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RESUMEN

La gran mayoria de lazos de control en plantas de produccion industrial utilizan el
clasico control Proporcional Integral Derivado (PID), que no necesariamente puede
garantizar un comportamiento adecuado debido a la complejidad de los modelos que
rigen estos procesos. El gran uso del control PID se debe principalmente a su sencillez
y facilidad de implementacion. En este trabajo se propone una metodologia para
abordar modelos de plantas de procesos industriales con el control difuso Takagi-
Sugeno (TS). Para lograr un error cero en las variables de salida en estado estable, se
agrega un nuevo estado al sistema a través de una accion integral. Para acelerar la
velocidad de respuesta del sistema, se considera una asignacion de tasas de
decaimiento especificos para cada variable de estado. Para resolver el problema de
que, en aplicaciones practicas, algunas o todas las variables de estado no pueden
medirse, se considera un observador de estado difuso TS. El disefio de las ganancias
del controlador y observador se obtuvo aplicando el principio de separacion y basado
en la teoria de Lyapunov utilizando Desigualdades Matriciales Lineales (LMIs). La
metodologia propuesta se aplica a una planta térmica de vapor para generacion
eléctrica y en la simulacion se verifica el adecuado comportamiento del sistema para

un amplio rango de operacion.

Palabras clave: Procesos industriales. Planta Térmica. Modelos difusos Takagi-
Sugeno. Control con seguimiento integral. Observador de estado. Desigualdades

Matriciales Lineales (LMIs).



ABSTRACT

The vast majority of control loops in industrial production plants use the classic
Proportional Integral Derivative (PID) control, which cannot necessarily guarantee an
adequate behavior due to the complexity of the models that govern these processes.
The great use of PID control is mainly for its simplicity and ease of implementation.
In this work, a methodology is proposed to approach industrial process plant models
with the fuzzy Takagi-Sugeno (TS) control. To achieve zero error in steady state output
variables, a new state is added to the system through an integral action. To speed up
the system response an assignment of specific decay rates for each state variable is
considered. To solve the problem that in practical applications, some or all of the state
variables cannot be measurable, a fuzzy TS state observer is considered. The design of
the controller and observer gains were obtained applying the separation principle and
based on Lyapunov's theory using Linear Matrix Inequalities (LMIs). The proposed
methodology is applied to a thermal steam plant for electrical generation and in the

simulation verifies the adequate behavior of the system for a wide operating range.

Keywords: Industrial processes. Thermal plant. Takagi-Sugeno fuzzy models. Control

with tracking integral. State observer. Linear Matrix Inequalities (LMIs).
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PROLOGO

En la presente tesis se desarrolla una metodologia para abordar modelos de
planta complejos, altamente no lineales, fuertemente acoplados y multivariables como
el caso de plantas de procesos industriales con la finalidad de disefiar un controlador
con modelamiento difuso Takagi-Sugeno (TS) via Desigualdades Matriciales Lineales
(del inglés Linear Matrix Inequalities — LMIs). En base a Teoremas de estabilidad
publicados en articulos cientificos, se amplian y se plantean las estrategias necesarias

para obtener las condiciones que permitan disefiar el sistema de control.

Este trabajo esta dividido en cuatro capitulos y organizado de la siguiente

mancra:

e En el Capitulo 1, se presenta la introduccion donde se comenta la
importancia del uso de sistemas de control modernos en los procesos
industriales, asi como también, se plantea el problema a abordar, los
objetivos que se busca alcanzar, la metodologia seguida para el desarrollo y
las limitaciones del trabajo propuesto.

e En el Capitulo 2, se presentan conceptos y caracteristicas de los procesos
industriales y, en particular, de una planta térmica de vapor, asi como
informacion mas relevante de los sistemas de control més aplicados en la
industria actual.

e En el Capitulo 3, se presentan conceptos fundamentales, definiciones

matematicas y teoremas correspondientes al modelamiento difuso TS con



seguimiento integral, observador de estados, tasas de decaimiento y se
obtienen las LMIs necesarias para el analisis de estabilidad.

e En el Capitulo 4, se abordan las estrategias presentadas y desarrolladas en
el Capitulo 3 para la aplicacién en una planta térmica de vapor y los
resultados son simulados para varios puntos de referencia. En las
simulaciones también se considera un control Proporcional Integral
Derivativo (PID) de lazos independientes en las que sus ganancias son
encontradas por medio de la sintonizacion con las herramientas que cuenta
MatLab®, esto con la finalidad de hacer la comparacién con el control
difuso TS. También es mostrado una implementacion del controlador difuso
TS en un microcontrolador y ejecutado en tiempo real con la planta térmica

simulada.

Finalmente se presentan las conclusiones, las recomendaciones para el
desarrollo de trabajos futuros y las referencias bibliograficas utilizadas para el

desarrollo de este trabajo.



CAPITULO I: INTRODUCCION

La aplicacién de sistemas de control modernos en plantas de procesos
industriales puede mejorar significativamente la eficiencia del proceso y contribuir en
la productividad. En las ultimas décadas, los avances en el desarrollo de nuevas
técnicas de control y analisis de estabilidad han tenido multiples aportes los cuales
permiten abordar con éxito sistemas muy complejos que, con las técnicas control
clasicos, los resultados podrian no ser favorables desde el punto de vista de operacion
y en ocasiones desde el punto de vista de la productividad. Uno de los factores que
permitid estos grandes avances en la teoria del control fue el avance en la informatica.
Hoy en dia existen sistemas informaticos muy avanzados que pueden procesar muchos
calculos por segundo y esto es aprovechado para resolver algoritmos del control con

bastante precision.

En este trabajo, todos los conceptos y caracteristicas de los procesos
industriales estan orientados principalmente a los procesos relacionados con fluidos y
en la produccién por lotes, en masa y continuos. Actualmente, para que una industria
de produccion sobreviva en el mercado, es necesario que Sus procesos sean
automatizados, lo que permite a las empresas generar productos de mejor calidad y
reducir los costos de produccion para poder competir en un mercado cada vez mas
exigente (CORRIOU, 2018). Existen procesos industriales en los cuales el
comportamiento de sus procesos desde el punto de vista de modelamiento matematico
es muy complejo, como por ejemplo en los procesos de mineria, petroquimica, energia,
refineria, quimico y otros, en los cuales es necesario utilizar algoritmos de control que

permitan ejecutar el proceso de la manera mas eficiente.



Hasta el siglo pasado, casi todos los sistemas de control implementados en
procesos industriales en el mundo eran principalmente con el control Proporcional
Integral Derivativo (PID) (ASTROM & HAGGLUND, 1995) y en las ultimas dos
décadas, solo una pequefia cantidad de industrias comenzaron a utilizar el control
predictivo en algunos de sus subprocesos, mejorando notablemente la eficiencia en su

operacion.

Los modelos de planta de los procesos industriales tienen algunas
particularidades debido a los fendomenos que rigen el proceso, los cuales se deben
principalmente al comportamiento de los fluidos e insumos en sus diferentes fases
como solido, liquido o gas. En este contexto, ocurren fendmenos como cambios de
fase, reacciones quimicas, mezclas y separacion de materiales, movimientos

mecanicos, etc (SKORMIN, 2016).

La tecnologia también ha experimentado un gran avance en los ultimos afos,
tanto es asi que ahora estamos viviendo el momento de la Industria 4.0, la cual es
considerada la cuarta revolucion industrial, donde muchas de las actividades se
realizan a través de equipos inteligentes y de manera digital (CHAKRABARTI &
ARORA, 2020). Los equipos utilizados para el control industrial en la actualidad
cuentan con varias caracteristicas como alta velocidad de procesamiento, alta robustez
del hardware, capacidad para procesar algoritmos complejos, capacidad de mantener
una comunicacion fluida con todos los equipamientos de los subprocesos de la planta,
etc. Todo esto facilita mucho la produccion y permite el monitoreo y control de todo

el proceso en una plataforma definida.



En este trabajo, se pretende abordar modelos de planta complejos de procesos
industriales con la finalidad de aplicar un método de control avanzado que cumpla
adecuadamente con los requisitos de operacién aprovechando las capacidades de

computo existentes para el disefio de sus pardmetros.

1.1 Planteamiento del problema

A pesar de los grandes avances en ingenieria de control y en la tecnologia, la
mayoria de las plantas de produccion no consiguen implementar algoritmos de control
avanzados que podrian mejorar la eficiencia en la operacion y la productividad.
Muchos de ellos incluso cuentan con equipos de tecnologia avanzada, que no son
utilizados para aprovechar sus grandes capacidades y solo ejecutan algoritmos de
control que funcionan bien en la practica, pero que no necesariamente son los mas
adecuados para la operacion y produccion. Cuando existe la necesidad de construir una
nueva planta de proceso o ampliar una existente con nuevos subprocesos,
generalmente optan por algoritmos de control clasicos por su facilidad de
implementacion, como es el caso del ampliamente utilizado control PID. La mayor
parte de las industrias de produccion utilizan este algoritmo en sus procesos, y que
normalmente sus pardmetros no son disefiados adecuadamente siguiendo los
procedimientos de modelamiento del sistema. Normalmente, en una situacion real en
la industria, los ajustes de las ganancias de control se realizan mediante prueba y error,
o en el mejor de los casos, estos ajustes son realizados mediante técnicas de

sintonizacion (CHIDAMBARAM & SAXENA, 2018).

El problema es que los métodos de sintonizacion conocidos y los ajustes

mediante prueba y error como por ejemplo al utilizar el control PID, pueden ser



ventajosos solo para modelos de Entrada Simple y Salida Simple (del inglés Single
Input Single Output - SISO), sin embargo, para modelos multivariables esto no es

factible, mas aun si se trata con modelos complejos y altamente no lineales.

Otro problema es que, al utilizar los métodos de control clasicos como el PID,
normalmente solo se toma en cuenta la estabilidad de las sefiales que seran controladas,
no asi, el comportamiento de las sefiales de control tanto en amplitud como en su
velocidad de cambio, pudiendo disminuir la vida util de los actuadores, asi como

provocar paradas innecesarias y mayor tiempo de mantenimiento.

Utilizar los métodos de control avanzados como por ejemplo el control difuso
TS para abordar modelos de planta complejos como el de los procesos industriales
multivariables, altamente no lineales y fuertemente acoplados, pueden resolver los
problemas comentados anteriormente, garantizando asi, una adecuada operacion del

sistema.

1.2 Objetivos

El objetivo principal de esta tesis es establecer un método que permita disefiar
un controlador difuso TS para abordar modelos de plantas de procesos industriales que
sean complejos, altamente no lineales, fuertemente acoplados y multivariables; que
sea capaz de operar adecuadamente en un amplio rango de operacion del sistema, asi
también, incentivar el uso de sistemas de control modernos, en particular el control

difuso TS en el control de procesos industriales.

Para cumplir con el objetivo principal, a continuacidn, se sefialan los objetivos

especificos necesarios, los cuales son:



Acondicionar el sistema no lineal para un andlisis mediante la funcion
cuadratica de Lyapunov.

Realizar el modelamiento difuso TS para un sistema aumentado con
seguimiento integral.

Realizar el modelamiento difuso TS para estimar los estados que no pueden ser
medidos.

A partir de los Teoremas propuestos en la teoria de control difuso TS,
desarrollar y obtener las condiciones LMIs que permitan disefar las ganancias
para el controlador y observador difuso TS multivariable.

Verificar en simulacion la efectividad del método desarrollado para el control
difuso TS en un modelo de planta de un proceso industrial complejo, en este
caso se aplicara la metodologia en una planta térmica de vapor para generacion
eléctrica, tal que cumpla los requisitos de disefio en un amplio rango de
operacion y compararlo con un control PID sintonizado con lazos

independientes.

1.3 Hipotesis

En base a lo descrito anteriormente, la hipdtesis general de este trabajo viene

dado por la posibilidad de establecer una metodologia para disefiar un controlador

difuso TS que permita abordar modelos de plantas de procesos industriales que sean

complejos, altamente no lineales, fuertemente acoplados y multivariables, el cual sea

capaz de operar adecuadamente en un amplio rango de operacion para el sistema.

Como hipotesis especificas se tienen los siguientes:



e Es posible acondicionar el sistema no lineal para un analisis mediante la
funcion cuadratica de Lyapunov.

e Es factible realizar un modelamiento difuso TS para un sistema aumentado no
lineal con seguimiento integral.

e Se puede realizar el modelamiento difuso TS para estimar los estados que no
pueden ser medidos.

e A partir de los Teoremas propuestos, es posible desarrollar y obtener las
condiciones LMIs que permitan disefar las ganancias para el controlador y
observador difuso TS multivariable.

e En las simulaciones es utilizado como ejemplo de aplicacion un modelo de una
planta térmica de vapor para generacion eléctrica. La metodologia desarrollada
para el control difuso TS para un modelo de planta de un proceso industrial
complejo, cumplen los requisitos de disefio en un amplio rango de operacion y
ademds su capacidad es superior al control PID sintonizado con lazos

independientes.

1.4 Metodologia

Debido a que la gran mayoria de los modelos de planta de los procesos
industriales son de naturaleza compleja, no lineales, acoplados y muchos de ellos
multivariables, la ruta de investigacion que se seguird en este trabajo es el enfoque
mixto ya que se requerird de la metodologia cuantitativa y cualitativa. La investigacion
cuantitativa que es basado en medicion numérica nos permitira desarrollar los calculos
necesarios y analizar resultados con la posibilidad de generalizar los planteamientos.

La investigacion cualitativa nos permitira profundizar en los datos, contextualizar el



estudio, adecuada interpretacion de resultados y obtener experiencias unicas producto
del estudio abordado (HERNANDEZ & MENDOZA, 2018). Por tanto, sera necesario
realizar una revision bibliografica y plasmar los aspectos tedricos aportados por
diversos autores con la finalidad de desarrollar el modelamiento del sistema de control
difuso TS y establecer un procedimiento para abordar modelos de planta de procesos

industriales.

Para establecer un procedimiento, el necesario que permita abordar los
modelos de plantas complejos como el de los procesos industriales con el control
difuso TS, se toma en cuenta que una amplia clase de sistemas no lineales pueden ser
descritos por modelos difuso TS, siendo representados por una combinacion de
modelos locales en una region de operacion dada, siendo ponderados por funciones de
pertenencia (TAKAGI & SUGENO, 1985). De acuerdo con Taniguchi et al. (2001),
la representacion de sistemas no lineales en una region del espacio de estados permite
disenar el controlador a través de su descripcion exacta de modelos difuso TS, con la
condicidon de que el sistema permanezca en la region del espacio de estados en la que
fue obtenido el modelo. La técnica de control clasica para sistemas no lineales descrita
por modelos difuso TS es la Compensacion Distribuida Paralela (del inglés Parallel
Distribuited Compensation - PDC) (TANAKA et al., 1996; TANAKA & WANG,
2001), en la que se deben conocer las funciones de pertenencia que describen el
sistema. Este tipo de representacion permite el disefio de controladores considerando
un enfoque lineal, ya que se consideran modelos locales lineales. Para establecer las
condiciones de estabilidad se utilizaran Desigualdades Matriciales Lineales (del inglés

Linear Matrix Inequalities - LMIs) (BOYD et al., 1994).
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Un sistema no lineal puede tener puntos de equilibrio distintos al origen en
determinados instantes. En este contexto, una técnica de disefio para el control con el
objetivo de alcanzar valores diferentes al origen es la insercion de un integrador al
sistema y asi aumentar la dimension (OGATA, 2010; TEIXEIRA et al., 2006). En
Teixeira et al., (2006) es presentado un enfoque para el modelamiento difuso TS con
seguimiento integral para una estructura del sistema de espacio de estados que no
considera la matriz de control en el vector de variables de salida, en este, se aumenta
el orden del sistema adicionando una nueva variable de estado a la planta para eliminar
el error en el seguimiento de la sefial de referencia, dada por el error entre el valor
deseado y el valor medido de las sefiales de salida, con la finalidad de alcanzar la
referencia en estado estacionario. En este trabajo se amplia el desarrollo para abordar
un sistema de espacio de estados que toma en cuenta la matriz de control en el vector

de variables de salida, los cuales en muchos modelos podria ser considerado.

Una de las estrategias utilizadas para disefiar los sistemas de control difuso TS
es la realimentacion de estados, sin embargo, en muchos casos no es posible tener
acceso a todos los estados del sistema. Una alternativa para estimar los estados es
utilizar un observador de estados, los cuales, para sistemas lineales, el vector de
estados observados se puede determinar utilizando las mismas matrices del sistema
original mas un término que corresponde al producto de la ganancia y la resta de las
sefales de salida real y observada (OGATA, 2010). Por tanto, para abordar sistemas
no lineales como el de los procesos industriales, se toma en cuenta el trabajo propuesto
en Tanaka et al. (1998), en el cual son presentadas las condiciones para estimar los

estados de orden completa mediante un modelamiento difuso TS considerando el caso
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en que los términos no lineales no contienen a los estados que requieren ser estimados.
En este trabajo, se desarrolla y se obtiene las condiciones LMIs que permitan disefiar
las ganancias del observador de estados difuso TS a partir del Teorema de estabilidad

propuesto en Tanaka et al. (1996).

Para el disefio tanto del controlador y observador difuso TS, también se pueden
considerar otros parametros de disefio tal como la tasa de decaimiento para acelerar la
velocidad de respuesta transitoria (BOYD et al., 1994) y las limitaciones en las sefiales
de control (BOYD et al., 1994; TANAKA et al., 1998). En un sistema controlado es
posible acelerar su respuesta considerando una tasa de decaimiento general para todos
los estados (BOYD et al., 1994). En Lian et al. (2006) es presentado una estrategia que
permite mejorar el comportamiento del sistema asignando tasas de decaimiento
especificos para cada estado, esto es realizado eligiendo los valores de los elementos

diagonales de una matriz diagonal definida positiva.

Tanto el disefio del controlador y observador se realizard a través de LMIs
basados en la teoria de Lyapunov considerando el principio de separacién, y que,
haciendo uso del solver SEDUMI, utilizado en el software MatLab®, se puede resolver

el problema de optimizacion para encontrar las ganancias adecuadas para el sistema.

. . . +
Por conveniencia, se define el conjunto |, = {1,2,---,nr} con n ell” enel

cual 7. representa el naumero de reglas SI-ENTONCES del sistema difuso TS. Asi
también, son definidos otros conjuntos de nimeros limitados por el nimero de

variables de estados 7., por el nimero de entradas 7, el nimero de salidas 7, y
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nimero de términos no lineales del sistema 7,. Se define tambien los conjuntos

I, ={1L2 =1y 1, ={i+Li+2,,n).

»

1.5 Alcance

La metodologia desarrollada en este trabajo permitird abordar modelos de
planta complejos y multivariables como el de los procesos industriales mediante un
control difuso TS, con la finalidad de alcanzar un mejor comportamiento en un amplio

rango de operacidon en comparacion con el uso del control PID de lazos independientes.

Por tanto, el alcance de esta tesis consiste en el desarrollo matematico de todas
las estrategias necesarias para proponer una metodologia para la aplicacion de un
control con modelamiento difuso TS para plantas complejas, altamente no lineales,
fuertemente acoplados y multivariables. En la metodologia propuesta no se considera

la saturacion de los actuadores, tanto en amplitud como en velocidad de cambio.
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CAPITULO II: DESCRIPCION DE LOS PROCESOS

INDUSTRIALES

En este capitulo se presentaran algunos conceptos relacionados con los
procesos industriales, con especial atencion al proceso en una planta térmica de vapor.
El objetivo es contextualizar al lector sobre las caracteristicas de los procesos

industriales y los sistemas de control mas utilizados.

Inicialmente se presentaran algunas caracteristicas de los procesos, filosofias
operativas y equipos utilizados. A continuacién, se describirdn algunos detalles del
proceso de una planta térmica, como las propiedades termodindamicas, sus principales
componentes y el principio de funcionamiento. Finalmente, se discutiran los sistemas

de control mas utilizados en los procesos industriales actualmente.

2.1 Procesos de produccion industrial

Un proceso industrial es un conjunto de actividades y procedimientos que se
realizan para transformar materia prima o insumos en un producto final. Para lograr
este proposito es necesario utilizar diferentes métodos y el resultado del producto final
pueden ser materiales, herramientas, alguna sustancia quimica, productos organicos,
entre otros (GARCIA, 2017). Desde un punto de vista econdmico, puede ser de dos
tipos: primario (o extractivo) y secundario (o manufacturero). El primario consiste en
identificar la fuente del recurso natural para luego realizar el procedimiento de
extraccion, y el secundario consiste en procesos que necesitan ser abastecidos con
insumos o materias primas para luego ser llevados al proceso productivo para ser

convertidos en productos finales (NIEBEL & FREIVALDS, 2009). Es importante
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resaltar que en el proceso productivo es necesario que los recursos se utilicen de
manera eficiente y racional, con la finalidad de que los costos de produccion sean bajos
y al mismo tiempo obtener productos con precios competitivos en el mercado, por lo
tanto, una empresa que pretende extraer o transformar materias primas, para
maximizar sus beneficios, reducir sus costos de produccion y generar productos de
calidad, una de las acciones mas importantes que debe realizar es la inversion en
equipamientos, tecnologia y la implementacion de algoritmos que le permitan

optimizar sus recursos.

Los diversos productos que se utilizan a diario son transformados con
complejos procedimientos en los centros de produccion industrial; estos se realizan
siguiendo procesos que se componen de diferentes subprocesos, donde en cada uno de
ellos se alcanza un objetivo. Cada subproceso transforma el material que recibe, y en
su salida habra un producto que alimenta al siguiente subproceso hasta obtener un
producto final. Por lo tanto, cada uno de ellos opera con una filosofia establecida, de

acuerdo con la generacion de datos de entrada y salida.

Para lograr una mayor eficiencia y productividad en el proceso, se pueden
disefiar e implementar técnicas de control para diferentes subprocesos o para los mas
criticos del sistema; para ello, cada subproceso puede ser modelado matematicamente
utilizando leyes fisicas y quimicas en conjunto con métodos de identificacion de
sistemas, obteniendo asi ecuaciones diferenciales que simulan el comportamiento del
sistema. Estas ecuaciones deben ser lo suficientemente simples como para ser
utilizadas en algoritmos de control, pero no tan simples como para que el modelo no

represente el sistema a controlar. Como en cualquier sistema de control, para modelar
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y aplicar un algoritmo de control es necesario conocer la filosofia de funcionamiento
del proceso o subproceso a tratar. En las siguientes secciones se describira la filosofia

de funcionamiento en forma general de algunos procesos industriales conocidos.

2.1.1 Procesos en hidrocarburos

El proceso de hidrocarburos consiste en la obtencion de gases y derivados del
petroleo. Se inicia con la exploracion y confirmacion de la materia prima, para luego
realizar cuatro grandes etapas de manera continua hasta que se agota la materia prima.

Estas etapas son extraccion, transporte, refinacion y distribucion.

La etapa de refinacion es el mas importante y complejo del proceso, que se
compone de varios subprocesos. En el caso del petroleo, llega con residuos, agua y
gases, para lo cual se utilizan separadores para aislar el crudo, agua, residuos y gases.
Luego, el crudo se calienta y se lleva a la torre de destilacion en la que los componentes
del petroleo seran separados por evaporacion de acuerdo a su temperatura de
ebulliciéon, quedando en los platos colocados uno sobre otro al enfriarse. Estos
productos separados son los derivados del petréleo. En el fondo de la torre de
destilacion se depositan los residuos que ain se pueden utilizar, pero es necesario
llevarlos a procesos quimicos, ya que tienen un fuerte enlace a nivel molecular (HSU

& ROBINSON, 2019).

Después de la refinacion, estos productos estan listos para ser distribuidos a los
distintos centros de suministro para los usuarios finales. La Figura 1 muestra las etapas

que sigue un proceso de hidrocarburos para la obtencion de sus derivados.
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Figura 1 — Procesos en Hidrocarburos
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Fuente: Modificado de (DAVCHEVA, 2019).

En este proceso se pueden encontrar varios subprocesos que necesitan
implementar algin algoritmo de control para tener un correcto funcionamiento;
algunos requeriran técnicas de control mas avanzadas y robustas que otros. Los
subprocesos mas criticos se encuentran en la refineria, pudiendo ser considerados
como subprocesos la columna de destilacion, reactores, hornos, intercambiadores de

calor, calderas, torres de enfriamiento, etc.
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2.1.2 Procesos en generacion eléctrica

La filosofia de funcionamiento de los procesos de generacion de energia
eléctrica es muy variada y depende de la fuente de energia; esta se puede generar a
partir de fuentes renovables, como hidraulicas, edlicas, fotovoltaicas, geotermales,
mareomotrices, etc, y de fuentes no renovables, como las nucleares, mediante fision
nuclear y térmicas mediante la quema de combustibles fosiles. Todos estos procesos
se llevan a cabo en plantas compuestas por subprocesos. Muchos de los subprocesos
adquieren mejoras en la produccion y operacidon con la aplicacion de tecnologias y
algoritmos de control mediante el adecuado comportamiento del sistema. Por ejemplo,
en las centrales térmicas se utilizan conjuntamente la caldera, turbinas de alta y baja
presion, generador eléctrico, entre otros; estos pueden modelarse y controlarse como
un sistema multivariable que mejora significativamente su comportamiento. En
secciones posteriores, se vera con mas detalle la filosofia del proceso de generacion de

electricidad a partir del carbon.

En el caso de las centrales nucleares, el proceso consiste en utilizar un reactor
nuclear para realizar la fision del uranio, liberando energia en forma de calor, que se
utiliza para calentar agua a mas de 300 ° C en estado liquido debido a la alta presion.
Esto calienta otro ciclo de agua a través de un intercambiador de calor, transformando
el agua en vapor que impulsa una turbina conectada a un generador eléctrico. En este
caso también hay subprocesos que pueden mejorarse en eficiencia y operacion

haciendo un adecuado modelamiento y disefio de alguna técnica de control.

En la Figura 2 se muestran diferentes procesos de generacion de energia

eléctrica, en los que se podria modelar como sistemas multivariables.
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Figura 2 — Procesos en generacion eléctrica.
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Fuente: Modificado de (VASCONCELQOS, 2013).

2.1.3 Procesos en mineria

Los procesos mineros son muy complejos y criticos. Se componen de varios
subprocesos que, para su correcto funcionamiento, requieren restricciones muy severas
debido al dafio humano y ambiental que pueden ocasionar, por lo que, normalmente,
los requisitos de seguridad y estandares ambientales son muy exigentes. Existen
diferentes tipos de procesos mineros segun el mineral que se extraera y procesara. En
el caso de los minerales metalicos, todos tienen una secuencia de proceso similar. Estos

se encuentran bajo tierra mezclados con otros minerales y, dependiendo de la
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profundidad a la que se encuentren pueden ser a tajo abierto si se ubica en areas

cercanas a la superficie, o subterrdnea si se ubica a gran profundidad.

En ambos casos, el mineral de la fuente minera se llevara al area de trituracion
primaria, donde el tamafio de las rocas se reducira considerablemente. El subproceso
de trituracion se realiza en seco (sin agua). Luego, una cinta transportadora llevara el
mineral a la zona de molienda para reducir ain mas el tamafio; aqui el mineral se
mezcla con agua, pasando por un molino de bolas (actualmente el més utilizado es el
Molino Semi-AutoGeno - SAG), luego pasa por una rejilla que filtra la mezcla de
mineral del tamafio adecuado, y los que son demasiado grandes se devuelven al molino
SAG mediante el uso de ciclones o clasificadores mecanicos. Luego, el mineral pasa
a la planta concentradora, donde sera sometido a diversos procesos quimicos para
finalmente obtener el mineral deseado con alta pureza (SBARBARO & DEL VILLAR,

2010). En la Figura 3 se muestra la secuencia general del proceso de mineria.
Figura 3 — Principales operaciones de un proceso minero.
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Fuente: Modificado de (SBARBARO & DEL VILLAR, 2010).

Uno de los procesos mineros mas comunes en el mundo es el proceso de

produccion de cobre y este puede seguir dos trayectorias de proceso dependiendo del
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tipo de fuente del mineral: si el mineral esta en tajo abierto, el proceso se denomina
Sulfurado y si es subterrdneo es llamado Oxidado. El mineral sulfurado sigue la
secuencia general descrita anteriormente, pasando por trituracion, molienda y
separacion. En la planta concentradora es realizado la etapa de separacion y obtencion
del producto final mediante los subprocesos de flotacion, fundicion, conversion, refino
y fundicion. En esta ultima se obtienen los dnodos de cobre; estos pasan por el
subproceso de electro-refinacion para finalmente obtener catodos de cobre en forma

de placas con una pureza del 99,99%.

El proceso de oxidacion solo pasa por la etapa de trituracion sin necesidad de
una etapa de molienda, luego pasa a una zona de aglomeracion para realizar la etapa
de lixiviacion, en la cual se trata con acido sulfurico para reducir las impurezas, luego
se lleva al paso extraccion por solvente, en la que se extrae cobre de la solucién con
reactivos organicos, seguido de la etapa de electro-extraccion, en la que, finalmente,
se obtendran catodos de cobre con una pureza del 99,99% (BUSTILLO, 2018). Los
subprocesos correspondientes a los molinos, celdas y columnas de flotacion son
sistemas multivariables que requieren una atencion especial en cuanto a la logica de
control, estos pueden mejorar su desempeilo en operaciéon y produccioén, con un

modelamiento y aplicacion de técnica de control adecuado.

2.1.4 Procesos quimicos

Los procesos quimicos se basan principalmente en el uso de leyes fisicas y
quimicas como la cinética quimica de la materia, la conservacion de la masa, la
energia, el momento, los fenémenos de transporte y las ecuaciones de estado. Estos

procesos estan principalmente orientados a la generacion de nuevos productos o la
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separacion de compuestos o elementos quimicos, todo ello basado principalmente en

reacciones quimicas.

Los procesos quimicos son muy diversos segun el tipo de industria donde se
desarrollan como por ejemplo la produccién de amoniaco, productos farmacéuticos,
obtencion de metales, etc. Muchos de estos procesos se llevan a cabo en un reactor
quimico, que es el principal elemento utilizado para realizar reacciones quimicas
controladas en funcién de datos de entrada como caudales, concentraciones,

temperaturas, etc., y a la salida se producen nuevos componentes.

Los procesos quimicos mencionados anteriormente se componen de varios
subprocesos donde elementos como el reactor nuclear, columnas de flotaciéon en
procesos mineros, columnas de destilacion para separacion de hidrocarburos,
quemadores industriales, etc., pueden modelarse para disefiar técnicas de control

adecuado para mejorar la eficiencia del proceso.

La Figura 4 muestra un ejemplo de un proceso quimico, en el que se obtiene
benceno a partir de la hidrodesalquilacion del tolueno. En este, el reactor se encarga
de realizar la reaccidn quimica para generar benceno y en el proceso se utilizan otros

componentes que contribuyen al proceso general.
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Figura 4 — Diagrama de flujo del Proceso Obtencion del Benceno a partir de la
hidrodesalquilacion del Tolueno.
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Fuente: Modificado de (TURTON et al., 2012).

2.2 Caracteristicas de las plantas y dispositivos utilizados en los procesos

industriales

Un proceso industrial se compone de diferentes subprocesos. Cada subproceso
posibilita un objetivo especifico y contribuye al cumplimiento del proceso global. Un
subproceso esta interrelacionado de forma logica con otro subproceso que recibe datos

de entrada y mediante funciones establecidas genera datos de salida.

Desde el punto de vista operacional, un subproceso puede considerarse como
una planta que se comporta de acuerdo con los datos de entrada, generando asi datos

de salida. Este comportamiento se puede establecer con un modelo matematico que,
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de acuerdo a sus caracteristicas, se puede aplicar alguna técnica de control para tener

un mejor desempeflo operativo y una mayor eficiencia en el proceso productivo.

Los modelos de plantas de diferentes subprocesos industriales tienen algunas
caracteristicas especificas que es importante tener en cuenta a la hora de disefiar un

sistema de control adecuado, estas caracteristicas pueden ser:

e Normalmente tienen mas de una entrada y una salida, es decir, son sistemas
multivariables.

e [a gran mayoria son sistemas altamente no lineales.

e Poseen funciones de transferencia que generan acoplamientos entre estados y
entradas.

e Estan expuestos a fuertes ruidos eléctricos, magnéticos, mecanicos y
ambientales.

e Existen modelos en los que un control ON / OFF es suficiente.

e Algunas variables no se pueden medir debido a la complejidad del proceso.

e Algunos pueden aproximarse con combinaciones de modelos de primer y
segundo orden con retrasos.

e Los métodos de identificacion son muy utiles por la complejidad del proceso.

Los equipamientos utilizados para controlar los procesos industriales son
diversos y dependera del tipo de proceso. En general, los instrumentos de medicion y
actuadores son los que interactian con el proceso (CREUS, 2010). Las redes de
comunicacion son de gran importancia porque permiten el intercambio de informacion

entre dispositivos de medicidn, actuadores, controladores y softwares de supervision
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(GUERRERO et al., 2010). Los dispositivos de control deben ser altamente robustos
para que el proceso no sea interrumpido por las fuertes de perturbacion que se originan
tales como eléctricas, magnéticas, vibratorias, ambientales, etc (LAMB, 2013). El
mayor porcentaje de plantas de procesos industriales en el mundo utilizan el
dispositivo denominado Controlador Logico Programable (del inglés Programmable
Logic Controller - PLC), estos son altamente robustos para operar en entornos hostiles
y se utilizan principalmente en procesos de produccion pequefios y medianos, son muy
poco utilizados en procesos grandes. Una arquitectura de control con PLC suele estar

orientada a controlar subprocesos centralizados.

Los grandes procesos de producciéon como petroquimicas, refinerias, mineria,
termoeléctricas y otras utilizan el Sistema de Control Distribuido (del inglés
Distributed Control System - DCS) debido a la complejidad del proceso, la gran
cantidad de subprocesos, el volumen de informacion y el elevado nimero de lazos de
control. El DCS tiene una gran ventaja operativa sobre sobre la arquitectura de control
basada en PLC, ya que opera como un sistema que integra todo el proceso de
produccion, ademas de contar con caracteristicas superiores en relacion al sofiware y
hardware. Las caracteristicas mas destacadas del DCS en relacion al PLC son

(ROCKWELL AUTOMATION, 2019):

e Alta confiabilidad en la operacion del proceso.

e Trabaja con velocidades superiores.

e Posee una estacion de ingenieria, estacion de operacion, unidades de control,
dispositivos de campo inteligentes con comunicacion distribuida en todo el

Proceso.
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Puede ejecutar una gran cantidad de lazos de control ya que es un sistema
multitarea.

Posibilidad de implementar redundancia en todos los niveles del sistema como
CPU, redes de comunicacion, fuentes de alimentacion y modulos de E / S.

Le permite realizar cambios de los algoritmos de control y configuracion de
software y hardware en caliente, es decir, sin provocar una parada del proceso.

Esta preparado para la conexion con los sistemas de gestion de la empresa como
ERP, logistico y corporativo.

Permite la integracion de diferentes redes de comunicacion en todos los niveles
del proceso.

Tiene un solo reloj de sincronizacidon que le permite sincronizar todos los
dispositivos, controladores y softwares de supervision.

Las bases de datos son integradas en el mismo sistema.

Permite el diagndstico de la instrumentacion.

Fundamentos termodinamicos en plantas térmicas de vapor

La termodindamica aborda conceptos y leyes que permiten explicar y cuantificar

el comportamiento de diversos fenomenos relacionados con los fluidos térmicos. En

esta seccion se presentan algunas definiciones, propiedades y leyes de la

termodindmica para una mejor comprension del proceso que se lleva a cabo en una

planta térmica. En una central térmica, el agua es el fluido principal del proceso, lo

que permite transportar la energia a los equipos encargados de convertirla en otro tipo

de energia.
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2.3.1 Sustancia pura, fases y cambio de fase

Sustancia pura es toda sustancia que tiene una composicion fija en cualquier
parte que se tomd como muestra, puede estar conformada por uno o mas elementos o
compuestos quimicos (CENGEL & BOLES, 2013). Una mezcla también puede ser
considerada una sustancia pura siempre que la mezcla sea homogénea. Por ejemplo, el
agua, el nitrogeno, el diéxido de carbono y el aire son sustancias puras. Una mezcla de
dos o més fases de la misma sustancia también se considera sustancia pura siempre
que la composicion quimica de las fases sea la misma, por ejemplo, la mezcla de agua

liquida y vapor sigue siendo una sustancia pura (CENGEL & BOLES, 2013).

Una sustancia puede tener varias fases que depende principalmente de sus
condiciones de temperatura y presion, ademds, el cambio de fase se realiza en
condiciones constantes (MORAN & SHAPIRO, 2004). Por ejemplo, en el caso del
agua que puede estar en estado liquido, y con la adiciéon de calor, aumentard su
temperatura hasta hervir a presion constante, iniciando asi el cambio de fase de liquido
a vapor hasta finalmente tener un 100% de vapor. Si el agua en forma de vapor sigue
recibiendo calor, la temperatura y la presion seguiran aumentando en este mismo

estado.

2.3.2 Diagramas y tablas de propiedades para procesos de cambio de fase

El comportamiento de cambio de fase de las sustancias puras se puede
representar mediante graficos tridimensionales con variables de presion, volumen y
temperatura, conocido como diagrama P—v—T y datos numéricos de las propiedades

que se muestran en las tablas termodinamicas de las sustancias puras (CENGEL et al.,
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2019). Con los diagramas y los datos en las tablas, se describe el comportamiento de
una sustancia ante diferentes condiciones y, ademads, es gran utilidad para realizar
calculos de procesos. La Figura 5 muestra un diagrama general para los estados de una

sustancia pura.

Figura 5 — Superficie P—v—T de una sustancia que se expande al congelarse.

Presitn

Fuente: (CENGEL & BOLES, 2012).

Para el caso del proceso en una planta térmica, la sustancia pura utilizada es el
agua, este proceso se realiza de forma ciclica con cambios de fases de liquido a vapor
y viceversa. Por lo tanto, para el analisis de procesos solo es necesario utilizar la parte
que contiene liquido, mezcla liquido mas vapor y vapor. También por comodidad,
basta con utilizar diagramas en dos dimensiones como P—-v o 7 —v segin la
necesidad. En la Figura 6 y Figura 7 se muestran las curvas mencionadas con los

estados de proceso para el agua.
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Figura 6 — Diagrama P —v de una sustancia pura
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Figura 7 — Diagrama 7 —v de una sustancia pura.
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2.3.3 Primeray segunda ley de la termodinamica

En un proceso con flujo térmico, por ejemplo, cuando el fluido en estudio es el
agua, en estado de vapor puede transportar una gran cantidad de energia en forma de
presion y temperatura, llevandolos hasta los equipos de proceso. A lo largo de su
trayectoria, la energia del agua va cambiando, en algunas partes recibe energia y en
otra entrega, esta energia puede ser descrita principalmente por la primera y segunda

ley de la termodinémica.

La primera ley de la termodindmica también conocida como principio de
conservacion de la energia, nos permite estudiar las relaciones entre las diferentes

formas de energia. Esta ley establece que:

“La energia no puede crearse ni destruirse durante un proceso, solo puede

cambiar de forma” (CENGEL et al., 2019, pag. 70).

La segunda ley complementa a la primera, también se la conoce como ley de
la entropia o ley de las maquinas térmicas. Esta describe la direccion en la que debe
fluir la energia. Ademas, establece que la entropia de un sistema debe aumentar o
permanecer constante, también indica que una maquina térmica no puede ser 100%
eficiente (SMITH et al., 2007). Existen diversas formulaciones, pero todas se refieren

al cambio de entropia o la eficiencia de las maquinas térmicas.

2.4 Partes principales de una planta térmica de vapor

Una planta térmica esta formada por muchos equipos y todos ellos son muy

importantes para llevar a cabo el proceso de generacion de energia eléctrica. El proceso
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de generacion eléctrica a través de una planta térmica de vapor consiste en aprovechar
el cambio de fase del agua. Por lo tanto, cada planta térmica tiene equipos similares y
la mayor diferencia esta en el proceso de uso de la fuente de energia. La fuente de
energia proviene de la quema de combustible, este puede ser combustible sélido como
el carbon, combustible liquido como el diésel, combustible gaseoso como el GLP o
gas natural. También existen otras fuentes de combustible alternativas como la
biomasa, pero debido a la potencia calorifica y la eficiencia de combustion, la mayoria
de las centrales térmicas utilizan combustible gaseoso y diésel. Las centrales eléctricas
a carbon son actualmente las menos utilizadas, debido al impacto ambiental que
pueden causar, sin embargo, en la actualidad existen equipamientos modernos que

permiten filtrar los residuos contaminantes del medio ambiente.

Los principales equipamientos de una planta térmica de vapor para la operacion

de un proceso de generacion eléctrica son:

Generador de vapor: contiene el quemador de combustible, generando gases a
altas temperaturas y con esto transforma el agua liquida en vapor a presion y
temperatura suficiente.

e Turbina de vapor: transforma la energia térmica y presion del flujo de vapor en
energia mecdanica del eje; suele estar compuesto por turbinas de alta, media y
baja presion para aprovechar al maximo la energia del vapor.

¢ Generador eléctrico: transforma la energia mecénica del eje en energia eléctrica.

e (Condensador: es un intercambiador de calor que permite que el vapor

proveniente de la turbina de baja presion condense el agua, es decir, cambie a la

fase liquida para ser devuelto al generador de vapor.
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e Bombas de agua: permite el movimiento de agua liquida en diferentes partes del
proceso, por ejemplo, envia el agua desde la salida del condensador al generador
de vapor para repetir el ciclo; también se utiliza para mover agua desde la torre
de enfriamiento al condensador.

e Sobrecalentador: se encarga de calentar aun mas el vapor de salida de la caldera.
Este recibe el vapor saturado y, al intercambiar calor con los gases de
combustion, eleva la temperatura del vapor, transforméndolo en vapor
sobrecalentado.

e Economizador: es un intercambiador de calor que calienta el agua de
alimentacion del generador de vapor mediante los gases de escape de la
combustion.

e Ventilador de tiro forzado: permite expulsar los gases de combustion por
succion, es resistente a altas temperaturas y residuos de combustion, lleva los

gases de la combustion a la chimenea.

En la Figura 8 se muestra una planta térmica de vapor con los elementos
necesarios para la generacion de electricidad, aqui la fuente de combustible es el

carbon.
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Figura 8 — Partes principales de una central térmica de vapor.

Fuente: Modificado de (Bright Hub PM, 2020).

En la Tabla 1 se muestran los nombres de los elementos que componen la

planta térmica de vapor seglin la numeracion indicada en la Figura 8.
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Tabla 1 — Nombre de elementos de una central térmica de vapor

N° Equipamiento N° Equipamiento
1 | Torre de refrigeracion 15 | Tolva de carbon
2 |Bomba de agua de refrigeracion 16 |Pulverizador de carbon
3 [Torre de transmision eléctrica 17 [Domo de vapor
4 | Transformador 18 |Tolva de cenizas
5 | Generador eléctrico 19 | Supercalentador
6 |Turbina de baja presion 20 | Ventilador de tiro forzado
7 |Bomba de condensacion 21 [Re-calentador
8 | Condensador 22 |Entrada de aire de combustion
9 [ Turbina de presion intermedia 23 [Economizador
10 [ Valvula de control de vapor 24 | Pré-calentador de aire
11 [Turbina de alta presion 25 | Precipitador electrostatico
12 | Desgasificador 26 | Ventilador de tiro inducido
13 |Calentador de agua de alimentacion | 27 |Chimenea de emision de gases de escape
14 | Correa transportadora de carbon 28 | Bomba alimentacion de agua de caldera

Fuente: Modificado de (Bright Hub PM, 2020).

2.5 Principio de operacion de una planta térmica de vapor

La produccion de electricidad a partir de la energia térmica del vapor es
generada en una central térmica, en el cual, se aprovecha la propiedad del cambio de
fase del agua. El agua para cambiar de fase necesita de una gran cantidad de calor; este

puede transportar energia a través de la presion y temperatura.

La principal fuente de energia es la quema de un combustible que puede ser
solido, liquido o gaseoso; esta entrega calor al agua dando como resultado en un
cambio de fase aumentando asi su presion y temperatura. El agua realiza ciclos
repetitivos de cambio de fase en el generador vapor, para luego dar movimiento a las

turbinas de vapor, cuyo eje se acopla al eje del generador eléctrico, obteniendo asi
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energia eléctrica. La salida del agua se condensa y se vuelve a convertir en liquido para

luego regresar al generador de vapor y repetir el proceso.

Los gases resultantes de la combustion pasan a través de equipos que filtran los
residuos toxicos y luego los expulsan al exterior a través de la chimenea. Una planta
térmica opera siguiendo procesos termodinamicos de sustancias puras, en este caso el
proceso del ciclo de Rankine y sus variantes. A continuacion, se describen los detalles

y las caracteristicas del ciclo Rankine que opera en una central de generacion.

2.5.1 Ciclo Rankine ideal

El proceso basico del ciclo de Rankine es un proceso ideal. Aqui no se
considera la pérdida de energia, posee una baja eficiencia de generacion eléctrica, pero

es un proceso sencillo que sirve de base para entender otras variantes de este.

El ciclo Rankine ideal consiste en obtener vapor a alta presion y temperatura,
debido a la quema de combustible en el generador de vapor. La salida de este vapor se
encuentra como sobrecalentado; el cual se expande en la turbina, disminuyendo su
presion y temperatura hasta convertirse en una mezcla de agua liquida y vapor, que se
enfria en el condensador, obteniéndose asi agua completamente liquida, para luego ser
llevada al generador de vapor por medio de la bomba. La Figura 9 muestra el proceso

ideal del ciclo Rankine y la curva termodindmica que sigue al agua.
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Figura 9 — Ciclo Rankine ideal simple.
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Los estados del agua en los puntos de proceso termodinamico son (MORAN

& SHAPIRO, 2004):

e 1:liquido saturado.
e 2:liquido comprimido.
e 3: vapor sobrecalentado.

e 4:mezcla de vapor y agua liquida.

2.5.2 Ciclo Rankine regenerativo + recalentador

El ciclo de Rankine simple no es utilizado debido a la baja eficiencia en la
produccion de energia. Para aumentar la eficiencia del ciclo, las modernas plantas
utilizan el proceso de recalentamiento, que consiste en expandir el vapor en turbinas

de dos etapas, y recalentarlo entre ellas, es decir, se toma la salida de vapor de la
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turbina de alta presion y se retorna al generador de vapor pasando por el recalentador
que permite al vapor aumentar su temperatura a presion constante, logrando asi la
misma temperatura que tenia a la entrada de la primera turbina; luego el vapor es
expandido en las turbinas de presion intermedia y baja hasta obtener la presion del

condensador.

Por tanto, la incorporacion del recalentador aumenta notablemente la eficiencia
en la produccion de energia eléctrica al aumentar la temperatura media a la que se
transfiere el calor al vapor (CENGEL et al., 2019). En la Figura 10 se muestra un

proceso de ciclo Rankine con recalentamiento.

Figura 10 — Ciclo Rankine ideal simple con recalentamiento.
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Fuente: (CENGEL & BOLES, 2012).

De acuerdo con el ciclo Rankine ideal simple, el calor se transfiere a una

temperatura promedio relativamente baja, por tanto, la eficiencia del ciclo también



37

resulta bajo. Para minimizar este problema, es necesario que el agua que ingresa al

generador de vapor tenga una temperatura mas alta (MORAN & SHAPIRO, 2004).

Las plantas modernas de generacion eléctrica utilizan el proceso de
regeneracion, que consiste en la extraccion de vapor de la turbina en varios puntos;
este vapor que podria estar produciendo trabajo en las turbinas se utiliza para calentar
el agua de alimentacion. El equipo en el que se calienta el agua de alimentacion se
denomina regenerador o calentador de agua de alimentacion (CAA). El uso del proceso
con regeneracion tiene muchas ventajas como mejorar la eficiencia del ciclo, purgar el
aire del agua de alimentacion para evitar la corrosion de la caldera, también ayuda a
reducir el gran caudal volumétrico de vapor en las Gltimas etapas de la turbina debido
a los altos volimenes especificos a presiones bajas (CENGEL & BOLES, 2013).
Practicamente, en un calentador se produce la transferencia de calor del vapor al agua
liquida de alimentacion de la caldera, ya sea con la mezcla de estas dos corrientes de
fluidos o sin mezclarse. Los tipos de calentadores de agua de alimentacion para la

regeneracion son los siguientes:

e Calentadores de agua de alimentacion abiertos, también llamados de
contacto directo, son basicamente una camara de mezcla, donde el vapor
extraido de la turbina se mezcla con el agua de alimentacion liquida
proveniente del condensador a través de bombas. Teoricamente, la mezcla
que sale del calentador esta en estado liquido saturado a la presion del
calentador.

e (alentadores de agua de alimentacion cerrados, no hay mezcla de vapor y

agua de alimentacion liquida, el calor se transfiere del vapor al agua
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proveniente del condensador a través del contacto con las tuberias. Las dos
corrientes tienen presiones diferentes y continlian hasta que llegan a una
camara de mezcla o calentador abierto. Teéricamente, el vapor que ingresa

al calentador sale como un liquido saturado.

El ciclo Rankine regenerativo con recalentador es el proceso mas utilizado en
las plantas de generacion eléctrica, estos junto con los sobrecalentadores y
economizadores aumentan significativamente la eficiencia de produccion de la energia
eléctrica, pero el analisis del proceso se vuelve mas complejo (CENGEL et al., 2019).
En la Figura 11 se muestra un ejemplo de un proceso de ciclo Rankine regenerativo
con recalentador, en este caso el agua de alimentacion se calienta a través de
calentadores abiertos y cerrados. En el diagrama Temperatura-Entropia (T-s) se

muestra el proceso termodindmico del ciclo.

Figura 11 — Ciclo Rankine regenerativo con recalentamiento.
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2.6 Sistemas de control mas aplicados actualmente en los procesos industriales

Actualmente, en la practica, muchos de los procesos industriales estan
controlados por logicas ON / OFF, pero también una gran parte son por técnicas de
control continuo que no necesariamente son disefiados haciendo un adecuado
modelamiento matematico. De acuerdo con Astrom & Hagglund (1995), hasta 1995,
mas del 90% de los lazos de control en las industrias de produccion usaban el control
PID. Es asi como hoy en dia la mayoria de las plantas de procesos industriales siguen
utilizando esta técnica de control, y las plantas termicas de generacion eléctrica no son

una excepcion.

Una de las razones por lo que actualmente el control PID es ampliamente
utilizado podria deberse principalmente a que durante el ultimo siglo fue
implementado en diversas plantas y generé comportamientos aceptables del sistema
desde el punto de vista operacional, ya que en ese momento lo esencial de un sistema
de control era solo tener un comportamiento estable, sin embargo, esto no es
necesariamente ideal para la productividad. Otro motivo que actualmente motiva su
aplicacion es la facilidad de implementacion, ya que es posible utilizar métodos de
ajuste de ganancias sin la necesidad de realizar estudios de modelamiento y disefio, o
en el caso mas simple, es que un operador con experiencia en el proceso podria ajustar
los parametros de controlador manualmente mediante prueba y error hasta que se logre

un comportamiento aceptable.

En el caso de las centrales térmicas de generacion eléctrica, la gran mayoria
cuenta con una gran cantidad de lazos de control independientes, es decir, cada

variable de proceso tiene un controlador PID dedicado para cada una de ellas,
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normalmente teniendo como control valores de ganancias que se encontraron mediante
prueba y error o ajuste manual. El problema con este tipo de implementacion es que
no considera los efectos de los acoplamientos entre variables y las ganancias de control

no necesariamente son los adecuados.

En Cutler & Ramaker (1979), es presentado el primer algoritmo de Control
Predictivo Basado en Modelo (del inglés Model-based Predictive Control - MPC)
aplicado a la industria petroquimica, reemplazando el control PID y cubriendo asi
varias de sus deficiencias que benefician a la productividad. Desde entonces, ha tenido
otras variantes como el caso del Control Predictivo Generalizado (del inglés
Generalized Predictive Control - GPC). Debido a los avances en la tecnologia y
capacidad de procesamiento de datos en equipamientos de control, a fines del siglo
pasado, varias industrias, incluidas las termoeléctricas, ya habian implementado el
control predictivo en sus procesos. Es asi que en la actualidad, el segundo algoritmo
de control mas utilizado en los procesos industriales, especialmente en plantas
termoeléctricas, es el control predictivo; estos también se encuentran en procesos
complejos como los que se llevan a cabo en mineria, petroquimica, refinerias, entre
otros. La desventaja del control predictivo en relacion al PID es la complejidad del
algoritmo, que requiere un alto costo computacional, pero con el avance de la
tecnologia en controladores industriales como los DCS, este se estd implementando

cada vez mas en varias plantas.

El control difuso es una de las técnicas de control mas avanzadas y actuales y
en la préctica no es muy utilizado en los procesos industriales debido a la complejidad

del disefio a pesar de los grandes aportes realizados por la comunidad cientifica. Sin
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embargo, existen dispositivos de control industrial como DCS que ya contienen

librerias que facilitan la implementacion del algoritmo.

2.7 Discusiones del capitulo

En los procesos industriales existen muchos subprocesos en los que se podria
modelar y aplicar técnicas de control més adecuadas, que permitan mejorar el
funcionamiento del sistema y al mismo tiempo aumentar la eficiencia y productividad
del proceso. Comprender los conceptos, filosofias operativas, leyes fundamentales de
la termodindmica y la transferencia de calor es muy importante para abordar los
subprocesos de una planta térmica de vapor para generacion eléctrica, esto con el
objetivo de implementar algoritmos de control, especialmente cuando se realiza una

implementacion practica.

El control PID independiente para cada variable predomina en la practica en
las industrias, pero no es necesariamente el mas adecuado, por lo que disefiar leyes de
control que tengan un mejor comportamiento y desempeio podria mejorar el

funcionamiento del sistema.

La aplicacion del control con modelamiento difuso TS en plantas de procesos
industriales podria generar buenos resultados aprovechando sus capacidades y los

grandes avances en la teoria del control.



42

CAPITULO III: CONTROL DIFUSO TS PARA SISTEMAS NO

LINEALES

En este capitulo se presentaran conceptos y calculos que permitiran abordar
modelos que representan el comportamiento de un proceso industrial y aplicacion para
el disefio de un controlador difuso TS para modelos no lineales, con el fin de orientar

al lector para una mejor comprension.

Inicialmente serd presentado el modelamiento de sistemas no lineales descritos
por los modelos difusos TS. También se describiran los detalles matematicos que
permiten el desarrollo del algoritmo de control difuso TS con seguimiento integral,
incluido el observador de estados y la asignacion de tasas de decaimiento especifico
para cada estado. Finalmente, se realizaran calculos para obtener las ganancias del

observador de estado y controlador.
3.1 Sistemas no lineales descritos por modelos difusos TS

Los modelos difusos TS (TAKAGI & SUGENO, 1985) son descritos por
reglas SI-ENTONCES. Estos modelos relacionan localmente las entradas y salidas del

sistema no lineal.

Regla i:
SIZI(Z) €S Mli y...y an(t) €S Mrip ’

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

(1)
y(t) = Cx(t) + Du(?),

ENTONCES {
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donde i € |n’_, jel 0> Mj es el conjunto difuso j de laregla i; x(f) e R"™ es

el vector de estados, u(f)€R"™ es el vector de entradas, ()€ R es el vector de
salidas; 4, € R, B eR"™  C eR"™ y D, eR"™ son las matrices locales
lineales; z(?), ... = () son las variables premisas que pueden ser funciones de las

variables de estado y parametros inciertos del sistema, disturbios externos y/o tiempo.

Serd usado z(¢z) para denotar al vector que contiene a todos los elementos individuales

Z,(t), ey Z,, (). Cada una de las ecuaciones lineales representadas por Al.x(t ) + Biu(t )

es llamada modelo local o subsistema.

El modelamiento difuso TS consiste en la combinacion de los modelos locales

lineales a través de las funciones de pertenencia. Dado el par (x(¢),u(z)), el

modelamiento difuso TS es inferido de la siguiente forma (TANIGUCHI et al., 2001):

=3 h GO Ax0)+ Bu()],

. 2)
y= 2 hEON Cx(t)+ Du(®)],
donde para todo #:
26)=[z(0) ) ... 2, ()],
W 0) =[ [ M0,
(=) = EOL 3)

.

Zw,-(z(t»
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El término M j.(z(t)) es el grado de pertenencia del conjunto difuso en relacion

con la variable premisa z;(¢). La funcién de pertenencia /(z(f)) es el peso

normalizado de cada modelo local. Estos cumplen lo siguiente:

> ()0,
W (2(1)20,

D () =1,
h(z(1))=0.

3.2 Condiciones de estabilidad para reguladores difuso TS y tasa de

decaimiento via LMIs

De acuerdo con Tanaka et al. (1996), en la PDC, cada regla de control se disefia a
partir de la regla correspondiente del modelo difuso TS. El proyecto del controlador difuso
TS comparte los mismos conjuntos difusos con los del modelo en las partes premisas. El
modelo dado en (1), para una regla i, se tiene la siguiente ley de control con realimentacion

de estados x(7) (TANAKA et al., 1996):

Regla i:

SIz(f) es M| y ...y z, () es M, ,

ENTONCES u(t)=-Kx(t), iel,, (4)

por lo tanto, la ley de control difuso TS global sera por
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u(t)= =3 (A0)K (0. s

donde K representa las ganancias de realimentacion de estado.

Reemplazando la ley de control (5) en la dinamica de (2)

H0= YA GON AXO+ BESh GOK X0,

0= 23 (), (A, ~ BK,1x(0).

i=l j=I

x(t)= z Z b (z(©)h, (2(1))G, ;x(1) , (6)

i=1 j=1

donde el sistema realimentado (6) puede ser reescrito por

G .+G..
x(r)=Zh? (z()G,x(1)+2D_ h(z(1)h, (z(t))[%]x(z), (7)

i<j
siendo G,; =4, - BK, para i, j€l, .

La condicion de estabilidad suficiente para el sistema controlado (7) puede ser

definido por el Teorema 1.

Teorema 1. (TANAKA et al., 1996) El punto de equilibrio x =0 del sistema de

control difuso TS continuo descrito por (7) con G;; =4, —BK,, es globalmente

1

asintoticamente estable si existe una matriz simétrica P definida positiva comun tal

que las siguientes desigualdades sean factibles:
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P>0, (8)
G.P+PG,<0, iel,, (9)
G +G.Y G . +G.
Ui pyp|—H <,
(5% perl 257

ie |nl_71 e je Im,_-

En el diseno de control, muchas veces no es suficiente considerar solo la
estabilidad, otros indices de desempeio también pueden mejorar significativamente el
comportamiento del sistema controlado, tales como la velocidad de respuesta, las
restricciones de entrada y salida, entre otros. La velocidad de respuesta esta

relacionada con la tasa de decaimiento definida por un niimero real g >0 (BOYD et

al., 1994), tal que
lim ™ |x(1)]| =0, (11)

para todas las trayectorias de x(z). Se puede usar una funcién de Lyapunov

V(x(t)) = x(t)" Px(t) para establecer el limitante inferior para la tasa de decaimiento

del sistema en lazo cerrado (BOYD et al., 1994). Si la condicion conforme (12)

P (x(1) <=2V (x(1). (12)

fuera satisfecha para todas las trayectorias x(z), entonces V(x(f))< V(X(O))e_zﬁ l y

consecuentemente ||x(t)|| < ,u(P)l/2 ||x(0)||eiﬂ “ con M(P)= imax (P)/ ﬂ“min (P), siendo

A (P) y A (P) los autovalores méximo y minimo de la matriz P, por tanto la tasa
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de decaimiento es mayor o iguala B (SLOTINE & LI, 1991; BOYD et al., 1994). De

acuerdo con el Teorema 1 y considerando la condicion de tasa de decaimiento, las

nuevas condiciones de estabilidad son dadas en el Teorema 2 (TANAKA et al., 1997).

Teorema 2. (TANAKA et al., 1997) El punto de equilibrio x=0 del sistema de

control difuso TS continuo descrito por (7) con G;; = 4, — BK, y tasa de decaimiento

£, es globalmente asintoticamente estable si existe una matriz simétrica P definida

positiva comun tal que las siguientes desigualdades sean factibles:

P>0, (13)
G,P+PG,+2pP<0, iel,, (14)

Gy * G TP+P Gy G +2BP<0
2 2 = (15)

iel, e jel,.

Las condiciones de estabilidad del Teorema 2 atribuyen la misma tasa de
decaimiento para cada elemento del vector de estados. En Lian et al. (2006) es
propuesto una modificacion al Teorema 2 que tiene la flexibilidad de atribuir tasas de

decaimiento especifico para cada estado al escoger adecuadamente los elementos
diagonales de la matriz D, conforme el Teorema 3, con el cual se podria conseguir un

mejor comportamiento transitorio.

Teorema 3. (LIAN et al., 2006) Sea D, una matriz diagonal definida positiva, el punto

de equilibrio x =0 del sistema de control difuso TS continuo descrito por (6) con
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G, I A -BK ; puede ser estabilizado exponencialmente a través de la ley de control

(5) si existe una matriz simétrica P definida positiva comun tal que las siguientes

desigualdades sean factibles:

P>0, (16)
G'.P+PG,+D,PD, <0, ijel, . (17)

Verificacion: escogiendo la funcion cuadratica de Lyapunov V' (x(t)) =x" ()P x(t) >0

, donde P es una matriz simétrica definida positiva. Aplicando la derivada con

respecto al tiempo y utilizando la dindmica de (6), es obtenida conforme (18):
V(x(1))=x" ()Px(t)+x" ()Pi(1),

n.n

v (x(1))

(2O, (2O (D)(G],PPG,)x(2). (18)

.
i=l j=l1

De la desigualdad (17), pré-multiplicando por X(¢ )T y pos-multiplicando por

x(t), es obtenida (19):
G P+PG, <-D,PD,,
X' (1)(G],P+PG, )x(t) < =x" (1)(D,PD,)x(1). (19)
De (18) y (19), es obtenida la desigualdad (20)

14 (x(t)) <-x"(t)D,PDx(t),
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V(x(t)) < —,BV(x(t)), (20)

donde la tasa de convergencia es dada por B = (4, (D,PD,)/ 4. (P)) (SLOTINE &
LI, 1991), el cual tiene una estructura similar conforme (12). Luego, es obtenido

V(x(t)) <V(0)e” y consecuentemente ||x(t)||2 < (0)/ A

min

(P))e™”, con el cual la

verificacion queda concluida.

Una herramienta bastante 1til para transformar expresiones matriciales no
lineales en lineales es el complemento de Schur. Para el caso de la teoria de control,
este permitira obtener expresiones LMIs que pueden ser resueltos con menor dificultad
utilizando métodos de optimizacion lineal implementados en algin solver. Considere

una matriz cuadrada simétrica X particionada de la siguiente forma (BOYD et al.,

1994):

x=| 4 B 21
|B" |’ @D

con A=A"y Cc=C".

e Si det(4) # 0, entonces la matriz C— B" A™'B es el complemento de Schur

de X enrelaciona A4.

e Si det(C) # 0, entonces la matriz 4— BC™'B" es el complemento de Schur

de X enrelaciona C.

Otra caracteristica importante respecto al complemento de Schur es que

permite concluir respecto de la positividad de la matriz X o, atin mejor, plantear
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condiciones para que X sea definida positiva o semi definida positiva. Por tanto, a

partir de (21) se puede concluir (BOYD et al., 1994):

e X >0 siysolamentesi, 4>0y C-B"4"'B>0.

e X >0 siysolamentesi, C>0y 4—-BC'B" >0.

En la Seccion 3.5 sera utilizada el complemento de Schur para el disefio del

controlador difuso TS.

3.3 Control con seguimiento integral basado en modelamiento difuso TS

El objetivo del control de plantas de los procesos industriales es llevar a cero el
valor del error entre los valores deseados y las variables de salida medidas en el estado
estacionario, para garantizar esto es necesario utilizar una estructura de control que
permita la retroalimentacion de la dindmica de estados y rastrear las sefiales de salida,
Osea, realimentar también las sefiales de salida. Esto se puede resolver agregando una

accion integral al sistema a través de una nueva variable de estado.

Em Teixeira et al. (2006) es presentado un enfoque de control con la adicion de un
nuevo estado, representado por la integral del error entre el valor deseado y el valor medido

de la salida.

En la Figura 12 es mostrado una estructura de control con lazos de realimentacion

de estados y de salidas.
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Figura 12 — Control con realimentacion de estados y salidas.

y@)

k.
Y

Yref u@_ e« | f{_) E£® " K, () >+ ) u() u(t) PLANTA

ug (1) x(f)

Fuente: Elaboracion propia.

Considerando un sistema no lineal dado por:

x(t) = f(x,u),

(1) = g(xu). (22)

Donde x(t) € R"" es el vector de estados, u(t) € R"™ es el vector de entradas,

y() e R" es el vector de salidas.

Sea ), el valor deseado para las salidas, el objetivo de control con

seguimiento integral puede ser alcanzado tal que en estado estacionario
lime(¢) =lim[y,, —y(#)]=0.
t—o [—0

Definiendo el nuevo estado para el error y reemplazando y(r) de (22)

t

E(t)=[e()dt = [[v,, - y(0)]d,

0
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E(t)=y,, —g(xu). (23)
Juntando (22) y (23), el sistema dinamico aumentado es

x(#) = f(x,u),
E(t):yref _g(x’u): (24)
(1) = g(x,u).

Del sistema (24), asumiendo que el par (x,u) = (XS ) ”s) son puntos de equilibrio

de estado X y entrada de control U, respectivamente. Por tanto, la dinamica del sistema
queda de la siguiente forma

S (x,,u) =0,

25
yrgf'_g(x_yﬂus)zo7 ( )

donde por conveniencia asumimos que las ecuaciones de (25) tiene una inica solucion.

El sistema (24) puede ser descrito por modelos difuso TS y para una regla i, es

obtenida la siguiente

Regla i:
SIz(f) es M| y ...y z, () es M, |

x(t) = Ax(t) + Bu(t),
ENTONCES | E(t) = y,,, —Cx(t)—Du(1),  iel, . (26)
y(t) = Cix(t) + Diu(t)'

De (26), el sistema aumentado global descrito por modelos difuso TS es de la

siguiente forma
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(0= 3 h(O) A T(0)+ Bu(t)]+ H.
= (27)

() = Z I (2(O)[C,x()+Du(1)].

siendo Y(t):{z((?)}, K[ :{_Aé 8} B :[_BD,- }

1

A

:[ 0 } S () =1 y

Yrer i=1

h(2(t)2 0 paratodo i €1, .

La ley de control global para el modelo difuso TS aumentado (27) puede ser
expresado de la misma forma que en la Seccion 3.2, con realimentacion del vector de

estado x(¢), donde es considerado el nuevo estado E(¢). Por tanto, la ley de control

para el sistema aumentado es dada en (28).

u(t) = —Z nOKF(0), iel, (28)

u(t):_ihi(z(t))[KFi Kltil{;((?)}’ ie In,.’

u(t) =up(1)+u,(t),

siendo que u, (1) = _i B (z(O)K . x(1), u, (1) = _nz h(z(t)K, E(1), E{ = ':KFi KI[:'

30 {2((?)}

Reemplazando (28) en la dinamica de (27) es obtenido
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L _ _ b _ 0
X(0)=2 b O AT + B, (=2 h, (z()K, T()]+ L} }
i=1 Jj=1 ref

. n, n, _ _ 0
X(0)=. 2 bz, (z(O) A, —B;K,-]Y(I)ﬂ{y }
ref

i=1 j=1

A _ 0
X(0=2 > Il (z(O)h,(z(1)G,; X (1) + L } ;
ref

i=1 j=1

) 2 _ i G +G. 0
f(r)=2hf(z(z))G,-,-f(r)+22hi(z(r))hj(z(z))[%}f@{y }
i=1 ref

i<j

. n, _ n, B _“ O
f(r)—th(z(z»G,-,-f(r)+22h-(z(t))h_,(z(t))(%}f(r){y } (29)
i=1 ref

i<j

siendo 6,-_/ =A, - EIZI. paratodo i,jel, .

Para el caso en que Y, = 0, 1a estabilidad del sistema (29) puede ser analizado

utilizando las condiciones de estabilidad de los Teoremas 1, 2 o 3 para el punto de

equilibrio (x, E) =(0,0).

Para el caso en que ), # 0 se puede obtener una dindmica equivalente para el
sistema (29) para analizar su estabilidad de forma similar como es desarrollado en
(TEIXEIRA et al., 2006). Sea X, :(XS,ES) y U, =U, el punto de equilibrio de la

dinamica del sistema aumentado (29). Definiendo nuevas variables para llevar el

sistema al origen como es mostrado en (30):
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X)=x@t)-x, = Xx@)=x()+X,

i . (30)
u®)=u(t)-u, = u(t)=u(t)+u,.
Reemplazando (30) en la dinamica del sistema (27), es obtenida
. s — — 0
X(0)= h(zON A, (3(1)+X,) + B (1) +u,)]+ L } ;
i=1 ref
(1) =Z h(z(0)| A, X(0)+ Bi(t) + A, X, + Bu, + [yo } : 31)
i=1 ref

¢

De (31), haciendo operaciones para ¢ y ordenando términos

— — 0
p=A. X, + Bu + )
yref

T4 ofx],[5 0
7lc o|lE|T|-D " vy |

B A x, +Bu,
- yrqf_Cixs_Dius .

Considerando el par (¥,u)= (Xs,us) para (26) y utilizando (25), el valor de @

€S

:[ ) }_m
P70y —gCe.u)| T |o]

Entonces, la dindmica (31) queda de la siguiente forma
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£(0= Y h () A &0+ Bi() . (32)

En el modelo difuso TS aumentado (32), para una regla i, el sistema tiene la

siguiente ley de control con realimentacion del vector de estados x(¢), considerando

el nuevo estado E(¢) (TEIXEIRA et al., 2006):

Regla i:
SIz(f) es M|y ...y z, (1) es M,

ENTONCES i(f)=-[K,, K,1%t), iel,

por tanto, la ley de control difuso TS global sera

(1) = =3 h (2O, 50,

K. =[K, K, ie l,

(33)

donde K, representa las ganancias de realimentacion de estados y K;; representa las

ganancias de la accion integral del error entre el valor deseado y el valor medido para

las salidas. Reemplazando la ley de control (33) en (32)

50)= Y 1 () A, 50 + B, (), K0

#0=3"S bW, O A, - BE 150,

i=l j=I

50=3"3 h(z(e)h, (2(6)G,, (1) (34)

i=l j=1
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siendo que:

(35)

Por tanto, la ley de control (33) es equivalente a la ley de control (28) y la
dindmica de (34) es equivalente a la dinamica de (27). Entonces, la estabilidad de la
dindmica dada en (32) puede ser analizada utilizando el Teorema 1, 2 o 3 para el punto

de equilibrio x=0.

3.4 Modelamiento de observador de estados difuso TS

En aplicaciones practicas, algunas variables de estado pueden no ser medibles
o los instrumentos de medicion pueden ser demasiado costosos. En sistemas lineales,
el uso de observadores de estado permite resolver este problema, proporcionando una
estimacion de los estados, siempre que el sistema sea observable. De la misma forma
se podria construir un observador de estado difuso TS. Como en todo disefio de

observador, este debe garantizar lo siguiente

x(t)—%(t) - 0, cuando { —> 0.

Como en el caso de disefio del controlador, el concepto de la PDC puede ser

aplicado para obtener el observador difuso TS.

En Tanaka et al. (1998) es desarrollado un enfoque para el observador difuso
TS de orden completa; que proporciona todas las variables de estado estimadas del

sistema. Para una regla i se tiene el siguiente:



58

Regla de observador i:

SIZ(f) es M|y ...y z, (1) es M,ip,

TONCES {af(r) = AR()+ Bu®) +L, (0= 50 36
y(t) = Cx(t)+ Du(t).

Siendo que X(¢)€R"" es el vector de estados observados y x(t)eR™ es su
derivada; u(f) € R"™ es el vector de entradas; (1) e R y 7(t)eR" son el vector de
salidas de la planta original y vector de salidas observadas; L, € R es la matriz

. nXn, n,xn, n,xn, n,xn,
de ganancias del observador; 4, € R ", B, eR ,CeR Ty D eR” T son

1

las matrices locales lineales del sistema original; z, (t),...,znp (t) son las variables

premisas también del sistema original, paratodo i €1, .

El disefio de observador difuso TS utiliza el mismo peso W, (z(1) y la misma
funcién de pertenencia, como la i-ésima regla en el caso del modelo difuso TS. Para el
caso donde las variables premisas del vector de términos no lineales z(z) no dependan

de las variables de los estados que seran estimados (TANAKA et al., 1998; TANAKA

& WANG, 2001), el observador difuso TS global es representado por (37) y (38).

) 2%(2(1))[Aif(t)+3iu(t)+Li(y(t)—ﬁ(t))]
x(t) =+

5

3w (=(0)

{0 = Y A GONATO+ Bu() + L= 30, (37)
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3w, (2()[CA() + Du0)]

Py = — ,
2w (2(0)
$(0) = 3 h (ZO)C5(0) + Du(e)]. (38)

Por tanto, para el sistema aumentado con seguimiento integral basado en
modelamiento difuso TS, como es mostrado en (27) y haciendo la analogia con (33),
la ley de control difuso TS con PDC y con estados observados, podria ser expresada

de la misma forma conforme (39).

SO K, m{’“ﬂ
E(0)
u(t)=-—

b

> (=)

w0 =-YhEONK, K, ][’E(”}

E(1) (39)

Ez‘:[KFi K1 ie'n,_'

En la Seccion 3.5.2 sera desarrollada el disefio de las ganancias del observador

de estados difuso TS via LMIs a partir del Teorema 1.
3.5 Diseiio del controlador y observador de estados difuso TS via LMIs

Como fue mostrado en la Seccion 3.3, un sistema de control con seguimiento
integral necesita de la retroalimentacion del vector de estados, sin embargo, como fue

indicado en la Seccion 3.4, algunos o todos los estados del sistema pueden no ser
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accesibles, por lo que una alternativa propuesta fue estimar los estados con un
observador de estado difuso TS. En Ma et al. (1998) es probado que el principio de
separacion para el modelamiento difuso TS puede ser considerado para el disefio del
controlador y el observador de estados de orden completa en forma independiente sin
comprometer la estabilidad del sistema. Para el disefio de las ganancias del observador
difuso TS, es importante tener en cuenta que el principio de separacion solo puede ser
aplicado si las variables premisas no dependen de los estados que necesitan ser
estimados (TANAKA & WANG, 2001), caso contrario se podria utilizar el sistema
aumentado entre los estados originales y el error de observador para después aplicar

criterios de estabilidad.

A continuacion, son obtenidas las restricciones LMIs para el disefio del
controlador y observador de estados considerando los criterios de estabilidad, indices

de rendimiento descritos en la Seccion 3.2 y haciendo uso del principio de separacion.

3.5.1 Calculo de las LMIs para disefio de ganancias del controlador

Cuando se aborda una planta de un subproceso o proceso industrial, si se
requiere tener el control de muchas variables en simultaneo y relacionados, lo mas
adecuado es realizar un modelamiento multivariable para de esta forma tener un
control mas amplio de un proceso en lugar de tener controladores individuales aislados
que no necesariamente pueden garantizar un adecuado comportamiento. La gran
ventaja de este enfoque es que el sistema puede lograr una adecuada ponderacion en
la actuacion de cada sefial de entrada que permitira que el controlador sea capaz de
garantizar un adecuado comportamiento en plantas complejas, altamente no lineales y

fuertemente acoplados.
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Como fue comentado en la Seccion 3.2, para muchos sistemas de control, no
es suficiente s6lo garantizar la estabilidad del sistema, considerar otros indices de
rendimiento como la tasa de decaimiento permite conseguir comportamientos mas
adecuados. El Teorema 2 considera estabilidad del sistema y una tasa de decaimiento
general para todos los estados, sin embargo, estas condiciones podrian no ser
adecuadas para cuando se trabaja con plantas multivariables pudiendo llevar el sistema
a inestabilidades. El Teorema 3 considera estabilidad y atribucion de tasa de
decaimiento especifico para cada estado, este puede generar mejor comportamiento
transitorio cuando se trabaja con sistemas multivariables ya que se puede acelerar o

desacelerar los estados en forma independiente con s6lo modificar los elementos

diagonales de la matriz D, .

En este trabajo el disefio del controlador se realizara considerando el Teorema
3, para ello, multiplicando a la izquierda y derecha a (17) por P~' con P=P" y P>0

, para luego hacer el cambio de variable X = P~', finalmente ordenando términos y

aplicando el complemento de Schur es obtenida la desigualdad (40).

P'G" +G, P +P'DPDP" <0,
XG/ +G,X+XDX'DX <0,
T -1 T
XG' +G.,.X —(XD,)(-X)"(XD,) <0,

T
{XGH +G,X XDt} <o, (40)

DX —X
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Siendo G,; = 4, — BK . Reemplazando G,; en (40) y haciendo el cambio de

1

variable M ;= K jX y finalmente siendo obtenida (41).

X(4, -BK,)" +(4 -BK)X XD, -0
DX x|

[A,X + XA -BM,-M|B' XD,

<0, Vi jel,. 41
DX _X} Jel, (41)

Resolver la LMI (41) permitira disefiar el controlador difuso TS considerando

tasa de decaimiento especifico para cada estado. Las ganancias del controlador pueden

.y -1
ser recuperados con la expresion K, =M X .

3.5.2 Cilculos de las LMIs para disefio de ganancias del observador

A continuacion, son realizados los calculos para obtener las LMIs que
permitiran calcular las ganancias del observador de estados. El error de observador y

su derivada son dados conforme (42) y (43).

e(t) = x(t)— X(1), (42)

&(t) = x(t) - x(t). (43)

Reemplazando en (43) la dindmica del vector de estados del modelo difuso TS
dado en (2), la dindmica del vector de estados observados (37), vector de salida del
modelo (2), vector de salidas observadas (38) y el error de observador (42). Haciendo
operaciones es obtenido el modelo difuso TS global del error de observador conforme

(44).
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60)="3 h(z(e)h, (204 — L,C,Je(t)

i=1 j=1

&)= 3 Y h (W, (1) G (1), (44)
siendo que
G.;=4-LC;, i je l, - (45)

De acuerdo con el Teorema 1, las LMIs dados en (8), (9) y (10) son suficientes
para garantizar la estabilidad asintdtica global del sistema (44), siendo P una matriz

simétrica positiva definida comun, tal que
P>0. (46)

Reemplazando (45) en (9) con indice i, y haciendo el cambio de variable

M, = PL, es obtenida (47).

(4 -LC) P+P(4-LC)<0,

ATP—CTI'P+P4 - PLC, <0,

A'P-CIM] +PA-MC, <0. (47)

Reemplazando (45) en (10), y haciendo el cambio de variable M, =PL. es

obtenida (48).
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(4-L,Ci+4,~LC) P+P(4~L,C+4,-LC,)<0,
A'P-C' P+ A"P-CILIP+ P4 ~PLC,+PA,~PLC, <0,
ATP—CIMT + ATP~CTM] + P4~ M C,+ PA,~M,C, <0. (48)

Por tanto (46), (47) y (48) son las LMIs que permitiran disefiar el observador
de estados difuso TS. Estos pueden resumirse al resolver el siguiente problema de

optimizacion:
P>0, (49)

ATP—C'M] +P4,-MC, <0, iel,, (50)
ATP-CIMT +ATP-CTM] + P4 -M C,+PA,-MC, <0, iel, ,jel, . (51)

Las ganancias de observador de estados difuso TS pueden ser recuperados por

. - :
la ecuacion L, =P~ M, paratodo i el .

3.6 Discusiones del capitulo

En este capitulo, fueron desarrollados estrategias para el disefio de control con
seguimiento integral y observador de estados para sistemas no lineales descritos por
modelos difuso TS. Los enfoques de estas técnicas se orientaron principalmente para
tratar con modelos de plantas que abarcan a un subproceso o proceso industrial que
normalmente son sistemas complejos, altamente no lineales, fuertemente acoplados y

multivariables.
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El uso de un observador de estados permite estimar algunos o todos los estados
para retroalimentar la dindmica del sistema ya que, en una implementacion real de un
sistema de control en un proceso industrial, suelen existir variables que no pueden ser

medidos.

El disefio del controlador y observador de estados difuso TS se puede realizar
en forma independiente considerando el principio de separacion, siempre que las
variables premisas no dependan de los estados que seran estimados. En (41), se plantea
la condicion LMI para estabilizar exponencialmente un sistema no lineal considerando

la asignacion de tasas de decaimiento especificos para cada estado a través de los
elementos diagonales de la matriz D,, siendo que este permitira mejorar el

comportamiento transitorio del sistema.
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CAPITULO IV: DISENO DE UN CONTROLADOR DIFUSO TS

MULTIVARIABLE PARA UNA PLANTA TERMICA

La aplicacion en un modelo de proceso industrial de las estrategias y enfoque
presentado en el capitulo anterior es uno de los principales objetivos de este trabajo,
en este caso se aplicara a un sistema de una planta térmica de vapor para generacion
eléctrica. Para ello, en este capitulo se realiza un andlisis de un modelo dindmico
multivariable de una planta real, luego el modelo sera acondicionado para utilizar las
estrategias y enfoque descrito. Finalmente, se realiza el modelado y disefio del
controlador y observador de estados difuso TS con la finalidad de estabilizar el sistema

en puntos de operacion diferentes al origen.

Los requisitos principales de un problema de control para una planta térmica
de vapor, compuesta principalmente por un sistema de caldera, turbina y generador

eléctrico son:

e La potencia generada debe satisfacer la demanda de carga.

e Lapresion en el domo se debe mantener dentro de las tolerancias a pesar de
las variaciones de carga.

e El nivel de agua en el domo superior se debe mantener en el nivel deseado
para evitar sobrecalentamiento o inundaciones.

e La temperatura de vapor se debe mantener en el nivel deseado para evitar
sobrecalentamiento o fuga de vapor himedo a las turbinas.

e Limitaciones en los actuadores.
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Normalmente, la temperatura del vapor y el nivel del agua en el domo se
requieren que sean mantenidos en niveles deseados fijos en todo el rango de operacion.
La variable mas critica y compleja para el modelado y control es el nivel de agua en el
domo de la caldera, el cual estda matematicamente relacionado con la conversion de
agua liquida en vapor y, por tanto, relacionado con la eficiencia termodindmica del
proceso. Ademas, un buen control del nivel del agua puede garantizar una adecuada
proteccion del sistema; si el nivel del agua estuviera demasiado bajo, el
sobrecalentamiento de los materiales de la caldera puede causar accidentes graves y
dafos cuya reparacion podria ser costosa y requeriria de mucho tiempo. Por otro lado,
si el nivel estuviera demasiado alto, el exceso de agua en la caldera puede causar dafios
al sobrecalentador o a la turbina debido a la baja calidad del vapor y pequenas gotas

de agua.

4.1 Modelo matematico para una planta térmica de vapor

El modelo utilizado en este trabajo corresponde a una central térmica real
localizada en Malmo - Suécia. Esta central térmica puede generar hasta 160MW de
potencia y el combustible utilizado es el carbon. Esta planta sigue un ciclo Rankine
regenerativo con recalentador y puede suministrar un caudal de hasta 140 kg/s de vapor
a una presion méaxima de 140 kg/cm? para accionar dos turbinas, una de alta presion
que puede generar hasta 45SMW vy el otro de baja presion que puede generar hasta
115MW, cada uno de ellos estd acoplado de forma independiente a un generador
eléctrico. La temperatura del agua de alimentacion para el generador de vapor es de

unos 300 °C y del vapor sobrecalentado de unos 535 °C (EKLUND, 1971).
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El modelo matematico final de esta planta, es el resultado de varias
investigaciones realizadas por varios autores y cada uno de ellos contribuy6 para
obtener el modelo dindmico mas simple y al mismo tiempo que contenga la
complejidad necesaria para describir el comportamiento del sistema. En todos ellos, el
modelamiento del sistema se realizo6 utilizando las leyes termodindmicas y métodos de
identificacion de sistemas. La mayor complejidad en el modelamiento de una planta
térmica de vapor es en el andlisis de la caldera, ya que este es un sistema altamente no
lineal que puede tener muchas variables a controlar, sin embargo, existen muchas
variables que pueden operar solo con un control on/off y algunas que son mas criticas
requieren de un control continuo. En Astrém & Eklund (1972) es presentado un
modelo no lineal del sistema caldera-turbina donde las variables de entrada son el flujo
de combustible, posicion de la valvula de control de vapor y el flujo de agua de
alimentacion, mientras que las variables de salida son la presion de vapor y la potencia
en el eje de la turbina. En Astrom & Eklund (1975) es presentado un modelo mejorado
al trabajo desarrollado en Astrdm & Eklund (1972), en este se corrige principalmente
la ecuacion de célculo del flujo de vapor, dando asi una mejor interpretacion fisica al
modelo. En Morton & Price (1977) es desarrollado un modelo lineal de segundo orden
que permite estimar la presion de vapor y el nivel del agua, sin embargo, si los
pardmetros en sus ecuaciones se expresan como funciones de las condiciones de
operacion, entonces el modelo obtenido resulta un modelo no lineal. En Bell & Astrém
(1979) se presenta un modelo que permite estimar la presion de vapor, la potencia de
salida de la turbina y el nivel de agua en el domo, este es un modelo que tiene alta
precision, pero el inconveniente es que es un modelo complejo de orden 7. En Astrom

& Bell (1987a) es presentado un modelo simple de orden 3 que estima la presion de
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vapor, la potencia de salida en la turbina y el nivel de agua en el domo con buena
precision, sin embargo, tiene la limitacion en la prediccion del nivel de agua cuando
sucede que la tasa de evaporacion es constante, resultando en una transferencia de
masa de agua que se encuentra en los tubos ascendentes hacia el domo superior,
provocando asi una disminucién del nivel del agua. En Astrém & Bell (1987b) es
obtenido un nuevo modelo basado principalmente en los trabajos de Astréom & Eklund
(1972), Astréom & Eklund (1975) y Morton & Price (1977), este es un modelo de orden
3 que permite estimar la presion de vapor, la potencia de salida en la turbina y el nivel
de agua en el domo, este modelo describe adecuadamente el comportamiento del
sistema, un resultado que solo fue posible con un modelo de orden 7 en estudios

anteriores. Este ultimo modelo es dado conforme (52).

%,(£)= —0.0018u, (£)x)"* (£) + 0.9u,(£) — 0.15u,(¢),

%, ()= (0.073u,(t)— 0.016)x,"*(£) - 0.1x, (¢),

%, (1) = [141u;(¢) — (1.1u, (£) — 0.19)x, (£)]/ 85,

(1) = x,(t),

1 () =x,(), (52)
y5(£) =0.05(0.13073x,(¢) +100a_ (¢) +q€T(t)— 67.975),

o (1= (1200015385 (0)(0.8x,(1)-25.6)
T X (1)(1.0394—0.00123404x, (1))

q. (1) = (0.854u, (1) — 0.147)x, (£) + 45.5%, (1) — 2.51 41, (1) — 2.096.

Las variables de estado X,(f), X,(¢) y X;(#) son la presion del domo (kg/cm?),
potencia de salida en la turbina (MW) y densidad de la mezcla liquido-vapor (kg/m?)
en el generador de vapor, respectivamente. Las entradas 4,(f), u,(t) y u;(f) son

sefales normalizadas para la posicion de las valvulas de flujo de combustible, flujo de
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vapor y flujo de agua de alimentacion, respectivamente. La salida }; () es la
desviacion del nivel de agua con respecto al centro del domo superior del generador
de vapor (m). 4, (t) y qe(t) son la calidad de vapor en el sistema y flujo de

evaporacion en el domo, respectivamente. En la Figura 13 es mostrado el diagrama de
proceso del sistema con las variables de entradas y salidas. Las sefiales de entrada estan

sujetas a las restricciones de amplitud y velocidad de cambio (53).

O<u(<l, Vi=1,23.
~0.007 <1i,(f) < 0.007,
—2 <1, () <0.02,
—0.05 <1i,(¢) < 0.05.

(33)

Observacion 1: El actuador para el control del flujo de carbon es una valvula de tipo
compuerta y se coloca entre la tolva y el pulverizador de carbon. Esta es una valvula

especialmente para el control de flujo de solidos.

Figura 13 — Diagrama de proceso del sistema planta térmica de vapor.
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Fuente: Elaboracion propia.
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El sistema posee siete puntos de equilibrio que también son utilizados como
puntos de operacién. El punto de operacion principal es el punto niimero 4 (ASTROM

& BELL, 1987b). En la Tabla 2 son mostrados estos valores.

Tabla 2 — Puntos de operacion del sistema planta térmica de vapor.

#1 # | B | # | # | #6 | #T
v =x'| 756 | 86.40 | 97.20 | 108 | 118.8 | 129.6 | 140.4

y3=x) | 1527 | 36.65 | 50.52 | 66.65 | 85.06 | 105.8 | 128.9
Xy | 299.6 | 342.4 | 3852 | 428 | 470.8 | 513.6 | 556.4
u | 0.156 | 0.209 | 0.271 | 0.34 | 0.418 | 0.505 | 0.6
uy | 0.483 | 0.552 | 0.621 | 0.69 | 0.759 | 0.828 | 0.897
uy | 0.183 | 0.256 | 0.340 | 0.433 | 0.543 | 0.663 | 0.793
¥y | <097 | -0.65 | 032 | 0 | 032 | 0.64 | 098

Fuente: (ASTROM & BELL, 1987b).

En las secciones siguientes serd abordado el sistema dado en (52) con las
estrategias de control desarrolladas en el Capitulo 3 para cumplir con los requisitos de
disefio, siendo considerado para el analisis de estabilidad el punto de equilibrio nimero

4 de la Tabla 2.
4.2 Modelamiento difuso TS del sistema con seguimiento integral

Como se menciond anteriormente, de acuerdo con la Tabla 2, el punto de
equilibrio principal es el punto 4. Para usar las técnicas y el enfoque desarrollados en
el Capitulo 3, el sistema necesita ser trasladado al punto de equilibrio de interés. En

este punto, las variables del sistema tienen los siguientes valores:

x,=[108 66.65 428], u,=[0.34 0.69 0.433],y,=[108 66.65 0] . (54)



72

En el sistema dado en (52), se puede notar que los estados X, (t) y X, (¢ ) son

accesibles por medio de las salidas ), (f ) vy W (1); el estado X, (t) no es accesible y

para utilizar un sistema de control con seguimiento integral como el mostrado en la
Figura 12 es necesario contar con todos los estados para ser realimentados, este tiene
sentido porque en una situacion real la densidad de la mezcla liquido-vapor no puede
ser medido con algin instrumento de medicidon o sensor porque este depende de otros
pardmetros termodinamicos que al mismo tiempo necesitan ser medidos. La densidad
de la mezcla vapor-liquido normalmente podria interpolarse utilizando datos de tablas
o graficos termodinamicos conociendo otros parametros necesarios. Por esta razon los
sensores de densidad de una mezcla liquido-vapor no son comerciales ya que dependen

de pardmetros que cambian constantemente como el caso del proceso en la caldera.

Con todo lo anterior, es necesario estimar el estado X; (t) para tener disponible todos

los estados.

Para disenar el controlador y el observador de estados de forma independiente,
es necesario considerar el principio de separacion, teniendo en cuenta que esto solo es
posible cuando las variables que necesitan ser estimados no forman parte de las

variables premisas, tal como se indica en la Seccion 3.5.

Cuando el sistema estd en operacion, la temperatura del agua liquida que
ingresa al generador de vapor esté alrededor de los 300 °C en estado liquido saturado,
por lo que se puede suponer que esta es la temperatura minima donde el agua cambia
de fase en el generador de vapor. De acuerdo con los conceptos termodinamicos en el

proceso de la planta térmica descrito en el Capitulo 2, el cambio de fase del agua en el
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generador de vapor se realiza a presion constante, por tanto, con el uso de tablas y

graficos termodinamicos, la temperatura de 300 °C corresponde a una presion de 87.57

kg/cm? (CENGEL et al., 2019). Esto significa que, cuando el sistema esta en

operacion, este valor sera la presion minima, es decir, siempre X, (t)>0. Esto puede

ser verificado con el rango de valores de la Tabla 2, donde el punto de operacion #1

tiene el menor valor de presion en operacion el cual es de 75.6 kg/cm?.

Expresando el sistema (52) en forma matricial es obtenido conforme (55) y

(56).
x, (1) 0
X, () |= —0.016)6]1/8(1‘)
s0) | 019
85
n(@®) 1
»,(¢)|=0.05 0
5(2) 0.147
u, (1)
u, (0) |+
u (1)

0

0 +

100 (t)

0 0|[x()
0.1 0| x|+ 0
0 O x}(t)
0 x,(?)
1 x,(t) |[+—=
0 0.13073 |L%®

0
0

_ 613.871
9

0.9 —0.0018x"%(r) —0.15

0.073x"%() 0

1.1 141
85 @ 85 |
0 0
0 0

45.59 0.854x,(f)

u, (1)
u, (1) |, (55)
u;(?)
0
0 [0
-2.514
(56)

De la dinamica del sistema (55) se puede notar que existen tres términos no

lineales que pueden generar dieciséis modelos locales con el modelamiento difuso TS.

En este X(f) es comun en la segunda columna de la matriz de entrada. Por tanto, de

acuerdo con el analisis realizado en el parrafo anterior, se puede hacer el cambio de
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variable U,(t) =u,(t)x,(¢) ya que siempre X,(f)>0. De esta forma, la dindmica del

sistema so6lo dependera de un término no lineal y se tendrd un nuevo vector de entradas

dado por (57).

u, =u,
= | = a0 =m0 n0 Lo, 57)
Uy =y

Reemplazando el nuevo vector de entradas (57) en (55) y (56) son obtenidas:

X, (1) 0 0 O0ffx®] |09 -0.0018x"() -0.15|[i(?)
%) |=|-0.016x"() —0.1 0| x,(&)|+| 0  0.073x(2) 0 |||, (58)
X;(1) 0.19 o oltxs® 0 11 141 || u;(7)
85 ] L 85 85 |
Y, (1) 10 0 x,(7) 0 0 0 u, (1)
y,(t)|=0.05{| 0 1 0 X, (t) 5 0 0 0 i, (t) |+
y4(t) 0.1947 0 013073 |L5® 45.59 0.854 -2.514 || i (¢)
) - o (59)
0 0
+ 0 + 0 ,
1100a,,(r) | | 613.871

9

en que el nuevo punto de equilibrio #4 es ahora dado por (60).

x,=[108 66.65 428], @ =[0.34 7452 0.433],y, =[108 66.65 0] . (60)

En la expresion de variables de salida (59) se puede notar que @, (t) genera

una no linealidad y en ella se encuentra X; (1), por tanto, no se podria utilizar el
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principio de separacion. Una alternativa es linealizar 4, (f) cuando el sistema sea

llevado al punto de equilibrio de interés. Del modelo del sistema equivalente (58) y

(59), cuando 4, (t) es linealizado, el sistema equivalente llevado al punto de equilibrio

’ I ’ . . 1/8
quedaria s6lo con un término no lineal dado por X, (f) que genera dos modelos

locales en el modelamiento difuso TS.

El sistema dado por (58) y (59), manteniendo el mismo orden de sus términos

puede ser representado por
x(t) = A(x)x(t)+B(x)l7(t) ) (61)
y(t) = Cx(t)+ Du(t) + a,+ b, (62)

donde se puede notar que C, D y b son matrices constantes.

Como fue desarrollado en la Seccion 3.3, para abordar el sistema con
seguimiento integral es definido un nuevo estado para la dindmica del error de las

variables de salida deseada y medida dado por

E@)=y,, - (). (63)

Reemplazando (62) en (63) y considerando la dinamica (61) es obtenido el

sistema aumentado dado por

ol allsol s oL o )
E(t) -C O] E@®) -D,., Ve e b |’

xX(t) = Z(X)Y(t)JrE(x)ﬁ(t)JrR+ZCS(X) +T, (64)
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) _ x(t - A, 0 _ B . 0 - 0
siendo x(f):{ ()}’A(x):[ " :|’B(x):|: 15)}13:[ :|’Acs(x):|: }y
E@) -C 0 P Vrer A

[0

Sea el par (fe,ﬁe) el punto de equilibrio de la dindmica (64), entonces en el

punto de equilibrio se tiene que

0=A, % +B i, +R+4,.,+T. (65)

(xe)"e cs(xe)

Definiendo nuevas variables para llevar el sistema al punto de equilibrio, se

tiene que

H)=%(1)-% = ¥()=i(t)+x,

L e (66)
u(t)y=u(t)-u, = u(t)=u(t)+u,.
Reemplazando (66) en (64) y haciendo operaciones es obtenida
X(t) = A () + B jii(t) + A%, + B i, + R+ A, +T, (67)

donde los términos Z(x)fe(t), E(x)ue(t) y ch(x) pueden ser ajustados al punto de

equilibrio X, utilizando la serie de Taylor hasta el primer orden, estos son dados por

m ” azq(x) ~ - — ~
A(x) = A(xe) + ax X = A(xe) + A(xe) . x(t)’
_ 0B - =
— (x) =~ ' ~
B(X) - B(XE) + Ox X = B(xe) + B(xe) : X(l), (68)

-4 cs(x) ~_ [ ~
Acs(x) - Acs(xe) + Ox X = Acs(xe) + Acs(xe) ' X(Z).
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Reemplazando las igualdades de (68) en (67), haciendo operaciones y

considerando (65) es obtenido el modelo equivalente (69).

¥()= (A + 4%, + B, i, + A, ) )¥6)+ B i(t)+ A, X, + B, i, + R+ A, +T

(xe)™e (xe)e cs(xe)

=0

1

X(1) = (A, + A%, + Bty + Ay X(0) + B yu(t)

X(t)= A, %(t)+ B (), (69)

ko T Bl + Ay, ¥ B, =B, Tener en cuenta que algunos

(xe)™e (xe)"e c

donde 4, =4, +4

términos de 4,

como por ejemplo 4,X, pueden resultar con dimensiones

incorrectas, pudiendo ser corregidas con la adicion de ceros.

Para obtener el vector de salidas llevado al punto de equilibrio, primero, (62)

en el punto de equilibrio (Xe,ﬁe) es dado por
v, =Cx,+Du,+a, +b. (70)
Definiendo las nuevas variables para el equilibrio se tiene que

vy =y®-y, = yO)=y®)+y,,
x(O=x()-x, = x()=x(1)+x,, (71)
i) =u(t)-u, = ult)=dit)+u,

De forma similar al procedimiento hecho para la dinamica aumentada, el vector

de salidas llevado al punto de equilibrio es dado conforme

y(l‘) = (C+ a(xe)

)x(1)+ Du(t),



78

9(t) = Cx(t)+ Dii(r), (72)

siendo que C=C+ a('xg) resulta una matriz constante y D es la misma de la matriz

equivalente original.

Como fue comentado anteriormente, el sistema equivalente en el punto de
equilibrio dado por (69) y (72) tiene un término no lineal X, (f), generando 1, =2

numero de reglas y modelos locales. De acuerdo con los valores minimos y maximos

de la planta descritos en pasos previos, se asume un rango de operacion aceptable para
x,(t) € [50;150], entonces sera obtenida las funciones de pertinencia y los modelos

locales para el modelamiento difuso TS. Se define la variable premisa dado por
z()=x"(t), x(t)e [50;150],
donde los valores méaximo y minimo son
a, =max(z,()) =150"* A a, =min(z,(¢)) = 50",

Para obtener los modelos locales, los términos no lineales deben ser descritos
como una combinacion convexa por medio de los grados de pertenencia y de los

valores maximo y minimo como se muestra a continuacion

z(0)=M,,(z,(0)-a, + M ,(z,(t))-a,,
M, (z,(1)) 20, M ,(z,(1) 20, (73)
M, (z,(5)) + M,(z,(0) =1,

entonces, desarrollando (73) de acuerdo con (3), los grados y funciones de pertenencia

son obtenidas con base en Z (t)
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) =My (5 0) =0 o0 = M ) = 22

a;, —4ap a, —a,

Por tanto, la dindmica del sistema aumentado y sefales de salida no lineal

dados por (69) y (72) pueden ser representados por modelos difuso TS, donde el

sistema global es de la siguiente forma

() = Y h(z()] A7)+ Bii(h) |,
’j (74)
() =2 b (zO)] C 30+ Do) |,

y las matrices de los modelos locales después de hacer operaciones para (69) y (72)

. ~ A ~ B, .
tienen la forma de A4, = { AL 0} y B = { b } para el sistema aumentado y para el
—C 0 ]

vector de salidas. Los valores numéricos de cada matriz que componen los modelos

locales son dados por

-0.0025 0 O 09 -0.00336 -0.15
;41= 0.06826 -0.1 0|, B,=| 0  0.1365 0
-0.0067 0 O 0 -0.01294 1.6588

0
0
0

9

-0.0025 0 09 -0.00293 -0.15
;42 = 0.0721 -0.1 , B,=| 0 0.1190 0
-0.0067 0 0 -0.01294 1.6588

M

10 0
c=C= 0 1 0 |
0.0063 0 0.0047
0 0 0
D =D,=D=| 0 0 0

0.253 0.0047 -0.014
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4.3 Ley de control con observador de estados difuso TS y analisis de

estabilidad

De acuerdo con el principio de separacion comentado en la Seccion 3.5, la ley
de control difuso TS para el sistema con seguimiento integral puede ser calculado de
forma independiente del observador. De (39), la ley de control difuso TS con PDC y
vector de estados observados para la planta térmica es

()=~ b, MK, K1 B((?J ,

K. =[K

J Fj

K[j]a

y la dinamica en lazo cerrado de acuerdo con las estructuras de (34) y (35) es dado por

X0)=2 2 b (zO)h, (2(0)G,,5(0) (75)

i=l j=1
siendo que

G,=4-BK,; ijel,. (76)

tj

La estabilidad del sistema también puede ser analizada utilizando el Teorema
1 o Teorema 2 presentado en la Seccion 3.2. En este caso, la necesidad de la planta
térmica exige que, para garantizar la estabilidad y un adecuado comportamiento en

estado transitorio, es necesario utilizar la LMI dado en (41) porque permite atribuir
tasas de decaimiento especifico para cada estado mediante la matriz D, ya que el
sistema tiene variables fuertemente acoplados. En Lian et al. (2006) no es indicado un

procedimiento para encontrar la matriz D, més adecuada, sin embargo, una sugerencia
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por parte de este trabajo y basada en la experiencia es comentada para el caso de
sistemas con seguimiento integral. Para un modelo dindmico general que tiene una
forma similar a (34), primero se debe escoger valores aleatorios para los elementos de
la diagonal correspondiente a los estados originales del sistema, por ejemplo, se puede
atribuir un valor de 1.0 para luego aumentar o disminuir cada uno de ellos, buscando
que las senales de salida queden estables. Aqui, puede resultar que los valores de las
sefales de control queden fuera del rango de trabajo. Luego, atribuir valores aleatorios
a los elementos diagonales correspondiente a los nuevos estados. Estos tienen un gran
efecto en la amplitud de las sefiales de control, pudiendo aumentar grandemente con
cambios repentinos en pequenos instantes y pudiendo quedar fuera del rango deseado.
Por tanto, estos valores se deben aumentar o disminuir con cautela, buscando mantener
o mejorar la estabilidad del sistema y que las sefiales de control permanezcan dentro

del rango de valores permitidos.

El sistema abordado fue estabilizado adecuadamente para una matriz D, de la

siguiente forma

(014 0 0 0 0 O
0 35 0 0 0 0
D 0 0 09 0 0 0
' 0O 0 0 009 0 o0 |
0O 0 0 0 01 0
0 0 0 0 0 008

Por tanto, utilizando (41), las LMIs para el problema del control difuso TS que

puede estabilizar adecuadamente el sistema son:
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X >0,
AX+XAT-BM,-M'B" XD, 0
I DX -X |
(AX+XAT-BM,-MTB" XD, 0 -
I DX X |
A,X+ XA -B,M, -MTB" XD, 0
I DX - ’
A,X+XAT-BM,-MTB" XD, 0
I DX - ’
_ > -1 :
donde X =Py K, =M X paratodo ] € .
Recordando las transformaciones de la ley de control
Uy =y =y =y, - uy =i +u,,
Uy =y X, = (Uy — Uy, )X, = Uy = u—2+u2€ ,
X
Uy =ty = Uy = Uy, = Uy =i+,
por tanto, la ley de control de la planta original es
i, (1)
u(t) = uz_(t) +u,. (78)
x,(2)
(1)

El célculo de las ganancias del observador de estados es realizado utilizando

(49), (50) y (51). Las LMIs correspondientes son
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P >0,
AP -CIM +PA4-MC, <0,
AP -CIM] +PA,-M,C, <0,
AP -CIM] + AP -CiM] + P4 -M,C,+PA,—M,C, <0,

(79)

. . -1 .
y las ganancias son recuperados mediante L, = P, ' M, para todo i €1,.

4.4 Resultados y simulaciones

Con todo lo desarrollado en el Capitulo 3 y restricciones planteadas en el
Capitulo 4 para la planta térmica en particular, son realizados los calculos para el
disefio del controlador y observador de estados. A continuacion, son presentadas una
serie de resultados y simulaciones que permitiran obtener conclusiones a la teoria
descrita y desarrollada en capitulos anteriores. Las simulaciones fueron realizadas

utilizando el software Simulink de MatLab® y LabView de National Instruments®.

El disefio del observador de estados difuso TS se realizé considerando el
principio de separacion, los resultados de las ganancias son obtenidas al resolver (79)

y son las siguientes:

0.3757  0.0341 -0.5097 0.3757  0.0361 -0.5097
L =] 0.0341 0.2750 -0.0001(, L, =| 0.0361 0.2750 -0.0001 |.
-0.5097 -0.0001 79.6888 -0.5097 -0.0000 79.6885

Donde las respuestas de los estados estimados en lazo abierto para puntos

proximos y distantes al punto de equilibrio son mostradas en la Figura 14. La condicién
inicial de la simulacion es x(0)=[108 66.65 428]T que corresponde al punto de

equilibrio #4 de acuerdo con la Tabla 2.
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Figura 14 — Senales de los estados originales y observados.
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Fuente: Elaboracion propia.

En la Figura 14 se puede notar que los estados estimados tienen una buena
aproximacion, sin embargo, para el caso del estado X; @), para valores distantes al

punto de equilibrio y cercanos a sus limites inferior y superior de operacion, existe una
ligera desviacion que podria generar inconvenientes al sistema en lazo cerrado, esto se
verificara en las proximas simulaciones. La estimacion de los estados se colocara en

las simulaciones del sistema en lazo cerrado junto con el controlador difuso TS. En las

proximas simulaciones, solo se presentara la respuesta del estado X;(f) estimado

porque los estados para X, (t) y X, (¢) son conocidas por medio de las salidas ) (?) y

»,(0).
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Para el disefio del controlador se resuelve las LMIs de (77) teniendo como

resultado
[ 37.7542 5.8707 1.5560 —1.0202 1.8737 130.0924 |
58707  7.6585 0.3102 -0.0967 0.1148 20.7593
P 1.5560  0.3102 0.5345 —0.0237 0.0942 5.5122
—-1.0202 —0.0967 -0.0237 1.0263 —0.0281 -2.3926 |’
1.8737  0.1148 0.0942 -0.0281 1.8172  6.6524
1130.0924 20.7593 55122 -2.3926 6.6524 461.4294 |
[—10.7310 0.4809 7.0062 ] -0.5916 -0.3207 -36.1642
K, =| 13489 64.0972 0.5878|, K, = | 0.3786 -1.9047 -3.2387 |,
| —10.5596 0.0462 0.3351 29793 -0.0499 -4.9279
[—11.1322  0.4569 7.2387] —-0.5661 —0.3308 —37.4087
K,,=| -1.3489 64.0972 0.5878|, K,,=| 03786 —-1.9047 -3.2387 |,
| —10.8987 0.0362 0.3332 3.0789 —0.0509 -5.0366

A pesar que se encuentra solucion para el disefio del controlador, no se tiene la
garantia de que las sefales de control seran limitadas en su rango de operacion para su
amplitud y velocidad de cambio, estos podrian alcanzar grandes impulsos ante cambios
de referencia. Una alternativa muy utilizada en la industria en implementaciones
practicas es hacer una limitacion directa a las sefales de control, sin embargo,
normalmente esto solo puede funcionar bien en lazos de control independientes para
cada variable, es decir, para sistemas de control SISO o en sistemas no acoplados. Para
el caso de sistemas multivariables y acoplados, la estrategia de limitacion directa puede
llevar el sistema a la inestabilidad, peor aun si el sistema es altamente no lineal. Este
fue verificado con el modelo de planta térmica y el sistema se volvi6 inestable. Una

solucion alternativa para aplicaciones practicas en sistemas multivariables es utilizar
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un compensador antiwindup con descarga de la accion integral, este adiciona un lazo

de error de la ley de control al integrador de seguimiento.

Las simulaciones para el sistema en lazo cerrado son realizadas para un tiempo

total de ¢=4000 segundos, siendo el valor deseado inicial y{ =[108 66.65 0]

que corresponde a las salidas del punto de equilibrio principal, para después hacer
cambios de referencias proximas y distantes respecto a este punto. Son realizados 5

cambios de referencia para cada componente del vector de salidas dadas por:

7 = 118.8(¢ —400) +97.20(¢ —1000) + 108( — 1800) +129.6(¢ — 2500) +
+75.6(t—3200),

Y5 =85.06(t — 400) + 50.52(¢ —1000) + 66.65(¢ —1800) +105.8(¢ — 2500) +
+15.27(¢ —3200),

%7 =0.

Notar que el nivel de agua siempre debe mantenerse en el punto medio del

domo de acuerdo a los requisitos de control de la caldera. Notar también que, para | I

re . , . . ;.
y yzf , los dos primeros términos son los cambios para valores deseados proximos al

punto de equilibrio, el tercer término vuelve al valor inicial y los dos ultimos términos
corresponden para valores distantes del punto de equilibrio, cerca de los limites

inferior y superiores de operacion del sistema.

Como fue comentado en el Capitulo 2, en aplicaciones practicas de control en
la industria, normalmente es utilizado el control PID con lazos cerrados independientes
para cada variable y las ganancias del controlador normalmente son encontrados
mediante prueba y error o en el mejor de los casos utilizando algin método de
sintonizacion que aparentemente podrian funcionar de forma aceptable para sistemas

SISO o no acoplados. Sin embargo, esto no necesariamente es lo mas adecuado para
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el sistema ya que con esos procedimientos so6lo se busca conseguir la estabilidad sin
tomar en cuenta otros aspectos. En este trabajo también es realizado una sintonizacién
para controladores PID independientes para la planta térmica utilizando las
herramientas de sintonizacion con el que cuenta MatLab, en este caso se considera
solo lazos de realimentacion de salidas tal como seria realizado en una situacion real,
esto con la finalidad de hacer la comparacion con el control difuso TS. En las Figuras
15, 16, 17 y 18 son mostradas las respuestas de las sefales controladas, amplitud de

las sefiales de control, velocidad de cambio de las sefales de control y estado

observado X; (t) para el control difuso TS y PID de lazos independientes.

Figura 15 — Salidas controladas con control difuso TS y PID.
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Figura 16 — Amplitud de las sefiales de control con difuso TS y PID.
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Figura 17 — Velocidad de cambio de las sefiales de control con difuso TS y PID.
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Figura 18 — Senal de estado original y observado X; (7).
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En la Figura 15 se puede notar que para el control difuso TS, ante un cambio

de referencia, las tres sefiales de salida presion, potencia y nivel de agua, alcanzan el

valor deseado en tiempos aceptables tanto para cambios a valores proximos y distantes

del punto de equilibrio, mientras que para el caso del control PID, ante cambios de
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referencia proximos al punto de equilibrio tiene un buen comportamiento para la
presion y potencia, no asi para cambios distantes ya que la presion se ve afectado
requiriendo un tiempo considerable para alcanzar el nuevo valor deseado; el nivel de
agua también no logra alcanzar el valor deseado con facilidad ya que requiere de
tiempos considerables para esto, tanto para cambios de referencia en la presion y
potencia sean proximos o distantes al punto de equilibrio. En la Figura 16 se observa
que las amplitudes de las tres sefiales de control permanecen dentro del rango de
trabajo tanto para el control difuso TS y PID, para ambos casos las sefiales de control
quedan saturados en el valor minimo o maximo por pequefios instantes de tiempo ante
cualquier cambio de referencia; para la valvula de control de vapor, el controlador
difuso TS tiene un comportamiento mas suave que genera menos exigencia a la parte
mecénica de la valvula. En la Figura 17 es mostrado la velocidad de cambio de las
sefiales de control ante los cambios en la referencia, se puede notar que tanto para el
control difuso TS y PID se tiene el inconveniente de que su velocidad de cambio
consigue salir fuera del rango operativo dado en (53), sin embargo, se aprecia la mayor
robustez del difuso TS ya que los valores de desfase son enormemente mas pequeios
que para el caso del control PID. Los cambios bruscos y repentinos en las sefales de
control pueden ocasionar dafios a la parte electromecénica de los actuadores, pudiendo
asi disminuir su vida util, mayor tiempo de mantenimiento y por tanto mayor tiempo
de parada e incluso provocar fendmenos fisicos como por ejemplo el golpe de ariete y

flashing en las tuberias pudiendo pasar a dafios mayores. En la Figura 18 es mostrado
que el estado observado X; (?) tiene una adecuada estimacion para valores préximos

al equilibrio, para valores mas distantes y mas proéximos a los limites inferior y superior
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del rango de operacion, existe una ligera desviacion, pero esto no compromete la

estabilidad del sistema

A continuacidn, es presentada la implementacion del controlador difuso TS con
seguimiento integral en un microcontrolador Arduino Mega 2560, esto con la finalidad
de verificar el comportamiento del controlador en un dispositivo hardware. La planta
térmica serd una planta simulada de acuerdo al modelo matematico (52) con una
interfaz grafica realizada en el sofiware LabView®. El controlador difuso TS disefiado
en este trabajo es cargado al microcontrolador Arduino, en este caso no es
implementado el observador de estados debido a las limitaciones en capacidad de
memoria y velocidad de procesamiento del Arduino. La conexion en tiempo real del
controlador en el Arduino y la planta simulada es realizada mediante una
comunicacion Modbus TCP. En las Figuras 19, 20 y 21 son mostrados la arquitectura
de control, implementacion fisica y la interfaz grafica operando en tiempo real,

respectivamente.

Figura 19 — Arquitectura para el control difuso TS y planta térmica.
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Figura 20 — Implementacion fisica para el control difuso TS.

Fuente: Elaboracion propia.
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Figura 21 — Interfaz grafica para el control difuso TS y planta térmica.
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En la Figura 21 se observa que las variables de salida quedan estabilizadas en
las referencias deseadas, las sefales de control permanecen limitados en amplitud de
acuerdo al rango de trabajo, sin embargo, como era de esperarse ante algiin cambio de
referencia, la sefial de control de combustible y de agua de alimentacion reaccionan de
forma repentina con cambios bruscos en pequefos instantes, pudiendo ocasionar dafios

o reduciendo el tiempo de operacion en los actuadores.
4.5 Discusiones del capitulo

El uso de la estrategia de control difuso TS con seguimiento integral
desarrollada en la Seccion 3.3 fue verificado en el modelo de planta térmica abordado,
en este, la adicion de un segundo lazo de control con nuevas variables de estado

permiti6 al sistema no lineal eliminar el error en régimen estacionario.

Las condiciones LMIs obtenidas en la Seccidén 3.5.2 a partir del Teorema 1

permiti6 disefar un observador difuso TS capaz de estimar adecuadamente los estados.
El estado X; (?) que representa la densidad de la mezcla liquido-vapor no puede ser

medido, sus valores estimados tienen buen comportamiento para casi todo el rango de

operacion de las variables de referencia; para cuando las senales de referencia son
cambiados a puntos distantes del equilibrio, la estimacion de X; (¢) tiene un ligero

desvio, sin embargo, esto no perjudica la condicion de estabilidad, comprobando asi

la robustez del control con seguimiento integral con modelamiento difuso TS.

Las condiciones LMIs obtenidas en la Seccion 3.5.1 a partir del Teorema 3
permiti6 disefiar el controlador difuso TS para el sistema aumentado con seguimiento

integral, logrando estabilizar adecuadamente el sistema no lineal. La asignacion de
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tasas de decaimiento especifico para cada estado mediante los elementos diagonales
de la matriz D, , permitié mejorar el comportamiento en estado transitorio ya que con

una tasa de decaimiento general considerado en el Teorema 2, el sistema de planta
térmica se tornaba inestable o en el mejor de los casos con una estabilidad sujeta a

sobreimpulsos por instantes cortos ante algun cambio de referencia.

En las simulaciones se puede observar la gran robustez del controlador difuso
TS respecto del control PID de lazos independientes, principalmente en el
comportamiento de las sefales de control que en la mayoria de las implementaciones
practicas no es tomado en cuenta, pudiendo reducir drasticamente la vida util de los

actuadores.

En el desarrollo de este capitulo, son contrastados también la hipotesis general

y todas las hipotesis especificas, logrando asi validar lo planteado en el Capitulo 1.
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CONCLUSIONES

En este trabajo se desarrollo satisfactoriamente una metodologia que permite
disefiar un sistema de control difuso TS para abordar plantas con caracteristicas
complejas, altamente no lineales, fuertemente acoplados y multivariables con la
finalidad de orientarlos a las aplicaciones de procesos industriales para conseguir un
adecuado comportamiento en un amplio rango de operacion. Cada parte de la
metodologia desarrollada en este trabajo como son el modelamiento difuso TS, control
con seguimiento integral, observador de estados y asignacion de tasas de decaimiento
especifico para cada estado, son una extension y/o combinacion de publicaciones

existentes y son sustentados matematicamente a lo largo del capitulo 3.

En muchos procesos industriales existen algunas variables que no pueden ser
medidos y que son necesarios para la implementacion practica de un sistema de
control, esto es resuelto satisfactoriamente utilizando un observador de estados con la
finalidad de estimar los estados necesarios para la realimentacion en lazo cerrado.
Asimismo, la estrategia desarrollada con seguimiento integral permitié eliminar el
error en estado estacionario y alcanzar la estabilidad en puntos diferentes al equilibrio.

La asignacion de tasas de decaimiento especifico para cada estado por medio de los
elementos diagonales de la matriz D, permite obtener mejores respuestas en estado

transitorio en comparacion cuando es usado una tasa de decaimiento general que para
sistemas complejos podria llevar a la inestabilidad. El uso del principio de separacion
para modelamiento difuso TS con la condicion de que los estados que necesitan ser

estimados no forman parte de las variables premisas, permitié disefiar
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satisfactoriamente el controlador y observador de estados de manera independiente

mediante las desigualdades descritas en (41), (49), (50) y (51).

En la aplicacion de la planta térmica, la metodologia de control difuso TS
desarrollada en este trabajo logra estabilizar adecuadamente a las tres variables de
salidas en tiempos aceptables ante cambios de referencia proximos o distantes del
punto de equilibrio, no asi para cuando se usa el control PID con lazos independientes
que solo logra estabilizar la presion y potencia para valores proximos al punto de
equilibrio, mientras que para valores distantes al equilibrio la presion requiere de
tiempo considerable para estabilizarse y peor aun el nivel de agua no consigue llegar
al valor deseado facilmente. Tanto para el control difuso TS y PID, las amplitudes de
las sefiales de control permanecen dentro del rango de operacion, sin embargo, en los
instantes de cualquier cambio de referencia, estos permanecen saturados por pequefos
instantes de tiempo; la sefnal de control de la valvula de inyeccidon de vapor posee un
comportamiento mas suave para el control difuso TS que el PID. Ante cualquier
cambio en las referencias, la velocidad de cambio de las sefiales de control logra salir
fuera del rango de operacion tanto para el control difuso TS y PID, sin embargo, para
el caso del difuso TS estos valores de desfase son enormemente pequefios comparados
con el caso del PID. Finalmente, la mayor robustez del control difuso TS queda en
evidencia al verificar que la velocidad de cambio en las sefiales de control es
notablemente menor respecto del PID, esto puede evitar dafios a la parte
electromecanica de los actuadores, pudiendo asi prolongar su vida util, menor tiempo

de mantenimiento y hasta incluso evitar dafios mayores.
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RECOMENDACIONES PARA TRABAJOS FUTUROS

A continuacidén, son sugeridos algunos trabajos relacionados con este que

podrian desarrollarse a futuro, todos estos orientados para abordar plantas no lineales

y multivariables. Estos podrian ser:

Disefiar el controlador difuso TS considerando la saturacion de los
actuadores y tasas de decaimiento especifico para cada estado.

Disefiar el controlador difuso TS considerando la saturacion de los
actuadores para un conjunto de puntos de equilibrio.

Disefiar el controlador difuso TS para un sistema sujeto a perturbaciones
considerando tasas de decaimiento especifico para cada estado.

Determinar nuevas condiciones que permitan considerar la tasa de variacion
de la amplitud de las leyes de control, ademas de considerar la saturacion en
amplitud.

Determinar nuevas condiciones que permitan considerar la saturacion
asimétrica en los actuadores.

Aplicar la metodologia propuesta de un modelo no lineal a un recuperador

de calor de un ciclo combinado.
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