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RESUMEN

El empleo de tanques hidraulicos en actividades industriales es recurrente debido a la gran
cantidad de industrias que utilizan fluidos y liquidos en sus procesos de produccion. Para su
correcto funcionamiento es necesario contar con un adecuado control del nivel en estos
depositos para que se aprovechen al maximo los recursos hidraulicos. El presente trabajo
presenta un estudio del disefio de un sistema de control multivariable aplicado a una planta de
dos tanques acoplados, que representa un proceso frecuente en la industria, y en el cual se

pueden utilizar estrategias de control predictivo basado en modelo.

La investigacion empieza revisando el estado del arte de las técnicas de control que se han
disefiado para este sistema basadas en teorias de control clasico, control moderno y control

avanzado, entre estos ultimos los controladores predictivos.

Luego se expone la base teorica del control predictivo por matriz dinamica, estrategia con la
cual es factible realizar el disefio de este controlador. Posteriormente, el modelo matematico

lineal de la planta estudiada es presentado pues este servira de referencia para el controlador.

Finalmente, se enuncian las conclusiones a las cuales se ha llegado a partir del estudio
realizado y se proponen pautas para el disefio del controlador en cuestion a manera de

recomendaciones para un trabajo futuro.
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INTRODUCCION

En la actualidad, existe una amplia variedad de plantas industriales en las cuales se utilizan
sistemas de tanques hidraulicos interconectados que permiten el almacenamiento, mezcla y
tratamiento de distintos tipos de liquidos. Ejemplos de estas industrias son la farmacéutica,
petroquimica, minera, alimentaria, etc. En estos sistemas surge la necesidad de controlar el
nivel liquido en cada tanque, asi como el flujo que circula entre estos, y estas tareas deben
realizarse de manera 6ptima para aprovechar la mayor cantidad de recursos [13]. La planta de
tanques acoplados desarrollada por Johansson en 1998 permite estudiar en el laboratorio este
tipo de procesos hidraulicos con gran simplicidad, pero sin perder las caracteristicas y los

comportamientos de los procesos reales.

Es importante mencionar que realizar el control de estos sistemas de tanques no es sencillo de
lograr debido a las interacciones entre sus variables y las dinamicas no lineales propias del
sistema [3], [4]. Por ello, es relevante desarrollar controladores avanzados con un alto

rendimiento y efectividad que permitan incrementar la eficiencia de estos sistemas.

Una técnica de control avanzado que ha adquirido gran aceptacion tanto en el mundo
académico como en la industria es la del control predictivo basado en modelo (MPC). Presenta
grandes ventajas para el control de sistemas multivariables y no lineales ya que realiza
predicciones sobre las posibles futuras salidas y optimiza las acciones de control que ingresan
a las plantas reales [10]. Esta técnica permite sobrellevar las desventajas que tienen los

controladores descentralizados clasicos cuando se aplican a estos sistemas multivariables.

En el presente trabajo, se realiza el estudio del disefio de un sistema de control de nivel
predictivo basado en el control por matriz dindmica (DMC) para una planta de dos tanques
acoplados instalada en el Laboratorio de Control Avanzado de la PUCP. Consecuentemente,
se finaliza este estudio enunciando las conclusiones que se han derivado de la investigacion y

las recomendaciones para trabajos futuros.



1. Estudio del Control de Nivel en procesos TITO

1.1. Problematica

En la actualidad, existen diferentes industrias en las cuales el control de nivel es parte
importante en el funcionamiento de sus procesos. Tal es el caso donde se utilizan tanques dentro
de procesos de produccion para el almacenamiento, tratamiento o mezcla de distintos liquidos.
Ejemplo de ello son todas las industrias farmacéuticas, plantas petroquimicas, industrias de
produccion de bebidas y centrales nucleares [1]. Aquellos procesos hidraulicos requieren con
frecuencia el bombeo de liquido para llenar un tanque, la conservacion del nivel del mismo en
determinada magnitud o la regulaciéon del flujo en el traspase hacia otros tanques
interconectados; por lo que, el control automatico del nivel de liquidos en los tanques resulta
ser una actividad primordial y permanente en la industria [1], [2].

Los sistemas de tanques interconectados pertenecen a la categoria de sistemas de multiples
entradas y salidas, también conocidos como MIMO por sus siglas en inglés. Esta clase de
sistemas abundan en las industrias y, en ocasiones, son a la vez de naturaleza no lineal [3].
Encontrar el control adecuado para ellos es un desafio ya que existe una alta interaccion o
acoplamiento entre sus variables de entrada y salida, presentan pardmetros variantes en el

tiempo, y poseen restricciones sobre las variables que se pueden manipular [3], [4] .

1.2. Descripcion de procesos TITO

1.2.1. Procesos Multivariables — Procesos TITO

Un proceso multivariable es aquel que estd conformado por més de una variable de entrada y
de salida. Se caracterizan porque la manipulacion de una sola variable de entrada puede afectar
las respuestas de distintas salidas a la vez. En particular, los procesos multivariables con solo
dos variables de entrada y dos de salida se conocen como procesos TITO, por sus siglas en

inglés.



Seguidamente se describen las caracteristicas y el funcionamiento del sistema hidraulico que
es objeto de estudio en este trabajo. Luego, se presentaran algunas de las estrategias de control

de nivel para este tipo de sistemas multivariable TITO.

1.2.2. Proceso de tanques acoplados — Estructura TITO

En el afio 1998, Johansson presentd por primera vez un novedoso proceso de laboratorio
denominado como el sistema de tanque cuadruple, abreviado como QTS debido a sus siglas en
inglés. El proceso consiste de cuatro tanques de agua interconectados y dos bombas centrifugas,
donde las entradas del sistema son los voltajes para ambas bombas mientras que las salidas son
los niveles de liquido en los tanques, ver Fig. 1.1. En [5] se menciona que aunque el proceso
es de sencilla implementacion, aun asi ilustra una gran variedad de fendémenos presentes en los
sistemas multivariables. Esta caracteristica ha hecho que el QTS se convierta en un punto de

referencia, ampliamente aceptado, en donde probar técnicas de control multivariable.

Figura 1.1. Diagrama esquematico del Figura 1.2. Diagrama esquematico del

sistema de tanque cuadruple (QTS) [6]. sistema de tanques acoplados (CTS) [6].

En consecuencia, diversos autores han trabajado no solo con el proceso original sino también
con distintas variaciones del mismo. Existen hasta 6 modificaciones tutiles del QTS para

realizar pruebas de laboratorio [6]. El presente estudio se centrard en una de estas



modificaciones, denominada como sistema de tanques acoplados (CTS, en inglés), la cual
consiste de solo dos tanques interconectados entre si a través de una valvula, dos bombas para
el llenado de cada tanque y un reservorio desde el cual se bombea el liquido. En la Fig. 1.2 se
ilustra el diagrama esquematico de este sistema.

En el sistema CTS existe interrelacion entre las variables de entrada y de salida de cada tanque.
Ello implica que el nivel de liquido en cierto tanque no solo depende del flujo del liquido que
ingresa al mismo desde el reservorio sino también del efecto que produce el otro tanque sobre
este a través de la valvula de interconexion. Esta interdependencia se ilustra con el diagrama

de bloques del CTS presentado en la Fig. 1.3.

Figura 1.3. Diagrama de bloques del CTS (adaptado) [3].
Existe una planta piloto que se encuentra en el Laboratorio de Control Avanzado de la
Pontificia Universidad Catodlica del Peru sobre la cual es posible realizar el disefio del sistema
de control de nivel que se esta estudiando. Como se muestra en la Fig. 1.4, esta planta es un
sistema de cuatro tanques acoplados que permite seis posibles configuraciones, dentro de las
cuales se encuentra el proceso de tanques acoplados que se va a estudiar. Los principales
componentes de esta planta son los tanques superiores, el reservorio de alimentacion, las
bombas centrifugas, las valvulas de control, los sensores de caudal y de presion, los variadores

de velocidad y las tuberias.



Figura 1.4. Planta piloto de cuatro tanques acoplados.

1.3. Control de nivel en el proceso de tanques acoplados TITO

En la seccion anterior se menciond que este proceso de tanques acoplados se ha utilizado
recurrentemente para probar diferentes técnicas de control de procesos multivariables.
Entonces, resulta necesario investigar acerca de estas técnicas para conocer la manera en que

otros autores han abordado el control de esta planta y las conclusiones a las cuales llegaron.

Desde el enfoque del control clasico, se han propuesto distintos esquemas de control basados
en controladores de tipo proporcional integrativo y derivativo (PID) y sus variantes. En estos
esquemas se disefia un controlador por cada lazo de control que existe en la planta TITO, los
cuales son dos, y se busca que cada uno de ellos regule el comportamiento de solo una variable
de salida. De esta manera, el control se vuelve descentralizado, es decir, la planta TITO pasa a
ser tratada como dos procesos SISO independientes el uno del otro. Para lograr lo ultimo es
necesario que se incluya una etapa de desacoplamiento entre los controladores y la planta, ver
Fig. 1.5. Existen multiples técnicas que trabajan con esta metodologia entre las cuales se puede
mencionar al control PID con sintonizacion secuencial [7], control PI de dos grados de libertad

[3] o control por desacoplamiento invertido [8].



Figura 1.5. Esquema de control descentralizado con desacoplamiento.

Por otro lado, desde el enfoque de la teoria de control avanzado, también se han propuesto
soluciones para el control de este proceso. Una de estas se basa en el control adaptativo por
modelo de referencia (MRAC), en el cual se disefia un controlador PI en conjunto con un
bloque de ajuste que permite variar los parametros del anterior gracias a la inclusion del modelo
de la planta en el controlador [9]. Otra de ellas utiliza el control de modelo interno (IMC) para
disefiar un controlador PI utilizando la inversa de la funcidon de transferencia del modelo
matematico de la planta [2]. Estos dos casos también aplican un control descentralizado como
en los anteriores, pero se distinguen principalmente en que sus controladores ahora incluyen

cierto modelo de la planta.

Otra técnica de control avanzado que comparte esta Gltima caracteristica es el control predictivo
basado en modelo de referencia (MPC). El MPC estd orientado a realizar un control
centralizado de la planta CTS, ello quiere decir que se cuenta con un solo controlador para todo
el proceso y ya no dos como en los ejemplos anteriores. Esta técnica no define una estrategia
en particular, sino que agrupa a diferentes algoritmos de control que comparten tres elementos
basicos: un modelo de prediccion de la planta, un bloque de optimizacién para las acciones de
control y un horizonte de prediccion. Estos controladores utilizan el modelo para predecir las
respuestas de la planta ante determinados esfuerzos de control y asi optimizarlos para lograr el

mejor desempefio en la planta real [10].



Dentro de los trabajos que han aplicado el control predictivo en la planta de tanques acoplados
se pueden mencionar tanto el de Usman y Bilal [11], el cual emplea la estrategia de control
predictivo generalizado (GPC) y polinomios de Laguerre, como el de Awais et al. [12], en
donde se emplea el MPC en tiempo discreto basado en la formulacién de espacio de estados.
En estos dos ejemplos se requiere un modelo lineal del proceso. Sin embargo, el MPC también
puede basarse en un modelo no lineal tal como lo muestra la investigacion de Owa et al. que
emplea redes neuronales artificiales para el modelamiento del CTS y algoritmos genéticos para

el bloque de optimizacion [13].

1.4. Justificacion

Los controladores PID son ampliamente utilizados para el control de diferentes plantas
industriales gracias a su implementacion sencilla y su notable efectividad en una gran variedad
de procesos [7]. Alrededor del 90% de lazos de control en la industria incluye controladores
PID [7]. Este controlador ha demostrado ser altamente efectivo al trabajar con sistemas SISO
ya que pertenece al enfoque del control clasico, que estd principalmente orientado a este tipo
de sistemas.

Sin embargo, los procesos industriales con tanques acoplados son identificados como MIMO,
por lo que se han tenido que desarrollar estrategias de control que permitan aplicar los
controladores PID a estos procesos. Como ya se menciond, la idea fundamental en estas
estrategias es lograr un control descentralizado de la planta a partir de descomponer el sistema
MIMO en varios subcomponentes SISO. De esta forma, se reduce la interaccion que existe
entre variables de distintos lazos y asi permitir la aplicacion del PID en cada uno de ellos.

La principal desventaja con el control descentralizado es que las etapas de desacoplamiento
que utiliza no logran suprimir por completo la interaccion entre las variables de los tanques [2],
lo cual le resta efectividad al sistema de control de nivel y esto implica un desaprovechamiento

econdmico para las industrias [13]. En consecuencia, debido a la ventaja que presenta el MPC



de no tener que desacoplar a los procesos MIMO, este ha encontrado muchas aplicaciones
exitosas en la industria quimica, alimenticia y petroquimica [11]. Entonces, el MPC resulta ser
una alternativa atractiva con la cual se puede realizar un control de nivel centralizado para
procesos de tanques interconectados e inclusive permite considerar explicitamente
restricciones en las variables del proceso. Aparte de ello, los controladores de tipo MPC pueden
trabajar con dinamicas tanto lineales como no lineales para modelar el proceso [13].

Por lo tanto, en el presente trabaja se plantea el estudio del disefio de un controlador de nivel
utilizando estrategias del MPC para una planta de dos tanques hidraulicos interconectados de
2 entradas y 2 salidas (TITO). El desarrollo de aquel controlador brindara una nueva solucion
para el control de este tipo de procesos industriales. Puesto que la planta piloto que se presentd
en la seccion 1.2. refleja de manera satisfactoria el comportamiento no lineal, las restricciones
y las perturbaciones de una planta real, el disefio a desarrollar seguira siendo valido para la

industria.



2. Control predictivo de un proceso de tanques acoplados TITO

2.1. Introduccion

El control predictivo basado en modelo (MPC) es una técnica de control avanzado que se
caracteriza por su capacidad de manipular procesos multivariables de manera sencilla, incluso
ante la presencia de restricciones o comportamientos no lineales [14]. Debido a ello, su uso en
la industria ha adquirido popularidad en las ultimas décadas, encontrando aplicaciones en
procesos industriales, por ejemplo, en el control de motores [15] o en procesos de centrales

térmicas [16].

El término MPC no se refiere a una técnica de control en particular, sino que en realidad agrupa
a diferentes estrategias que hacen uso de un modelo del proceso y de una funcién costo para
calcular las leyes de control requeridas. Toda esta familia de estrategias comparte las siguientes
caracteristicas: emplean un modelo de la planta para pronosticar las salidas de la misma,
obtienen las acciones de control a partir de minimizar una funcion costo de los errores futuros

y siguen un principio de retroceso de horizonte.

Entre estas estrategias de control predictivo se encuentran el control predictivo generalizado
(GPC) y el control por matriz dindmica (DMC). La principal diferencia entre estas radica en el
tipo de modelo del proceso que emplean pues la primera utiliza un modelo CARIMA, mientras
que la segunda, un modelo por respuesta al escalon. A comparacion del GPC, un controlador
DMC tiene una implementacion mas sencilla [17] y ello se debe a que no necesita resolver de
manera recursiva una ecuacion diofantica para calcular las predicciones, lo cual genera una
mayor carga computacional para el controlador [18]. Debido a ello, se eligio la estrategia de

DMC para realizar la propuesta de solucion de este trabajo.

En el presente capitulo se desarrolla el marco tedrico necesario para la aplicacion de esta

estrategia, asi como, el modelamiento de la planta piloto de dos tanques acoplados.



2.2. Control predictivo por matriz dinamica (DMC)
2.2.1. Introduccion

En esta seccion se realiza un resumen de la fundamentacion teorica del control DMC para
procesos MIMO. Con este objetivo, se toma como base los capitulos 3 y 6 del libro Model
Predictive Control de Camacho y Bordons [14], [19]. En primer lugar, se describe el
planteamiento del control DMC para procesos SISO ya que el entendimiento de sus
fundamentos es mas sencillo en estos procesos. Posteriormente, se extiende el método para

plantas multivariables.
2.2.2. Modelo de prediccion

En esta estrategia de control se utiliza un modelo de prediccion basado en la respuesta al
escalon de la planta y las perturbaciones son consideradas constantes en todo el horizonte de

prediccion.
Como se emplea un modelo de respuesta al escalon, la salida de la planta queda descrita por la
siguiente expresion:
y(©) = ) gidu(c - i) @.1)
i=1

Luego, se puede pronosticar el valor de la salida para un instante futuro k a partir del instante

actual de la siguiente forma:

P(t + k|D) =ZgiAu(t+k—i)+ﬁ(t+k|t) (2.2)
i=1
k ©
9t + klt) = ZgiAu(t h—D)+ Z gibu(t +k — i) + At + k|b) (2.3)
i=1 i=k+1

donde las perturbaciones en la prediccion estan representadas por el elemento A(t + k|t) y se

consideran constantes a lo largo del horizonte de prediccion, es decir,
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At + klt) = Atlt) = y,, (&) — P(¢t]t) (2.4)

siendo y,,(t) la salida medida de la planta real. Por consiguiente, considerando esta tltima

expresion, (2.3) puede ser reescrita de la forma:

k 0 ©
Pt+klt)= ) ghu(t+k—i)+ ghu(t +k—0)+y,()— ) gihu(t—1i) (2.5)
) 2 )

i=k+1

P+ kIE) = Y gibult+k — i)+ f(t + k) (2.6)
i=1

En (2.6) aparece un nuevo término f(t + k) el cual representa la respuesta libre del sistema,
respuesta que no depende de las futuras acciones de control y que se obtiene al realizar un

cambio de variable en el segundo elemento de (2.5). Entonces, se cumple que
F(t+KID =3 ® + ) (gews — 9Bu(t = D 2.7)
i=1

y en el caso de que se trate de un sistema asintéticamente estable, los coeficientes g; tienden

a mantener un valor constante después de N periodos de muestreo. En ese caso, se considera
kv — 9 =0, I>N (2.8)

y, por ende, la respuesta libre del sistema quedara descrita por (2.9). Cabe mencionar que

cuando el sistema no es asintoticamente estable, no es posible calcular f(t + k).

N
FCE+KID) = () + ) (Gess — g)Bult = D 2.9)

i=1
Con lo anterior, es posible calcular las predicciones de la salida sobre un horizonte de
prediccion p, considerando m acciones de control (horizonte de control). Cada prediccion

tendra la forma:
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Y+ 1|t) = g1 Au(®) + f(t + 1)
Yt +2|t) = g,Au(t) + g1 Au(t + 1) + f(t + 2)
: (2.10)

P
e+l = D gdult+p—D+fE+p)

i=p-m+1

La expresion anterior puede representarse de manera mas sencilla de forma matricial al definir
una matriz G, de dimensiones p x m, conocida como la matriz dindmica del sistema. Esta matriz
contiene a todos los coeficientes provenientes del modelo de respuesta al escalon de la planta.

Se tiene entonces las siguientes matrices:

2 @ -0
_ H H H 211
6= |9m Gn1 . 9| @10
g.p Ip-1 gp—;n+1
y=[p+1e) y+2[) .. yt+plO]" (2.12)
u=[Au Au(t+1) Au(t+2) .. Au(t+m—1)]" (2.13)
f=lft+1) ft+2) .. ft+p]" (2.14)

Por lo tanto, las predicciones de la salida del sistema se pueden representar de manera
simplificada mediante (2.15). Esta sera la expresion que se utilizara para calcular las acciones

de control futuras necesarias para obtener la respuesta desada del sistema.

y=Gu+f (2.15)
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2.2.3. Funcion costo y algoritmo de control

El objetivo principal del controlador DMC es lograr que la salida del sistema tenga una
respuesta lo mas cercana posible a la sefial de referencia. Es por ello que las acciones de control
se calculan de manera que se minimicen los errores futuros que se encuentran dentro de una
funcion costo cuadratica J, que puede incluir los esfuerzos de control. Esta funcién queda

definida de la siguiente forma:

p m
J= D E+]10 —w(e+ NP + ZA{Au(tﬂ'— P (2.16)
=

j=1

donde w(#+j) representa la referencia para un instante j posterior. En este caso, la funcion costo
tiene como parametros a el horizonte de prediccion p, el horizonte de control m y al factor A,
el cual pondera la importancia de los esfuerzos de control cuando se minimiza J. Asi, cuando
A=0 significa que el objetivo primordial es lograr minimizar los errores futuros sin prestar

atencion a cuanto puedan variar las acciones de control.

La funcioén costo J puede ser representada en forma matricial considerando las matrices u, ¥,

yw = [w(t+ Dw(t+2)... w(t+p)]", con lo cual se obtienen las siguientes expresiones:
J=@-w)'@-w)+ 1u"u (2.17)
J=(Gu+f-wi(Gu+f-w)+ iu'u (2.18)
Luego, en el caso de que no se consideren restricciones, se puede calcular las acciones de

vt . .y a .
control 6ptimas al hallar la derivada de la funcion costo J respecto de u ( a—i ) e igualarla a cero.

El resultado de ese procedimiento es el siguiente:
U= (G"G = Al ) G (W—f) (2.19)

Es importante recalcar que solo la primera fila del vector u (Au(t)) es aplicada a la planta real

ya que las salidas reales siempre van a diferir de las predicciones debido a las perturbaciones.
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2.2.4. DMC en sistemas multivariables

Una de las razones por las cuales la estrategia DMC es exitosa en la industria se debe a su
habilidad de lidiar con procesos multivariables. El modelo de respuesta al escalon del sistema
puede trasladarse de manera sencilla a plantas MIMO. Para ello, si se tiene una planta con n,,
entradas, cada una de sus salidas y; reflejara el efecto de todas las entradas de la siguiente

manecra:

ny Ni

y@© = > gfauke -0 (2.20)
k=1i=1

en donde gfj es la respuesta de la salida j debido a la aplicacion de un escalon en la entrada k.

Se mantienen las mismas ecuaciones basicas de la formulaciéon del DMC para sistemas SISO,
con excepcion de los vectores y matrices que ahora serdn de mayor dimensién y con una
definicion diferente. Gracias a la linealidad del modelo, las predicciones de cada salida pueden

superponerse y dan origen a un nuevo vector de predicciones:

Y = [y1( + 116D, o, y1 (E+PLUE), c, Yy (€ + 11D, o, Yy (6 + Py [£)] (2.21)

De igual forma, se redefinen los vectores de las futuras acciones de control de las n,, entradas

y de la respuesta libre de la planta.
u=[Auy(t), .., Auy (t + my — 1), ..., Ay, (£), .., Ay, (t +myy, — DT (2.22)

f=[AGE+11E), o, it +PLIE), o, foy €+ 11D), oo, foy (£ + Py [£)] (2.23)
La respuesta libre de cada salida ( fj(t + k)) se calcula en base a los valores pasados de la salida
correspondiente y a todas las acciones de control pasadas. Con los vectores ya definidos, la
ecuacion de prediccion (2.15) se mantiene igual considerando a la matriz G como:

Gll Glnu (224)
G=[; L l

Gny 1 Gnynu
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en donde cada matriz G;; contiene los coeficientes de la respuesta al escalon de la j-¢sima salida

debido a la i-ésima entrada.

Por otro lado, la ley de control para estos casos se obtiene mediante la minimizacion de una
nueva funcion costo que incluye matrices de ponderacion R y O, de dimensiones ns.p X ns.p 'y
nu.m X nu.m, para los errores futuros y los incrementos de control, respectivamente. La funcién

costo queda representada mediante la siguiente expresion:
p m
J= D9 + 10 = wie+ DlE + ) lldue +j - DI (2.25)
j=1 j=1

Finalmente, los valores 6ptimos de los incrementos de control futuros se calculan con el mismo
procedimiento que en el caso de una sola variable. Se obtiene la siguiente solucion analitica

cuando no se consideran restricciones:
u=(G"RG — Q)"'G"RwW — f) (2.26)

Siguiendo el mismo principio que en el caso SISO, solamente los primeros incrementos en las

acciones de control (Au;(t)) seran los que ingresen a la planta real.
2.3. Modelamiento de la planta piloto

Tal y como se describido en el capitulo anterior, la planta piloto consta de dos tanques
hidraulicos, interconectados mediante una tuberia y una valvula de conexion, que son
alimentados por bombas centrifugas conectadas a un reservorio de agua. Cada tanque tiene un
orificio de fuga conectado a una valvula para la salida de liquido hacia el reservorio, ver Fig.

2.1.

Las entradas de este proceso son los voltajes u; y u, de cada una de las bombas centrifugas y
las salidas son los niveles de liquido en cada tanque, h; y h,. El objetivo es controlar estas
salidas mediante los caudales de entrada (Q;;, Q;) tomando en consideracion los flujos de

salida de cada tanque (Q,4, Q,2) y el efecto producido por el flujo en la interconexion (Q,).
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Figura 2.1. Esquema de la planta piloto.

Para el modelamiento de la planta mencionada se toma como referencia los trabajos [3] y [6].
En primer lugar, siguiendo el principio de Torricelli, los flujos de salida de cada uno de los

tanques y el flujo por la tuberia de interconexion se expresan como:
Qoi = biai\/2gh; (2.27)

Qx = beaysgn(hy — hy)y2gThs — by (2.28)

donde a;, a, representan la seccion de orificios de salida; b;, by, los parametros de apertura de
las valvulas y h;, el nivel de liquido en el tanque correspondiente. El sentido del flujo en la
tuberia de interconexion dependera de la cantidad de liquido en cada tanque ya que este flujo

sera de salida para el tanque con mayor nivel.

Luego, utilizando las dos ecuaciones anteriores, se puede obtener las ecuaciones no lineales de

la planta:
dh k b bya,
10 B0 P 2k @ — 2 sgn(hy () ~ e ON2TRO ~ BOT  (2.29)
th(t) — kp bxax (230)

b
2 = up(©) = 2 2gha(0) + = sgn(ha () = ho(0)y2gThi (O — e O]
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donde:

A: seccion transversal de los tanques (cm?)

a;: seccion transversal del orificio de salida del tanque i (cm?)
b;: parametro de apertura de las valvulas de salida del tanque i
b,: parametro de apertura de la valvula de conexion

h;: altura del tanque i (m)

g @ aceleracion de la gravedad (g)

u;: voltaje de entrada a de la bomba (V)

3
. cm
p: ganancia de las bombas (H)
*

Seguidamente, para poder linealizar el sistema se debe de definir un punto de operacion hy
para cada tanque, alrededor de los cuales la planta tendra un comportamiento lineal. Se define
la variable h, que representa la diferencia entre el nivel real y el punto de operacién elegido.
Entonces, con h;, h, se pueden definir las constantes de tiempo para cada tanque y para la
interconexion, Ty, T, y T,, con los cuales serd posible obtener las ecuaciones lineales del
sistema:

dha() _ky o m© ) —h@®)

a - aw®-— Ty (231)
dhy(t) _ Ky @) k() — () 232
dt :uz(t) T, Ty ( )

Consecutivamente, se aplica la transformada de Laplace en las ecuaciones (2.31) y (2.32) con
la finalidad de obtener las funciones de transferencia de la planta. Por lo tanto, en (2.33) se

puede observar el modelo de la planta en el dominio de Laplace de forma matricial.

h1(5)] _ [011(5) GlZ(S)] [Ul(s) (2.33)
ha(s) G21(s)  Goa(s)] LU2(s)

Los términos G;1(s) y G,,(s) representan las funciones de transferencia de cada una de las

salidas respecto a su entrada correspondiente. La funcion G,,(s) representa el efecto en el
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tanque 1 debido a la entrada u, y; de manera similar, la funciéon G,,(s) relaciona al tanque 2
con la entrada u,. Este conjunto de funciones transferencia conforma una matriz denominada

como la Matriz Transferencia de la planta.

Por ultimo, se muestran los expresiones para cada elemento de la matriz transferencia en

funcion de las constantes de tiempo Ty, Ty y Ty:

k/ T, +T,
6 () = als+ T, )
i, = T,T, + T,T, + 2T, T. 1 1 1
2 1%x 2%x 112
§°+ ( T, T, ) + (Tsz trrt TZTX)
k(1
o= ()
TT, + T,T, + 21,7 T . 1 1
2 1%x 21x 112
52+ TT,T, )s+ (TlTZ tort Tsz)
k(1
. )
218) = T,T, + T,T, + 21,7 T . 1 1
2 1%x 2%x 172
52+ ( T.T,T, )s+ (Tsz toT Tt TZTX)
k( T +T,
6,,(5) = als+ T, )
2(8) = TT, + T,T, + 21,7 T . 1 1
2 1%x 21x 112
52+ T, T, )s+ (T1T2 trornt TZTX)

2.4. Requerimientos para aplicar el DMC al proceso de tanques acoplados TITO

A modo de conclusion de este capitulo, se presenta una tentativa propuesta de solucion que se
podria aplicar para este disefio, en donde se explica de manera general como aplicar la

estrategia DMC en el proceso TITO estudiado.

En primer lugar, se calcula la matriz transferencia de la planta TITO en base a los parametros
fisicos de la planta piloto del laboratorio y a determinados puntos de operacion (h?, h9). Con

los valores de esta matriz transferencia sera posible obtener la matriz dindmica del sistema G.
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En segundo lugar, se procede con la sintonizacion de los parametros del controlador, los cuales
son el horizonte de prediccion, el horizonte de control, las matrices de ponderaciéon R y Q, y la
sefial de referencia para instantes futuros. La Fig. 2.2 presenta el diagrama de bloques del
sistema de control y sus interacciones con la planta. Con todo ello, se podra definir funciones
en Matlab para el calculo de la ley de control y de las predicciones. Posteriormente, se realizan
pruebas de simulacidn del controlador para analizar el desempefio del mismo ante variaciones

en algunos de sus parametros.

Finalmente, concluido el disefio del controlador, se desarrolla el diagrama de flujo del
algoritmo de control desarrollado y se puede escribir un programa del mismo para mostrar que

el controlador propuesto puede ser implementado en un controlador industrial.

Figura 2.2. Diagrama de bloques del sistema de control.
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CONCLUSIONES
La teoria de control predictivo basado en modelo (MPC) propone una solucion efectiva para la
relevante tarea del disefio del control de nivel de un proceso hidraulico de dos tanques
acoplados. Ello se justifica a partir de la amplia presencia de este tipo de procesos hidraulicos
en distintas industrias; por lo cual, lograr un control mas efectivo de los mismos podria

significar mejoras en eficiencia y ahorros monetarios.

A partir de la revision de la literatura, se concluye que es posible implementar controladores
predictivos para este proceso obteniendo mejores desempenos comparados con controladores
descentralizados clasicos. De igual manera, se concluye que es importante elegir la estrategia
de control predictivo a utilizar pues la planta no impide la aplicacién de alguna de estas

estrategias.

En consecuencia, luego de revisar el marco teorico, se llega a la conclusion de que es factible
utilizar la estrategia de control por matriz dindmica (DMC) para el disefio del controlador
gracias a que el proceso tiene una respuesta asintdticamente estable. Ademas, esta estrategia
simplifica la etapa de disefo, utiliza ecuaciones matematicas mas sencillas de entender e

implementar a nivel de software y a la vez permite trabajar con el modelo lineal de la planta.

Tomando como referencia la Fig. 2.2, se concluye que el disefio del controlador esta
conformado por dos bloques principales: el modelo de prediccion, conformado por la matriz
dinamica de la planta, y el optimizador, quien calculara las acciones de control 6ptimas. Este
ultimo bloque necesita la definicién de cuatro parametros por parte del disefiador; por lo cual,

la etapa de disefio también debera contemplar un adecuado proceso de sintonizacion.
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RECOMENDACIONES Y TRABAJOS FUTUROS
Se recomienda que en el disefio del control de nivel de este proceso se defina en primer lugar
los puntos de operacion alrededor de los cuales linealizar el sistema, tomando en cuenta que
los valores de las entradas en estado estable deben ser fisicamente alcanzables. De esta manera,
se podra calcular las funciones de transferencia de la planta piloto siguiendo las ecuaciones

presentadas en el Marco Teorico.

Para la obtencion de la matriz dindmica del proceso TITO, se recomienda trabajar de forma
individual con cada uno de los cuatro subprocesos que la conforman ya que asi el calculo de
los coeficientes de esta matriz resulta ser mas intuitivo y simple. En cuanto al horizonte del
modelo y el tiempo de muestreo, se sugiere que ambos parametros se definan mediante el

analisis de las respuestas ante un escalon de cada subproceso.

Se recomienda desarrollar un programa en Matlab que simule el comportamiento del
controlador DMC siguiendo la logica del algoritmo de control descrita en el capitulo 2. Ello
permitira validar el correcto funcionamiento del controlador y como este puede variar debido

a modificaciones en los parametros de sintonizacion o del modelo.

Como una primera aproximacion para la sintonizacion del controlador, se sugiere seguir las
reglas practicas elaboradas por Shridar y Cooper [22], las cuales utilizan Unicamente los
parametros de las funciones de transferencia de la planta. Posteriormente, es recomendable
realizar una nueva sintonizacion siguiendo el método propuesto por Han et al. [21], el cual
incorpora un algoritmo de optimizacion para el calculo de los parametros del controlador.
Luego, se sugiere realizar una comparacion entre ambos métodos y elegir aquel que obtenga

mejores resultados en la respuesta del sistema.
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Finalmente, se recomienda realizar la propuesta de implementacion del controlador disefiado
que permita demostrar que este podria trasladarse de un entorno de simulacién a un entorno

real de trabajo. Para ello se podria implementar el controlador en el entorno LabView.
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