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Resumen: Este articulo presenta la metodologia utilizada para abordar los problemas de modelado y
control de una caldera industrial propuesta en el benchmark de ingenieria de control de 2009-2010. La
estrategia de control resultante se basa en una combinacion de varios algoritmos de control predictivo
generalizado monovariables con compensacion por desacoplo para la interacciones entre variables
y uso externo de compensadores por adelanto para el rechazo de perturbaciones medibles. Ademas,
se presenta el disefio de diversos filtros, internos e externos al algoritmo de control predictivo, para
aumentar la robustez del algoritmo de control y mejorar la atenuacion del ruido en las sefiales. Copyright
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1. INTRODUCCION

La organizacion de propuestas de benchmarks por parte del
grupo de Ingenieria de Control de CEA ha mostrado un gran
interés por parte de la comunidad de la Automatica durante
los ultimos afios, existiendo un gran numero de aportaciones
(Garcia-Sanz and Elso., 2007; Alfaro et al., 2009; Reynoso-
Meza et al., 2009). Este tipo de propuestas permiten la parti-
cipacion conjunta de investigadores experimentados y de estu-
diantes de grado y postrado, donde se trata de aplicar técnicas
de control a un problema determinando, fundamentalmente con
caracter industrial. En la propuesta de la convocatoria 2009-
2010, se planted el problema de control de una caldera in-
dustrial que forma parte de procesos de calefaccion y genera-
cion de energia eléctrica. Dicho sistema es altamente rico en
problemas de control siendo un sistema multivariable con tres
entradas (combustible, aire y agua) y tres salidas (presion de
vapor, oxigeno en exceso y nivel de agua en el calderin), con
perturbaciones medibles y no medibles, ruido en las sefiales y
restricciones de proceso tanto de amplitud como de velocidad
de variacion en las entradas y salidas.

Este articulo describe las etapas llevadas a cabo para realizar
el modelado y control de este proceso industrial, siendo esta
propuesta de estrategia de control la ganadora en el concurso
planteado para este benchmark de 2009-2010. Aunque existe
un gran abanico de técnicas de control para poder abordar este
problema, se planteo el uso del algoritmo de control predictivo
generalizado (GPC) debido a la experiencia que el grupo de Au-
tomatica, Electronica y Robdtica de la Universidad de Almeria
posee en este campo. La estrategia de control planteada se basa
en el uso de varios controladores predictivos monovariables con
filtrado interno para el aumento de la robustez del algoritmo de
control y atenuar el ruido de la sefiales, asi como el uso de com-
pensacion externa de perturbaciones medibles e interaccion en-

tre variables. Es necesario destacar que el problema de control
se podria haber abordado con un algoritmo de control predic-
tivo generalizado multivariable e incluyendo la compensacion
interna de perturbaciones medibles. Sin embargo, el problema
de control se planted comenzando por el planteamiento de es-
trategias de control sencillas y se fue aumentando su comple-
jidad de manera progresiva. En este sentido, la estrategia de
control finalmente presentada en este trabajo obtuvo resultados
satisfactorios para los objetivos planteados en el benchmark y
por tanto no se optd por usar otras estrategias de control mas
avanzadas tales como las anteriormente mencionadas. Como
se mostrara a lo largo del articulo, la metodologia de trabajo
finalmente desarrollada se basa en seguir las etapas clésicas
(de caracter didactico) que se suelen llevar a cabo de manera
experimental para realizar los problemas de modelado y control
de cualquier problema industrial.

El articulo se encuentra organizado de la siguiente forma. La
seccion 2 describe brevemente las principales caracteristicas del
proceso industrial planteado en el benchmark de control. Pos-
teriormente, en la seccion 3 se muestran los ensayos realizados
para extraer informacion del proceso y poder obtener el modelo
del mismo, asi como de las interacciones entre sus variables y
las perturbaciones medibles. A continuacién, en el apartado 4,
se desarrolla una metodologia para el disefio del esquema de
control propuesto y su sintonia en base a las especificaciones
planteadas en el benchmark. Finalmente, se muestran los resul-
tados obtenidos y se describen las conclusiones derivadas de la
realizacion de este trabajo.

2. DESCRIPCION DEL BENCHMARK DE CONTROL

El benchmark de control propuesto por el grupo tematico de
Ingenieria de Control de CEA para el afo 2010 se basa en
un proceso que reproduce con pequefias modificaciones el
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modelo de caldera propuesto por (Pellegrinetti and Bentsman,
1996). Se trata de la caldera nimero 2 de la Planta de Abbott
en Champaign, IL. La caldera forma parte de una unidad de
cogeneracion usada para calefaccion y generacion de energia
eléctrica disefiada para suministrar un caudal de vapor de 22,10
K,/s a una presion de 2,24 M P,. Este proceso se muestra
esquematicamente en la figura 1 y se encuentra ampliamente
detallado en (Morilla, 2010).

El agua que se introduce en el calderin es convertida en vapor
mediante la transferencia de calor a través del metal de los
tubos. El aire y el combustible se mezclan y queman en la
camara de combustion, que suele estar formado por paredes de
tubos de agua que reciben el calor radiante de la llama y es por
tanto donde se produce la maxima transferencia de calor. Los
gases de combustion, como resultante de esta pérdida de calor,
se enfrian y abandonan dicha camara.

gases de
/cumbushun

1)

combustible

by S
varl A agua

camara de
combustion

Figura 1. Planta industrial de generacion de vapor

Por tanto, el problema reside en controlar las tres salidas del
sistema (presion de vapor, exceso de oxigeno y nivel de agua)
por medio de las entradas disponibles (combustibles, aire y
agua) y teniendo en cuenta la perturbacion medible del sistema,
la demanda de vapor.

El punto de operacion de la caldera estd determinado por
los siguientes valores de entrada y de salida: combustible
(35.21 %), aire (36.01 %), agua (57.57 %), demanda de vapor
(46.36 %), presion de vapor (60 %), exceso de oxigeno (50 %)
y nivel de agua (50 %).

Sobre este punto de operacion se han analizado las respuestas a
cambios bruscos en todas y cada una de las entradas, llegando
a las siguientes conclusiones (Morilla, 2010):

= El caudal de aire sélo influye en el exceso de oxigeno en
los gases.

= El exceso de oxigeno so6lo estd afectado por los caudales
de combustible y de aire, y mas concretamente por su
proporcion.

= La presion de vapor presenta un comportamiento estable
para los dos caudales (combustible y agua) que le afectan
y para la demanda de vapor.

= El nivel en el calderin tiene caracter integrador para los
dos caudales (combustible y agua) que le afectan y para la
demanda de vapor. A éste se le afiade un comportamiento
de fase no minima para el caudal de combustible y para
la demanda de vapor (propio de los fenomenos de espon-
jamiento y de contraccion). Este comportamiento de fase
no minima se tendria también que presentar, si el modelo
fuera mas realista, para el caudal de agua.

Este analisis permite postular un modelo lineal en el punto de
operacion descrito por la siguiente ecuacion matricial (1) entre
las funciones de transferencia de las entradas y de las salidas:

Yl(s) Gll(s) 0 G13(S) Ul(S)
YQ(S) Ggl(s) GQQ(S) 0 UQ(S)
Y3(s) Gsi(s) 0 Gss(s) Us(s)
Gld(s)
+ 0 ] - D(s)
ng(s)

(M

donde Y;(s) es la salida i-esima del sistema (Yi(s) es la
presion de vapor, Y5(s) es la exceso de oxigeno e Y3(s) es el
nivel de agua), U;(s) es la entrada i-ésima del sistema (U; (s)
es el combustible, Us(s) el aire y Us(s) el agua), Gj;(s)
es la funcidn de trasferencia para la dinamica capturada que
relaciona la salida ¢ con la entrada j, D(s) es la perturbacion
del sistema (demanda de vapor) y G,4(s) es la funcién de
transferencia que expresa la dinamica que se produce en la
salida ¢ por la demanda del sistema. El emparejamiento de las
variables ya viene preestablecido en el benchmark siendo la
salida Y7 (s) con la entrada U, (), la salida Y5(s) con la entrada
Us(s) y la salida Y3(s) con la entrada Us(s).

El principal objetivo del benchmark de control es plantear
un problema de control muy conocido en el mundo indus-
trial, “el control de una caldera”, a disposicion de las actuales
metodologicas de control multivariable. Por tanto, se propone
disefiar cualquier tipo de estrategia de control que permita ope-
rar eficientemente la caldera teniendo prevista cuatro tipos de
evaluaciones:

= Evaluacion en el punto de operacion.

= Evaluacion frente a cambios bruscos y simultaneos de las
consignas.

= Evaluacion frente a demanda de vapor cambiante en el
tiempo.

= Evaluacion con variaciones en las caracteristicas del com-
bustible.

Para cada evaluacién a la que se someta el sistema de control
utilizando, C', se computara el indice relativo de funcionamien-
to J. dado por (5). Este indice penaliza desviaciones excesi-
vas en las tres variables controladas respecto a sus respectivas
consignas y los cambios elevados en las tres sefiales de con-
trol. En el indice intervienen con el mismo peso (unitario) las
integrales de los valores absolutos de las tres sefiales de error
(I AE;) dadas por (2), las integrales ponderadas en el tiempo
de los valores absolutos de las sefales de error para las salidas
cuyas consignas hayan cambiado (IT' AE;), también con peso
unitario y dadas por (3); y con menos peso (0,25), las integrales
de los valores absolutos de las derivadas de las tres senales de
control (IADU;) dadas por (4). Ademas, todas las integrales
que aparecen en (5) estan divididas por los valores que tendrian
si se hubiera utilizado el controlador de referencia C,., de man-
era que al sumarlas y dividir por la suma de los pesos utilizados
se obtiene un indice relativo, cuyo valor, si esta por debajo de la
unidad, mostrara la bondad del controlador para esa evaluacion
concreta.

En las integrales, e;(t) representa el error instantaneo en la i-
ésima variable controlada, u;(t) es la i-ésima variable mani-
pulada, tiempo es la duracion de la simulacion, tipo; es cero
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salvo que la consigna de la i-ésima variable controlada haya
cambiado, en ese caso vale uno, y tcambio es el instante de
tiempo en el que se ha provocado el correspondiente cambio en
las consignas, en la demanda de vapor o en las caracteristicas
del combustible.

tiempo
IAE, = / Jea(t) @)
0
tiempo
ITAE; = (t — tecambio)|e;(t)|dt 3)
tcambio

dui (t)
dt

tiempo
[ADU; = / it 4)
0

i=1 \ TAE;(C,) TTAE;(C,)

3 (IAE(C.) . ITAE;(C.) TADU,(C.)
> (7 + tipo; + 0257 1p0.(6,)

Figura 3. Salida exceso de oxigeno ante cambio del 10 % en la
entrada de combustible

)

3+ 3% tipo; + 0,75
(%)

3. MODELADO DEL PROCESO

La primera etapa que se llevd a cabo como paso previo al disefio
del sistema de control fue la identificacion de los distintos mo-
delos del sistema, con el fin de obtener las diferentes funciones
de transferencia mostradas en (1). Para ello, se observaron las
respuestas del sistema ante diferentes entradas en escalon en-
torno al punto de operacion establecido. Se aplicaron escalones
del 10 % para cada una de las entradas, manteniendo las demas
invariantes. Este proceso también se realizo con la perturbacion
medible del proceso a estudiar.

Para el céalculo de los distintos modelos se hizo uso combinado
del método de la curva de reaccion, para el caso de los sis-
temas sencillos, y del método de los minimos cuadrados. Las
siguientes subsecciones muestran los ensayos realizados y las
distintas funciones de transferencia obtenidas que capturan las
dinadmicas presentes en (1).

3.1 Modelos para la entrada de combustible

Manteniendo las demas entradas y la perturbacion medible
entorno al punto de operacidn, se realizé un cambio del 10 % en
la entrada de combustible en el isntate de tiempo 100 segundos,
produciendo los resultados mostrados en las figuras 2, 3 y 4.

Figura 2. Salida presiéon de vapor ante cambio del 10 % en la
entrada de combustible

Figura 4. Salida nivel de agua ante cambio del 10% en la
entrada de combustible

Se puede observar como la dinamica resultante de las sali-
das de presion y de exceso de oxigeno se pueden aproximar
con funciones de transferencia de primer orden con retardo,
mientras que la dinamica del nivel de agua en el calderin se
puede aproximar por un sistema de segundo orden, con efecto
integrador, fase no minima y retardo.

Los modelos que se obtuvieron para presion de vapor, exceso
de oxigeno y nivel de agua, son los que se muestran en las
ecuaciones (6), (7) y (8), respectivamente.

0,355
G _ ’ —6,75s 6
1) = gze e 1° ©)
636 g5,
Gols) = 5= )
0,9263s — 0,005733 _ 4.
Ganls) = 21,7452 + s e ®

3.2 Modelos para la entrada de aire

Al igual que en el apartado anterior, para observar la respuesta
del sistema ante cambios en la entrada de aire, se realizaron
cambios del 10% en dicha entrada en el instante ¢ = 100
segundos, dejando constantes el resto de entradas y mantenien-
do la perturbacion medible entorno a su punto de referencia.
El resultado produjo cambios sélo en la salida de exceso de
oxigeno del sistema, tal y como se observa en la figura 5.
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Figura 5. Salida exceso de oxigeno ante cambio del 10 % en la
entrada de aire

Este sistema se puede aproximar por medio de una funciéon de
transferencia de primer orden con retardo como se muestra en

9).

5,86 .
) 6—75

Gaa(s) = 6s+ 1

)

3.3 Modelos para la entrada de agua

Manteniendo las demas entradas y la perturbacion medible en-
torno al punto de operacion especificado, se realizé un cambio
del 10 % en la entrada a los 100 segundos de simulacion, obte-
niendo los cambios en las salidas de presion de vapor y de nivel
de agua en el calderin que se muestran en las figuras 6 y 7,
respectivamente.

Figura 6. Salida presion de vapor ante cambio del 10 % en la
entrada de agua

Se puede observar como la salida en la presion de vapor tiene
un efecto que se puede asemejar a una funcion de transferencia
de primer orden, mientras que el efecto para la salida del nivel
del calderin se aproxima a un integrador con retardo, tal y como
se expresa en las ecuaciones (10) y (11), respectivamente.

—0,1737
Gra(5) = 17965 11 (10)
0,01052 - 4,
Gaa(s) = ——e 172 (11)

S

Figura 7. Salida nivel de agua ante cambio del 10% en la
entrada de agua

3.4 Modelos para la demanda (perturbacion medible)

En este caso, todas las entradas se mantuvieron constantes y
solo se realizaron cambios en la demanda del sistema (pertur-
bacion medible) en el instante ¢ = 300 segundos. Este ensayo
produjo cambios en las salidas de presion de vapor y de nivel
de agua en el calderin, tal y como se observa en las figuras 8§ y
9.

Figura 8. Salida presion de vapor ante cambio del 10% en la
demanda de vapor del sistema

Figura 9. Salida nivel de agua ante cambio del 10% en la
demanda de vapor del sistema

Se puede apreciar como la dinamica referente a las salida de
presion de vapor se puede aproximar a una funcién de de trans-
ferencia de primer orden, mientras que la dindmica referente a
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la salida del nivel de agua en el calderin viene dada median-
te una funcién de transferencia de segundo orden, con efecto
integrador, fase no minima y retardo. Dichos modelos quedan
recogidos en las ecuaciones (12) y (13), respectivamente.

—0,712
== 12
Ghals) 19585 1 1 (12)
0,1545 — 0,001441 _ 45
G3q4(s) = e~ 532 (13)

14,3652 + s

Finalmente se validaron todos los modelos obtenidos, verifi-
cando de esta forma que los modelos se ajustan de manera
satisfactoria a la dinamica del proceso que se desea controlar,
tal y como se muestra en color rojo en las figuras 2-9.

4. METODOLOGIA DE CONTROL

Para el control del sistema propuesto se ha utilizado un con-
trolador GPC monovariable para cada una de las variables, con
el fin de utilizar las capacidades de prediccion de dicho algo-
ritmo a la hora de alcanzar las consignas planteadas, asi como
poder utilizar sus propiedades para el tratamiento 6ptimo de las
restricciones de proceso. Ademas, se ha hecho uso del filtro T’
para aumentar robustez del algoritmo y disminuir a su vez el
ruido presente en las variables (Camacho and Bordons, 2004b).
Por otro lado, se han disefiado varios controladores por adelanto
para tener en cuenta las perturbacion de demanda asi como
la interaccion entre variables. En la figura 10 se muestra el
esquema en Simulink de control desarrollado.

Figura 10. Esquema de control
4.1 Controlador Predictivo Generalizado

El algoritmo GPC consiste en encontrar la secuencia de sefales
de control que minimizan una funcion de coste multipaso. El
indice a minimizar es una funcidén cuadratica que mide por un
lado la distancia entre la salida predicha del sistema y una cierta
trayectoria de referencia hasta el horizonte de prediccion, y por
otro el esfuerzo de control necesario para obtener dicha salida,
(Camacho and Bordons, 2004a):

Ny
J= S 60wkt lt) — wlk + P+
Jj=N1

N (14)
£ 3O AG) Bulk+ 1)

donde y(k + j|t) es una secuencia de prediccion Optima de
la salida del sistema computada con datos conocidos hasta el
instante k, Au(k + j — 1) es la secuencia de incrementos de
control futuros obtenida de la minimizacion de la funcién de
coste con A = (1—z~1), Ny y N5 son los valores del horizonte
de prediccion minimo y maximo, IV, es el horizonte de control,
y 0(j) v A(j) son secuencias de ponderacién que penalizan
los errores de seguimiento futuros y los esfuerzos de control,
respectivamente, a lo largo de los horizontes (habitualmente
0(5) = 1y A(§) = A para todo el horizonte). Tanto los
horizontes como las secuencias de ponderacion son parametros
de disefo usados para sintonizar el controlador. La trayectoria
de referencia w(k + j) puede ser tomada como el valor de
consigna o como una aproximacion suavizada desde el valor
actual de la salida del sistema y(k) hacia el valor de referencia
conocido por medio de una funcién de transferencia de primer
orden (Camacho and Bordons, 2004b).

Las técnicas de control predictivo permiten incluir al contro-
lador restricciones de control en la fase de disefo, siendo las
mas habituales aquellas relacionados con limites en la amplitud
de la sefal de control u(t), en la variacion de la misma Aw(t)
y en la amplitud de la sefial de salida y(¢), descritas como:

Umin S U(t) S uma17Vt 2 O (15)
Atpin < u(t) —u(t — 1) < Atypgq, VE >0 (16)
Ymin < U(t) < Z/math >0 (17)

donde Umin, Umaz SON los limites minimo y méaximo para la
amplitud de la sefial de control, Ay, Atlpyaz, SON los limites
minimo y maximo de la variacion de la sefial de control, € ¥,,in,
Ymaz SON los limites minimo y méximo de la salida del sistema.

En la ecuacion (14), la prediccion de la salida del sistema en
el paso j con informacién hasta el instante k, y(k + j|t), es
computada haciendo uso del siguiente modelo incremental de
la planta (modelo CARIMA):

Az Yy(t) = 27 4Bz HAu(t — 1) + C’(zil)@

)

como una funcion de las predicciones hasta el tiempo de retardo
y donde u(t), y(t) y e(t) son las secuencias de entrada, salida y
ruido del sistema, respectivamente, d es el tiempo de retardo
en nimero de muestras, y A(z71), B(z7!) y C(271) son
polinomios en el operador de retroceso unitario z~! tal como
se especifican a continuacion:

A(Z_l) = 1+a1z_1+a22_2+~~~+ana2_na (19)
B(z7!) =bo+ bz +hoz 4 bz (20)
Clzl=cotez '+ + . +ep 2" @1

donde en la formulaci6n original de GPC, C'(271) = 1.

El problema consiste en minimizar la ecuacion (14) simulando
las salidas futuras del sistema con la ecuacion (18). De esta
forma, la funcion de coste puede ser descrita como:
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J=(y—w)(y—w)+I\AuTAu (22)
siendo y la secuencia de predicciones futuras definida por la
respuesta forzada y libre, y = GAu + f, donde la matriz G
contiene los coeficientes de la respuesta del sistema ante un
escalon en bucle abierto, y f contiene términos dependiendo
de las salidas actual y pasadas, y de las entradas pasadas de
la planta. Sustituyendo en la funcién de coste la secuencia de
sefales futuras se obtiene:

1
J= 5AuTHAu + bl Au+ fy (23)
La solucién optima para el caso sin restricciones seria la si-
guiente:

Au=—-H1b

con H = 2(GTG + ), b = 2(f —w)TGy fo = (f —
w)"(f —w).

Si se tienen en cuenta las restricciones, es necesario utilizar
un algoritmo de optimizacion, pudiendo formular el problema
como uno de programacién cuadratica (QP) (Camacho and
Bordons, 2004b). La figura 19 muestra el esquema tipico de
un controlador GPC.

24

Trayectoria de
referencia

Entradas y salidas
pasadas salidas
predichas Xea

o d a o

Errores
futuros
Modelo
' Restricciones

Controles
futuros

| 1

Funcién de'
coste
Figura 11. Estructura GPC

4.2 Diserio por adelanto para la perturbacion medible

Para contrarrestar el efecto producido por la perturbacion me-
dible del sistema, se han disefiado diferentes controles por
adelanto clasicos, (Astrom and Wittenmark, 1997), cuya accion
del control complementara a las dos salidas de los controladores
GPC que quedan afectadas por el efecto de la demanda, la
presion de vapor y nivel de agua en el calderin. Para ello, el
calculo de cada control por adelanto se realizara de la siguiente
forma:

—Gp(s)

@) =

Gyrs(s) =

donde G,(s) es la funciéon de transferencia que contiene la
dindmica del efecto de la perturbacion sobre la salida del
proceso y G4(s) es la funcion de transferencia del proceso
que relaciona la salida del sistema con la entrada de control
manipulable.

Por tanto, es necesario el disefio de dos controladores por
adelanto, uno para el efecto de la demanda sobre la presion
de vapor y otro para el efecto de la demanda sobre el nivel
de agua. De esta forma, considerando el emparejamiento de

variables anteriormente mencionado, dichos controladores por
adelanto se obtienen relacionando las dindmicas del efecto de
la perturbacion (12) y (13) con las dinamicas de las salidas
correspondientes, (6) y (11), respectivamente.

Debido a la presencia de retardo y de dindmicas de fase no
minima en las funciones de transferencia de la presion de vapor,
G11(s), y la del nivel de agua, Gs3(s), se procedié a obviar
dichos términos a la hora del disefio de los controladores por
adelanto con el fin de evitar disefios de compensadores no
causales o inestables. La ganancia resultante del controlador
por adelanto fue ajustada empiricamente con el fin de compen-
sar las simplificaciones realizadas y mejorar el comportamiento
de rechazo a perturbaciones. Finalmente, los controladores re-
sultaron en las siguientes funciones de transferencia:

0,33(24,7s + 1)

Grraals) = —oee T (26)
0,4
Grroals) = 365 71 @7)

4.3 Diserio de controladores por adelanto para la interaccion
entre variables

Para contrarrestar el efecto de las interacciones entre las varia-
bles del sistema, se ha planteado el uso de una estrategia de con-
trol por desacoplo, donde la idea es utilizar diferentes controles
por adelanto con el fin de compensar el efecto que tienen las
variables del sistema entre si. Tal y como se comentd anterior-
mente, este disefio se podria haber enfocada haciendo uso de un
controlador predictivo multivariable. Sin embargo, la solucion
a este problema de control se desarrolld de forma incremen-
tal partiendo de propuestas sencillas con el fin de evaluar su
comportamiento. De esta forma, debido a que los resultados
obtenidos con la estrategia por desacoplo aportaron resultados
aceptables en comparacion con el sistema base aportado en el
benchmark, se optd por dejar esta propuesta como valida.

Tras analizar el comportamiento del proceso, se concluyo fi-
nalmente en compensar el efecto de la primera salida del sis-
tema, la entrada de combustible, sobre las salidas de exceso de
oxigeno y nivel de agua en el calderin, debido a que esta entrada
es la que influia de forma maés significativa en la dindmica del
proceso resultante.

Como resultado, se disefiaron dos funciones por adelanto uti-
lizando las dindmicas de las distintas variables obtenidas tras el
proceso de modelado y se obtuvieron las siguientes funciones
de transferencia para ambos compensadores:

0,8(65 + 1
Grraz(s) = A TEe 1 (755 n 1) (28)
0,33
Grras(s) = 975 11 (29)

Notese que al igual que en el caso del disefio de los contro-
ladores por adelanto para la compensacion de la perturbacion
medible, fueron necesarias realizar diferentes simplificaciones
para evitar problemas de causalidad e inestabilidad, asi como
ajustar la ganancia de los compensadores para conseguir una
mejor reduccion de las interacciones, que era una de las especi-
ficaciones planteadas en el planteamiento del benchmark.
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4.4 Diserfio de los filtros

La ultima fase en el disefio del esquema de control se basa en
el aumento de robustez de los controladores predictivos y de la
atenuacion del ruido en las salidas del sistema, buscando como
objetivo suavizar las sefales de control.

Este objetivo se consiguid incorporando el conocido como poli-
nomio 7" en el disefio del control GPC. Para ello, se modifica
el altimo término del modelo CARIMA (18), cambiando el
polinomio C(z~1), que en el disefio original es igual a 1, por
un nuevo polinomio denominado 7'(z~!) . Este polinomio es
bien conocido en el ambito del control GPC y actia como un
prefiltro en el controlador aumentando la robustez del mismo
(Camacho and Bordons, 2004b; Robinson and Clarke, 1991).
Su disefio suele ser establecido atendiendo a analisis en fre-
cuencia y técnicas heuristicas (Robinson and Clarke, 1991):

» Heuristica, considerar T(z71) = (1 — 0,8271)" con
n € N, donde a mayor valor de n se consigue una sefial
mas filtrada.

= Banda de altas frecuencias, en este caso, la seleccion del
polinomio 7" depende del tipo del sistema asi como de
la funcién de transferencia en tiempo discreto y de otros
factores tales como el tiempo de retardo. Para el caso de
sistemas con retardo, se considera 7'(2 1) = A(z71)(1 —
721", con n igual al grado del polinomio A(z~1),y con
un valor de 7 tal que la banda de las altas frecuencia sea
el 50 % de la ganancia del sistema.

En este trabajo se han evaluado ambas reglas de disefio y
finalmente se observaron mejores resultados para la segunda de
ellas. Los polinomios resultantes para los controladores GPC
de las salidas de presion de vapor y oxigeno en exceso son los
siguientes:

Ti(z7Y) =1—25,6722"1 + 22,8222 (30)

To(z7) = 1. - 6,967271 + 5,802 2 (31)

Para el caso de la tercera variable, nivel de agua, debido a que
la dinamica del sistema venia dada por un proceso integrador,
no se obtuvieron resultados satisfactorios tras el disefio del
polinomio 7. Por ello, se plante¢ el filtrar la sefial del sistema de
forma externa al controlador mediante el uso de un filtro paso
bajo con la siguiente funcion de transferencia (con un tiempo
de muestreo de 0,2 segundos):

0,05
z—0,95

5. RESULTADOS SIMULACIONES

Ryt = (32)

Como paso previo a la prueba en simulacion de la estrategia
de control propuesta, se requiere realizar la sintonia de los tres
controladores predictivos implementados. Una de las técnicas
mas utilizadas para la sintonizacion de los parametros del
controlador predictivo consiste en fijar el valor de los horizontes
de control y prediccion en funcidon de un tnico horizonte valor
comun, NV:

Ny=d+1
Noy= N+d
N,= N

(33)

Tabla 1. Parametros de ajuste para los distintos
parametros de los controladores predictivo

Vapor | Oxigeno | Nivel
N 36 7 5
A 10 5 8

dejando como parametros de ajuste dicho horizonte y el factor
de ponderacion A, y siendo d es el tiempo de retardo del sistema
en muestras.

La tabla 1 muestra el resultado de la sintonia de los dife-
rentes controladores predictivos, donde dichos valores fueron
obtenidos tras analizar un bateria de diversas pruebas de ajuste
de los mismos. El tiempo de muestreo utilizado fue el estable-
cido originalmente en el benchmark, siendo de 0,2 segundos.

A continuacidén, se muestran los resultados obtenidos, los
cuales pretenden demostrar como la estrategia de control pro-
puesta mejora a la presentada en el benchmark como caso de
referencia. La estrategia propuesta por el bechmark consiste en
una estrategia descentralizada, donde tres controladores PID
monovariables se encargan independientemente de controlar
cada una de las variables controladas sin necesidad de conocer
la demanda de vapor. El primer PID se encarga de controlar la
salida 1 (presion de vapor) manipulando la entrada 1 (caudal
de combustible), el segundo se encarga de controlar la salida 2
(oxigeno en exceso) manipulando la entrada 2 (caudal de aire)
y el tercero se encarga de controlar la salida 3 (nivel de auga
en el calderin) manipulando la entrada 3 (caudal de agua de
alimentacion).

Tal y como se coment6 anteriormente, se ha seguido el mis-
mo emparejamiento de variables utilizado en el controlador de
referencia, centrando el ajuste de los controladores en la mini-
mizacion de la compensacion de la perturbacion del sistema y la
disminucién del ruido. Aunque también se obtuvieron mejoras
en el seguimiento de referencias, éstas no fueron tan significa-
tivas como las obtenidas para los otros objetivos planteados.

5.1 Resultados ante cambio en la demanda

Para el desarrollo de este ensayo se realizo un cambio del 10 %
en la demanda de vapor del sistema, manteniendo el resto de
entradas entorno a sus valores de referencia. Los resultados de
la simulacion se muestran en la figura 12.

En esta prueba se puede observar como la respuesta del contro-
lador disefiado en este articulo mejora claramente el propuesto
en el benchmark. La respuesta ante el cambio en la demanda
es bastante mas rapida en las tres salidas a controlar, especial-
mente en la presion de vapor y nivel en el calderin, reduciendo
el efecto de la perturbacion y obteniendo como resultado global
una estimacion de la funcién a optimizar de J., = 0,1674.
Notese que gracias al esquema por desacoplo, se consigue a su
vez mejorar la respuesta del sistema sobre la salida de oxigeno
en exceso.

5.2 Resultados ante cambio en las referencias

Para este analisis, se realizaron tres simulaciones ante cambios
en las referencias de las tres varibles de salida del sistema.
Los cambios producidos fueron de un 10 % respecto a sus
valores de operacion, donde estos cambios se realizaron de
forma independientemente, es decir, en cada simulacién s6lo
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se realiz6 un cambio en una de las variables dejando al resto
constantes en los valores del punto de operacion.

En la primera simulacion se vario la salida de presion de
vapor, obteniendo los resultados mostrados en la figura 13 y
resultando en un indice relativo de J. = 0,5388. Por simple
observacion, se comprueba que la respuesta del controlador
propuesto mejora la respuesta del controlador a comparar,
mejora la velocidad de respuesta ante el cambio en la entrada
de combustible y disminuye el efecto de esta variable sobre el
resto de salidas del sistema. Como desventaja, estas mejoras se
obtienen a expensas de un comportamiento mas oscilatorio.

La segunda simulacion consistiéo en un cambio en la variable
de oxigeno en exceso, obteniendo como respuesta del sistema
la mostrada en la figura 14 y como indice relativo a optimizar
Je = 0,5719. Se puede observar como se aumenta la velocidad
en la respuesta en el cambio de consigna de oxigeno y se
disminuyen el ruido en las sefiales (especialmente en la sefiales
de control) debido al uso de los filtros en el algoritmo planteado.

Por ultimo, en la tercera simulacion se vario el nivel en el
calderin obteniendo los resultados mostrados en la figura 15 y
un indice relativo de J. = 0,7129. De nuevo, se vuelve acelerar
la respuesta del sistema, aunque obteniendo una reaccion mas
agresiva y oscilatoria que el caso de referencia. En cualquier
caso, a pesar de esta respuesta oscilatoria, al conseguir dis-
minuir la integrales de error absoluto por conseguir respuestas
mas rapidas, se permite obtener un indice relativo bastante
aceptable.

6. CONCLUSION

En este articulo se ha presentado una estrategia de control
predictivo basado en modelo que mejora los resultados ini-
ciales del benchmark de control 2009-2010. Dichas mejoras
se han conseguido, gracias a una aceptable identificacion del
modelo del sistema, y a la potencia del controlador predictivo
para el manejo de restricciones. Ademads, la inclusion de los
compensadores para atenuar el efecto de la interaccion entre
las variables y de la perturbacion medible, junto con el filtrado
realizado mediante el polinomio 7', aportan mayor robustez al
controlador y disminuyen las oscilaciones producidas en las
salidas del proceso.

Notese que se podria haber utilizado un tnico bloque de con-
trolador predictivo multivariable para tratar el problema en el
que se incluyera internamente la interaccion entre las varia-
bles del sistema, pudiendo predecir de forma mas fiable las
salidas futuras y sus interacciones. Ademas, si se afiadiera en
este controlador predictivo la perturbacion medible del sistema
(demanda) como un parametro mas del modelo de prediccion,
se ayudaria a mejorar el control al favorecer, de igual manera
que en el caso anterior, la obtencion de una mejor prediccion
de la realidad con un modelo mas adecuado de la misma. Estas
ideas seran consideradas por los autores como trabajos futuros.
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Figura 12. Resultados Simulacion: (a) Presion de vapor y consigna ( %), (b) Oxigeno en exceso y consigna (%), (¢) Nivel en el
calderin y consigna (%), (d) Caudal de combustible ( %), (¢) Caudal de aire (%), (f) Caudal de agua de alimentacion ( %).

Figura 13. Resultados Simulacién: (a) Presion de vapor y consigna (%), (b) Oxigeno en exceso y consigna (%), (c) Nivel en el
calderin y consigna ( %), (d) Caudal de combustible (%), (¢) Caudal de aire (%), (f) Caudal de agua de alimentacion ( %).
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Figura 14. Resultados Simulacion: (a) Presion de vapor y consigna ( %), (b) Oxigeno en exceso y consigna (%), (¢) Nivel en el
calderin y consigna (%), (d) Caudal de combustible ( %), (¢) Caudal de aire (%), (f) Caudal de agua de alimentacion ( %).

Figura 15. Resultados Simulacién: (a) Presion de vapor y consigna (%), (b) Oxigeno en exceso y consigna (%), (c) Nivel en el
calderin y consigna ( %), (d) Caudal de combustible (%), (¢) Caudal de aire (%), (f) Caudal de agua de alimentacion ( %).



