g12i(1+d12:Np+d12);

for i=2:Nc

for j=2:Np

G12(j,1)=612(j-1,i-1);

end

end

% G21: (u2,yl)
G21=zeros(Np,Nc);

G21(:,1)=921i(1+d21:Np+d21);

for 1=2:Nc

for j=2:Np

G21(j,i)=621(j-1,i-1);

end

end

% G22: (u2,y2)

la Nc

rellenando de la diagonal
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126

127

128

129

130

131

132

133

134

135

136

137

138

139

140

141

142

143

144

145

146

147

148

149

150

151

152

G22=zeros(Np,Nc);

G22(:,1)=g22i1(1+d22:Np+d22);

for 1=2:Nc
for j=2:Np

622(j.i)=622(j-1,i-1);

end

end

G = [G11 G12 % ENI vector G considerando toda la interaccion
G21 G22];

%%% calcula matriz K

K=inv(G"*G + lamda*eye(Nc*ne,Nc*ne))*G";

% Consideramos la primera fila del bloque que corresponde a

% cada entrada al sistema

kul=K(1,:);

ku2=K(Nc+1,:);

%%% Simulacion del sistema de control

% Enicializa parametros

nit=t_f/Ts; %numero iteraciones

inc_ul=0; inc _u2=0; %inicializacion de variable de control

% Referencia
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157

158

159

160
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162

163

164

165

166

167

168

169

170

171

172

173

174

175

176

177

178

179

r=10*ones(nit+Np,2); % set point de la simulacion
r(101:210,1)=20; r(211:300,1)=-20; r(301:end,1)=0;

r(151:210,2)=30; r(211:300,2)=-20; r(301:end,2)=0;

ri = r(:,1);
r2 = r(:,2);
amp = 0;
%Ruido

ruidol = amp*randn(nit,1); % ruido en los sensores

ruido2 = amp*randn(nit,1);

ruido3 = amp*randn(nit,1);

ruido4 = amp*randn(nit,1);
%Perturbacion

dol = zeros(nit,l); dol(351l:end)= 1; % perturbacion a la
salida

do2 = zeros(nit,1l); do2(351l:end)= 1;
% Variables para la simulacion

xm = dh_inic; % inicializo el vector que guarda las alturas
actuales de

% los 4 tanques
ul= 0; u2 = 0; %estado inicial de las entradas

yim = xm(3); y2m = xm(4); %estado inicial de las entradas

% % % % % dufl=zeros(1l,M); % vector que guarda las variaciones
pasadas de control

% % % % % duf2=zeros(1,M);

dufll = zeros(1,M11);
dufl2 = zeros(1,M12);
duf2l = zeros(1,M21);
duf22 = zeros(1,M22);
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184

185
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187

188

189

190

191

192

193

194

195

196

197

198

199

200

201

202

203

204

205

206

207

comp_cost = zeros(l,nit);

for k=1:nit
tic % inicia la cuenta de tiempo
%%% CALCULO DE LA RESPUESTA LIBRE
fl=zeros(Np,1); % Vetor T (free) Respuesta Libre

f2=zeros(Np,1);

for kk=1:Np % monta vectores con las gkk+i - gkk
for i=1:M11

vect _gl1(i)=glili(kk+i)-glli(i);

end

for 1=1:M12

vect_gl2(i)=gl2i(kk+i)-gl12i(i);

end

fl(kk)=ylm+vect gll*dufll+vect gl2*dufl2";
for i=1:M21

vect _g21(i)=g21i(kk+i)-g21i(i);

end

for i=1:M22

vect_g22(i)=g22i (kk+i)-g22i(1);

end

f2(kk)=y2m+vect_g21*duf2l*+vect _g22*duf22*;
end

f = [f1" £2°]";

%%% Calculo de la ley de control

% armo mi vector W
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208

209

210

211

212

213

214

215

216

217

218

219

220

221

222

223

224

225

226

227

228

229

230

231

232

233

234

235

W1l = ri1(k)*ones(Np,1);
W2 = r2(k)*ones(Np,1);
W = [w1

w2];

% calculo de los incrementos de las entradas
inc_ul=kul*(W-f);
inc_u2=ku2*(W-f);

% calculo de las entradas
ul = ul+ inc_ul;

u2 = u2+ iInc_u2;

% saturador para la salida
if ul > (4000 - ul0D)

ul = (4000 - ulO0);

elseif ul < - ulo

ul = - ulo;

end

if u2 > (4000 - u20)

u2 = (4000 - u20);

elseif u2 < - u20

u2 = - u20;

end

%actualiza los vectores duf
aux_ull=dufl1(1:M11-1);
dufll=[inc_ul aux_ull];
aux_ul2=dufl2(1:M12-1);
dufl2=[inc_u2 aux_ul?];

aux_u2l=duf21(1:M21-1);
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236

237

238

239

240

241

242

243

244

245

246

247

248

249

250

251

252

253

254

255

256

257

258

259

260

261

262

duf2l=[inc_ul aux_u21];
aux_u22=duf22(1:M22-1);

duf22=[inc_u2 aux_u22];

% guardar datos de la simulacion
ul_kk(k) = ul + ulO;
u2_kk(k) = u2 + u20;
xmkk(k,1:4) = xm+hO;
yl kk(k) = ylm + h30;
y2_kk(k) = y2m + h40;

ri_t(k)

h30 + ri(k);

r2_t(k) h40 + r2(k);

%%% calcula salida de proceso con el modelo no lineal
(medicion de planta)

hl = h10 + xm(1) + ruidol(k); % alturas absolutas de la
planta

h2 = h20 + xm(2) + ruido2(k);

h3 = h30 + xm(3) + ruido3(k);

h4 = h40 + xm(4) + ruido4(k);

if (h1<0) h1=0; end % las alturas no pueden ser negativas
if (h2<0) h2=0; end
if (h3<0) h3=0; end

if (h4<0) h4=0; end

ul abs = ul0 + ul; % valor absoluto de las entradas
u2_abs = u20 + u2;

dhldt = -al/Al*sqrt(2*g*hl1l)+(1-y2)*k2*u2_abs/Al;
dh2dt = -a2/A2*sqrt(2*g*h2)+(1-yl1)*kl1*ul_abs/A2;
dh3dt = -

a3/A3*sqrt(2*g*h3)+a2/A3*sqrt(2*g*h2)+y2*k2*u2_abs/A3-
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263

264

265

266

267

268

269

270

271

272
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277
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280

281

282

283

284

285

286

287

288

0.5*a3/A3*sqrt(2*g*h3)*dol(k);

dh4dt = -
ad/Ad*sqrt(2*g*h4)+al/Ad*sqrt(2*g*hl)+yl*kl*ul_abs/A4-
0.5*a4/A4*sqgrt(2*g*h4)*do2(Kk);

xm = xm + [dhldt; dh2dt; dh3dt; dh4dt]*Ts;

ylm = xm(3); %medicion de las salidas

y2m = xm(4);

comp_cost(k) = toc; % guarda el tiempo de ejecucion

end

% calculo IAE

eyl =rl1t -yl kk;
iae_yl = sum(abs(e_yl));
e y2 =r2_t - y2 kk;
iae_y2 = sum(abs(e_y2));
% calculo ISE

eyl =rlt -yl kk;
ise_ yl = norm(e_yl)"2;

e y2 =r2_t - y2 kk;
ise_y2 = norm(e_y2)"2;

% costo computacional

max_cc max(comp_cost);

min_cc = min(comp_cost);

mean_cc = mean(comp_cost);

criterios = [iae _yl; iae y2; ise yl; ise y2; max_cc; min_cc;

mean_cc]

% vector de tiempo para graficar

t = 0:Ts:(nit-1)*Ts;
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311

312

313

314
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316

figure %figura de salidas

subplot(2,1,1);

plot(t,rl_t,"--k",t,yl kk,"-r","Linewidth",1.5)
xlabel ("Tiempo (s)");

ylabel("h_3%);

legend("r_17,"y_1","Location”, "SouthEast")

grid on;

hold

xhim([0 t_F])

subplot(2,1,2);

plot(t,r2_t,"--k",t,y2 kk,"-r","Linewidth",1.5)
xlabel ("Tiempo (s)°);

ylabel ("h_47);

legend("r_27,%y 2","Location”, "SouthEast")

grid on;

hold

xbhim([O t_f]D)

figure %figura de entradas
subplot(2,1,1);
plot(t,ul_kk,"b","Linewidth®,1.5)
xlabel ("Tiempo (s)");

ylabel ("ul®);

legend("ul®)

grid on;

hold

xHim([0 t_f])
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317

318

319

320

321

322

323

324

subplot(2,1,2);
plot(t,u2_kk,"b","Linewidth",1.5)
xlabel("Tiempo (s)");

ylabel ("u27);

legend("u2%)

grid on;

hold

xbim([O t_fD)

DMPC MIMO.m

10

11

12

13

14

15

16

%%% Control predictivo discreto multivariable
%%% basado en modelo por realimentacién de estados (DMPC)

%%% para la planta piloto en configuracion de tanques
acoplados

clc; clear all; close all

%%% Parametros de la planta
run("planta_piloto_parametros”);

h_inic = [0;0;0;0]; %condicion inicial de las alturas
absolutas de la planta

dh_inic = h_inic-hoO;

% Ac: Matriz A del modelo linealizado
% Bc: Matriz B del modelo linealizado
% Cc: Matriz C del modelo linealizado
% Dc: Matriz D del modelo linealizado
% hO: punto de operacion

% h_inic: condiciones iniciales
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% uO: punto de operacion

% dh_inic: condicion inicial de los estados linealizados

%%% Parametro de simulacion
Ts = 3; % Tiempo de muestreo para simulacion

t f = 1350; %tiempo de simulacion

%%% Parametros del controlador
Np=20; % horizonte de prediccion
Nc=5; % horizonte de control

rw = 0.001; % ponderacion de la variable de control

%%% Controlabilidad

[Am,Bm,Cm,Dm]=c2dm(Ac,Bc,Cc,Dc,Ts);

sysd_ss = ss(Am,Bm,Cm,Dm,Ts);

Gmz = tf(sysd_ss); % matriz de funcion de transferancia
sys min = ss(Gmz,"min®);

[Amin,Bmin,Cmin,Dmin,Tsmin] = ssdata(sys_min);

% verificamos que el modelo sea una realizacion minima

it length(Amin) ~= length(Am)

display(“"Modelo de espacio de estados no es realizacion

minima®);
break;

end

% calculamos el vector de ceros del sistema y verificamos que

no tenga
% ceros en z=1
ceros = tzero(Gmz);

indice = find(ceros == 1);
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44

45

46

47

48

49

50

51

52

53

54

55

56

57

58

59

60

61

62

63

64

65

66

67

it any(indice) ==
display("Modelo tiene al menos un cero en z=1%);
break;

end

[ns,nss]=size(Cc); % ns: numero de salidas, nss: numero de
estados

[nss,ne]=size(Bc); % nss: numero de estados, ne: numero de
entradas

nssa = nNss + Ns; % n: numero de estados del modelo
ampliado

% Calculo de las ganancias del controlador

[Phi_Phi,Phi_F,Phi_R,PhiT,A,B,C] =
mpcgain_MIMOCAm,Bm,Cm,Nc,Np);

%calculo de las matrices A,B,C y Phi_Phi,Phi_F,Phi_R,PhiT
Ky = [eye(ne,ne) zeros(ne,(Nc-
D *ne)]*inv(Phi_Phi+rw*eye(ne*Nc,ne*Nc))*Phi_F(:,nssa-

ns+l:nssa);

Kdmpc = [eye(ne,ne) zeros(ne,(Nc-
D*ne)]*inv(Phi_Phi+rw*eye(ne*Nc,ne*Nc))*Phi_F;

[nssa,ne]=size(B); % n_in: numero de entradas, n: numero
estados ampliados

xm=dh_inic; % @nicializacion vector estados xm
y= Cc*xm; % declaramos el vector de salidas

y 0 =vy; % condicion inicial de las salidas
u=[0;0]; % declaramos el vector de control

u o0 = u;

Xf=zeros(nssa,l); % estado inicial de estados ampliados

nit = t f/Ts;
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68

69

70

71
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73

74

75

76

77
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90

91

92

93

94

95

% Referencia
r=10*ones(nit+Np,2); % set point de la simulacion
r(101:210,1)=20; r(211:300,1)=-20; r(301:end,1)=0;

r(151:210,2)=30; r(211:300,2)=-20; r(301:end,2)=0;

ri = r(:,1);
r2 = r(:,2);
amp = 1;
%Ruido

ruidol = amp*randn(nit,1); % ruido en los sensores

ruido2 = amp*randn(nit,1);

ruido3 = amp*randn(nit,1);
ruido4 = amp*randn(nit,l);
%Perturbacion

dol = zeros(nit,l); dol(351l:end)= 1; % perturbacion a la
salida

do2 = zeros(nit,l); do2(351l:end)= 1;

comp_cost = zeros(l,nit);

for kk=1:nit;
tic % inicia la cuenta de tiempo
rki = [r(kk,1) r(kk,2)]";
deltau = Ky*rki - Kdmpc*Xf;
u=u+deltau;
% saturador para la salida
if u(l,1) > (4000 - ul0)
u(l,1) = (4000 - ul0);
elseif u(l,1) < - ul0

u(1,1) = - ulo;
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end
if u(2,1) > (4000 - u20)

u(2,1) = (4000 - u20);
elseif u(2,1) < - u20

u(2,1) = - u20;
end
% guardar datos de la simulacion
ukk(kk,1:ne) = u+uO;
xmkk(kk,1:nss) = xm+hO;

ykk(kk,1:ns) = y+Cc*hO;

xm_old=xm;

hl = h10 + xm(1) + ruidol(kk); % alturas absolutas de la
planta

h2 = h20 + xm(2) + ruido2(kk);

h3 = h30 + xm(3) + ruido3(kk);

h4 = h40 + xm(4) + ruido4(kk);

if (hl1<0) hl1=0; end % las alturas no pueden ser negativas
if (h2<0) h2=0; end
if (h3<0) h3=0; end
if (h4<0) h4=0; end

ul

ulo + u(l); % valor absoluto de las entradas

u2

u20 + u(2);

dhldt = -al/Al*sqrt(2*g*h1)+(1-y2)*k2*u2/A1;

dh2dt = -a2/A2*sqrt(2*g*h2)+(1-y1)*k1*ul/A2;
dh3dt = -

a3/A3*sqrt(2*g*h3)+a2/A3*sqrt(2*g*h2)+y2*k2*u2/A3-

0.5*a3/A3*sqrt(2*g*h3)*dol1(kk);

dh4dt = -
ad/Ad*sqrt(2*g*hd)+al/Ad*sqrt(2*g*hl)+yl*kl1*ul/A4-
0.5%a4/A4*sqrt(2*g*h4)*do2(kk);
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xm = xm + [dhldt; dh2dt; dh3dt; dh4dt]*Ts;
y=Cm*xm;
XF=[xm-xm_old;y];

comp_cost(kk) = toc; % guarda el tiempo de ejecucion

end
r_abs(:,1) = r(1:nit,1) + hO(3);
r_abs(:,2) = r(1:nit,2) + hOo(4);

% calculo IAE

e yl = r_abs(:,1) - ykk(:,1);
iae_yl = sum(abs(e_yl));

e y2 = r_abs(:,2) - ykk(:,2);
iae_y2 = sum(abs(e_y2));

% calculo ISE

e yl = r_abs(:,1) - ykk(:,1);
ise_yl = norm(e_yl)"2;

e y2 = r_abs(:,2) - ykk(:,2);
ise_y2 = norm(e_y2)"2;

% costo computacional

max_cc max(comp_cost);

min_cc = min(comp_cost);

mean_cc = mean(comp_cost);

criterios = [iae _yl; iae y2; ise yl; ise y2; max_cc; min_cc;

mean_cc]

t=0:Ts:(nit-1)*Ts;
figure

subplot(211)
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170

171

172

173
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175

plot(t,r_abs(:,1),"--k","Linewidth",1.5)
hold on; grid on; x1im(JO t_f]);
plot(t,ykk(:,1),"-r", "Linewidth",1.5)
xlabel ("Tiempo(s) ™)

ylabel ("h_3%)

legend("r_17,%y 17)

subplot(212)
plot(t,r_abs(:,2),"--k","Linewidth",1.5)
hold on; grid on; x1im(JO t_f]);
plot(t,ykk(:,2),"-r", "Linewidth",1.5)
xlabel ("Tiempo(s) ™)

ylabel ("h_47)

legend("r_27,%y 2%)

figure

subplot(211)

plot(t,ukk(:,1),"-b", "Linewidth",1.5)
hold on; grid on; xlim([0 t_f]);
xlabel("Tiempo(s) ™)

ylabel("u_17)

legend("u_17)

subplot(212)
plot(t,ukk(:,2),"-b","Linewidth",1.5)
hold on; grid on; xbhim([0 t_f]);
xlabel ("Tiempo(s) ™)

ylabel("u_27)

legend("u_27)
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A2

SIMULINK

planta_piloto_simulacion.slx

Clock To Workspace

planta_piloto_nolineal

L]

From modelo no fineal Scope
Workspace

Saturation

State-Space

Constant Constant!

Figura A.1: Simulacion modelo linealizado

planta_piloto_nolineal (Bloque en Figura A.1)

10

11

12

13

function [sys,x0,str,ts] =
planta_piloto_nolineal (t,x,u,flag,h_inic)

switch flag

case 0 % inicializacion;

sizes

sizes.

sizes.

sizes.

sizes.

sizes.

sizes.

sys =

= simsizes;

NumContStates

1
I

NumDiscStates

1
o

NumOutputs = 4;
Numlnputs = 2;

DirFeedthrough

1
o

I}
=

NumSampleTimes

simsizes(sizes);
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15
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28

29
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35

36

37

38

39

40

41

ts

1
=
o
o
el

case 1 % derivadas;

% es conveniente usar notaciones comunes para los estados

hl = x(1);
h2 = x(2);
h3 = x(3);
ha = x(4);

% entradas

ul

u(1l); % manipulada

u2

u(2); % manipulada

% parametros del proceso

% area de los tanques

Al = 706.85; %cm2
A2 = 706.85; %cm2
A3 = 706.85; %cm2
A4 = 706.85; %cm2

% area de las salidas de los tanques
al = 1.89; %cm2

a2

1.89; %cm2

a3

5.39; %cm2
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43

44

45

46

47

48

49

50

51

52

53

54

55

56

57

58

59

60

61

62

63

64

65

66

67

68

69

a4 = 5.39; %cm2
% ganancia de las bombas

ki1 =1; % cm3/s

k2 1; % cm3/s

% bypass de las valvulas
yl = 0.70;

y2 = 0.70;

% gravedad

g =981; % cm2/s

% derivadas de los estados

ifhl <o
hl = 0; % para evitar valores negativos en la raiz cuadrada
end

if h2 <0

end

ifh3 <0

end

itfhd <0

end

dhldt

-al/Al*sgrt(2*g*hl)+(1-y2)*k2*u2/A1;

dh2dt

-a2/A2*sgrt(2*g*h2)+(1-y1)*kl1*ul/A2;

dh3dt

-a3/A3*sgrt(2*g*h3)+a2/A3*sqrt(2*g*h2)+y2*k2*u2/A3;

dh4dt

-a4/Ad*sgrt(2*g*h4)+al/Ad*sqrt(2*g*hl)+yl1*kl1*ul/A4;
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70

71 sys = [dhldt; dh2dt; dh3dt; dh4dt];
72

73 case 3 % salidas;

74

75 sys = [x(1); x(2); x(3); x(4)1;

76

77 case {2, 4, 9}

78 sys = [1;

79

80 otherwise

81 error([“unhandled flag = °,num2str(flag)]);
82

83 end

Planta_piloto nolineal (Bloque en Figura 4.6)

function [sys,x0,str,ts] =
planta_piloto_nolineal (t,x,u,flag,h_inic)

switch flag
case 0 % inicializacion;

sizes = simsizes;

1
I

sizes_.NumContStates
sizes.NumDiscStates = O;
sizes.NumOutputs = 4;
sizes_Numlnputs = 3;
sizes.DirFeedthrough
sizes_NumSampleTimes
sys = simsizes(sizes);

O 00 N O U1 B WN -

e el =
w N - O
I
= O

N
~

str = [];
ts = [0 0];
X0 = h_in

=
o wn

inic ;

[
~

[y
(o]
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60
61
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63

case 1 % derivadas;
% es conveniente usar notaciones comunes para los estados

hli = x(1);
h2 = x(2);
h3 = x(3);
hda = x(4);

% entradas

ul u(l); % manipulada
u2 = u(2); % manipulada
pert = u(3); % habilita la perturbacion
% parametros del proceso

% area de los tanques

Al = 706.85; %cm2
A2 = 706.85; %cm2
A3 = 706.85; %cm2

A4 = 706.85; %cm2

% area de las salidas de los tanques
al 1.89; %cm2

a2 = 1.89; %cm2

a3 = 5.39; %cm2

ad = 5.39; %cm2

% ganancia de las bombas
ki =1; % cm3/s

k2 = 1; % cm3/s

% bypass de las valvulas
yl = 0.70;

y2 = 0.70;

% gravedad

g =981; % cm2/s

% derivadas de los estados

if hl < 0 % para evitar valores fuera de rango

hli = 0;

elseif hl > 100
hli = 100;

end

if h2 <0

h2 = 0;

elseif h2 > 100
h2 = 100;

end
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64 if h3 <0
65 h3 = 0;
66 elseif h3 > 100
67 h3 = 100;
68 end
69 if h4 <O
70 h4 = 0;
71 elseif h4 > 100
72 h4 = 100;
73 end
74 dhldt = -al/Al*sqgrt(2*g*hl)+(1-y2)*k2*u2/A1;
75 dh2dt = -a2/A2*sqrt(2*g*h2)+(1-yl)*kl*ul/A2;
dh3dt = -a3/A3*sqrt(2*g*h3)+a2/A3*sqrt(2*g*h2)+y2*k2*u2/A3 -
76 0.5*a3/A3*sqrt(2*g*h3)*pert;
dh4dt = -ad4/Ad4*sqrt(2*g*hd)+al/Ad*sqrt(2*g*hl)+yl*kl*ul/A4 -
77 0.5*a4/A4*sqrt(2*g*h4)*pert;
78
79 sys = [dhldt; dh2dt; dh3dt; dh4dt];
80
81 case 3 % salidas;
82
83 sys = [x(1); x(2); x(3); x(D1;
84
85 case {2, 4, 9}
86 sys = L1;
87
88 otherwise
89 error([“unhandled flag = ",num2str(flag)]);
90
91 end
A.3. STUDIO 5000
Main
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Luzinicio
start stop <Local2:0.Data. 13>

0 JE 5B
Luzlnicio
<Local2:0.Data.13=

Luzlnicie
<Local2:0 Data 13=

1 9 B
Luzinicio
<Local2:0 Data. 13 ,—JSR
2 JE Jump To Subrouting
Routine Mame inicializacion
(End) i
Inicializacion

/1111111111111/] rutina de inicializacion

//valores de ganancia del controlador

Ky[0,0] := 0.4603; Ky[0,1] := 27.4347;
Ky[1,0] := 27.4347; Ky[1,1] := 0.4603;

Kmpc[0,0] :=-2.231485; Kmpc[0,1] :=2.41568; Kmpc[0,2] := 6.2413; Kmpc[0,3]
:=95.3234; Kmpc[0,4] := 0.4603; Kmpc[0,5] :=27.4347,
Kmpc[1,0] :=2.4157; Kmpc[l1,1]:=-2.2315; Kmpc[1,2] := 95.3234; Kmpc[1,3]
:=6.24131; Kmpc[1,4] :=27.4347; Kmpc[1,5] := 0.4603;

// punto de operacion
hO[1] := 18.2994; h0[2] := 18.2994; hO[3] := 25; h0[4] := 25;
u0[1] := 1193.7359; u0[2] := 1193.7359;

h1 ant := h1-hO[1];
h2 ant := h2-h0[2];
h3 ant := h3-h0[3];
h4 ant := h4-h0[4];
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u2 :=0;
aux_ul :=ul;

aux_u2 :=u2;

DMPC

r las variables de proceso
hl lin:=hl - hO[1];
h2 lin :=h2 - hO[2];
h3 lin :=h3 - hO[3];
h4 lin := h4 - hO[4];

// Calculo Xf

Xf 1:=hl lin - hl_ant;
Xf 2 :=h2 lin - h2_ant;
Xf 3:=h3 lin - h3 ant;
Xf 4 :=h4 lin - h4 ant;
Xf 5:=h3 lin;

Xf 6 :=h4 lin;

// set point
rl_lin:=rl - hO[3];
r2_lin ;=12 - hO[4];

// calculo de variables de control
Ky r 1 :=Ky[0,0]*r] lin + Ky[0,1]*r2 lin;
Ky r 2:=Ky[1,0]*r] _lin + Ky[1,17*r2 lin;

Kdmpc r 1 :=Kmpc[0,0]*Xf 1+ Kmpc[0,1]*Xf 2 + Kmpc[0,2]*Xf 3 +
Kmpc[0,3]*Xf 4 + Kmpc[0,4]*Xf 5 + Kmpc[0,5]*Xf 6;
Kdmpe r 2 :=Kmpc[1,0]*Xf 1 + Kmpc[1,1]*Xf 2 + Kmpc[1,2]*Xf 3 +
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Kmpe[1,3]*Xf 4 + Kmpe[1,4]*Xf 5 + Kmpc[1,5]*Xf 6;

deltau 1 =Ky r 1-Kdmpc r 1;
deltau 2 :=Ky r 2-Kdmpc r 2;

aux_ul :=aux_ul + deltau 1;

aux_u2 :=aux_u2 + deltau 2;

// saturador para las variables de control

if aux_ul > (4000 - u0O[1]) then
aux_ul := (4000 - u0[1]);

elsifaux_ul <-u0[1] then
aux_ul :=-u0[1];

end _if;

if aux_u2 > (4000 - u0[2]) then
aux_u2 := (4000 - u0[2]);

elsif aux_u2 <-u0[2] then
aux_u2 :=-u0[2];

end if;

ul :=aux ul +u0[1];

u2 :=aux u2 +ul[2];

/I actualizacion variables auxiliares
hl ant :=hl lin;
h2 ant := h2 lin;
h3 ant := h3 lin;
h4 ant := h4 lin;
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