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ABSTRACT

This paper presents multiple alternatives for multivariable control in two
industrial processes: Distillation Column and Evaporator. The design of
four control strategies is presented, that includes a multiloop control,
a decoupling multivariable control, both with Proportional Integral
structure, a decoupling control through Inverse Nyquist Array, an
Internal Model Control and a predictive control. Simulations results are
obtained using Matlab, and show the potentialities of each one of those
strategies to handle references changes and disturbances. The advantages
of predictive control in regulation of multivariable processes are evident.

Keywords: Multivariable control, decoupling, multiloop control, predicti-
ve control.

RESUMEN

En este trabajo se presentan mdltiples alternativas para el control
multivariable de dos procesos industriales: Columna de Destilacion
y Evaporador. Se disefian cuatro estrategias de control: un control
multilazo, control multivariable con desacopladores, ambas con estructura
Proporcional Integral, un control con desacopladores mediante del Arreglo
Inverso de Nyquist, un control por Modelo Interno y control Predictivo.
Los resultados de simulacién son obtenidos mediante el Matlab y muestran
las potencialidades de cada una de estas estrategias ante cambios en la
referencia y disturbios. Las ventajas del control predictivo en la regulacién
de procesos multivariables son evidentes.

Palabras clave: Control multivariable, desacopladores, control multilazo,
control predictivo.
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I. INTRODUCCION

Un sistema de control multivariable (MIMO)
permite alcanzar el objetivo de mantener un
conjunto de variables en un valor deseado, a di-
ferencia del control de sistemas de una entrada
y una salida (SISO), que sélo permite controlar
una variable al tiempo.

En la mayoria de las industrias los sistemas de
control se disefian para procesos multivariables,
en los cuales una sefial de entrada no sélo afecta
su propia sefal de salida, sino ademds, una o
mads de las otras salidas del sistema. Esta ca-
racteristica se le conoce como interaccion. Los
procesos multivariables son dificiles de contro-
lar, debido a la presencia de las interacciones,
comportamientos no lineales, cumplimiento de
restricciones, los retardos temporales involucra-
dos, y otros [1]-[3].

Dada la diversidad de estos problemas, y su
presencia recurrente en la industria de proce-
sos, se llevan a cabo investigaciones en cuanto
al disefio y modificacién de nuevas alternativas
de control en aras de lograr soluciones cada vez
mas eficientes.

La aproximacién mas natural al problema de
control multivariable ha sido la de tratar de des-
agregar el sistema en multiples lazos sencillos de
una entrada y una salida.

Con el propésito de minimizar la posibilidad de
un desempeno negativo del sistema de control,
las entradas y las salidas son agrupadas en pares
que minimizan las interacciones entre los lazos
sencillos y el resto del sistema. Esto se denomina
problema de acoplamiento.

En caso de que las interacciones sean significa-
tivas, el sistema puede hacerse inestable, lo cual
exige la necesidad del desacoplamiento entre
los lazos de control, mediante la incorporacién
de los llamados Desacopladores [4], [5]. Otra
alternativa para desacoplar el sistema es aplicar
la metodologia de desacoplamiento a través del
Arreglo Inverso de Nyquist (INA) [6].

Actualmente los sistemas de control en la in-
dustria de procesos deben satisfacer criterios
econdmicos, asociados con el mantenimiento
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de las variables de proceso en sus referencias
minimizando dindmicamente una funcién de

costo de operacion, calidad de produccioén, cri-
terios de seguridad y medioambientales. Dentro
de las tecnologias consideradas avanzadas, el
Control por Modelo Interno (IMC) y el Control
Predictivo Basado en Modelo (MPC) son algu-
nas de las mds utilizadas en la industria, y con
muchas expectativas de desarrollo [7]-[9].

El presente trabajo tiene como objetivo mostrar
diferentes alternativas para el control multiva-
riable en los procesos industriales: Torre de
Destilacién y Evaporador. Se realiza el disefio
de diferentes estrategias de control, que inclu-
yen el control multilazo, control multivariable
con desacopladores, ambas con estructura PI, un
control con desacoplamiento a partir del INA,
un IMC y un MPC multivariable. Finalmente se
muestran los resultados mediante simulaciones
ante cambios en la referencia y perturbaciones y
luego las conclusiones del trabajo.

II. PROCESOS

A. Descripcion de los procesos

Torre de Destilacion — Estd formada por un
cuerpo cilindrico vertical, dentro del cual estdn
dispuestos bandejas o platos horizontales sepa-
rados a intervalos determinados, o rellena de un
material sélido de forma regular, con el objetivo
de facilitar el contacto entre la fase vapor que
asciende y la fase liquida que desciende. En
ellas se efectia la destilacién fraccionada y se
le acoplan diferentes equipos auxiliares, como el
condensador, acumulador y rehervidor. Existen
dos tipos de torres de destilacién:

- Torres rellenas: son aquellas dentro de las
cuales se colocan en forma desordenada ma-
terial sélido de gran superficie por unidad de
volumen, que proveen gran drea superficial
en la cual el contacto entre las fases ocurre.

- Torre de platos: son aquellas en las que el
contacto entre las fases ocurre en los platos o
bandejas, que pueden ser del tipo de campa-
nas burbujeadoras o con agujeros. Una Torre
de Destilacion de platos se muestra en la Fig.
1.
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Figura 1. Torre de Destilacion.

La columna que se estudia es una torre de platos
donde se regula la composicién destilado (XD)
y la composicién del producto de fondo (XP),
usando el flujo de reflujo (R) y flujo de vapor (V)
como variables manipuladas. Como principal
variable de perturbacidn se considera el flujo de
alimentacion (F). El modelo matematico que se
utiliza es el siguiente [10]:

0.60¢715 0.5¢715 02
A A ) R M ) Ry M (TR
0.306*1.35 0.5971 0s 1
Xp)= (5s+1)s + 1)R(5> T s+ s+ I)V(s) et @)

Evaporador — Su principal objetivo es el au-
mento de la concentraciéon del sélido disuelto
en la solucion alimentada, aunque se utilizan
con objetivos colaterales como en la produccion
de vapor. El incremento de la concentracién de
las sustancias sélidas en la solucién alimentada
al evaporador, se obtiene mediante la elimina-
cion parcial del disolvente (generalmente agua)
en todo el volumen de la solucidn, a su tempe-
ratura de ebullicién. El calor requerido para la
evaporacién del disolvente, se puede suminis-
trar, empleando cualquier agente de calefaccion
(vapor de agua), al que se designa como vapor
primario.

El proceso de evaporacion puede transcurrir en
un solo vaso (evaporacién de simple efecto) o en
varios vasos (evaporador de multiples efectos).
En la Fig. 2 se muestra el esquema de un evapo-
rador de simple efecto.
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Figura 2. Evaporador de simple efecto.

En esta investigacién se analiza un Evaporador
de simple efecto, en el cual las variables contro-
ladas son: el flujo de alimentacién (Fa) y la con-
centracién del producto (Xp). Las variables que
se manipulan son: el flujo del vapor primario
(Ev) y el flujo de salida de la solucién producto
(Fp) v la variable perturbadora es la concentra-
cion del flujo del alimentado (Xa). El proceso es
modelado por las siguientes ecuaciones [5]:

()84(’40'3& 020(40033‘ 0816705% ( )
Fa(s) = Fo(s) + + Xa
a(s) 1.05s+1 V() 0.65s Fps)+ 1.40s + ®)
1.68670805 1.60e70.505 1.1670305
Xp(s)= Fv(s)— Fp(s)+ Xa(s
p(s) 2.708 +1 () 2978 +1 p(s) 1.508 +1 )

III.ESTRATEGIAS DE CONTROL EN
PROCESOS MULTIVARIBALES

A. Disefio de las estrategias de control en
la Torre de Destilacion

Uno delos métodos masimportantes en el andlisis
de sistemas MIMO; en la seleccién de pares de
variables manipuladas - variables controladas y
con ello el andlisis de la interaccion es el de la
Matriz de Ganancias Relativas (MGR), en el cual
se obtiene una matriz (1), que permite a partir
del valor de sus elementos conocer la existencia
y alcance de las interacciones entre variables
manipuladas y controladas, y seleccionar asi los
pares de variables adecuados [5]
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Cada elemento de la MGR se determina mul-
tiplicando cada elemento de la Matriz de las
Ganancias a Estado Estacionario (K) por su co-
rrespondiente en la matriz /K ].

La matriz K se obtiene del modelo de la Torre de
Destilacién descrito en (1) y (2) y se obtienen:

XD Xp
0.60 —0.5 2 -1|] R
K = 1=
030 -0.5 -1 2]

Analizando el resultado de la MGR, se observa
que 1712 <0y A2] <O0: por lo que la mejor pare-
ja variable controlada - variable manipulada es:
XD - R; Xp -V.

Ademais, se observa que A77 >I1 y A22 >1, por
lo que las interacciones son significativas. Con
el fin de reducir las interacciones entre los la-
zos de control, se disefian las estrategias: control
multilazo, control multivariable con desacopla-
dores, ambas con estructura PI y el MPC.

Control multilazo con estructura PI en la
Torre de Destilacion:

Para la sintonizacién de los controladores PI,
se utiliza el método de la Integral del Tiempo
por el Error Absoluto (ITAE), debido a que este
método presenta ventajas al estudiar procesos
con grandes tiempos muertos [5]. Se determi-
nan los parametros K¢y Ti, para cambios en
el punto de control y se obtienen para Gcl(s):
K¢ = 203926 y Ti = 6.0852 s y para Gc2(s):
K¢ = -29336 y Ti = 53293 s Los parametros
del controlador PI para cambios en la perturba-
cion, igualmente se determinan segiin el método
ITAE y resultan Ge1(s): Kc = 2.051, Ti = 4.9974
s,y Ge2(s): K¢ = -4.5647, Ti = 3.8842 s.

Control multivariable con desacopladores
con estructura Plen la Torre de Destilacion:

La configuracion de control usada es la 1-1/2-
2. Esta estrategia difiere del control multilazo
Unicamente en la adicién de los desacopladores
Di2(s)y D21(s) [5].

El ajuste de los pardmetros de los controla-
dores PI, se realiza de forma idéntica que los
realizados para la configuracién multilazo. Para
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el célculo de los desacopladores se utilizan las
siguientes expresiones:

12(5

G, (s

D, (s)=-

Q
o
=

Dy, (s)=-

~—|

Gy (S) (5)

Control predictivo multivariable en la To-
rre de Destilacion:

Generalmente se conoce como MPC a un con-
junto de algoritmos computacionales que contro-
lan la respuesta futura de un proceso mediante
el uso explicito de un modelo del mismo. Para
llevar a cabo la estrategia del MPC, se utiliza una
estructura como la mostrada en la Figura 3.

lRQfere}rcm (r}

OPTIMIZADOR » PLANTA

ry

MODELO

Figura 3: Estructura basica del MPC.

El modelo usa la informacidén de la entrada y la
salida actual para calcular las predicciones de la
salida alo largo de un determinado horizonte de
prediccion P. El intervalo para el cual la accion
de control sera calculada recibe el nombre de
horizonte de control M. En el instante k, y con
este modelo actuando como predictor, se puede
usar un esquema de optimizacion para calcular
el conjunto de acciones de control, que aplica-
das logran que la salida del modelo nominal siga
una trayectoria deseada sobre el horizonte Py
con la variable manipulada # cambiando en un
horizonte de control M menor que P [11].

Se disenia el MPC apoyado en el Toolbox MPC
del MATLAB. Se define el modelo con forma-
to step, luego se establecen los pardmetros del
controlador predictivo ante cambios en la refe-
rencia: P =20, M =5, y los pesos Qy R son de [1
1]y [0.5 0.5], respectivamente. Los parametros
ante cambios en la perturbacién: P =20, M =5,
Q=/0202]yR=[0.505].



+ A.Lusson Cervantes, I. Bausa Ortiz, R. Beltrdan Aguedo, I. M. Barcaz Iturria and Y. Herndndez Rodriguez o

B. Diserio de las estrategias de control en
el Evaporador

Para el andlisis de la interaccion se emplea el
método de MGR, donde se determina la matriz
K, la cual se obtiene del modelo del Evaporador
descrito en (3) y (4) y la MGR es:

Fa Xp
_[0.80 020] v
1020 0380] g,

A partir de ), se escogen las parejas: Fa con Fvy
Xp con Fp. Seguidamente, se presenta el disefno
de las estrategias de control: el control multilazo,
control multivariable con desacoplamiento a
partir INA, el IMC y el MPC.

Control multilazo con estructura PI en el Eva-
porador: La configuracién de control multilazo
usada es la 1-1/2-2. De forma similar al caso de
estudio anterior se utiliza el método ITAE para el
ajuste de los parametros de los controladores PI
para cambios en el punto de control, obteniendo
para Gel(s): Ke = 2.1978 y Ti = 1.0683 s y Gc2(s):
Kc =-1.8726y Ti = 2.9634 s.

Control multivariable con desacoplamiento a
partir de INA en el Evaporador: El método ba-
sado en el INA se basa en determinar la matriz
de precompensacién estacionaria. Dicha matriz
se determina mediante transformaciones fun-
damentales aplicadas a la matriz estacionaria
del proceso G(0) [6]. El poscompensador en este
caso se tomo igual a la matriz identidad. Apli-
cando las transformaciones a K resulta:

K*I(O){ 1 0‘2381}
-1.05 1

A continuaciéon, se grafican el diagrama de
Nyquist para cada una de las funciones de trans-
ferencia inversas de la matriz G(s), asi como
las bandas de Gershgoring correspondientes
sin el precompensador incluido. Este trazado
permite determinar que la funcion 82 no es
diagonalmente dominante debido a que la banda
correspondiente incluye al origen. El valor de la
ganancia f al tocar las banldas del eje real negati-
vo para el diagrama de 822 es 1,4984.

Una vez obtenida Q7(s)=K'(s)*G(s)*L(s),
donde G(s) es la inversa del modelo y la matriz
inversa tiene que ser diagonalmente dominante.
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Entonces es posible trazar de nuevo las bandas
de Gershgoring como se muestra en la Fig. 4. Se
observa el cardcter diagonalmente dominante de
esta matriz, pues ninguna de las bandas incluye
al punto origen.

s Bandas de Gershagrin: G(1.1) 004 Bandas de Gershagrin: G(12)
. 0.03)
Imag Imag
0.02)
0.5
0.01
0 4 0
0 1 2 0.8 -06 -04 -02 0
Real Real
Bandas de Gershagn: G2.1) . Bandas de Gershagrin: G(2.2)
|
0.05 os
Imag Imag -1
-0.1
1.5
0.15 B
0.2 2.8
4 0E 0 0.5 1 05 0 0.5 1
Real Real

Figura 4. Diagrama de Nyquist y bandas
de Gershgoring (sistema compensado).

Una vez que se logra que el sistema sea diagonal-
mente dominante se puede proyectar los con-
troladores como en el caso multilazo, ademas se
anade la red de compensacidn, la cual se obtiene
combinando K(s) y L(s) en un precompensador
Unico para la aplicacion.

Control por Modelo Interno en el
Evaporador

El Controlador por Modelo Interno es [5]:

1 (6)
(Trs +1)"

G =

c =

G -(s)

F(s) . F(s)=

donde G-(s) contiene los términos estables del
modelo y F(s) es un filtro pasa bajo de primer o
segundo orden con gananciaunitaria.

A partir de (6) se obtienen los controladores
IMC:

1.055+1
0.84(s+1)

297s+1

Ga(9)= “1.60(s +1)

G:z ()=
Control predictivo multivariable en el
Evaporador:

Se disefia el MPC para el evaporador, apoyado en
el Toolbox MPC del MATLAB. Primeramente
se define el modelo, con formato step, luego se
establecen los pardmetros del controlador pre-
dictivo: P =60, M =15, y los pesos Q y R son de [1
1] y [0.5 0.5], respectivamente.
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IV. RESULTADOS Y DISCUSION

A. Resultados de las simulaciones en la
Torre de Destilacion

En las Figuras 5 y 6 se muestra el comporta-
miento de las variables controladas ante cam-
bios en la referencia. Se observa cémo para las
tres estrategias las salidas siguen los distintos
cambios en la referencia y cémo el MPC logra
establecerse en un tiempo mucho menor y con
una respuesta mas efectiva ante la presencia de
retardo de tiempo.

Xp (moles)
2.5 T T T T T T T
— MPC
2t — — — Multiv. con Desac. | A
——— Multilazo

60 80 100 120 140 160
Tiempo (s)

Figura 5. Composicién de destilado ante cambios en la
referencia.

Xp (moles)
—MPC
0.8} — — — Multiv. con Desac. |-
# ~ Multilazo
I I |
0.6 |
0.4 \‘ }. B
0.2 lr i
‘\‘ll‘n
| e B
ol . o ] i,
0 50 100 150 200 250

Tiempo (s)
Figura 8. Salida composicion del producto de fondo
ante cambios en F.

B. Resultados de las simulaciones en el
Evaporador

En las Figuras 9 y 10 se muestran el compor-
tamiento de las variables controladas (Fa y Xp)
ante cambios en la referencia para las estrategias
de control disefiadas. Se realizan dos cambios en

Fa (kg/s)
1.8

16 f ]
14 '
12 1
10 |

0.8 H

Xp (moles)

1.2 . : .

1k » — MPC ]

14 — — - Multiv. con Desac.

08F [ ~—— Multilazo 1
06} .\Hf—.j_,':—'——‘—‘ 9
04+t 'llr/ b
02 [ - 1

0 J,ﬂj T ]
02 L L L L 1 L 1

0 20 40 60 80 100 120 140 160

Tiempo (s)

Figura 6. Composicion del producto de fondo ante cam-
bios en la referencia.

Se puede observar en las Figs. 7 y 8, las respues-
tas de las variables controladas ante la presencia
de una variacion en la perturbacién flujo de ali-
mentacion F de 0.5y 1 alos 25 sy 105 s, respec-
tivamente. Se visualiza como el MPC es el mas
rapido en rechazarla, comprobdndose una de las
ventajas de este controlador: su caracteristica
predictiva ante la presencia de perturbaciones.
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Figura 9. Salida Fa ante cambios en la referencia.
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Figura 10. Salida Xp ante cambios en la referencia.
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la referencia: a los 5 s y a los 35 s. Se observa
cémo las salidas siguen los distintos cambios
de referencias establecidos y el MPC es la estra-
tegia de mejor comportamiento.

V. CONCLUSIONES

En este trabajo se ha mostrado los resultados de
diferentes estrategias de control en dos proce-
sos multivariables: una Torre de Destilacion
y un Evaporador. Se llevé a cabo, el diseno y
la simulacién de cinco estrategias de control: el
control multilazo, un control multivariable con
desacopladores, ambas con estructuras PI, un
control con desacoplamiento a partir de INA,
un IMC y un control predictivo, utilizando como
herramienta el software Matlab.

Mediante simulaciones se ha analizado estas al-
ternativas para el control multivariable y con ello
se demostr6 las prestaciones que brinda cada
una de estas estrategias en sistemas MIMO,
para seguir cambios en la referencia y rechazar
perturbaciones. En particular, se evidenci6 la
superioridad del controlador predictivo, esta-
bleciéndose en menor tiempo y eliminando las

oscilaciones en las salidas, asi como su efectivi-
dad ante la presencia de retardo de tiempo y en
rechazo a perturbaciones.
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