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Resumen.-

Este trabajo presenta el dise de un controlador multivariable para una planta de dediitaal vaéo de
hidrocarburos ubicada en el complejo PDVSA Refiadfl Palito. Primeramente se evaluaron las condiciones
operacionales del proceso para determinar las variables manipulad@sladas y de perturbasi; posteriormente

se obtuvieron los modelos matatitos del proceso empleanderhicas de identificagh. Una vez obtenidos los
modelos mategticos, se constriymediante un software especializado para control de proceso unladotro
por modelo predictivo (MPC) multivariable; para validar el desefopgel mismo se dig® un controlador con
caracteisticas similares a tré&s del Toolbox MPC de Matlab, con lo cual se lbbgomprobar su funcionamiento
satisfactoriamente comparando los resultados de las simulaciones de amtroldores. Adicionalmente se
obsend que el controlador propuesto edsrobusto a las perturbaciones respecto afidde con Matlab.

Palabras clave: Controlador, Modelo predictivo multivariable, Torre de destdaci

Multivariable control for a hydrocarbon vacuum destillationmla

Abstract.-

This paper presents the design of a multivariable control for a hydronavacuum destillation tower located
in PDVSA El Palito Refinery Complex. First the operational conditions weatuated to determine the process
manipulated, controlled and disturbances variables; then the processmattiat models were obtained through
identifications techniques. After that, the multivariable model predictive obetr(MPC) was built using a
control process software package. Another similar controller was rssigith Matlab MPC Toolbox to validate
the performance of the controller, wherewith was possible to test stigltgdhe performance comparing both
controllers simulations results. Additionally, it was noted that proposedatartis more robust to disturbances
than designed with Matlab.

Keywords: Controller, Predictive multivariable model, destillation tower.

Recibido: 11 mayo 2009 automatizada la produdm de hidrocarburos,
Aceptado: 20 enero 2010 colocando los productos en especificaciones y

aumentando la estabilidad operacional, con el
1. Introduccion objetivo de extraer el aximo beneficio ecdmi-

co del petoleo. En este trabajo se utitizla
tecnologa de software de control de proceso
para dis@ar un controlador por modelo predictivo

En la actualidad la tecnoltgy de control avan-
zado multivariable permite optimizar de forma

*Autor para correspondencia multivariable de una planta de destilaai al
Correos-e:glanzaCuc.edu.ve (Gerardo R. Lanza),  vado que procesa 80 mil barriles poradMBD)
mpicon@cantv.net (Manuel C. Pién), de residual atmogfico, produciendo gasoleo li-

cjimenez@uc.edu.ve (Carlos J. Jirenez)
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viano de va (LVGO), gasoleo pesado de ¥ac horno y \alvulas de los controladores de nivel de
(HVGO) y fuel oil. Del mismo modo se des- los platos colectores de LVGO y HVGO, control
criben los objetivos de control de la planta,de latemperatura de salida del horno y aumento de
las variables controladas y manipuladas [1], laproduccon de HVGO y LVGO. Con los objetivos
bases mateaticas del controlador multivariable, de control y los sistemas de instrumendeciy

la recolecadn de datos de entrada y salida delcontrol disponibles en la planta se deterinlas
proceso, los modelos matéticos del proceso variables controladas (CV) y manipuladas (MV)
obtenidos medianteetnicas de identificagn, el mostradas en las tablas 1y 2 [3].

diséio del controlador a trés de un software  Se determinaron dos variables de perturbaci
especializado de control de proceso comercigDV): la temperatura de salida del horno B-6001
y por ultimo los resultados de la simuléci y 60TX12y el flujo de carga de la unidad 60FQ06.
validacbn del desempg® mediante el Toolbox

MPC de Matlab [2]. 3. BASES MATEMATICAS DEL CONTRO-
LADOR

2. Objetivos de control de la planta
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Figura 2: Comportamiento de un controlador MPC [5]

—
T%;I;‘ﬂmm El control por modelo predictivo se basa en el

modelo del proceso en lazo abierto, que permite
Figura 1: Esquema simplificado de la planta al controlador predecir el comportamiento del
proceso en el futuro [4]. La figura 2 representa el
La unidad de destiladn al va¢o del complejo comportamiento de un controlador MPC, donde u
PDVSA Refinera El Palito procesa 8WBD de es la variable de entraday y la variable medida.
residual atmosfrico o crudo reducido proveniente Tambén se observa que el controlador es
del fondo de la torre de destiléci atmosérica, capaz de predecir la salida del procegp fara
para producir LVGO, HVGO vy fuel oil. En la un determinado intervalo de tiempo, llamado
figura 1, se muestra el esquema simplificado détorizonte de predicon, en fundbn del estado
proceso de la unidad de destilacial vado; los actual de la entrada [5]. Los MPC tienen tres
equipos principales que la conforman son: el hornelementos asicos: el modelo que predice la salida
B-6001, la torre de destilamn al vagdo D-6003 y del proceso, la trayectoria futura del valor de
los eyectores J-60(/3ABC [3]. referencia y un algoritmo de control que calcula
Una vez revisada la informam sobre la ope- la accbn del control en funén del vector del
racion de la planta se determinaron los siguientesrror €) [4]. En la industria, el modelo del
objetivos de control de la unidad de desti@acal proceso se obtiene de forma emniga mediante
vado: control de las calidades del LVGO y HVGO, identificacbn y se utilizan algoritmos de control
temperatura de tope, restricciones de protaten que consideran las restricciones del proceso y
las aperturas de lasivulas de gas combustible al criterios de optimizadin; existen diversas formas
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Tabla 1: Variables controladas

39

Variables controladas

n° DESCRIPCON INSTRUMENTO RANGO
Cv1 Temperatura de Tope 60TIO05 16@20°F
Cv2 90 % de destil. del LVGO 60LVGO90 660690°F
CvVvs3 90 % de destil. del HVGO 60HVGO90 850900°F
CVv4 % Apert valv nivel del plato de LVGO 60LV02 10100 %
CV5 % Apert valv nivel del plato de HVGO 60LV03 1095 %
CV6 % Apert valv gas celda A B-6001 60PV57A 1®5 %
Cv7 % Apert valv gas celda B B-6001 60PV57B 1®5 %
Ccvs % Apert valv gas celda C B-6001 60PV57C 4105 %
CVv9 Flujo de gas al B-6001 60FX08 100-160 MFCH
CVi0 Producdn de LVGO 60FR32 5-10 MBD
Cvii Producdn de HVGO 60FR35 27-36 MBD
Cvi2 Producdn de HVGO 60FR43 6 —9 MBD
CVv13 Producdn de residual 60FIC20 20-25 MBD

Tabla 2: Variables manipuladas
Variables manipuladas
n° DESCRIPCON INSTRUMENTO RANGO

MV1 Recirculacon de LVGO 60FIC17 20-40 MBD

MV2 Recirculacon de HVGO 60FIC30 90-140 MBD

MV3 Flujo caliente de HYGO 60FIC16 10-40 MBD

MV4 Temperatura de salida celda A B-6001 60TC12A #060°F

MV5 Temperatura de salida celda B B-6001 60TC12B #0®O0°F

MV6 Temperatura de salida celda C B-6001 60TC12C 4060 F

de representar mateérticamente el modelo del o seguridad de las plantas como se indica en las
proceso, sin embargo todas ellas derivan de uecuaciones (3) y (4).

modelo no lineal linealizado alrededor de un punto

de operad@n, como se muestra en las ecuaciones y<yvy,,; <Yy (3)
@y @ I[71. -
Xes1 = AX + Bu + Cwy (1) U< U <0, (4)
Yo = CX+ & (2)
dondeA, B, C y G son las matrices de estado,donde:y, y: limite inferior y superior de la salida

respectivamenta, T: limite inferior y superior de
la entrada respectivamente
Los algoritmos de control de los MPC utilizan
optimizadores diamicos para ajustar el valor de
referencia de las variables manipuladas (MV) al
estado futur@ptimo deseado sin violar las restric-
k: secuencia de la Bal muestreada [6]. ciones del proceso; la mayarde los controladores
En todo proceso se debe considerar lostes comerciales utilizan como criterio la minimizaai
de opera@dn o restricciones existentes por dise de una fundn J(u), como la representada en la

entrada, perturba@n y salida respectivamente.
Ux: entrada del proceso.

k. salida medida del proceso.

X¢. vector de estado a ser controlado.

W: variables de perturbaim.

& ruido.
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ecuacdn (5) [7]. coleccbn de datos hisricos disponibles en el
b sistema de control distribuido (DCS) de la planta.
U™ = 2 2 En la figura 3 se muestra el comportamiento
W = >l + sl | |
— Q de las variables manipuladas, controladas y de

-1 . . .
M- desviacdn (la descrip@n, unidades y rangos se

2 2
Jrz‘{”e;(iﬂ.”Rj + ”AukH”sj}' (5) Mmuestran en la tabla 1) durante' las .p.ruebas de
=0 la planta. Con estos datos se logverificar la
correspondencia entre las variables MV, CV y
DV seleccionadas; observando la influencia de las

-

Considerando las siguientes restricciones:

X1 = F(Xesj1 Uejon) Yj=1p (6) variables manipuladas y de perturtiacsobre las
variables controladas.

Yk = 0(Xsjs Uksj) Vi=1,p (7) El software de control de proceso utilizado
posee una familia de herramientas de estiomaci

Y-S <Y <¥+s Yj=1lp (8) automatizadas que utilizan las estructuras de

respuesta de impulso finito (FIR) o eletodo de

§20Vj=1p ©) prediccon del error (PEM) para la obterici de
— un modelo preliminar, al cual, mediante el uso de
UsUej<U ¥j=0M-1 (10) modelos paragtricos (Laplace, ARX y OE), se le
AU AU <AUVYj=0,M-1 (11) reduce el orden para obtener un modelo expresado
o en el dominio de la frecuencia complejd3]. En
Donde: la Tabla 3 se muestran algunos resultados de la
identificacbn de los modelos. Cada sub-modelo
el\iﬂ' = Yhej — yrk+j (12)  obtenido fue producto de varios ensayos tomando
u diferentes estructuras matatitas con el objeto
€rj = Ukej = Us (13)

de reducir el error y hallar una dimica sencilla,
entre primer y segundo orden; se obtuvieron 41
modelos mates@ticos; el error raximo determina-

do fue Q85 %, el ninimo 0015 % y el promedio
0,193 %: analizando los errores de cada uno de los
modelos se obsebvgue el 8293 % de los mismos

se encuentran por debajo de la media YOI %6

por encima; lo cual indica que la mayarde los
modelos tienen un error bajcaddole al modelo
general una mayor validez [3].

u: vector de entrada del proceso.

y: vector de salida del proceso.

e: vector de error.

Yk, j Trayectoria de referencia deseada.
us:Vector de estado de entrada deseado.
P: Horizonte de predicoin.

M: Horizonte de control.

Q;.R;, T; ¥y Sj: matrices semidefinidas positivas.
La importancia de loserminos de la funéin a
minimizar estad definida por los pesos fijados a
traves de las matrice®, R, Ty S. 5. Disdio del controlador multivariable

El controlador multivariable por modelo pre-
dictivo se realib con un software profesional

Los modelos mateaticos del proceso se obtu- de control de proceso; los pasos mostrados a
vieron mediante una herramienta de identifibaci continuacbn son similares a los que se emplaar
contenida en el software de control de procescen el dis@o del controlador con cualquier tipo
utilizando los datos recolectados de las variablede software profesional. Inicialmente los modelos
de entrada (MV), salida (CV) y desviari, del proceso se adjuntaron en el software; luego el
durante una prueba de planta de una semanaspftware autoraticamente identifica las variables
un tiempo de muestreo de un minuto. Los datosnanipuladas, controladas y de desvaaoionside-
generados fueron almacenados en édoo de radas en el modelo. En la figura 4 se muestra una

4. Modelo matenatico del proceso
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Figura 3: Comportamiento de las variables de entrada yesdlidante las pruebas de planta

de entonamiento, los cuales se fundamentan en
e s 7 asignar los valores o pesos que conforman las
T T e matrices Q, R, T y S $mladas en la ecuami
= ", (5). Estos paametros se obtuvieron por ensayo y
| ' error evaluando el comportamiento de la planta
mediante varias simulaciones hasta conseguir una
’7 e adecuada respuesta del proceso.
6. Simulacibn
e R A
o Durante la simulaéin se obse el compor-
tamiento del controlador propuesto en lazo cerrado
Figura 4: ToolBox de MPC de Matlab y se compa’s su desemgo con el controlador

MPC de Matlab con el objeto de validar su

funcionamiento. Para estudiar el comportamiento
pantalla del ToolBox de MPC de Matlab [2] dondeye| proceso en lazo cerrado se realizaron varios
se presenta un ejemplo de la visualizacde 1as  campios en los valores de referencia de cada
variables en el software de control de proceso. v y se simularon las perturbaciones en ambos

En la pantalla se muestran las siguientes vacontroladores, con lo cual se verdiel adecuado

riables: seis manipuladas (manipulated variablesjuncionamiento de los mismos, al controlar las
trece controladas (measured outputs) y dos déV a trawes de las MV sin exceder lo$nites
perturbaddbn (measured disturbances) importadasperacionales.
del modelo del proceso. Posteriormente se con- En las figuras 5y 6 se muestran los resultados
figurd los imites de operabn de las variables de la simuladn del proceso con el controlador
mostradas en la tabla 1 en el controlador. Popropuesto al perturbar la planta mediante una
tltimo se procedi a colocar los pametros disminucbn de forma escah de 10 MBD en la
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carga. En la figura 5 se presentan las tendencias de
las CV durante la perturbaii, donde se observa
como se estabiliza el proceso sin exceder los
limites de las variables [3].

En la figura 6 se muestran las tendencias de
las MV durante la perturba@n, en la cual se
observa que el controlador reaimn movimiento
apreciable de MV2 y un ligero movimiento de
MV3 para controlar el proceso; de igual modo
las MV se estabilizaron sin exceder ldsnites

0221409 (ETAD)
0609AH09

(en0)
0609A109 (ZAD)
501.L09 (TAD)

AD AQ'AN

de operad@dn. Como se observa, el controlador
utilizé una MV para suprimir la perturbami,
manteniendo las variables del proceso dentro de
los limites de operadn.

En las figuras 7 y 8 se muestran los resultados
de la simuladn del proceso con el controlador
MPC de Matlab, para la misma perturb@tide
disminucbn de 10MBD de la carga en forma
escabn. En la figura 7, el controlador MPC de
Matlab logb estabilizar el proceso dentro de los
limites de operabn; sin embargo, necesitmas
cantidad de movimiento de las MV para controlar
el proceso como se aprecia en la figura 8.
Luego de simular el proceso en lazo cerrado
fue posible concluir que ambos controladores
tuvieron un comportamiento adecuado al permitir
controlar el proceso de forma estable dentro de
los limites fijados. Finalmente, habiendo reali-
zado este estudio comparativo, se \valique
el controlador propuesto pernditicontrolar el
proceso en lazo cerrado y resufter nas robusto
ante las perturbaciones, debido a que réaé¥
movimiento de una sola MV para controlar la
perturbaadn.

Es importante resaltar que la diferencia entre
los controladores MPC de Matlab y el controlador
comercial se fundamenta en sus algoritmos de
control; si bien es cierto que los algoritmos se en-
cuentran enmarcados de acuerdo a las ecuaciones
(5) a la (13), cada proveedor posee su propio
algoritmo patentado.
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Figura 5: Tendencias de las CV durante perturbacin de laeang el controlador propuesto
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7. Conclusiones

A pesar de la aparente complejidad paraitbise
controladores multivariable, hoyialexisten solu-
ciones de software que permiten desarrollar este
tipo de controladores de una forma bastante
sencillay asobtener el ajuste fino de las variables
de proceso mediante un grado mayor de automa-
tizacion. Durante la evaluagn de la unidad de
proceso se deternmnque existen seis variables
manipuladas, trece controladas y dos de pertur-
bacbn. Se obtuvieron 41 modelos mai&tcos
mediante écnicas de identificagh con un error
promedio de (193%. Los resultados obtenidos
son completamente satisfactorios; el controlador
propuesto logh mantener el proceso dentro de
los limites de operadn y durante su validagn
se obser& que su comportamiento fueas ro-
busto ante las perturbaciones en comparaci
al controlador diseado con Matlab, debido a
gue realib menos movimientos de las MV para
controlar la perturbadn, proporcionando mayor
estabilidad al proceso.
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