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Implementaciéon de un controlador predictivo no lineal y una estrategia
de optimizacién en tiempo real a una planta piloto hibrida

Daniel Montes

Resumen

En el presente Trabajo de Fin de Master se estudia el desarrollo e implementacién inicial
de estrategias de control avanzado y optimizacién de tiempo real en una planta piloto
de laboratorio. Se busca poner en practica a escala de laboratorio capas superiores de
la piramide de automatizacion que cobran cada vez maés relevancia en la industria de
procesos.

La planta simula el comportamiento dinamico de un reactor quimico sin que tenga lugar
la reaccién en si. La reaccién se simula a partir de las medidas del proceso para calcular el
calor que se generaria y luego se aplica a través de resistencias eléctricas. Aunque es una
simplificacion del proceso real, este enfoque permite conservar la hidrodindmica original y
eliminar la necesidad de compra y disposicién de reactivos. El tiinico fluido involucrado en
el proceso es agua.

Se desarrolld y ajusté un modelo matematico de la planta usando estimacion de parametros
con optimizacién dindmica. Luego, se programé el controlador predictivo no lineal en
EcosimPro y se envolvié en una capa OPC-UA. Fue necesario proveer al controlador de
un estimador de estados de horizonte mdévil para calcular las variables no medidas. El
controlador predictivo calcula valores de caudal de refrigerante y reactivos que se envian
como consignas a controladores PID. Para comunicar el controlador con el SCADA se
desarroll6 una interfaz entre OPC-UA y OPC-DA en Python usando librerias de c6digo
abierto.

Por tdltimo, se implement6 una estrategia de optimizacion en tiempo real que calcula las
consignas de temperatura y concentracién del controlador predictivo que maximizan el
beneficio econémico del proceso. Desde el SCADA es posible cambiar el precio de cada
una de las especies involucradas en la reaccién y el costo del refrigerante. Los valores de
concentracion y temperatura son enviados automéaticamente al controlador predictivo.

Debido a la situacién de estado de alarma decretado por el Estado espanol no fue posible
acceder al laboratorio durante la ultima fase del TFM, por ello, tanto el controlador
predictivo como el optimizador en tiempo real se probaron en una simulacién del proceso
conectada al SCADA de la planta. Se probaron exitosamente cambios de consigna, de
pardmetros y perturbaciones y el controlador respondié adecuadamente a cada uno de
ellos. Luego, se probaron diferentes situaciones con el optimizador en tiempo real como el
desplome del precio de la especie de interés.
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Implementation of a non-linear predictive controller and a real-time
optimization strategy on a hybrid pilot plant

Daniel Montes

Abstract

In the present Master’s thesis, the initial implementation of a non-linear predictive con-
troller and a real-time optimization strategy on a hybrid pilot plant were studied. It aims
to put into practice superior layers of the automation pyramid that are gaining relevance
in the process industry.

The plant simulates the dynamic behavior of a continuous stirred tank reactor without the
reaction actually taking place. The reaction is simulated from real measurements of the
process to calculate the heat that would be generated, it is then applied using electrical
heating coils. Although it is a simplification of the real process, this approach allows us
to preserve the fluid dynamics while deleting the need and handling of reactants and
products. The only fluid involved in the process is water.

A mathematical model was developed and adjusted using parameter estimation with dyna-
mic optimization. Later on, a non-linear predictive controller was coded in EcosimPro and
wrapped in an OPC-UA interface. It was necessary to provide the controller with a moving
horizon state estimator to calculate the value of the unmeasured variables. The predictive
controller calculates values for the flowrates of coolant and reactants required to achieve
the temperature and concentration set-point. These flowrates are sent as set-points to PID
controllers. To establish communication between the controller and the plant’s SCADA
an interface between OPC-UA and OPC-DA was developed in Python using open-source
libraries.

Finally, a real-time optimization strategy that calculates the controller’s temperature and
concentration set-points that maximize the economics of the process. It is possible to adjust
from the SCADA the price of each species and the price of the coolant. The concentration
and temperature set-points are automatically sent to the predictive controller.

Both the predictive controller and the real-time optimizer were tested on a simulation of
the process connected to the SCADA. Different changes in set-points, tuning parameters,
and disturbances were tested and the controller reacted properly to each situation. Later,
different situations were tested in the real-time optimizer such as in a sudden drop in the
price of the most profitable species.
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Capitulo 1

Introduccion

La optimizacién se define como el uso de métodos especificos de forma sistematica para
determinar las soluciones més efectivas a un problema o disefio de un proceso [1]. Esta
herramienta es muy importante en las areas de la ciencia, la ingenieria, la electrénica, los
negocios, etc. Ademads, es una de las principales técnicas cuantitativas para soportar la
toma de decisiones en entornos industriales. Los objetivos en cualquier problema de opti-
mizacién suelen incluir términos como "méximo beneficio”, "minima pérdida”, "méxima
probabilidad”, "minimo esfuerzo”, "maximo aprovechamiento de recursos”, etc.

La industria quimica desempena un papel importantisimo en la economia de practicamen-
te cualquier pais del mundo. Especificamente, en Espafia representé en 2019 el 13,4 % del
PIB nacional, generando asi alrededor de 670000 puestos de trabajo y ocupé el segundo
lugar en las exportaciones [2]. El ingreso de paises con bajos costes salariales como India
o China al comercio mundial es un gran desafio para el sector y supone una feroz com-
petencia. Ademas, la cada vez més estricta legislacién en temas ambientales y energéticos
requiere que las industrias estén en un permanente esfuerzo por mejorar y optimizar sus
operaciones. Los limites son cada vez méas estrechos y el uso de las materias primas ha
de ser lo mas eficiente posible. Las herramientas de optimizacién son por tanto clave para
cumplir tales objetivos.

Aunque el control tradicional, como los algoritmos PID, permite mantener los procesos
en puntos de operacion establecidos, se queda corto a la hora de optimizar el uso de los
recursos y los bienes de las factorias. Ademas, los procesos se hacen mas complejos, como
es el caso con la integracién energética y la intensificacién. Por estas razones, técnicas
avanzadas como el control predictivo basado en modelos y la optimizacién en tiempo real
son cada vez més atractivas. Todo esto se basa en las ventajas de los modelos matematicos,
pues es posible predecir el estado futuro del proceso y calcular las mejores acciones de
control que lo lleven a las condiciones deseadas. Ademés, los mismos modelos pueden ser
usados para determinar las condiciones de operaciéon éptimas en términos econdémicos,
méaximizando asi el beneficio de la factoria mientras se cumplen todas las restricciones y
manteniendo, incluso mejorando, la calidad del producto.

La pirdmide de automatizacion, mostrada en la figura 1, es una forma visual de explicar
los cinco niveles de un proceso de automatizacién y de qué forma se integran todas las
tecnologias que involucra. En el primer nivel se encuentran los dispositivos de campo como
los sensores y actuadores. Los dispositivos de control como los PID y los PLC recogen los
datos del primer nivel para regular la planta. El nivel de supervisién estd compuesto
por los sistemas SCADA, incluyendo las estrategias de control avanzado como el control
predictivo. En este nivel, se toman decisiones de procesos. Por encima de este, se encuentra
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Capitulo 1. Introduccién

la capa de planificacién local, donde se encuentran soluciones MES y de optimizacién en
tiempo real para tomar decisiones de planta. Por iltimo, en el nivel cinco se gestiona de
forma global la produccién de la empresa, asignando a cada una de sus plantas cotas de
produccién, compra de materias primas, etc.

Nivel 5: Red de
informacion

Nivel 4: Red de
operacion

Nivel 3: Red de
supervision

PLC - HMI Nivel 2: Red de control

Dispositivo de campo -
Sensores - Actuadores - NIVEL 1: Red de proceso
Hardware

Figura 1: Pirdmide de automatizacién.

Este trabajo se interesa particularmente por la implementacién a escala de laboratorio
de las capas de control avanzado y optimizacién en tiempo real a una planta piloto de
un reactor quimico. Debido al costo de materias primas y la complejidad inherente de
almacenar, manipular y desechar sustancias quimicas, se ha usado una planta en la que la
reaccion quimica estd simulada pero toda la hidrodinamica del proceso se mantiene fiel a la
realidad. Todos los elementos fisicos del reactor estdn presentes y funcionan, pero la tnica
sustancia involucrada es agua. Se alimenta una simulacién de la reacciéon con medidas
reales del proceso, y el calor que generaria la reaccion se aplica mediante resistencias
eléctricas. La implementacién de estas herramientas servird como demostracién préactica
de las capas superiores de la piramide de automatizacion en una planta de laboratorio
relativamente compleja y con dindmicas altamente no lineales. Aunque este estudio se
limitara a simulaciones de la planta, se desarrollaran todas las interfaces de comunicaciéon
necesarias para la implementacién final. Fue imposible obtener datos reales del proceso
debido a la situacion mundial en la que se enmarca el presente trabajo.

En lo que resta del capitulo 1 se detallaran los objetivos del trabajo asi como también se
dard un breve repaso a la teoria sobre la que se basa. En el capitulo 2 se presentara una
descripcion de la planta piloto usada y de los elementos que la conforman. Posteriormente,
en el capitulo 3 se desarrollard un modelo matematico del proceso, incluyendo las etapas
de estimacion de parametros y validacién. En el capitulo 4 se documentara el desarrollo
e implementacién del controlador predictivo no lineal, mientras que, en el capitulo 5 se
presentara el optimizador en tiempo real. El trabajo concluird con la presentacion y dis-
cusién de resultados en el capitulo 6 y las conclusiones en el capitulo 7. Todo el cédigo
desarrollado en el trabajo y demés herramientas se documentardn al final de la memoria
en el capitulo de anexos.




El presente documento ha sido firmado en virtud de la Ley 59/2003 de 19 de Diciembre. El C.V.D. asignado es: 0172-C656-CD06*00A8-0053.Para cotejar el presente con su original electrénico acceda
a la Oficina Virtual de la Universidad de Valladolid, y a través del servicio de Verificacion de Firma introduzca el presente C.V.D. El documento resultante en su interfaz WEB debera ser exactamente

igual al presente. El/los firmante/s de este documento es/son: DANIEL ALBERTO MONTES LOPEZ a fecha: 18/06/2020 09:31:16

1.1. Objeto Capitulo 1. Introduccion

1.1. Objeto

Este trabajo tiene como objeto disenar, desarrollar e implementar capas superiores de la
piramide de control, control avanzado y optimizacién en tiempo real, a una plata piloto
hibrida de laboratorio que opera en tiempo real. Este conjunto de herramientas servira
como demostracion practica de temas que son cada vez mas relevantes en la industria de
procesos. Aunque, como ya se ha sefialado, dadas las circunstancias asociadas al estado
de alarma no fue posible desarrollar todo el trabajo en la planta de laboratorio como
era nuestra intencion inicial, no obstante, se trabajara sobre una simulacién de la planta
conectada al SCADA, se desarrollardn todas las interfaces de comunicacién y ventanas de
configuracién necesarias. Para alcanzar el objetivo final se han establecido cuatro etapas
principales a ser:

= Puesta a punto de la instalacion: Las capas inferiores de la pirdmide de control
deben funcionar adecuadamente previo a la implementacién de capas superiores. Se
reconfiguraran los lazos PID de control de temperatura y concentracién de la planta
a caudales de refrigerante y reactivos.

= Modelado, estimaciéon de pardmetros y validacion: Para poder disenar un contro-
lador predictivo, se ha de disponer un modelo dindmico del proceso que permita
hacer predicciones fiables. El modelo a desarrollar serd uno basado en las leyes de
conservacion. La etapa de estimacion de parametros y validacion se desarrollaran en
el entorno de simulaciéon EcosimPro ®.

= Disefio del controlador: Una vez validado el modelo, se procedera con el disefio del
controlador. Se implementaré en la herramienta EcosimPro ® y luego se embeberé en
un servidor OPC-UA. De esta manera su implementacién se asemejaréd a como seria
la integracion en un sistema de control distribuido. Por otra parte, serd necesario
desarrollar una interfaz en Python para comunicar el servidor OPC con el SCADA
de la planta.

= Optimizacién: Antes de usar cualquier estrategia de optimizacion, todas las capas
de regulacién deben funcionar adecuadamente. Se comprobara el funcionamiento del
controlador predictivo, y luego se implementara una estrategia de optimizacién en
tiempo real para determinar las consignas del mismo maximizando el beneficio eco-
némico. Funcionara como una capa superior que comanda a los sistemas de control.

1.2. Control de procesos

El objetivo principal del control de procesos es mantener el proceso en unas condiciones de
operacion deseadas, de forma segura y econémicamente aceptable, a la vez que se satisfacen
las regulaciones ambientales y los requisitos de calidad [3]. Se basa fundamentalmente en
comparar las medidas de las variables con los valores deseados y actuar en consecuencia.
En cualquier sistema de control se pueden distinguir al menos los siguientes tres elementos
béasicos:

= Variables controladas: Lo que se quiere controlar. El valor deseado se conoce como
set-point, consigna o referencia.

= Variables manipuladas: Lo que se ajusta para mantener las variables controladas en
su set-point. Normalmente son posiciones de valvulas, o flujos.

= Perturbaciones: Lo que afecta a las variables controladas pero que no se puede ma-
nipular.

10
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1.2. Control de procesos Capitulo 1. Introduccion

La adecuada especificacién de cada uno de estos elementos es clave y para nada trivial
en casos en los que hay varias variables presentes. Normalmente se hace basado en el
conocimiento del proceso, los objetivos de control y, como no, la experiencia cuando no
hay interaccién entre ellas. Sin embargo, en los casos que si hay interaccién es mejor usar la
técnica de la matriz de ganancia relativa de Bristol para encontrar el mejor emparejamiento

[3].

En esta seccién se explicardn los principios de funcionamiento, las ventajas y desventajas
de los controladores PID y de los controladores predictivos.

1.2.1. Control PID

El algoritmo de control Proporcional-Integral-Derivativo (PID) ha sido ampliamente exi-
toso en la industria de procesos desde los afios 40 y sigue siendo hoy en dia la estrategia
de control més utilizada [4]. Se usa para sistemas en los que hay una entrada y una sa-
lida (SISO). Normalmente, las unidades de proceso tienen implementados varios lazos de
control de este tipo de forma simultanea. El rendimiento de cada lazo se vera afectado
evidentemente por las interacciones con los otros. Una forma de mejorar el rendimiento es
usar técnicas de desacoplo.

En un controlador PID la accién de control se calcula de acuerdo a la ecuacién 1. Donde
K., T, y T, son los pardmetros que deben sintonizarse en cada lazo de control. Existentes
multitud de métodos de sintonia como el de Ziegler-Nichols.

dE(t)) 0

u(t) = K, (E(t) + Ti/ E(r)dr + TdT
0

i
Conviene conocer las caracteristicas de cada uno de los modos:

= Proporcional: Proporciona un rapido ajuste de la variable manipulada pero, aunque
reduce el error, no es capaz de garantizar el valor del set-point por si mismo. Puede
causar inestabilidad si no se ajusta adecuadamente.

= Integral: Ajusta la variable manipulada més lentamente que el modo proporcional
pero permite alcanzar exactamente el valor del set-point.

= Derivativo: No tiene influencia en el valor final del error pero provee una rapida res-
puesta ante la velocidad de cambio del mismo. Puede ser preferible configurarlo con
la velocidad de cambio de la variable controlada. Adema&s, puede causar variaciones
de alta frecuencia en los elementos finales de control.

Con esta informacién, es posible deducir algunas de las ventajas del control PID. Es un
concepto muy facil de entender y no se requieren modelos mateméticos complicados del
proceso. Son faciles de implementar y no requieren demasiado esfuerzo. Ademds, suelen
ser suficientes para la mayoria de necesidades de regulacién de las plantas de proceso.

Por otra parte, las crecientes exigencias de optimizacién de costes, mejora de la calidad,
productividad, seguridad, legislacién ambiental, etc. requiere una mejora de los sistemas
de control para poder cumplir las especificaciones. Los controladores PID no incorporan
conocimiento del proceso y pueden no funcionar bien en lazos con dindmicas dificiles
como retardos o fases no minimas. Ademas, la interaccién entre variables puede empeorar
considerablemente el rendimiento de los sistemas de control.
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1.2. Control de procesos Capitulo 1. Introduccion

1.2.2. Control predictivo

El control predictivo (MPC) intenta mejorar la calidad del control incorporando conoci-
miento del proceso, en forma de un modelo matematico del mismo, en la toma de deci-
siones. Suponga un proceso de varias entradas y varias salidas que se quiere controlar,
satisfaciendo ciertas restricciones. El concepto de control predictivo se resume en el uso
de un modelo dindmico y las medidas de los sensores para predecir los valores futuros de
las variables controladas. Asi, se pueden calcular simultaneamente valores adecuados pa-
ra todas las variables manipuladas que permitan satisfacer el objetivo y las restricciones.
Todas las posibles interacciones entre las variables serdn consideradas de antemano por el
modelo del proceso. El control predictivo ofrece cuatro principales ventajas:

1. El modelo del proceso captura la dindmica y las interacciones entre las variables
manipuladas, controladas y perturbaciones.

2. Se pueden establecer restricciones en las variables manipuladas y controladas de
forma sistematica.

3. El sistema de control se puede complementar con el cdlculo 6ptimo de las consignas.
4. Predicciones precisas del modelo pueden advertir de posibles problemas o fallos.

Es importante destacar que el éxito de un controlador predictivo dependerd enormemente
de la precisiéon del modelo. Predicciones imprecisas podrian incluso empeorar el proceso,
en lugar de mejorarlo. Por ello la formulacién del mismo debe incorporar accién integral
para tener en cuenta y corregir las imprecisiones del modelo.

El concepto de MPC se entiende mejor con la ayuda de la figura 2, se presenta de forma
simplificada para el caso de un sistema de una entrada y una salida. En el instante de
muestreo actual, k, el controlador calcula un conjunto de M valores para la variable ma-
nipulada, {u(k+1i—1),s = 1,2,..., M}. Luego del horizonte de control, M, las variables
manipuladas se mantienen en un valor constante. Estas acciones de control se calculan de
tal manera que el conjunto, P, de salidas predichas {g(k + ),7 = 1,2,..., P} alcance el
set-point de forma éptima. Aunque se calcule un conjunto de acciones de control, solo se
aplica el primer valor calculado ya que en cada periodo de muestreo se repiten los calculos.
Esta estrategia de control se basa en minimizar una determinada funcién de coste como
se muestran en la ecuacién (2).

Pasado Futuro
Set-point (objetivo)
___________________o__U__O_b
o
(o)
y ° e ¢ ¢ Salida pasada medida
y 6 o © oo o Salida futura predicha
° —— Accién de control pasada
. — = Accién de control futura

Horizonte de control M

=1

==

_I | ————————
I I
™

—1  Horizonte de prediccion  p

| | | | J
|k—1kk+1k+2 k+M-1 k+P

Instantes de muestreo

Figura 2: Concepto bésico de un MPC [3].
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1.2. Control de procesos Capitulo 1. Introduccion

P M—1
min [+ 7) —w(t+ )] * [BAu(t+ j
w(k),..yu(k+M—1) ; wl ]:ZO r

s.a. ecuaciones del modelo, (2)

Yiow < :1; < Yupp>

Upow Su< uupp

Donde w(t + j) representa el set-point, que también podria ser una trayectoria, y 3 es
un coeficiente que penaliza los cambios en la variable manipulada. En sistemas MIMO
se anaden parametros para dar importancia relativa a las diferentes variables. Encontrar
valores adecuados para todos estos pardmetros no es una tarea trivial y no existen métodos
sencillos de sintonia como para los controladores PID. Métodos basados en técnicas de
inteligencia artificial son muy comunes. Aunque el significado de cada parametro es muy
claro, cuando hay muchas variables hasta un usuario avanzado podria tener problemas para
decidir cual es el mejor conjunto de valores para los parametros de sintonia. Para aliviar
un poco este problema, los fabricantes suelen incluir valores por defecto, los enmascaran
en variables mds sencillas o proveen métodos de sintonfa automatica.[5].

El corazén de cualquier controlador predictivo es por supuesto el modelo matemaético. La
mayoria de MPC comerciales se basan en modelos lineales, como los de respuesta salto o
respuesta impulso. Sin embargo, solo son validos alrededor del punto sobre el que se hace
la linealizacién y pueden quedar obsoletos rapidamente si hay algtin cambio en el sistema.
Por otra parte, los modelos de base fenomenologica pueden comprender condiciones de
operacion mucho mas amplias a expensas de su complejidad, es decir, son no lineales. Se
debe tener en cuenta que los modelos lineales dan lugar a 6ptimos globales del problema
de optimizacién del controlador, contrario a los no lineales que solo pueden proporcionar
6ptimos locales. En la industria, practicamente todos los MPC se basan en modelos del
primer tipo, aunque es posible encontrar aplicaciones de los no lineales [5].

Como se puede ver en la ecuacién (3), los MPC se formulan como problemas de optimiza-
cién dinamica. En este trabajo se usard EcosimPro ® para resolver el modelo de la planta
y calcular la funcién de coste. Estos valores se enviaran a un optimizador que calculard
las acciones de control. La estrategia de resoluciéon se detallard en el capitulo 4.

- i {ykt+z)—wk(t+i)r+§é§fﬂj{ Au,(t+ 1) r

u;(t) —1 i=0 Yi,upp — Yk,low joupp — Uj,low

s.a. ecuaciones del modelo, (3)

Yk, low gyk Syk,upp k= 17'--7Nka

Uj low < U < Uj upp .]:
Por otra parte, en la mayoria de las unidades de proceso, algunas de las variables de estados
pueden no estar medidas. Tanto la temperatura como la presion son faciles y baratas
de medir pero, por ejemplo, la concentracion suele ser una medida bastante costosa. Los
analizadores encargados de hacerlo suelen ser caros y requerir constantes calibraciones. Por
otra parte, los sensores casi siempre tienen ruido o pueden no reflejar con exactitud el valor
real de la variable [6]. Determinar estimaciones adecuadas para las variables desconocidas
es un campo desafiante pero ampliamente estudiado. Un gran ejemplo de estimador de
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1.3. Optimizacion en tiempo real Capitulo 1. Introduccion

estados es el filtro de Kalman, usado en practicamente todos los campos de la tecnologia

7).

Una de las técnicas més eficaces para estimar estados de modelos no lineales son los
estimadores de horizonte mévil (MHE). Su funcionamiento consiste en estimar los estados
iniciales de las variables no medidas y el valor de las perturbaciones en el horizonte de
estimacién de forma que el proceso evolucione lo més cerca posible de las variables medidas.
Con estos valores, simulando el modelo se pueden obtener los valores de las variables no
medidas en el instante de tiempo actual. En esencia se formula como un problema de
optimizacién dinamica, de manera idéntica a los problemas de estimacién de pardametros
con la diferencia de que se resuelven en tiempo real. Los estimadores también proveen de
accién integral a los MPC contrarrestando las discrepancias que haya entre el modelo y el
proceso. En el capitulo 4 se desarrollard en detalle un MHE para la planta piloto objeto
de este trabajo.

1.3. Optimizacion en tiempo real

Como se menciono en la secciéon anterior, el objetivo primordial del control de procesos es
mantener ciertas condiciones de operacién. La optimizacién en tiempo real (RTO) permite
calcular de forma sistemética, y en periodos regulares de tiempo, las mejores condiciones
de operacién. Pudiendo ser estas las que lleven al méximo beneficio econémico, maximicen
la eficiencia en el uso de materias primas, minimicen los costos, etc.

Se formula como un problema de optimizacién en el que se incluye informaciéon econémica
de la planta. Por ejemplo, los costes de las materias primas, las utilidades, tasas, etc.
Ademas, es preferible que este tipo de sistemas engloben a toda la planta de proceso
pues las condiciones 6ptimas de operaciéon de una unidad de proceso no necesariamente
coinciden con el éptimo de toda la planta, es mas, podrian incluso afectar negativamente
el rendimiento general de la factorfa [8]. Por otra parte, es preferible usar modelos de
base fenomenoldgica a los que se obtienen a partir de datos ya que los nuevos set-point
podrian alejarse de su rango de validez. Es usual que se resuelvan los modelos en estado
estacionario pues el RTO debe proveer informacién del punto en el que deberia mantenerse
la operacion de la planta. Algunos controladores predictivos del mercado, como el DMC
de AspenTech, incluyen capas de RTO.

Los sistemas de optimizacién en tiempo real son habituales en grandes plantas de proceso
como las refinerfas de petréleo pero su implementacién es muy interesante para otro tipo de
industrias. La refineria de Petronor en el norte de Espana tiene implementado un sistema
de este tipo para gestionar una red de hidrégeno de cuatro plantas productoras y catorce
consumidoras que ha dado excelentes resultados [8].

1.4. Sistemas SCADA

Los sistemas SCADA son fundamentales en practicamente cualquier actividad de la indus-
tria de procesos. Permiten monitorizar, supervisar, recolectar y procesar datos en tiempo
real. Ademads, son el puente de interaccién entre el proceso y los operarios. Su principal
objetivo es asegurar el correcto funcionamiento del proceso, incluso generando alarmas o
reconfigurando secciones de la planta en situaciones anémalas. Estan conformados princi-
palmente por sensores y actuadores, unidades remotas (PLCs), redes de comunicacién y
terminales de operacién. También se caracterizan por ser sistemas modulares, por lo que
los fallos pueden solo pueden afectar secciones individuales de la planta y no a todo el
conjunto.
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1.4. Sistemas SCADA Capitulo 1. Introduccion

1.4.1. Estandar OPC

Por otra parte, una de las tareas mas dificiles en cualquier entorno industrial es la in-
tegracion de todos los sistemas y dispositivos. Antiguamente, cada dispositivo de campo
venia con una interfaz propietaria del fabricante. Las aplicaciones de automatizaciéon de-
bian tener drivers especificos para cada uno de estos. Asi, se requeria un driver para cada
pareja de elementos que se debian comunicar. Esto generaba altos costes de instalacién,
poca flexibilidad y una necesidad elevada de mantenimiento y soporte. El estdndar OLE
for Process Control (OPC) naci6 para solucionar este problema de interoperabilidad pues
establece una interfaz comun entre dispositivos. Esta basado en un modelo cliente-servidor
de forma que los clientes demandan informacién y los servidores la proveen. La comunica-
cioén es varios a varios, es decir, un cliente puede establecer conexién con varios servidores
y, a su vez, cada servidor puede establecer comunicacion con varios servidores.

El estandar de comunicacién OPC es muy relevante para el presente trabajo, pues ademas
de las comunicaciones, la simulaciéon de la reaccién quimica, el controlador predictivo
y el optimizador en tiempo real estan envueltos en capas OPC. Asi se logra facilitar
la integracion de todos los elementos en el SCADA a la vez que se usan herramientas
industriales.

1.4.2. OPC Data Access (OPC-DA)

La especificacion OPC-DA se centra en el acceso de datos en linea, es decir, la lectura y
escritura entre una aplicacién (SCADA) y un dispositivo de control de procesos (tarjetas
de adquisicién de datos, PLCs). Como pertenece a la primer revisién del estdndar OPC,
estd basada en las tecnologias OLE/COM de Microsoft, por lo que solo son compatibles
con sistemas operativos Windows. Los servidores OPC-DA se organizan jerarquicamente
en objetos como sigue [9]:

= Servidor: Sirve de interlocutor con los clientes y como contenedor para las objetos
grupo.

= Grupo: Mantiene informacién de algunas propiedades, como el tiempo de actualiza-
cién o la banda muerta. Ofrece mecanismos para contener y organizar légicamente
los objetos item.

= item: Representan conexiones a fuentes de datos dentro del servidor. Puede ser, por
ejemplo, medidas de sensores, sefiales de actuadores, parametros de controladores,
ete.

Aunque es un estandar antiguo, OPC-DA sigue siendo hoy en dia el estdndar de comuni-
caciéon mas usado en la industria. Su fiabilidad y gran adopcién lo hacen una herramienta
dificil de reemplazar.

La tarjeta de adquisicién de datos (seccién 2.3.3), la simulacién de la reaccién quimica
(seccién 2.4.1) y los controladores PID (seccién 2.4.2) de la planta objeto de este trabajo
estan envueltos en servidores OPC-DA.

1.4.3. OPC Unified Architecture (OPC-UA)

Debido a que el estandar clasico de OPC estaba basado en tecnologia propietaria de
OPC, la fundacién OPC desarroll6 el nuevo estandar OPC-UA. Este se basa en tecnologia
web, por lo que se elimina la dependencia del protocolo COM de Microsoft. Ademés, se
incorporaron multiples mejoras como sistemas de autenticacion, soporte para redundancia,
etc. Todo esto manteniendo retrocompatibilidad con las especificaciones anteriores [10].
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1.5. Optimizacion dindmica Capitulo 1. Introduccion

Al igual que en OPC-DA, OPC-UA tiene una organizacién jerarquica pero ahora es en
carpetas y sub-carpetas. Lo que eran items ahora se conocen como nodos. Anadiendo
caracteristicas interesantes como que ahora hay métodos que pueden ser nodos.

Este estandar es de suma importancia para el presente trabajo pues todas las herramientas
que requieran compiladores modernos de C++ no son compatibles con el estandar OPC-
DA. Tanto el controlador predictivo como el optimizador en tiempo real estdn envueltos
en capas OPC-UA.

1.5. Optimizacién dinamica

Es una préactica comtn en la ingenieria quimica modelar los procesos a partir de las leyes
de conservaciéon de materia, energia y momento. Desde el modelado de la evolucién del
nivel en un depdsito hasta en el disefio de una torre de destilaciéon, aparecen sistemas
de ecuaciones que son combinaciones de ecuaciones diferenciales y algebraicas. Especial
mencion merecen los procesos por lotes, en los que no interesa el estado estacionario sino
la trayectoria que siguen las diferentes variables a lo largo del tiempo. Con el creciente
uso y aceptacion de aplicaciones de simulaciones de procesos dindmicos, nace también la
necesidad de optimizarlos y con ello el concepto de la optimizacién dindmica [11]. Este
campo de la ingenieria estudia los problemas de optimizacién que tienen la particularidad
de que algunas de sus restricciones contienen ecuaciones diferenciales y algunas variables
o pardmetros varian a lo largo del tiempo, o el espacio. Esta forma de optimizacién es de
particular interés para el presente trabajo pues se aplicara en la estimacion de parametros
del modelo del reactor y para calcular las acciones del controlador predictivo.

Las aplicaciones son muy variadas pero podrian dividirse en dos grandes categorias segin
como sea su ejecucién: fuera de linea (off-line) o en linea (on-line). La distincién entre
estas dos categorias es clara y las aplicaciones especificas son muy diversas. En la eje-
cucion fuera de linea se pueden resolver problemas como el disefio de un reactor o una
columna de separacién, la estimaciéon de pardmetros desconocidos de un modelo a par-
tir de datos experimentales o la optimizacion de los perfiles de operacién de un proceso
por lotes. Aunque en este tipo de problemas no se requiere que el problema se resuelva
en simultaneo con el proceso que estudia, pueden necesitarse datos del mismo. Por otra
parte, la ejecucion en tiempo real si estd ligada a un proceso y suele usarse para control
predictivo, optimizacién en tiempo real o reconciliaciéon de datos [11]. De esta manera, el
problema de optimizacion se resuelve periddicamente a medida que le llegan nuevos datos
del proceso. Mas alla de la ingenieria de procesos, este tipo de optimizacién es recurrente
en los campo de la economia, la industria aérea, militar y espacial [12].

De forma general, un problema de optimizacién dindmica puede formularse como aparece
en la ecuacion 4. Las variables de decisiéon pueden ser por ejemplo una trayectoria a lo
largo del tiempo, un estado inicial, el tiempo para llegar a una referencia, etc. En esta
formulacién, u(t) representa un conjunto de pardametros o variables que evolucionan a lo
largo del tiempo, z(t) y x, son las variables de estado y sus valores iniciales, ¢, es el tiempo
final de la simulacién, J(u) es la funcién de coste y h(z,u,z) y g(z,u, z) son restricciones
de igualdad y desigualdad respectivamente.
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1.5. Optimizacion dindmica Capitulo 1. Introduccion

ty
min J(u):/ L(z,u)dt
t

u(t),:to,tf 0
d
sa. = flz,up),
(4)
z(ty) = o,
h(z,u,z) =0,
g(l‘,u,Z) <0

Para resolver este tipo de problemas se deben integrar las ecuaciones diferenciales a lo
largo del tiempo, siendo las soluciones analiticas extremedamente raras y solo aplicables
para casos muy sencillos. Existen principalmente dos familias de estrategias para resolver
problemas de optimizaciéon dindmica: métodos indirectos e indirectos. En los primeros,
se formulan y resuelven las condiciones necesarias de optimalidad. Esto no siempre es
posible y se suelen requerir soluciones analiticas de las ecuaciones diferenciales. Por otra
parte, los métodos directos se basan en discretizar las variables que dependen del tiempo
y resolverlas numéricamente [11]. A su vez los métodos directos se dividen en dos subfa-
milias, dependiendo de como se haga la discretizaciéon, el enfoque simultaneo y el enfoque
secuencial como se muestra en la figura 3.

Problema de Métodos
optimizacién dinamica indirectos
Discretizar
Variables de
decision y
Métodos usar simulador | Enfoque
directos | secuencial
Discretizar

completamente
las ecuaciones

Y

Enfoque
simultaneo

Figura 3: Estrategias de solucién de problemas de optimizacién dinamica

1.5.1. Enfoque secuencial

El primer paso en el enfoque secuencial consiste en discretizar aquellas variables de decisién
que varien en el tiempo. Existen multiples aproximaciones pero la mas comin es asignar
valores constantes durante ciertos periodos de tiempo como se muestra en la figura 4. Una
forma sencilla de implementar esta tipo de discretizacion es usar una funcién sigmoide
como se muestra en la ecuacién 5. Para lograr el mismo efecto de escalones de la figura 4,
basta con asignar un valor alto al parametro o.

Uy — Ui

N
u(t) =uy + ) ————— (5)
; 1+e (t—t;)
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1.5. Optimizacion dindmica Capitulo 1. Introduccion

u(t)

Figura 4: Discretizacion de variables de decision.

Se usa un simulador dindmico para resolver las ecuaciones diferenciales y calcular tanto
la funcién de coste como las restricciones. Luego, un optimizador NLP se encarga de
suministrar nuevos valores para las variables de decisién. El simulador recalcula y el ciclo
se repite hasta que se alcanza cierto criterio de parada, normalmente que no se consiga
mejorar significativamente la funcién de coste. En la figura 5 se muestra un esquema
de como funciona esta estrategia. Entornos de simulacién dindmica como EcosimPro ®
pueden ser utilizados para resolver este tipo de problemas.

Optimizador NLP
. Funcion de
Variables de coste,

decision restricciones

p y gradientes

. Calculo de
Simulador sensibilidades
Funcion de
coste y

restricciones

Figura 5: Enfoque secuencial de optimizaciéon dindmica.

Por su parte, los algoritmos NLP, como SNOPT, requieren los gradientes de las restric-
ciones activas y la funcién de coste respecto a cada una de las variables de decisién. En
caso de no ser suministrados, el optimizador los calcula con diferencias finitas, lo cudl
no suele ser una buena aproximacién [13]. Estos gradientes pueden calcularse reusando el
Jacobiano que calculan los métodos de integracién modernos como DASPK o IDAS [14].

Las principales desventajas de este enfoque son la imposibilidad de resolver problemas
en los que hayan sistemas inestables y para tratar las restricciones de camino o calcular
gradientes exactos si no se dispone de un algoritmo de calculo de sensibilidades en el
integrador. Técnicas como el “Multiple shooting”, donde se divide el horizonte de tiempo
en varios intervalos y se agregan los estados iniciales en cada uno de ellos a las variables de
decisién, permiten dar una trayectoria inicial a la solucién y facilitar el manejo de sistemas
inestables [11].

1.5.2. Enfoque simultaneo

Adema&s de los parametros que varian en el tiempo, también se discretizan las ecuacio-
nes diferenciales, preferiblemente usando un método de colocacién ortogonal [15]. Asi,
se transforma el problema original en un sistema que solo contiene ecuaciones algebrai-
cas. Posteriormente, se resuelve usando un algoritmo NLP. Esto se puede implementar
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1.6. Optimizacion no lineal Capitulo 1. Introduccion

en entornos como GAMS ® o AMPL ® los cuales incorporan paquetes de diferenciacién
automatica para el célculo de gradientes.

A diferencia del enfoque secuencial, con el enfoque simultaneo es posible trabajar con
sistemas inestables y, ademads, las restricciones no presentan ninguna dificultad pues basta
con anadir las ecuaciones respectivas a cada punto de discretizacién. Sin embargo, esto
tiene como consecuencia que el nimero de ecuaciones y variables aumenta enormemente.
Ademas, la discretizacion podria dar problemas pues normalmente, incluso con colocaciéon
ortogonal, es menos exacta que los métodos de integracién modernos que implementan los
entornos de simulacion.

1.6. Optimizacion no lineal

La programacién no lineal, NLP por sus siglas en inglés, es el proceso de resolver un
problema de optimizacién en el cual alguna de las restricciones, o la funcién de coste en si
misma, son no lineales. La mayoria de los procesos son no lineales por su propia naturaleza,
de hecho, los comportamientos completamente lineales son una rareza [1]. En esta seccién
se dard una breve introducciéon sobre como se pueden abordar este tipo de problemas de
optimizacién.

Sea el problema de optimizacién mostrado en la ecuacién (6), donde las ecuaciones h(z)
v g(x) son restricciones de igualdad y desigualdad respectivamente. Estas pueden estar
asociadas por ejemplo a limites fisicos como que la apertura de una valvula no pueda
superar el 100 %, a limites de operacién como que la temperatura no pueda superar cierto
valor, etc.

min J(x)
sa. h(z)=0, (6)
g(z) <0

Los multiplicadores de Lagrange proveen las condiciones necesarias que el optimo de un
problema con restricciones de igualdad debe cumplir. Las condiciones de optimalidad ne-
cesarias de primer orden de los problemas con restricciones de igualdad establecen que la
solucién (z*, Ax) del lagrangiano debe cumplir:

h(z*) =0 (7)

Sin embargo, lo contrario no es cierto. Si se cumple el criterio (7) no significa que haya un
6ptimo. Por otra parte, las condiciones Karush-Kuhn-Tucker (KKT) amplian el concepto
de multiplicadores de Lagrange para establecer condiciones de optimalidad en problemas
con restricciones de desigualdad. Lo que se hace es asignar un multiplicador a g(z) pero
estableciendo que pg(x) sea igual a cero y que u no sea negativo. Y asi, las condiciones de
optimalidad de primer orden KKT para problemas de optimizacién no lineales son:

VJ(2*) + N*Vh(z*) + pgla”) =0
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1.6. Optimizacion no lineal Capitulo 1. Introduccion
h(z*) =0
g9(z") <0
prg(x”) =0

w >0 (8)

Otra forma de abordar las restricciones de desigualdad es agregando variables "slack.® de
relajacion. Las cuales se afiaden al vector de decisién como se muestra en (9).

r)r\nn L(z, A\, pye) = J(x) + Ah(x) + pn(g(z) +€)
none (9)

s.a. e>0

Resolviendo el conjunto de ecuaciones (8) se puede hallar un posible 6ptimo del problema
general (6). Es importante resaltar el hecho que se requieren los gradientes de la funcién
de coste y las restricciones respecto a cada variable de decisién. La forma maés intuitiva
de calcularlos serfa derivando simbdlicamente las expresiones originales. Aunque parece
sencillo, en problemas de gran magnitud puede ser complicado, e imposible en aquellos que
hayan discontinuidades. Ademas, las expresiones resultantes son de considerable magnitud
y, por tanto, su evaluacién es muy lenta. Otra forma de calcularlos es mediante diferencias
finitas pero la precision no siempre es buena y en caso de sefiales ruidosas da problemas.
Por dltimo, el método mas eficiente y preciso de todos es la diferenciacién automatica
aunque no todos los entornos de optimizacion lo incluyan.

1.6.1. Programacién cuadratica

Mencién especial merecen los casos de programacién cuadrética (QP), problemas de opti-
mizacién no lineales en los que la funcién de coste es cuadratica como se ve en (10). Este
tipo de formulaciones son muy comunes y ademdas se suelen utilizar en algoritmos NLP
como SNOPT [13].

1
min  J(z) =c"x + érTQr

s.a. Az =b, (10)

x>0

Si la matriz @ es positiva semi-definida, la funcién de coste J(z) es convexa. La regién
factible también es convexa pues las restricciones son todas lineales. Por tanto, el problema,
cuadrético (10) es convexo y cualquier solucién local también serd global [13]. De esta
forma, la solucién que cumpla las condiciones de KKT (11) serd un optimo global. Por
otra parte, los problemas QP tienen la particularidad de que requieren pocas iteraciones
para converger.

c+Qr+ATAN—p=0
Ar—b=0

x>0
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1.6. Optimizacion no lineal Capitulo 1. Introduccion

w=0

prz =0 (11)

Practicamente todos los algoritmos NLP de uso general comerciales incorporan paquetes
especificos para resolver el sistemas de ecuaciones (11). Por ejemplo, SNOPT incorpora
un paquete llamado SQOPT dedicado a resolver problemas QP mediante un algoritmo de
conjuntos activos [13].

1.6.2. Programacion cuadratica secuencial

Los métodos de programacion cuadratica secuencial, o sucesiva, (SQP) resuelven una se-
cuencia de aproximaciones de problemas no lineales a problemas cuadraticos. Aprovechan-
do asi las caracteristicas particulares de los problemas QP y los algoritmos eficientes que
existen para ellos [1]. La funcién de coste es una aproximacién cuadritica del Lagrangiano
del problema original, y las restricciones son igualmente linealizaciones de las originales.
SNOPT particularmente se basa en este tipo de formulacién para resolver problemas de
optimizacién no lineales. Explicar en detalle como funciona el algoritmo estd fuera del
alcance de este trabajo pero de forma muy resumida lo que se hace es formular un Lagran-
giano de la funcién de coste original y obtener una direcciéon de bisqueda resolviendo una
aproximacién cuadratica del mismo, con las restricciones linealizadas. Posteriormente, se
calcula la longitud del paso en esa direccién con una funcién de mérito. El procedimiento
se repite hasta que se alcancen los criterios de parada. El detalle de como funciona SNOPT
se puede ver en [13]. Este algoritmo serd el que se usard para resolver los problemas de
optimizacién que se planteen en la etapa de estimacién de pardmetros y en la formulaciéon
del controlador predictivo.
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Capitulo 2

Descripcion de la planta

La planta piloto que se usé para desarrollar este trabajo pertenece al Laboratorio de Con-
trol de Procesos del Departamento de Ingenieria de Sistemas y Automética (DISA) de la
Universidad de Valladolid. Su principal caracteristica es que aunque tiene todos los ele-
mentos de un reactor quimico, la reaccién estd simulada y la tinica sustancia involucrada
es agua. Una simulacién de la reacciéon quimica se alimenta con medidas reales del proceso
para calcular el calor que generaria la reaccién, que luego se aplica mediante resistencias
eléctricas. En este capitulo se describiran los elementos fisicos que la conforman, las comu-
nicaciones necesarias para su funcionamiento y la forma en la que estd implementada la
simulacién de la reaccién. Es importante resaltar que esta planta es el resultado de varios
trabajos de investigacion y, también, usa varias herramientas desarrolladas dentro por el
DISA. Aunque el desarrollo e implementacién del controlador predictivo y el optimizador
en tiempo real se limitard a una simulaciéon completa de la planta, todas las interfaces de
comunicacién requeridas con el proceso real fueron tenidas en cuenta de tal forma que la
transiciéon en un futuro sea sencilla.

En las figuras 6 y 7 se muestran un diagrama P&ID de la planta y un esquema general de
la misma. Mientras que una foto del reactor se muestra en la figura 8

Reactivos

. A\
\/ Productos
+

101 Reactivos

&)
=
Refrigerante O v-101

J-101

Figura 6: Diagrama de instrumentacién de la planta.
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2.1. Plantas piloto hibridas Capitulo 2. Descripcion de la planta
Bloque "| Controladores
Simulador | SZAR < PID
OPC A OPC
OPC

v

Tarjeta Adquisicion de Datos

A

1.5V 0.5V
v
Resistencia Convertidor
250Q \i
4..20 mA
Variables TT101...04 5::11 8:11 Variables
medidas FTO01...02 J-101 manipuladas

Figura 7: Esquema general de la planta.

2.1. Plantas piloto hibridas

Las ventajas teodricas de técnicas como el control avanzado, la detecciéon de fallos, la recon-
ciliacién de datos, etc. deben ser probadas en plantas reales previo a su implementacion
final. Sin embargo, tales plantas tienen una complejidad inherente que hace que la expe-
rimentacion pueda resultar extremadamente cara. El riesgo de perder producto siempre
esta presente y los cambios admisibles en las variables manipuladas podrian ser tan peque-
nos como para obtener informacién aportante. En el otro extremo, estan las herramientas
de simulacién que requieren modelos matematicos, que no siempre estan disponibles. Y
de estarlo, es frecuente que se requieran simplificaciones significativas que no representan
adecuadamente las plantas reales.

Las plantas piloto tienen mucha similitud con las plantas reales pero suelen ser més sen-
cillas y tener menos instrumentacién. A pesar de ser simplificaciones de las reales, las
plantas pilotos involucran materias primas y productos que podrian llegar a ser caros y
peligrosos. Ademaés, requieren de mucha preparacién y mantenimiento. En este punto apa-
rece el concepto de plantas pilotos hibridas, plantas en las que una parte del proceso es
simulada mientras que algunas caracteristicas, como la hidrodindmica, se mantienen fieles
a realidad [16]. Este enfoque solo es posible si las propiedades de los fluidos no varfan con-
siderablemente con la concentracién de solutos. Los fluidos se cambian por agua u otros
que tengan propiedades similares a los del proceso real.

En el caso de un reactor quimico como el objeto de este trabajo, la reaccién se simula
en tiempo real para calcular variables de salida virtuales como la concentracién de las
especies, a partir de variables de entrada reales como la temperatura del reactor y los
caudales de reactivos y refrigerante.

No solo son ttiles las plantas piloto hibridas en investigacion, sino que también lo son en
la ensenanza. Su implementacién reduce significativamente la inversiéon que deben hacer
las universidades para que los estudiantes tengan acceso a procesos con dindmicas relati-
vamente complejas. Y, ademas, reducen el riesgo inherente a sustancias quimicas, al ser el
agua el tnico fluido involucrado.
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2.2. Disefio y construccion Capitulo 2. Descripcion de la planta

Figura 8: Foto del reactor.

2.2. Diseno y construccion

La planta fue disefiada en un principio por Sergio Sanz en su trabajo de investigacion
«Diseno de planta piloto hibrida y control de la mismay [17]. En esta etapa, se seleccionaron
tres bombas, una valvula de control y dos caudalimetros. En su trabajo se pueden ver
las ofertas econémicas de diferentes proveedores asi como también las fichas técnicas de
cada uno de los equipos. Los elementos, aunque fueron ordenados y comprados, no fueron
integrados.

Posteriormente y previo a la construccién de la planta, Juan Manuel Gordo en su TFG
«Control de una planta piloto de intercambio de calor» estudié por medio de simulacio-
nes la controlabilidad de la planta y la pertinencia de los elementos considerados en el
diseno inicial de Sergio Sanz [18]. También se simularon diferentes estrategias de control,
todos ellas basadas en controladores PID. Se demostré que los equipos seleccionados eran
adecuados a pesar de la limitacion de potencia eléctrica de 9kW de la red eléctrica del
laboratorio.

Marfa Marcos en su TFM «Implementacién de una planta piloto hibrida, desarrollo de
su sistema de control y estudio de su operaciéon 6ptimay» integré todos los elementos que
conformarfan la planta e implement6 estrategias de control digital [19]. Ademés, desarrolld
una aplicacion SCADA en el software InTouch ® que permite manipular cada uno de los
elementos del sistema y controlar la planta. Su trabajo sirvié como punto de partida para
la presente investigacién. Se han introducido una serie de cambios tanto en el software
como en la instrumentacién, el mas significativo de los cuales fue la implementacion de las
resistencias eléctricas directamente en el depdsito y no en un tanque aparte. Esto permite
aproximarse més a la dindmica de un reactor quimico.
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2.3. Elementos fisicos Capitulo 2. Descripcion de la planta

2.3. Elementos fisicos

El elemento principal de la planta piloto es el depdsito R-101 que hace la funcién de reactor
CSTR. Los reactivos se almacenan en el depdsito T-101 y se alimentan al reactor mediante
la bomba dosificadora de velocidad variable P-101. El refrigerante va por un serpentin
instalado en el interior del reactor y su flujo se controla manipulando la apertura de la
valvula V-101. La toma de la bomba de productos P-102 es fija para asegurar que el nivel en
el reactor es constante. El reactor tiene instalado en su interior dos resistencias eléctricas
que son alimentadas por el amplificador J-101. La comunicacién de las senales entre el
ordenador y los dispositivos de campo esta gestionada por una tarjeta de adquisicién de
datos.

La configuracion de la planta se completa con un agitador de velocidad variable, cuatro
transmisores de temperatura (TT01-04) y dos caudalimetros magnéticos (FT01-02).

2.3.1. Equipos
La planta estd conformada de los siguientes equipos:

= P-101: Bomba peristaltica Masterflex L /S 6-600, con un caudal maximo de 1.5 L/min
a 600rpm.

= P-102: Bomba de membrana Membos LB150. Velocidad fija y temperatura méxima
de operacién de 60°C.

= R-101: Depésito en acero inoxidable AISI 316 fabricado a medida durante el desa-
rrollo de este proyecto.

= V-101: Véalvula neumética de asiento normalmente abierta Fisher NPS 1 GX. Tiene
un controlador de posicién Fieldve DVC200 que permite ajustar el porcentaje de
apertura.

= J-101: Unidad de potencia trifisica Desin Instruments UPTF 380. Alimenta a las
dos resistencias trifdsicas de 3 kW instaladas en el fondo del reactor R-101.

2.3.2. Instrumentaciéon

Para medir en tiempo real las variables importantes del proceso, la planta cuenta con los
siguientes instrumentos:

= Dos caudalimetros electromagnéticos. Para los reactivos un Kobold MIK 1.443 con un
rango de medicién de 0.16 a 3.2 L/min. Para el refrigerante un Emerson Rosemount
8732 con un rango de 0.83 a 25.02 L/min.

= Cuatro sondas de temperatura del tipo PT100. Estas tienen un rango de medicién
de 0 a 100°C.

Todos los instrumentos de la planta son analégicos por lo que se debe transformar su senal.
En el anexo A.2 se resumen las ecuaciones usadas para tal fin.

2.3.3. Tarjeta de adquisicion de datos

Para recoger todas las sefiales de los instrumentos y para enviar las senales de las acciones
de control, se usa una tarjeta de adquisicién de datos MCC USB-1208HS-4A0. Esta lee y
escribe sefiales en un rango de 0-5 V por lo que se debe hacer una conversiéon adicional.
La senal de los instrumentos de medicién se convierte de 4-20 mA a 1-5 V agregando una
resistencia de 250 €2 a la conexién de los hilos de los mismos con la tarjeta. Por otra parte,
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2.4. Elementos software Capitulo 2. Descripcion de la planta

se usa un convertidor V/I FEMA ISC-P para convertir las sefiales de salida de 0-5 V a 4-20
mA. En la figura 9 se puede ver una foto de instalacién de estos elementos. La tarjeta de
adquisicién de datos se accede desde el ordenador mediante un servidor OPC desarrollado
por Marcos Peréz en su trabajo de fin de grado [20].

Convertidor
V/i

Tarjeta de
adquisicion
_de datoz

Variables de
salida

Figura 9: Tarjeta de adquisiciéon de datos y convertidor de senal

2.4. Elementos software

Todos los elementos fisicos de la planta deben estar acompanados de software que permiten
recoger su informacién y gobernarlos en el caso de los actuadores. Hay principalmente tres
componentes software que son indispensables para el comportamiento de la planta: Un
servidor OPC que contiene la simulacién de la reacciéon quimica, servidores OPC que
contienen controladores PID digitales y un sistema SCADA.

2.4.1. Simulacién de la reaccién quimica

Originalmente, la planta disponfa de un bloque de simulacién en el que estaba programada
una Unica reaccién de primer orden. Se decidié programar las reacciones de Van de Vusse,
conocida por tener dindmicas altamente no lineales [21]. Ademds, pueden estudiarse los
efectos de diferentes estrategias de control en la selectividad y otras aspectos econémicos
como el coste de separacién de las especies.

ALB£C
k
2A ——>1D

Suponiendo un reactor CSTR perfectamente agitado, la variacién de la concentracién de
cada especie es igual a lo que entra menos lo que sale del sistemas més lo que se genera
menos lo que se consume. La especie A se consume a través de las reacciones 1 y 3,
mientras que B se genera a través de la reacciéon 1 y consume en 2. Las especies C'y D
solo se generan, a través de las reacciones 2 y 3 respectivamente. Esto se resume en las
ecuaciones (12)-(15).

ac
Vith =q(Cag—Cy) =1y — 213 (12)
d
V& =—qCp+r—19 (13)
dt
d
v% = —qCo+ry (14)
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2.4. Elementos software Capitulo 2. Descripcion de la planta

VddCTD =—qCp+r3 (15)

La velocidad de cada una de las reacciones se formula como fue establecido originalmente
por Van de Vusse [21] y se presenta en las ecuaciones (16)-(18). Los valores de los pardme-
tros cinéticos no estéan establecidos en la literatura por lo que hay bastante libertad para
seleccionarlos dependiendo del comportamiento que se desee estudiar con las reacciones.

T = k’wef%CAV (16)
ry = koge TP CRV (17)
ry = kype  BHCAV (18)

Por tltimo, el calor desprendido por las reacciones se calcula como la sumatoria del calor
aportado por cada reaccién individualmente. De nuevo, el valor de los calores de reaccién
se puede elegir libremente.

Qra:n = 7V<7r1 AH,

ren,l

—1ryAH,

rrn,2

- T3AHr.rn,3> (19)

Las ecuaciones (12)-(19) se programaron en el entorno de simulacién EcosimPro, el cédigo
se puede encontrar en el anexo A.3. Luego de compilar la simulacién, esta se envuelve en
una capa OPC-DA con ayuda del propio software. Asi, es posible resolver las ecuaciones en
tiempo real utilizando datos medidos del proceso, temperaturas y caudales. De modo que
permiten calcular las concentraciones de los productos y el calor desprendido si tuvieran
lugar realmente las reacciones. Algunos de estos valores de las concentraciones se usan
como medidas en tiempo real y el calor desprendido calculado se aplica realmente al
proceso. La potencia es convertida por el SCADA en una senal en voltios que es enviada
luego al amplificador.

2.4.2. Controladores PID

La planta tiene implementados controladores PID digitales accesibles como servidores
OPC, también desarrollados en EcosimPro, denominados PID ISA [22]. Para el desarrollo
del presente trabajo, se reconfiguraron para que controlaran directamente los flujos de
reactivos y refrigerante pues originalmente controlaban la temperatura y la concentracion.
En la figura 10 se muestra la interfaz grafica de PID ISA.

EcoQPC S
Lo CENTRO da
Interfaz OPC para | @ TECNOLOGEA ‘
axparimeantos an EcosimPrao | AZUCARERA )
18/12/2013 vb.2

Tpo. Simulacidn: 251 Aceleracidn: 1J
CINT: U-"J Speed Aprox: 1

Tpo. STOP: 3500000000 _.. | Ee—

RegServer | UnHegServer|

Figura 10: Interfaz del controlador digital PID ISA.
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2.4. Elementos software Capitulo 2. Descripcion de la planta

2.4.3. SCADA

El sistema SCADA con el que cuenta la planta permite visualizar la informacién de todos
los sensores asi como manipular los diferentes actuadores [19]. Ademads, es posible gestionar
e intervenir los controladores PID y modificar los pardmetros de la simulacién de la reaccién
quimica. Por otra parte, gestiona todas las comunicaciones entre los diferentes servidores
OPC-DA de una forma transparente al usuario.

Teniendo en cuenta las diferentes modificaciones realizadas a la planta en el desarrollo
de este trabajo, se debié actualizar el SCADA original. De forma resumida, se eliminé
todo lo referente al tanque calefactor, se reconfiguraron los controladores PID, se retocé el
diagrama del proceso y se anadié una ventana para configurar el controlador predictivo.
En la figura 11 se muestra como luce actualmente la ventana principal de la interfaz HMI
del SCADA. En un diagrama de flujo del proceso se representan las medidas medidas
de cada uno de los sensores. Ademds, se pueden manipular la bomba de reactivos y la
valvula de refrigerante. También es posible encender o apagar los controladores de caudal
y la simulacién de la reaccién quimica. Con esta ultima desactivada, el sistema se com-
porta simplemente como un tanque calefactado. El trabajo de Maria Marcos contiene una
descripcién detalla del sistema [19].

Lazo 1 Lazo2 Amplificador

o) urro [N | | AuTa man

AR

Figura 11: Interfaz HMI del SCADA.

De particular interés es la ventana de configuracién del bloque simulador como se muestra
en la figura 12. Se pueden modificar individualmente los pardmetros cinéticos del conjunto
de reacciones quimicas simuladas, asi como cambiar entre una reaccion sencilla y la reaccion
de Van de Vusse.

2.4.4. Registro y almacenamiento de datos

El sistema SCADA por si mismo genera un servidor OPC que contiene las variables de
los otros servidores con los que establece comunicacién. Esto es muy 1til pues permite
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2.5. Simulacioén de la planta a través de OPC Capitulo 2. Descripcion de la planta

PARAMETROS PROPIOS DE LA REACCION A SIMULAR

| Concentracidn en la entrada - a0 (melL) ‘ | 5 . 00 ‘
PROCESC
|Modo de operacién (0 6 1) ‘ | ]_ ‘

T: | Energia de activacién - Ea (kJfmol) L\\s ‘ | 81 . 09 ‘
:g | Entalpia molar de reaccién - DH (kIfmol) ‘ | 04 20 ‘
]
io | Constante preexponencial - K (1fmin) ‘ | 987 ‘ Operacic')n =0
— A->B
t';l | Energia de activacién - Ea (kl/mol) ‘ | 8]_ 09 ‘ Operacic'm =1
té | Entalpia molar de reaccién - DH (kIfmol) ‘ | -1 ] OO ‘ 2;: :z g =C
& | Constante preexponencial - K (Lmin) ‘ | 8 . 56 ‘
T’: | Energia de activacidn - Ea (kJfmel) ‘ | 7 ] . 1 3 ‘
:§ | Entalpia molar de reaccidn - DH (klimol) ‘ | —41 3 85 ‘
I3
& | [ Constante preesponercial - E. (1) | 753 |

Figura 12: Ventana de configuracién del bloque simulador.

recoger en un solo lugar tanto los datos de los sensores como las variables de la simulacion.
Finalmente, los datos se almacenan estableciendo una conexién con este servidor desde el
software ReadOPC v1.6. El fichero de datos resultante se procesa con un script de Python,
desarrollado para este proyecto, que lo convierte a un archivo ”.csv”. El codigo fuente se
puede ver en el anexo A.5.

2.5. Simulacién de la planta a través de OPC

Con el fin de poder probar diferentes algoritmos y estrategias sin necesidad de poner en
marcha la planta, se preparé una simulaciéon que engana al SCADA envidndole las senales
que recibiria de la tarjeta de adquisicién de datos. El esquema que se presento en la figura
7 se modifica por el de la figura 13. La nueva simulacién, embebida en una capa OPC,
reemplaza al proceso real y a la tarjeta de adquisicién de datos. De hecho, la simulaciéon
usa las ecuaciones de conversién para enviar las variables en valores de voltios.

Para representar adecuadamente el comportamiento de la planta real, esta nueva simula-
cién solo contiene los balances de energia del reactor y el serpentin, la reacciéon se sigue
simulando de la misma manera en que se haria con el proceso real. Es decir, simula la
parte real de la planta. El c6digo se encuentra en el anexo A.4.

Este enfoque también tiene desventajas. Aunque es posible agregar perturbaciones mo-
dificando la temperatura de entrada de los reactivos y el refrigerante, es practicamente
imposible hacerlo de la misma manera en la que sucede en la realidad. Ademads, los modelos
nunca son cien por ciento exactos. Pueden existir diferencias mas o menos significativas
dependiendo del ajuste que se haga con datos experimentales.
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Capitulo 3

Construccion de un modelo

Se requiere un modelo matematico de la planta que describa su comportamiento dinamico.
Debe ser 1til para predecir el comportamiento de cada una de las variables del proceso
ante cambios en el flujo y temperatura de reactivos y refrigerante. Ademas, debe ser valido
en practicamente todo el rango de operacién de la planta.

Se decidié construir un modelo de base fenomenolégica. Se supondra que las propiedades
fisicas del agua, tanto del lado del reactor como del serpentin, permanecen constantes y
no cambian con la temperatura. De la misma forma, se supone que el volumen del reactor
es constante y que estd perfectamente agitado.

Luego de ser formulado, se ajustara el modelo estimando los pardmetros desconocidos a
partir de datos experimentales del proceso. Para esto sera necesario desarrollar y ejecutar
un experimento en el que se manipulen los caudales de reactivos y refrigerante. Por tltimo,
se validara el modelo con un conjunto de datos diferentes a los usados para la estimacién.

3.1. Formulaciéon matematica

Se modelara la planta como un reactor de tanque continuamente agitado. Ademads, se
supondra que las reacciones quimicas son conocidas, pero no sus parametros. En caso de
que las reacciones fueran desconocidas, se deberia usar otro enfoque. Por ejemplo, estimar
directamente el valor de la velocidad de la reaccién a lo largo del tiempo y luego ajustar
alguna ecuacion a la misma. En todo caso, la reaccion de van der Vusse se describe con
las siguientes ecuaciones:

k k
A—B—2C

k
2A —>D

3.1.1. Balances de materia

Se usardan las mismas ecuaciones que ya estan programas en el bloque simulador, aunque
podria usarse cualquier otra metodologia adecuada. El balance de materia de cada especie
consiste en calcular el cambio de la concentracién como la cantidad que entra menos la que
sale, més lo que se genera y menos lo que se consume. La especie A se consume mediante
las reacciones 2 y 3. Mientras que B se genera a través de la reaccion 1 pero se consume
en la 2. A su vez, las especies C'y D se generan con las ecuaciones 2 y 3 respectivamente.
Los balances de cada una de las ecuaciones se ven en las ecuaciones (20)-(23).
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3.1. Formulaciéon matematica Capitulo 3. Construccién de un modelo
C
TtA =q(Cyp—Cy) — 11— 23 (20)
C
dTB =—qCp+r —1y (21)
dcC
V—C = —4Cq+ry (22)
dt
C
Vdd—tD =—qCp + 74 (23)

3.1.2. Balances de energia

Las ecuaciones de los balances de energias representan la parte del proceso que no esta
siendo simulada. La temperatura del reactor se ha supuesto homogénea, y se modela como
tal. Se incluye el término de generacién por la reaccién quimica y el de transferencia de
calor con el serpentin. La temperatura del serpentin también se modela como si fuese
homogénea pues el flujo de refrigerante es lo suficientemente grande como para que los
gradientes no sean significativos. Los balances de energia del reactor y del serpentin se
muestran en las ecuaciones (24) y (25).

dT,
POV = 4epCp(Teo = To) + @ (25)

3.1.3. Cinética de la reaccién

Como se ha supuesto que las reacciones quimicas son conocidas, también lo es la estruc-
tura de la cinética. Se toman para el modelo las mismas ecuaciones de la ley de Arrhenius
programadas en el bloque simulador como se muestra en (26)-(29). Sin embargo, los fac-
tores pre-exponenciales, las energias de activacion y las entalpias de reaccién se suponen
desconocidos.

= kloe_%CAV (26)
ry = koge ©FCRV (27)
ry = k30€7%0‘%v (28)
3
Q'rwn =-V Z riAH’raL'n,i (29)

i=1
3.1.4. Transferencia de calor

La transferencia de calor entre el reactor y el serpentin se modela usando un coeficiente
de transferencia de calor multiplicado por el gradiente de temperatura como se ve en la
ecuacién (30).

Q=UAT-T,) (30)
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3.1. Formulaciéon matematica Capitulo 3. Construccién de un modelo

Como es sabido, el coeficiente global de transferencia de calor se calcula como la resis-
tencia térmica total por convecciéon a ambos lados de la interfaz de transferencia y por la
conduccién a través de la pared. Si se desprecian efectos de ensuciamiento, el coeficiente
de transferencia tiene la forma:

LR S 1
U-A h AT kAT

~ (31)

reactor serpentin

Donde U representa el coeficiente global de transferencia de calor, A el drea del serpentin,
Ryreactor Y Mserpentin 108 coeficientes de transferencia por conveccion en el lado del reactor
y el serpentin respectivamente, L el espesor de la pared del serpentin y k la conductividad
del serpentin.

Los coeficientes de conveccién pueden ser calculados con correlaciones empiricas disponi-
bles en la literatura como sigue [23, 24]:

2/3
L2 ) N C 1/3
h’reactor =0.87 agitador ’ ( P’U’ ) (32)
12 kagua
k vD 4/5 C L 0.3

h = 0.023-ogua__ (”—) (L) (33)

serpentin Lserpentin © kagua
Donde L, gi1q40r ¥ IV representan la longitud y la velocidad del agitador respectivamente,

ps s Cpy Kygyq son la densidad, la viscosidad, la capacidad calorifica y la conductividad
térmica del agua. Por otra parte, D es el didmetro interior del serpentin y v la velocidad
del refrigerante.

Seria necesario conocer cada uno de los pardmetros que aparecen en las ecuaciones (32)
y (33) para poder calcular el coeficiente de transferencia. Cémo la mayoria de ellos son
desconocidos, es mas conveniente estudiar la dependencia con cada una de las variables. La
longitud y la velocidad del agitador, la densidad, la conductividad térmica y la capacidad
calorifica del agua, el didmetro y la longitud del serpentin permanecen aproximadamente
constantes durante los experimentos. Las tnicas variables que cambian en gran medida
son la velocidad del agua en el serpentin y la viscosidad de la misma. De 20°C a 60°C,
la viscosidad del agua disminuye alrededor de un 50 %. Mientras que en un experimento,
el caudal de agua por el serpentin puede variar de 3 a 15 L/min. Por tanto, se considera
mucho més significativo el efecto del cambio de la velocidad.

Si se agrupan todos los términos asumidos como constantes en uno solo, incluyendo los
factores de conversion, se puede definir la ecuacién (34) para calcular el coeficiente glo-
bal de transferencia de calor. El pardametro o deberd ajustarse con datos experimentales
para que se puedan obtener estimaciones que representen adecuadamente la realidad. A
partir de los datos generados por el pre-experimento presentado en el anexo A.1, se toma
1.22 kJ /min®2/L%8 /K como valor inicial para este pardmetro.

UA= ozqél/5 (34)

Aunque es una simplificacién, y no refleja el cambio de las propiedades con la temperatura,
la ecuacién (34) tiene en cuenta como varia el coeficiente global de transferencia de calor
con la variable mas importante, el caudal de refrigerante.
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3.2. Estimacién de parametros Capitulo 3. Construccién de un modelo

3.2. Estimacién de parametros

Una de las etapas mds importantes, y tal vez la més dificil, en la construccién de un modelo
matematico, es ajustar y obtener los valores de los parametros desconocidos de forma tal
que la dindmica del modelo se asemeje lo méas posible a la del proceso que representa.
Aunque existen diversas técnicas para tal fin, se decidié usar la técnica de estimacién de
parametros por optimizacién dinamica. Dicha técnica consiste en minimizar una funcién
de coste que depende de la diferencia entre la respuesta del modelo y datos experimentales
ante ciertas variables de entrada, teniendo como variables de decision los pardmetros del
modelo.

Todos los parametros del modelo desarrollado en las secciones anteriores se presentan en
la tabla 1. Aunque los parametros relacionados con la cinética de las reacciones se pre-
establecen en el SCADA, se supondran desconocidos como serfa el caso si la reaccién
no estuviera simulada. Asi, todos los parametros relacionados con las reacciones han de
ser estimados. Ademas, el factor « del coeficiente de transferencia de calor también es
desconocido y su valor debera estimarse para ajustar el modelo al proceso.

Pardmetro {Conocido? Valor
Vv v 11.5L
V., v 1L
p v 1000 55
C, v 4.186 5
kyg X -
ko X -
ks X -
AH, X -
AH,,, X .
AH,,,; X .
E, X -
E, X -
E, X -
@ X -

Tabla 1: Parametros del modelo.

3.2.1. Diseno del experimento

Para capturar la informacién dindmica del proceso es necesario disenar de forma adecuada
un experimento. En este se debe estudiar la respuesta del sistema en distintas situaciones de
funcionamiento, por ejemplo, a altas y bajas temperaturas, con flujos de refrigerante muy
grandes y muy pequenos, etc. Ademads, el proceso debe ser operado en lazo abierto, pues
en caso contrario, los controladores intentaran mantener el proceso lo més estable posible,
sesgando los datos. Teniendo todo esto en cuenta, se planea el experimento cambiando los
caudales de reactivos y de refrigerantes durante cinco horas como se muestra en la figura
14. Es importante recordar que la planta cuenta con sensores para todas las temperaturas
involucradas en el modelo y, se supondra, que se tiene acceso a las medidas de concentracién
de las especies B y D.
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Figura 14: Diseno del experimento de ajuste del modelo.

Se desarrollé un script en Python que ejecuta los cambios del experimento de forma au-
tomatica, evitando asi retroalimentaciones del ejecutor y facilitando el trabajo. Su fun-
cionamiento consiste en generar un cliente OPC que envia a la tarjeta de adquisicién de
datos senales para la bomba de reactivos y la valvula de refrigerante de acuerdo al plan-
teamiento del experimento. El cédigo fuente se muestra en el anexo A.6. Los resultados
del experimento se muestran en linea discontinua en las figuras 15 y 16.

3.2.2. Problema de optimizacién

Como se menciond anteriormente, se formul6 la estimacion de pardmetros como un pro-
blema de optimizacién dindmica. En la ecuacién (35) se minimiza la diferencia entre las
variables de estado del modelo matemético del proceso y las medidas reales ajustando el
valor de los parametros.

4

Aﬁi}ana J =2 ; [%_ |ymz§;’iyp,i| In (1 +, yng;iyp,i )}
s.a. Vd% = q(Cyo— Ca) — kype 7T C LV — 2higge™ ®HCAV,
V% = —qCp + kyge T C LV — kyge™ 7 C RV,
V% = —qCp + kyge~ THC RV, (35)
V% = —qCp + kspge FC3V,

T 2
pC V= = qpCy(Ty — T) — aq:*(T = T,) = V> _r,AH,,, ;.

Pt i=1
dr,
pCpVC dtc = qcpcp(Tco - Tc) + Oéqé/5<T - Tc)7
10 < T, T, < 60,

igual al presente. El/los firmante/s de este documento es/son: DANIEL ALBERTO MONTES LOPEZ a fecha: 18/06/2020 09:31:16

El presente documento ha sido firmado en virtud de la Ley 59/2003 de 19 de Diciembre. El C.V.D. asignado es: 0172-C656-CD06*00A8-0053.Para cotejar el presente con su original electrénico acceda
a la Oficina Virtual de la Universidad de Valladolid, y a través del servicio de Verificacion de Firma introduzca el presente C.V.D. El documento resultante en su interfaz WEB debera ser exactamente

35




El presente documento ha sido firmado en virtud de la Ley 59/2003 de 19 de Diciembre. El C.V.D. asignado es: 0172-C656-CD06*00A8-0053.Para cotejar el presente con su original electrénico acceda
a la Oficina Virtual de la Universidad de Valladolid, y a través del servicio de Verificacion de Firma introduzca el presente C.V.D. El documento resultante en su interfaz WEB debera ser exactamente

igual al presente. El/los firmante/s de este documento es/son: DANIEL ALBERTO MONTES LOPEZ a fecha: 18/06/2020 09:31:16

3.2. Estimacién de parametros Capitulo 3. Construccién de un modelo
0<Cy <5,
0<k <20 i=1,2,3,
0<E; <20 i=1,2,3,
—40<AH,,,; <0 i=1,2,3,
0<a<h

Se resolvié el problema en EcosimPro con un enfoque secuencial, el cddigo se muestra en
el anexo A.7. Se calcula la funcién de coste en el simulador y luego se envia al optimiza-
dor externo, SNOPT. Este devuelve nuevos valores de los parametros para recalcular la
funcién de coste. El ciclo se repite hasta que se cumple cierta tolerancia o hasta que no se
encuentran valores de los parametros que mejoren la funcién de coste. En la secciéon 1.5
se ha explicado en detalle este procedimiento.

En las figuras 15 y 16 se muestra graficamente el ajuste de las variables del modelo a los
datos experimentales con los pardmetros estimados. Se puede apreciar que el ajuste de las
temperaturas y las concentraciones es muy bueno en todo el rango de operacion estudiado.
Aunque este resultado es muy prometedor, hay que tener en cuenta que los datos fueron
obtenidos por simulacién y el ajuste con el proceso real no serd perfecto. En la tabla 2 se
presentan los valores obtenidos de los pardmetros. Es evidente que son muy diferentes de
lo que deberian ser. Esto no es un error, como se mencioné en la seccién 1.6 los problemas
de optimizacién no-lineales suelen ser no convexos y, por tanto, no esta garantizado que
sus soluciones sean globales. El conjunto de valores obtenidos es un minimo local de la
funcion de coste, pero graficamente es evidente que con ellos el modelo tiene una respuesta
practicamente idéntica a los datos experimentales.
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Figura 15: Ajuste de temperatura de reactivos y serpentin.
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3.3. Validacién

Capitulo 3. Construccién de un modelo
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Figura 16: Ajuste de concentraciéon de B y D.

Real Estimado

k1o (o) 15.60 20
koo (o) 13.40 9.67
k30 [ormm) 3.20 10.93
AH,p01 [ -2 4,633
AH s [25 -5 -3.670
AH, .5 [ -7 -1.147
By [ 8.09 8.920
By [ 7.59 6.767
3 o 5.21 8.721
a [i] 1.220 1.229

Tabla 2: Resultados de la estimacién de parametros.

3.3. Validacién

Aunque existen multitud de técnicas para validar modelos, no hay una prueba definitiva
que permita decir con seguridad que un modelo es valido. Lo que si es posible es establecer
un cierto grado de confianza dependiendo de las pruebas realizadas. Para validar el modelo
construido en la seccién anterior, se ejecutard un nuevo experimento donde se aplicaran
cambios de las variables manipuladas diferentes a los usados para la estimacién de pa-
rametros, al proceso y al modelo y se compararan sus respuestas tanto cualitativa como
cuantitativamente. El diseno de este nuevo experimento se muestra en la figura 17. Los
valores de caudales de refrigerante y reactivos se generaron de forma aleatoria para evitar
retroalimentaciones del experimento original. Los resultados se muestran en las figuras 18
v 19 donde las lineas discontinuas representan las variables medidas de la planta.

A partir de las figuras 18 y 19 se puede ver que el ajuste del modelo es muy bueno a los
datos experimentales, incluso en condiciones diferentes a las que se usaron para estimar
los parametros. En consecuencia, se da el modelo por valido para los rangos normales de
operacion de la planta.
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Capitulo 4

Formulacion del controlador
predictivo

El modelo matemaético desarrollado en la seccién anterior sera el corazoén del controlador
predictivo no lineal (MPC). Ademas, serd necesario formular un estimador de estados
que permita conocer el valor de las variables no medidas y dotar de accién integral al
controlador. Debido a que pueden haber perturbaciones en los caudales de reactivos y
refrigerante, el controlador no calculara las acciones finales de control, es decir, la velocidad
de la bomba de reactivos y la apertura de la valvula de reactivos. Se calcularan los set-
points de los controladores de dichos caudales. El esquema general de la planta actualizado
con el estimador de estados y el controlador se muestra en la figura 20.

Estimador .
MHE > MPC
A
OPC OPC
v
Bloque e "| Controladores
Simulador |¢ SCADA < PID
OPC A OPC
OPC
y
Tarjeta Adquisicion de Datos
7'
1.5V 0.5V
y
Resistencia Convertidor
250Q V/I
4..20 mA i
Variables TT01...04 \F;:,] 8:} Variables
medidas FT01...02 J-101 manipuladas

Figura 20: Esquema general de la planta con MHE, MPC y RTO.

Tanto el MPC como el estimador de estados se envolveran en un servidor OPC-UA para
facilitar la comunicacion con el SCADA de la planta y los controladores PID de los caudales
de flujo de reactivos y refrigerante. También se desarrollard una interfaz de comunicacion
en Python pues el SCADA actual no es compatible con OPC-UA, solo con OPC-DA.

39




El presente documento ha sido firmado en virtud de la Ley 59/2003 de 19 de Diciembre. El C.V.D. asignado es: 0172-C656-CD06*00A8-0053.Para cotejar el presente con su original electrénico acceda
a la Oficina Virtual de la Universidad de Valladolid, y a través del servicio de Verificacion de Firma introduzca el presente C.V.D. El documento resultante en su interfaz WEB debera ser exactamente

igual al presente. El/los firmante/s de este documento es/son: DANIEL ALBERTO MONTES LOPEZ a fecha: 18/06/2020 09:31:16

4.1. Controlador predictivo no lineal Capitulo 4. Formulacién del controlador predictivo

4.1. Controlador predictivo no lineal

Como se indicé en el capitulo 1, un controlador predictivo consiste en realizar predicciones
a futuro del proceso para calcular las acciones de control que llevarian las variables contro-
ladas a sus referencias respetando las restricciones establecidas. En el capitulo anterior se
construyé un modelo que permitird realizar tales predicciones. El controlador se formula
por tanto como aparece en la ecuacién (36).

2 N (t 2_Nu (t+1) 2
722(:{2 ;;% [yk Y up;)o Z:lo:l } +; + = I LLJ upp — ;low]
s.a. dgtA 4(Cao — Ca) — kype 7 C LV — 2hgge ®HCAV + d,
V% =—qCp + k10@7% - k2067%0BV7
V% — —4Cp + koge HCRV
d% = —qCp + ksge FEC2V,

dT 5 3
PGV = apCy(Ty = T) — agt*(T—T,) -V Z riANH, i + dy,

<= qcpcp(Tc T ) + aq4/o(T - Tc) + d37

Ug,; — Uk i—1
*ukl“‘E

1+€—at t)’
Yktow < Yk < Yk,upp k=1,2,3,
/lowgu <u]upp ]:172
(36)

Donde el subindice £ = 1,2,3 representa la temperatura de reactivos, del serpentin y
la concentraciéon de A. Mientras que j = 1,2 representa el flujo de refrigerantes y el de
reactivos. Los pardmetros v, y §; son pardmetros de peso de cada una de las variables de
controladas y manipuladas respectivamente. Las cuales a su vez se normalizan dividiéndo-
las por su 1ango (Y upp — Yk.tow) ¥ (Wjupp — Uj.1ow)- LOS pardmetros N'y Nu representan
los horizontes de prediccién y de control. Por tltimo, las variables d; son términos de
perturbaciones. Estas se estimaran al igual que las concentraciones no medidas para dotar
al controlador de accién integral. La tabla 3 muestra los parametros de sintonia base del
controlador.

El primer término de la funcién de coste del controlador representa el seguimiento de la
referencia. Solo se establecen consignas para la concentracién de B y para la temperatura
del reactor, en este caso no hay interés en controlar la temperatura del serpentin. El
segundo término corresponde a la penalizaciéon de cambios de las variables manipuladas,
de forma que se pueda ajustar la agresividad del controlador. Las restricciones son las
ecuaciones del modelo, los limites superiores e inferiores de las variables controladas y las
manipuladas y la discretizacién con funcién sigmoide de los caudales de reactivos y de
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4.2. Estimador de estados Capitulo 4. Formulacién del controlador predictivo
Variable Descripcién Valor
N Horizonte de prediccién 30 min
Nu Horizonte de control 3
Y Peso de T 100
Yy Peso de C'p 100
B4 Penalizaciéon cambios reactivos 0.5
B4 Penalizaciéon cambios refrigerante 0.5

Tabla 3: Parametros de sintonia del controlador

refrigerante.

Resolviendo el problema de optimizacién (36), se obtienen las acciones de control necesarias
para llevar el proceso a su consigna. Esto se resuelve en EcosimPro® con un enfoque
secuencial, usando IDAS como integrador y SNOPT como optimizador. La solucién es un
vector de seis elementos, considerando un horizonte de control de tres periodos de muestreo,
tres para el caudal de reactivos y tres para el de refrigerante. Solo se envia al SCADA el
primer elemento de cada uno, ya que se recalculan en cada llamada al controlador. En la
figura 21 se muestra graficamente la secuencia de calculo del MPC.

Leer

estimaciones

eer acciones de
control actuale:

eer configuracion
del controlador,

icializar accio-
nes de contro|

Leer nuevas
acciones de
control

Integrar el «
modelo

NO
A 4
Calcular funcion R Llamar al SI
de coste | optimizador

Figura 21: Esquema de funcionamiento del MPC.

4.2. Estimador de estados

La planta cuenta con sensores de flujo y de temperatura pero se establecié que solo uno de
concentracién, como cabria esperar en una aplicacion real. De esta forma, serd necesario
estimar continuamente las concentraciones de A, C y D. El estimador MHE se formula
como se muestra en la ecuacién (37). Se agrega un termino de perturbaciones d;(t) que
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4.3. Implementacion Capitulo 4. Formulacion del controlador predictivo

permite ajustar las pequenas discrepancias entre el modelo y el proceso real. Asi, el contro-
lador tendra una accién integral y se reducira su error en estado estacionario. Este término
se agrega a las ecuaciones diferenciales de la temperatura del reactor, del serpentin y de
la concentracién de B, Cp.

Resolviendo el problema de optimizacién (37), se obtienen las estimaciones de los valores
iniciales de de Cy,C,Cy, Cp y de las perturbaciones. Posteriormente pueden obtenerse
los estados actuales estimados por integraciéon a partir de estos valores y las acciones
de control pasadas. Se usé6 EcosimPro® con un enfoque secuencial al igual que para el
MPC. La ejecucién del estimador de estados sera previa a la del MPC, pues este tltimo
requiere las estimaciones. En la figura 22 se muestra graficamente la secuencia de cédlculo
del estimador de estados.

3 Ng
. . N\ 2 .
min >0 e (et = 1) = Yipean(t = 1)) + (¢ )]
ckl:k(tfi)7 k=1 i=0
dC 1 E-
s, VA =g(Cag = Cy) - kyoe TEC AV — 2kgpe 7 CAV + d,
ac , A
V=B = —qCp 4 ke i — kyge 7OV
ac A
VTtC = —QCC + k)20€7%CBV,
aC 5
VTtD = —qCp + ksge 71OV,

T 5 2
pCdeE = qpcp<TO - T) - aq?/ (T - Tc) -V Z riAern,i + d27

i=1

dr, .
C dt = QC/OC[)(TCO - T(‘) + Oéqc/5<T - Tr) + d37
Ui — U i1
= Ug,1 + Z 1+e —o(t—t;)’
Yk, low < Yk < Yk,upp k= 1, ey 37
dk,low < dk < dk,upp k= 17 ,3

(37)

Donde Ny representa el horizonte de estimacién, es decir, el niimero de periodos de mues-
treos usados. y;, Y, Y3 representan la temperatura de reactivos, del serpentin y la concen-
tracion de A. gamma,, son factores de peso de las variables de estado. Y «; son factores de
penalizacién de las perturbaciones. Como punto de partida, a todas las variables de estado
y perturbaciones se les asigna el mismo peso, 1 para las primeras y 0.1 para las segundas.
Es necesario proveer al estimador de estados la informacién de las variables medidas en
los Ny periodos de muestreo anteriores.

4.3. Implementaciéon

Tanto el controlador como el estimador de estados se programaron en EcosimPro ®. La
idea fundamental es generar una clase a partir del modelo matematico de la planta y la
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4.3. Implementacion Capitulo 4. Formulacion del controlador predictivo

Leer
datos pasado
Inicializar
estimaciones,

Integrar el M Leer nuevas
modelo estimacione:

NO
A 4
Calcular funciéon R Llamar al SI
de coste | optimizador

Figura 22: Esquema de funcionamiento del estimador de estados.

3

funcién de coste respectiva y, luego, crear un método haga las llamadas al optimizador. Asi
se facilita la programacién y el fichero principal solo contiene la definicién de las variables
y las llamadas a los métodos de las respectivas clases como sigue:

1 estimador.ejecutar(t_Sam,q,qc,T0,Tc0,T,Tc,Ca,estim)
2 controlador.control(t_Sam,Pred_h,sta,man_low,man_up,con_low,con_up,MV,u_new)

Los parametros que se pasan a el estimador son el tiempo de muestreo y la informacion de
todas las variables de la planta. Y devuelve el vector estim que contiene las estimaciones
de Cy,Cp, Cp y de las perturbaciones. Para ejecutar el controlador, es necesario proveerle
los limites de las variables controladas y manipuladas, asi como también las variables esti-
madas, entre otras. Las acciones de control calculadas estan contenidas en el vector u_new.
Todo esto se envuelve en una capa OPC-UA. Toda comunicacién entre el controlador (de
ahora en adelante se refiere tanto al MPC como al MHE) y el SCADA se hard a través
de InterfazOPC, detallada en la préoxima seccién. En la figura 23 se muestra un resumen
del procedimiento de calculo seguido en cada llamada al controlador. La variable binaria
Flag se modifica desde el SCADA y determina si el controlador predictivo esta activado
o desactivado.

Se probé el comportamiento del controlador sobre una simulacién de la planta. Tanto el
estimador de estados como el MPC usan los parametros obtenidos en la seccién 3.2 para
calcular sus respectivas funciones de coste. La simulacién, por otra parte, usa los parame-
tros originales. Desde la simulacién se hacen llamadas al controlador y luego se aplican las
acciones de control. Empezando desde una temperatura de 30°C y una concentraciéon de
B de 0 mol/L, se activa el controlador para que lleve la planta a 50°C y 0.7 mol/L. Los
resultados obtenidos se presentan en la figura 24.
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4.3. Implementacion

Capitulo 4. Formulacion del controlador predictivo

Leer Variables
de InterfazOPC

Leer
Datos Pasados

In|c;|a||zar Inicializar
Estimador Controlador

Ejecutar
Estimador

nviar Acciones
De Control a
InterfazOPC

Leer Confi-
guracion MPC

Ejecutar
Controlador

Figura 23: Esquema de funcionamiento del servidor del controlador.
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Figura 24: Prueba del controlador predictivo.

Se puede ver que el controlador es capaz de llevar el proceso al

set-point requerido, incluso

sin error de estado estacionario. Los primeros instantes de tiempo donde no hay cambios de
las variables manipuladas corresponden a la recoleccién de datos para que el MHE pueda
empezar la estimaciéon. En la concentracién de A se ve un pequeno sobre salto alrededor
del set-point pero no es significativo. Por lo demas, las variables manipuladas en ningtin

momento superan los limites impuestos como es debido.
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4.4. Interfaz de comunicaciéon Capitulo 4. Formulacion del controlador predictivo

Para permitir la comunicacién entre el controlador y el SCADA, es necesario dotarlo de
una capa OPC. EcosimPro ofrece de forma nativa esta posibilidad a través de decks. Estos
funcionan como cajas negras que encapsulan el c6digo y todo lo necesario para ejecutarlo
de forma independiente de EcosimPro. Para crear un deck se ha de seleccionar en primera
instancia su tipo. Se seleccioné como OPC-UA, pues el estdndar OPC-DA no es compatible
con el compilador requerido por el optimizador SNOPT, Visual Studio 2015 en adelante.
Luego, se han de seleccionar las variables de entrada, configuracion del controlador y datos
medidos de la planta, y las variables de salida, las acciones de control. Por tltimo, solo es
necesario darle al botén de generar y se crea un ejecutable que contiene al controlador y
cada que es llamado sigue la secuencia de calculo mostrada en la figura 23. La aplicacién
carece de interfaz grafica, solo muestra una ventana de la consola donde va reportando
informacién sobre las operaciones que se ejecutan como se muestra en la figura 25.

B Di\Librerias_PROOSIS\REACTOR_CONTROLADOR\experiments\mpc+reactor+o+p+c.partition 1\+ controlador+o+p+c\+ controlador+o+p+c\_outputie. — a X

Figura 25: Consola del controlador.

4.4. Interfaz de comunicacion

El controlador se envolvié en una capa OPC-UA. No es posible hacerlo con OPC-DA pues
aunque es el estdndar mas usado, no es compatible con compiladores de C++ actuales
requeridos por el optimizador. Infortunadamente, el SCADA de la planta estd programado
en InTouch 2012, versién solo compatible con OPC-DA. Para solventar este problema, es
necesario desarrollar un programa intermedio que sea compatible con ambos estdndares,
permitiendo la comunicacién entre el SCADA y el controlador. El controlador debera
recibir las variables medidas desde el SCADA, asi como su configuracién, para calcular la
consigna de los controladores PID de los caudales de reactivos y refrigerante. Esta interfaz
se desaroll6 en el lenguaje de programacién Python y se denomina InterfazOPC. Se usaron
las librerias de cédigo abierto OpenOPC y FreeOpcUa pues facilitan enormemente la
conexion con los servidores OPC. En la figura 26 se muestra un esquema simplificado del
funcionamiento de InterfazOPC.

4.5. Interfaz HMI del MPC

Se agreg6 una pestana del MPC a la interfaz HMI del SCADA de la planta. Alli es posible
activar o desactivar el MPC o los controladores PID. También se pueden cambiar de
forma sencilla los parametros de todos los controladores y las consignas. En la figura 27
se muestra como luce esta interfaz.
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Conexion a ser-
vidores OPC

Leer Flag desde
el SCADA

Periodos + 1 FlagMPC =1

v

Leer variables 4

medidas { Enviar FlagMPC
al MPC

Enviar variables
medidas al MP
Leer configu-
racion del MP

Enviar configu-
racion al MPC,

eer nuevas acci-
cnes de contro

» Ejecutar MPC

nviar set-points
aPID1y PID2

Caudal reactivos  Kp

L/min
Lfmin

Tipo Ti
Td

Caudal refrigerante kp

Tipo Ti
Td

Figura 27: Interfaz del MPC en el SCADA.
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Capitulo 5

Optimizacién en tiempo real

El controlador predictivo no lineal desarrollado en el capitulo anterior permite regular la
temperatura y concentracién en el reactor modificando las consignas de los controladores
PID de flujo de reactivos y refrigerante. Sin embargo, el MPC no tiene consideracién de
ningtn parametro econémico por lo que su funcionamiento se limita estrictamente a la
regulacién de consignas.

En este capitulo se desarrollard un optimizador en tiempo real para calcular las consignas
de temperatura y concentraciéon del MPC que generen el mayor beneficio econémico posi-
ble. Debido a que las especies de la reaccién no son reales sino simuladas, los precios son
imaginarios. El funcionamiento de la RTO, sin embargo, servird como demostracién de
como funcionaria esta estrategia de optimizacién en un caso real como una capa superior
de la piramide de automatizacién.

5.1. Formulacion

Se usard el modelo desarrollado en el capitulo 3 para formular el optimizador en tiempo
real. Se simplificara a estado estacionario pues los transitorios del reactor son previsible-
mente cortos y, por tanto, tienen poco impacto en la economia del proceso. El problema
de optimizacién a resolver consiste en maximizar una funcién de coste del tipo econémico,
donde la cantidad consumida/producida de cada especie se multiplica por su respectivo
precio. Se anade de la misma forma un término para el refrigerante. Por otra parte, las
ecuaciones del modelo se formulan como restricciones de igualdad y se imponen limites al
caudal de reactivos, refrigerante, a la temperatura de operaciéon y la concentraciéon. En la
ecuacion (38) se muestra la formulacién del optimizador en tiempo real.

1217136},; J = Zciqci —caxqxCpo— Crepl,
sa. 0=¢q(Cyuy—Cy4)— kwe_%CAV — 2]6306_%"0124‘/7
0= —qCp + kyge ©C 4V — kyge 2 CRHV,
0= —qCp + kyge~ TC RV, (38)

— —E3 2
0=—qCp + kyge R C4V,
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5.1. Formulacion Capitulo 5. Optimizacion en tiempo real

3
0= qpcp(TO - T) - aqg/o (T - Tc) -V Z TiAHracn,i?
i=1

0= qcpcp<TCO - Tc) + qug/B(T - Tc):
10 < T,T, < 60,
0<C, <5 i=A,..,D

0

IN

q < 1.5,

0

IA

g. <15

El problema de optimizacién (38) es del tipo no lineal pues las constantes cinéticas de-
penden de la temperatura, que a su vez depende de la concentracién. Ademés, hay varios
términos en los que se multiplica de forma implicita concentracién y temperatura. Para
resolver este problema se usé6 EcosimPro® pues, aunque no es un entorno propiamente de
optimizacién, se usd anteriormente para la estimacién de parametros y de estados y para
el controlador predictivo. Ademas, tiene la gran ventaja de que la simulacién se puede en-
volver facilmente en un servidor OPC-UA para facilitar las comunicacién con el SCADA
de la planta. El optimizador usado fue igualmente SNOPT y el cédigo se puede encontrar
en el anexo A.10. Aunque los precios de cada especie y del refrigerante se podrdn modificar
desde el SCADA, la tabla 4 muestra los precios de partida considerados. Es importante
resaltar que estos precios son arbitrarios pero reflejan que la sustancia de interés es B.

Variable Descripcion Valor
Cy Precio de A 0.5 €/mol
cp Precio de B 5 €/mol
co Precio de C 0.3 €/mol
¢p Precio de D 0.2 €/mol
Cref Costo del refrigerante 0.01 €/L

Tabla 4: Precios de partida de las especies y el refrigerante

Al igual que para el controlador predictivo, se envolvi6 el optimizador en tiempo real en
un servidor OPC-UA y luego se modificé InterfazOPC para poder establecer los precios
de las especies desde el SCADA. En la ventana de control avanzado del SCADA se agregd
la opcién de establecer precios para las especies y la posibilidad de activar o desactivar la
optimizacién en tiempo real. Cuando este estd activado, las consignas de temperatura y
concentracién del controlador predictivo son modificadas automaticamente y no es posible
intervenirlas manualmente. La optimizacién se resuelve previamente a cada llamada del
controlador predictivo.
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Capitulo 6

Resultados y discusion

En esta seccién se probara el comportamiento del controlador predictivo y el optimizador
en tiempo real. Para el primero, se estudiara el comportamiento del sistema ante cambios
en las consignas de concentracién y temperatura. Se probaran diferentes rangos de opera-
cién y el rechazo de perturbaciones. Para el segundo, se realizardan cambios en los precios
de las especies y el refrigerante y luego se analizara como se adapta el controlador predic-
tivo para llevar al proceso a las nuevas consignas. Todas las pruebas se hicieron sobre la
simulacién conectada al SCADA de la planta. Tal simulacién usa los pardmetros presen-
tados como conocidos en la tabla 2, mientras que el modelo matematico del controlador y
el optimizador usa los pardmetros estimados.

6.1. Pruebas controlador predictivo

6.1.1. Seguimiento de consignas

Se empieza la prueba llevando el reactor a una temperatura de 40 °C y una concentracion
de B de 0.4 mol/L. Luego se ejecutan varios cambios en las consignas como se muestra en
las figuras 28 y 29. De forma general, las figuras en donde se presente la evolucién de las
variables manipuladas estaran escaladas para que reflejen los limites superiores e inferiores
de dichas variables. En la primera gréafica se muestran las variables controladas mientras
que en la segunda las manipuladas. Se presentan la velocidad de la bomba de reactivos y la
apertura de la valvula de refrigerante aunque realmente el controlador predictivo calcula
consignas de caudales. Los controladores PID son los encargados de calcular la accién final
de control.

En el primer cambio se ajusta la consigna de temperatura a 45 °C, a lo que el controlador
aumenta la velocidad de la bomba de reactivos y disminuye la apertura de la valvula del
refrigerante. Se logra llegar a la consigna en alrededor de 15 minutos, teniendo solo un
pequeno sobrepico en la concentracién de B. En el siguiente cambio se modifica la consigna
de temperatura a 35 °C, a lo que el controlador responde disminuyendo temporalmente
el caudal de reactivos y llevando la apertura de refrigerante a practicamente el méximo
(60%). En este caso, aunque se alcanza rdpidamente la consigna de temperatura, la de
concentracién sufre una perturbacién méas pronunciada que en el primer ejemplo. En el
tercer cambio ejecutado, se modificaron simultdneamente ambas consignas a 40 °C y 0.3
mol/L respectivamente. El controlador disminuye ambos caudales, pues debe aumentar
la temperatura y disminuir la concentracién de B. Alrededor del minuto 40, se cambié la
consigna de concentracién a 0.5 mol/L y aunque el controlador lleva el flujo de reactivos
al maximo no es posible llegar a la consigna fijada. El controlador decide mantener la
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6.1. Pruebas controlador predictivo Capitulo 6. Resultados y discusiéon

consigna de la temperatura y aumentar al maximo la concentracién de B. En el ultimo
cambio, se modificé la consigna de temperatura a 50 °C, lo que implica que el controlador
disminuye la apertura del refrigerante. Como atn tiene una consigna de concentracién que
no puede alcanzar, mantiene al méximo el caudal de reactivos.
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Figura 28: Seguimiento de consignas del MPC.
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Figura 29: Variables manipuladas del MPC.

6.1.2. Rechazo de perturbaciones

Luego de la prueba de seguimiento de consignas, se ejecuté un experimento para probar
como rechaza el controlador tanto perturbaciones medidas como no medidas. Como el
controlador estd implementado en una simulacion de la planta, es facil modificar intencio-
nalmente los valores de las perturbaciones. Se cuenta con medidas de la temperatura de
entrada de reactivos y del refrigerante mientras. Por otra parte, en el modelo se asume que
la concentracién de A es constante e igual a 5 mol/L y el controlador no tiene acceso a tales
medidas, aunque se puede modificar desde el SCADA. Se hicieron pruebas escalén hacia
arriba y hacia abajo modificando la temperatura de entrada de reactivos y refrigerante y
la concentracién de entrada de A como se muestra en las figuras 30, 31 y 32. Las consignas
de temperatura y concentracién se establecieron en 40 °C y 0.36 mol/L respectivamente
y no se modificaron durante la prueba.

En primera instancia, se hace un escaléon de +5 °C en la temperatura de entrada de
reactivos. Hay un pequefio sobrepico en la temperatura del reactor pero el controlador
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rapidamente aumenta el caudal de refrigerante para compensarlo. Lo mismo sucede, pero
en sentido, contrario cuando se hace un escalén de -5 °C en la misma variable. La des-
viacion observada de la consigna de temperatura es muy pequena, no supera 0.5 °C, y la
de concentracién es inapreciable. Posteriormente, se hace un escalén hacia abajo y luego
hacia arriba de 5 °C en la temperatura de entrada de refrigerante. Para el primer caso, el
controlador consigue volver a la consigna de temperatura disminuyendo un poco el caudal
de refrigerante. La modificaciéon necesaria para mantener tal consigna es mucho mas sig-
nificativa cuando se eleva la temperatura de entrada de refrigerante, aunque luego de una
desviacién maxima de casi 1 °C es posible volver a la consigna de 40 °C. Hasta este punto,
se hicieron modificaciones en dos perturbaciones medidas por lo que se probé la accién
feedforward del controlador. Sin embargo, las perturbaciones no medidas también son muy
importantes. Para probar este aspecto, se hicieron escalones hacia arriba y hacia abajo en
la concentracién de entrada del reactivo A. Se observa que ambas variables controladas,
la temperatura del reactor y la concentraciéon de B, se alejan de sus consignas. Aunque
el controlador intenta manipular el caudal de reactivos y de refrigerante, no es capaz de
mantener el proceso en el punto deseado de operacién. Esto da a entender que probable-
mente el estimador de estados de horizonte mévil no esté funcionando correctamente vy,
asi, el controlador carece de accién integral y previsiblemente no puede garantizar que no
haya error de estado estacionario en presencia de perturbaciones. Esto se ve reforzado por
el hecho de que las variables manipuladas siguen estando dentro de sus limites y, intuiti-
vamente, se puede pensar que si que seria posible llegar a la consigna con una pequena
modificacién.
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Figura 30: Rechazo de perturbaciones del MPC.

6.2. Pruebas del optimizador en tiempo real

Cuando se activa el optimizador en tiempo real en el SCADA, se desactiva la opcién de
modificar manualmente las consignas del controlador predictivo. Estas ahora son calcula-
das por el RTO de forma previa a las llamadas al controlador. Los precios de cada una
de las especies y del refrigerante pueden ser modificados desde el SCADA. Es importante
recordar, que los precios son arbitrarios pues la reaccién quimica es simulada. En la prueba
realizada solo se cambié el costo de refrigerante y el precio del producto de interés, B.

Se inicia la prueba del RTO estableciendo los precios base mostrados en la tabla 4. Se ve
que el RTO determina que el maximo beneficio econémico se alcanza a una temperatura
de 42 °C y una concentracién de B de 0.4 mol/L, para lo cual el controlador aumenta
al maxima el caudal de reactivos. Luego de unos minutos, el proceso llega a la consigna
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Figura 32: Variables manipuladas del MPC.

establecida por el RTO. Posteriormente, se duplicé el precio de la especie B, manteniendo
los demas constantes, y se puede apreciar que aunque se mantiene aproximadamente la
misma consigna de concentracion, la de temperatura disminuye por debajo de los 35 °C.
En este punto se ve que el controlador no es capaz de llevar al proceso al punto que le
pide el optimizador en tiempo real, lo cual probablemente se deba a que se estd en una
condicién de operacién fuera de la que se ajusté el modelo del proceso. Manteniendo el
precio de B en 10 €/mol y duplicando el costo del refrigerante, el RTO aumenta un poco la
consigna de temperatura, que ahora si puede ser alcanzada. Luego, se prueba una situacién
adversa y es una caida sibita y pronunciada de precio de la sustancia de interés. Al llevar
el precio de B a 2 €/mol, se puede ver que el RTO determina en llevar al limite de 60
°C la temperatura del reactor y disminuir en gran medida la de concentraciéon. Para esto
el controlador determina que se deben llevar al limite inferior los caudales de reactivos y
refrigerante. Los precios son tan desfavorables, que practicamente seria mejorar para el
proceso desde el punto de vista econémico. Por tltimo, se eleva poco a poco el precio de
B hasta el punto en el que el optimizador determina que rentable aumentar los caudales
de reactivos y refrigerante.

Es interesante resaltar que en cualquier situacion, el optimizador en tiempo real siempre
llevé a alguna variable a su limite. Del minuto 0 al 10, el caudal de reactivos esta al
maéaximo, mientras que del 10 al 20 lo estd el de refrigerante. Del 20 al 25, de nuevo esté en
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Capitulo 7

Conclusiones

Se desarrollé un modelo matemaético de la planta piloto hibrida de un reactor continuamen-
te agitado. Se ajust6 dicho modelo a datos del proceso mediante una técnica de estimacién
de pardmetros usando optimizacién dindmica. Se observd que el ajuste era bueno y luego
se corroboré con un conjunto de datos diferentes, a los usados para el ajuste original, que
el modelo seguia representando correctamente al proceso.

Usando el modelo matematico como base, se desarrollé un controlador predictivo no lineal
para controlar la temperatura del reactor y la concentracién de la especie B manipulando
las consignas de controladores PID de caudal. Tales controladores se encargan de calcular
las acciones finales de control, la velocidad de la bomba de reactivos y la apertura de
la vélvula de refrigerante. Adicionalmente, se doté al controlador de un estimador de
estados de horizonte moévil para estimar en linea los estados de las variables no medidas
v las posibles perturbaciones en cada una de las variables de estado. El controlador fue
envuelto en una capa OPC-UA.

Para conectar el controlador con el SCADA de la planta fue necesario programar una in-
terfaz de comunicacion en Python que sirve como puente entre ambos. La interfaz funcioné
correctamente en cada una de las pruebas realizadas al controlador y no present6 ningtin
problema.

Por encima del controlador, se implement6 una estrategia de optimizacién en tiempo real
que calcula las consignas de temperatura y concentraciéon de B que llevan al méaximo
beneficio econdmico, teniendo en cuenta restricciones en las diferentes variables y el precio
de cada una de las especies y el refrigerante.

El controlador dio resultados satisfactorios en la prueba de escalones de consignas pero no
funcioné igual de bien para rechazar perturbaciones. Aunque si era posible mantener las
consignas especificadas al variar la temperatura de entrada de reactivos y de refrigerante,
hubo grandes desviaciones cuando se modific6 la concentracién de entrada de A. Esto se
debe probablemente a que el estimador de estados de horizonte mévil no esta funcionando
adecuadamente y no calcula los términos de perturbaciones como debe. En cualquier caso,
no hubo en ningin momento inestabilidad del controlador.

Por otra parte, el optimizador en tiempo real funcioné correctamente. Al modificar los
precios de las especies desde el SCADA, se calculaban automaticamente nuevas consignas
a las que luego el controlador intentaba llevar al proceso. Se noté que el controlador no
era capaz de alcanzar lo impuesto por el optimizador cuando ambos caudales de reactivos
y de refrigerante debian ser llevados al minimo. Esta situacién no fue estudiada a la hora
de obtener el modelo del proceso, por lo que esté fuera de su rango de validez.
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Capitulo 7. Conclusiones

Con todo esto, se puede concluir que el desarrollo e implementaciéon de capas superiores
de la piramide de automatizacion a los procesos no es una tarea sencilla y requiere de co-
nocimientos multidisciplinares. Se deben pasar por miltiples etapas, desde la comprension
de como funciona el proceso, su modelado, la formulacién del controlador, etc. hasta la
integracién de todos los elementos con el SCADA. Aunque en el presente trabajo se estu-
dia la implementacién a una simulacién de la planta conectada al SCADA, es de preveer
que la implementacién en el proceso real serd mas compleja y se requerira estudiar mas a
fondo la formulacién del controlador y agregar factores como el filtrado de las senales y
la calibracion de los sensores de la planta. La estimacion de estados también debera ser
revisada para que el controlador pueda rechazar efectivamente perturbaciones no medidas.
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Apéndice A

Anexos

A.1. Pre-experimento: calentamiento e enfriamiento

Se hizo un pre-experimento para tener una idea de que tan rapido se calienta el reactor
vy que tan efectivo es su enfriamiento. Esto permitio conocer mejor la planta y aporto
informacion util para preparar tanto la simulacion de la planta como la planeacion del
experimento para ajustar los parametros del modelo. Se siguieron los siguientes pasos:

= Desconectar el bloque que simula la reaccion quimica. Esto permite operar con una
potencia constante las resistencias electricas.

= Llenar el reactor con agua hasta el nivel normal de operacion.
= Encender el agitador y se ajusto su velocidad de giro hasta un valor del 30 %.
= Cerrar la valvula de refrigerante y apagar la bomba de reactivos.

= Encender las resistencias a su maxima potencia, enviando una senal de 3.3 V al
amplificador.

= Apagar las resistencias una vez el reactor alcance 60°C.
= Esperar alrededor de quince minutos para ver como eran las perdidas al ambiente.
= Finalmente, abrir la valvula de refrigerante hasta el 100 %.

Los resultados de los experimentos se muestran en las figuras 36 y 37. Se puede ver que la
temperatura del reactor solo disminuye dos grados durante los quince minutos en los que
no hay calentamiento ni enfriamiento. Se puede concluir que las perdidas al ambiente son
despreciables. Ademas, la capacidad de enfriamiento es muy similar a la de calentamiento,
lo que es bueno para la regulacion de temperatura. Los datos de este experimento se pueden
usar para dar una estimacion inicial del coeficiente de transferencia de calor y conocer la
velocidad maxima a la que pueda cambiar la temperatura, siendo esto de importancia para
el filtrado de las senales.
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A.2. Conversion de sefiales Anexo A. Anexos

A.2. Conversion de senales

La tarjeta de adquisicion de datos tiene seis variables de entrada y tres de salida. A
continuacion se recopilan todas las ecuaciones de conversion, de voltios (x) a unidades de
ingenieria (y), utilizadas.

Senales de entrada:

» Temperatura de reactivos (°C)

Yy =25.323 - —26.728 (39)

= Temperatura entrada de refrigerante (°C)
y = 25.323 - — 26.728 (40)
= Temperatura del reactor (°C)

y = 25.323 - x — 26.728 (41)

= Temperatura de salida de refrigerante (°C)

y =25.323 -z — 26.728 (42)

» Caudal de reactivos (L/min)

y = 0.760 - = — 0.600 (43)

Caudal de refrigerante (L/min)
y = 6.046 - x — 5.212 (44)
Senales de salida:
= Velocidad de la bomba de reactivos (rpm)

y=120-x (45)

» Apertura de la valvula de refrigerante (%)

y=100—-20- -z (46)

= Potencia del amplificador (W)

y = 166.49 - £° — 1401.4 - 2* + 3654.6 - 3 — 2480.8 - 22 + 700.02 - x — 122.73  (47)
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A.3. Bloque simulador

Anexo A. Anexos

A.3. Bloque simulador

La simulacion de la reaccion se programo en el lenguaje EL de EcosimPro ®.

= Componente

18

28
29
30
31
32
33
34
35
36
37
38
39
40
41
42
43
44
45
46
47
48
49
50
51
52
53
54
55
56
57

COMPONENT Bloque_Calculectura

DECL

INIT

CONT

REAL V = 11.5

REAL R = 0.00831
REAL cAO = 5

REAL Eal = 81.09
REAL Ea2 = 81.09
REAL Ea3 = 71.13
REAL k10 = 2.145e10
REAL k20 = 2.145e10
REAL k30 1.507e8
REAL dHrxnl = 4.2

REAL dHrxn2 = -11
REAL dHrxn3 = -41.85
S

REAL Operacion

-- Mediciones

REAL q

REAL T

REAL TO

-- Calculos

REAL cA, cB, cC, cD
REAL r1, r2, r3

-- Salidas
REAL x
REAL P

cA =
cB
cC
cDh
T = TO

non
o O O o

INUOUS
-- Las reacciones son

"Volumen del reactor(L)"
"Constante de los gases ideales (kJ/mol/K)"

"Concentracion entrada
"Energia de activacion
"Energia de activacion
"Energia de activacion
"Factor preexponencial
"Factor preexponencial
"Factor preexponencial

A (mol/L)™
(kJ/mol)"
(kJ/mol)"
(kJ/mol)"
(1/min)"
(1/min)"
(1/min/mol)"

"Calor de reaccion (kJ/mol)"
"Calor de reaccion (kJ/mol)"
"Calor de reaccion (kJ/mol)"

"Modo de operacion (s/u)"

"Caudal volumetrico en (L/min)"
"Temperatura del reactor (C)"
"Temperatura de entrada al reactor (C)"

"Concentracion A (mol/L)"
"Velocidad de la reaccion 1 (mol/L/min)"

"Conversion (s/u)"
"Calor de reaccion (W)"

-- A -1-> B -2-> C

-= 2A -3-> D

-- Calculo de la conversion

x = (cAO - cA)/cAO

-- Calculo de la velocidad de reaccion
r1 = k1O*exp(-Eal/(R*(T+273.15)))*cA*V
r2 = Operacion*k20%exp(-Ea2/(R*(T+273.15)))*cB*V

r3 = Operacion*k30*exp(-Ea3/(R*(T+273.15)))*xcA**2*V

-- Balances de materia

VkcA' = q*x(cAO0 - cA) + (-r1 - 2%r3)/60

VxcB' = -q*cB + ( r1 -
VxcC' = -g*cC + ( r2
V#cD' = -g*cD + (

r2)/60
) /60
r3)/60

-- Potencia del amplificador
P = (1000/60)*V*( - dHrxnl*rl - dHrxn2*r2 - dHrxn3*r3 )
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A.3. Bloque simulador Anexo A. Anexos

58 END COMPONENT

= Experimento

1 EXPERIMENT OPC_Calculectura ON Bloque_CalculLectura.partitionl

2 DECLS

3 OBJECTS

4 INIT

5 -- initial values for state variables

6

7 BOUNDS

8 -- Set equations for boundaries: boundVar = f(TIME;...)

9 -- Valores tomados de https://www.ncbi.nlm.nih.gov/pmc/articles/
PMC4539502/

10 -- Se han corregido los valores de la energia de activacion para
que la reaccion pueda tener lugar a 40C

11

12 -- Estos valores sirven como referencia pero deben eliminarse en
el servidor OPC.

13

14 /*

15 Eal = 81.09

16 Ea2 = 81.09

17 Ea3 = 71.13

18 Operacion = 1

19 T = 15

20 TO = 15

21 cAO = 5

22 dHrxnl = 4.2

23 dHrxn2 = -11

24 dHrxn3 = -41.85

25 k10 = 2.145e10

26 k20 = 2.145e10

27 k30 = 1.507e8

28 q =

29 */

30

31 BODY

32 -- creates an ASCII file with the results in table format

33 -- REPORT_TABLE ("results.rpt", "x",6TRUE)

34

35 -- set the debug level (valid range [0,4])

36 DEBUG_LEVEL= 1

37 -- select default integration solver. Valid methods are IDAS (
_SPARSE), DASSL(_SPARSE), CVODE_BDF(_SPARSE), CVODE_AM, RK4, EULER,
AM1, AM2 and AM4

38 IMETHOD= IDAS -- default is DASSL, recommended is either IDAS or
IDAS_SPARSE

39 -- set tolerances and other important inputs

40 REL_ERROR = 1e-06 -- transient solver relative tolerance

41 ABS_ERROR = 1e-06 -- transient solver absolute tolerance

42 TOLERANCE = 1e-06 -- steady solver relative tolerance

43 INIT_INTEG_STEP = -1 -- initial integration step size (-1 means use
the solver estimation)

44 MAX_INTEG_STEP = -1 -- maximum integration step size (-1 means use
the solver estimation)

45 NSTEPS = 1 -- Only for explicit solvers use CINT/NSTEPS as
integration step size

46 REPORT_MODE = IS_EVENT -- by default it reports results at every
CINT and event detection. Other valid options are IS_STEP, IS_CINT and

IS_MANUAL_REFRESH

47

48 -- simulate a transient in range[TIME,TSTOP] reporting every CINT

49 TIME = 0
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T O
2o
20
°a A.4. Simulacion de la planta
2=
S s La simulacion de la planta se programo en el lenguaje EL de Ecosimpro ®.
g9
g < » Componente
>
9]
‘5_2 1 COMPONENT SimulacionReactor
= 0
g 2
< € 3 DATA
o8 4
22
U§ 5 REAL V = 11.5 "Volumen del reactor (L)"
g; 6 REAL Vc = 1 "Volumen de la camisa (L)"
o s 7 REAL rho = 1 "Densidad del agua (kg/L)"
%g 8 REAL Cp = 4.184 "Capacidad Calorifica del agua (kJ/kg/C)"
Q5 9
S 3
2-8 10 -- Parametros de la reaccion
S 11 REAL UA = 7.182 "Coeficiente global de transferencia de
foo a : calor"
a>o 12
308 13 -- Variables medidas
ggg 14 REAL TO = 10 "Temperatura reactivos (C)"
Qe 15 REAL TcO = 10 "Temperatura entrada refrigerante (C)"
INJECR) 16
589 . .
o5 D 17 -- Variables manipuladas
gm‘j 18 REAL Out_Volts00 = 2.5 "Senal de la valvula (V)"
o E% 19 REAL QOut_VoltsO01 = 1 "Senal del amplificador (V)"
%UQ 20 REAL Out_Volts02 = 2.5 "Senal de la bomba (V)"
52w 21
2 =N 22 DECLS
© @ LW
SE5 2
> a 24 REAL q "Caudal reactivos (L/min)"
9%& 25 REAL qc "Caudal refrigerante (L/min)"
wsb 2
g'go 27 -- Salidas medidas del proceso
E;gE 28 REAL T "Temperatura reactor (C)"
g %,9 29 REAL Tc "Temperatura refrigerante (C)"
o=k 30
o W
%UE 31 -- Otras variables del modelo
92« 32 REAL Q "Calor transferido (kJ/mol)"
0o 33 REAL Heat_rxn "Calor generado (kJ/min)"
o8z 34 -- Variables de la DAQ
8@5 35 REAL In_Volts00, In_VoltsO1l, In_Volts02, In_Volts03, In_VoltsO4,
g n e In_VoltsO06 "Senal de 1 a 5 V"
09 36
>0 =
R 37 INTT
© © o 38
- >E
256 39 T = T0+10
-3 E 40 Tc = Tc0+10
2€3 n
> t=>\'.$ ° 42 CONTINUOUS
[CRef T 43
©
-8g$ 44 -- Variables de salida
£8° 45 q = 0.3%0ut_Volts02 -- gmax = 1.5
E@E 46 gc = 5%0ut_Volts00 -- gcmax = 15 (La valvula se abre hasta el
g8t 60%
gg g 47 -- Se convierte el calor de la reaccion de W a kJ/min
= :5'“‘“:) 48 Heat_rxn = 2*(60/1000) *(63.007*0ut_VoltsO1**5 - 537.74x%
g;g Out_VoltsO1x*4 + 1340.7*0ut_VoltsO1x**3 - 563.35*%0ut_VoltsO1lx*2 -
oo O 34.826%0ut_VoltsOl + 12.836)
ET
== 49
o £
8S§ 50 -- Balances de energia
g0 51 -- Reactor
§o 2 52 rho*Cp*V*T' = (gq*rho*Cp*(TO - T) - Q + Heat_rxn)/60
85 % 53
SaS
o2
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54 -- Camisa
55 rho*Cp*Vc*Tc' = (qc*rho*Cp*(TcO - Tc) + Q)/60
56
57 -- Transferencia de calor
58 Q = UA*(T - Tc)
59
60 -- Variables medidas
61 In_Volts00 = 1.316%q + 0.789 -- Caudal de reactivos
62 In_Volts01 = 0.165%qc + 0.863 -- Caudal de regriferante
63 In_Volts02 = 0.04xT + 1 -- Temperatura del reactor
64 In_Volts03 = 0.04*xTcO + 1 -- Temperatura entrada

refrigerante

65 In_Volts04 = 0.04*xTc + 1 -- Temperatura serpentin
66 In_Volts06 = 0.04*TO0 + 1 -- Temperatura reactivos
67

68 END COMPONENT

= Experimento

EXPERIMENT SimulacionVandeVusse ON SimulacionReactor.partitionl
DECLS
0BJECTS

1
2
3
4
5 BOUNDS
6
7
8
9

-- Set equations for boundaries: boundVar = f(TIME;...)
BODY
10 -- creates an ASCII file with the results in table format
11 --REPORT_TABLE("results.csv", "T Tc Ca Cb Cc Cd q qc TO TcO0")
12 -- set the debug level (valid range [0,4])
13 DEBUG_LEVEL= 1
14 -- select default integration solver. Valid methods are IDAS (

_SPARSE), DASSL(_SPARSE), CVODE_BDF(_SPARSE), CVODE_AM, RK4, EULER,
AM1, AM2 and AM4

15 IMETHOD= IDAS -- default is DASSL, recommended is either IDAS or
IDAS_SPARSE

16 -- set tolerances and other important inputs

17 REL_ERROR = 1e-06 -- transient solver relative tolerance

18 ABS_ERROR = 1e-06 -- transient solver absolute tolerance

19 TOLERANCE = 1e-06 -- steady solver relative tolerance

20 INIT_INTEG_STEP = -1 -- initial integration step size (-1 means use
the solver estimation)

21 MAX_INTEG_STEP = -1 -- maximum integration step size (-1 means use
the solver estimation)

22 NSTEPS = 1 -- Only for explicit solvers use CINT/NSTEPS as
integration step size

23 REPORT_MODE = IS_EVENT -- by default it reports results at every

CINT and event detection. Other valid options are IS_STEP, IS_CINT and
IS_MANUAL_REFRESH

24

25 -- simulate a transient in range[TIME,TSTOP] reporting every CINT
26 TIME = 0

27 TSTOP = 120

28 CINT = 1

29 INTEG ()

30 END EXPERIMENT
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A.5. Procesador de ficheros de ReadOPC

Este script se programo en Python. Su funcion es organizar los datos recolectados con
ReadOPC en un fichero que se pueda leer facilmente desde Excel ® o EcosimPro ®.

# E1 fichero original debe llamarse Datos_Crudos.txt
import os
import csv

# Lectura del directorio actual
current_directory = script_dir = os.path.dirname(__file__)

# Ruta del archivo de datos
Datos_Crudos = os.path.join(current_directory, "Datos_Crudos.txt")
Datos_Tratados = os.path.join(current_directory, "Datos_Tratados.txt")

# Lectura del fichero de datos
with open(Datos_Crudos, "r") as f:
Datos = f.readlines()

# Captura del numero de tags y periodo de muestreo

# Se convierte el SamplingTime de segundos a minutos
NumTags = int(Datos[0][8:10])

SamplingTime = float(Datos[0][-2])/60

# Eliminacion de columnas basura
Datos.pop (0)
Datos.pop (1)
Datos.pop (1)
Datos.pop (1)

# Extraccion de datos
Datos_Extraidos = T[]
for n in range(l, 1len(Datos)):

Tags = [None]*(NumTags + 1)
Tags[0] = str((n-1)*SamplingTime)
for k in range(1l, NumTags + 1):
a=5b+1
b=a+38
Tags[k] = Datos[n][a:b].replace(",", ".")
Datos_Extraidos.append(Tags)

# Escritura del fichero nuevo
with open(Datos_Tratados, 'w') as f:
wr = csv.writer(f, delimiter='\t', lineterminator='\n')
for row in Datos_Extraidos:
wr.writerow (row)
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A.6. Ejecutor de experimentos

El script de ejecucion de experimentos se programo en Python. Hace uso de las librerias
OpenOPC, time, sys y datetime.

import OpenOPC

import time

import sys

from datetime import datetime

# Valores de las variables manipuladas.

# [Velocidad Bomba reactivos, Apertura valvula de refrigerante]

u = [[310, 30], [260, 30], [360, 30], [410, 10], [410, 20], [360, 20],
9 [360, 50], [460, 50], [510, 30], [460, 30], [460, 20], [410, 20],
10 [410, 501, [310, 501, [310, 401, [260, 60], [160, 601, [160, 401,
11 [310, 40], [310, 20], [410, 20], ]

13 # Tiempo de ejecucion
14 tiempo = [50, 25, 25, 16, 15, 5, 16, 21, 20,
15 10, 6, 5, 49, 8, 7, 15, 10, 5, 15, 5, 15]

17 # Aceleracion: Use 1 para tiempo real
18 factor_aceleracion = 1

20 # Conexion al servidor OPC
21 opc = OpenOPC.client ()
22 opc.connect ('ArchestrA.FSGateway.3"')

24 # Inicializacion del contador de cambios
25n =0

27 for inter in tiempo:

28 now = datetime.now()

29 current_time = now.strftime (" JH:%M:%S")

30 # Escritura de la velocidad de la bomba de reactivos

31 opc.write(('Simulacion.Grupol.0ut_Volts02', uln][0]/120))
32 print (" Bomba de reactivos a " + str(uln][0]) + ' rpm')

34 # Escritura de la apertura de la valvula de refrigerante
35 opc.write (('Simulacion.Grupol.0Out_Volts00', 5-uln][1]/20))
36 print ("Apertura valvula de refrigerante a " + str(uln][1]) + ' %")

38 # Agregar el cambio al contador
39 n += 1

41 # Imprimir en pantalla cuantos cambios se han ejecutado
42 print ("\n")

43 if == 1:

44 print ('Se ha realizado ' + str(n) + ' cambio')

45 elif n >= 1:

46 print ('Se han realizado ' + str(n) + ' cambios\n')

48 # Dormir hasta el proximo cambio
49 time.sleep(inter*60/factor_aceleracion)

51 # Reporte de finalizacion del experimento

52 now = datetime.now()

53 current_time = now.strftime (" %H:%M:%S")

54 print(current_time + ': El experimento ha terminado. Exitosamente?')

56 opc.close()
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T O
o]
= ©
20
°m A.7. Codigo estimacion de parametros
o=
c
S s El problema de optimizacion dinamica de estimacion de parametros se resolvio en Eco-
£ £ simPro ®. El componente contiene la simulacion dinamica y, por tanto, el calculo de la
g% funcion de coste. El experimento hace llamadas al optimizador externo y devuelve nuevos
S c valores de los parametros a la simulacion.
< ©
= 2
8
gs A.7.1. Componente
o 3
© O 1 USE MATH
Seo 2 COMPONENT SimReactor (INTEGER nsal = 3)
33 ;
S E 4 DATA

T O 5
S Re!
gE 6 REAL V = 11.5 "Volumen del reactor (L)"
gmg 7 REAL Vc =1 "Volumen de la camisa (L)"
820‘_0' 8 REAL R = 0.00831 "Constante de los gases (kJ/mol/K)"
oo 9 REAL rho = 1 "Densidad del agua (kg/L)"
898 10 REAL Cp = 4.184 "Capacidad Calorifica del agua (kJ/kg/C)"
8 %g 11 REAL Ca0O = 5 "Concentracion de entrada de A (mol/L)"
~ g% 12 REAL TO = 10 "Temperatura de entrada de los reactivos (C)"
Nsao 13 REAL TcO = 10 "Temperatura de entrada de los reactivos (C)"
o5
0o 14
3 §g 15 -- Parametros a estimar
-S_g 2 16 REAL k10 = 3.2 "Factor pre exponencial"
g9 17 REAL k20 = 15.6
D= 18 REAL k30 = 3.2
0 -=N
Seg 19 REAL dHrxnl = -3
§-59 20 REAL dHrxn2 = -7
o0 21 REAL dHrxn3 = -12
— ouw =
Ocr 22 REAL Eal = 18.09
qug% 23 REAL Ea2 = 18.09
S83 24 REAL Ea3 = 15.21
§<o 25 REAL alpha = 1.2197
ok 2%
8>k
ooy 27 -- Optimizador
o9
03_93:1 28 REAL pesos([3] = {1, 1, 1}
H-g_] 29 REAL medial[3] = {26.31, 12.33, 2.94}
3 o 30 REAL LiminfT = 5
82 31 REAL LimsupT = 60

(e L
&sa 32 REAL LiminfTc = &
g§§ 33 REAL LimsupTc = 60
593 34 REAL LiminfCa = 0
%9 35 REAL LimsupCa = 5
f>\E 36 REAL C = 5
o3 g 37

= E
583 38
5238 39 DECLS
g>2 40 -- Caudales
8% 3 41 REAL q "Caudal reactivos (L/min)"
g‘% 3 42 REAL qc "Caudal refrigerante (L/min)"
=D o 43
ng 44 -- Salidas medidas del proceso
%E g 45 REAL T "Temperatura reactor (C)"
®© D = 46 --REAL TO
S2&
8‘—6 4 47 REAL Tc "Temperatura refrigerante (C)"
5= 48 --REAL TcO
ET . 49
S3>0
SEE 50 -- Otras variables del modelo
gc>u § 51 REAL Q "Calor transferido (kJ/mol)"
E.% s 52 REAL Heat_rxn "Calor generado (kJ/min)"
o9
guo—f 53 REAL Ca, Cb, Cc, Cd
Sag
uc.2
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T O
53
°a 54 REAL rl, r2, r3
2= 55 REAL UA
88 5
[Pl 57 -- Lectura de datos
QC)E 58 TABLE_1D tabl, tab2, tab3, tab4, tab5, tab6, tab7, tab8, tab9, tablO
33 59
f—% 60 -- Optimizador
Q9 61 REAL F_optim[7]
52
'EE 62 REAL J([nsall
§5 63 REAL J_costo
mg 64 REAL y_real[nsal], y_modelo[nsall]
3 g 65 REAL coef = 0
o <=
5 S 66
™ o
S E 67
20 68 INIT
® O
<O(E 69 -- Coeficiente que activa el indice de coste
PWa 70 coef =1
894 71
oL 4
832 72 -- Lectura de variables
S wg 73 -- Variables de entrada
w‘gg 74 q = 0.760%linearInterpiD(tabl, TIME) - 0.6
ggs 75 qc = 6.046*1linearInterpiD(tab2, TIME) - 5.212
~ 58 76 --TO = 25.323*linearInterplD(tab3, TIME) - 26.728
©3 %R 7 --TcO = 25.323%linearInterpiD(tab4, TIME) - 26.728
88 s 78 -- Variables de salida
.8 §6 79 y_real[1] = 25*linearInterpiD(tab5, TIME) - 25
gg% 80 y_real[2] = 26xlinearInterplD(tab6, TIME) - 25
2E N 81 y_real[3] = linearInterpiD(tab7, TIME)
© gg 82
Qco 83 y_modelo[1] = y_reall[1]
> W
Gon 84 y_modelo[2] = y_reall[2]
EEE 85 y_modelo[3] = y_reall[3]
0 Z 86
62
5 §g 87 T = y_real[1]
OE_,-EO 88 Tc = y_reall[2]
gg'& 89 Ca = y_reall[3]
o W 90
)
Uge 91 Cb = linearInterplD(tab8, TIME)
S Qj 92 Cc = linearInterplD(tab9, TIME)
gew 93 Cd = linearInterpiD(tabl0, TIME)
0oz 94 CONTINUQUS
o5 <
80 95
N° 7
§\8 S 96 -- Lectura de variables
>\%§ 97 -- Variables de entrada
3; o 98 q = 0.760*linearInterplD(tabl, TIME) - 0.6
K >u2 99 qc = 6.046*1linearInterpliD(tab2, TIME) - 5.212
%-g‘ﬂé 100 --TO = 25.323xlinearInterpiD(tab3, TIME) - 26.728
'gg 3 101 --TcO = 25.323*1linearInterplD(tab4, TIME) - 26.728
§‘=‘5g 102 -- Variables de salida
c§9 103 y_real[1] = 25%linearInterplD(tab5, TIME) - 25
g% 3 104 y_real[2] = 26xlinearInterpiD(tab6, TIME) - 25
%-‘%% 105 y_real[3] = linearInterpiD(tab7, TIME)
ESw 106
s g 'GE) 107 -- Balances de materia
2 Eg 108 VxCa' = gq*(Ca0 - Ca) + (-rl - 2%r3)
82 = 109 V*Cb' = -q*Cb + ( r1 - r2)
o 9 110 VxCc' = -q*Cc + ( r2 )
c3s 111 V*Cd' = -q*Cd + ( r3)
E:_ULU. 112 rl = k1O*xexp(-Eal/(R*x(T+273.15)))*Cax*xV
p
gge 113 r2 = k20%exp(-Ea2/(R*(T+273.15)))*Cb*V
©>9 114 r3 = k30*exp(-Ea3/(R*(T+273.15)))*xCa**2xV
geL 115
gf—_’a 116 -- Balances de energia
00—
SaS
uc.2
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-- Reactor

rho*Cp*V*T' = g*rho*Cp*(TO - T) - Q + Heat_rxn
-- Camisa

rho*Cp*Vc*Tc' = qc*rhoxCp*(TcO - Tc) + Q

-- Transferencia de calor
Q = UA*(T - Tc)
UA = alphax*qc**0.8

-- Calor generado por la reaccion
Heat_rxn = V*( - dHrxnlx*rl - dHrxn2*r2 - dHrxn3*r3 )

-- Optimizador

-- Subtotales del indice de coste
EXPAND(i IN 1,3) J[i] = (abs(y_modelo[i] - y_reall[il)/(medial[il*C) -
log(1+abs(y_modelo[i] - y_real[i])/(medial[il*C)))

-- Funcion de coste

J_costo' = C**2%SUM(i IN 1,3; pesos[il*J[i])

-- Restricciones no lineales (expresiones c(x) <= 0)

F_optim[1] = J_costo

F_optim[2] = MATH.min(T,LiminfT) - LiminfT
F_optim[3] = MATH.max(T,LimsupT) - LimsupT
F_optim[4] = MATH.min(Tc,LiminfTc) - LiminfTc
F_optim[5] = MATH.max(Tc,LimsupTc) - LimsupTc
F_optim[6] = MATH.min(Ca,LiminfCa) - LiminfCa
F_optim[7] = MATH.max(Ca,LimsupCa) - LimsupCa

-- Asignacion de valores del modelo

y_modelo[1] = T
y_modelo [2]
y_modelo [3]

I on
Q A
[V

END COMPONENT

A.7.2. Experimento

USE OPTIM_METHODS

EIDAS calculoSens
CONST INTEGER numC -
optimizacion
CONST INTEGER numU = 10 -=
--CONST INTEGER numX = 4
costo)

1]
[}
]

FUNCTION INTEGER coste_y_restricciones

numero de restricciones del problema de

numero de variables de decision
-- numero de variables de estado + 1 (

(IN REAL esnopt_x[], IN INTEGER needF,

0UT REAL esnopt_F[], IN INTEGER explicit_derivatives, IN INTEGER needG, OUT

REAL esnopt_G[])

DECLS
REAL arr_quad[ numC + 1 ]
temporales
REAL arr_quadsen[ (numC + 1) x*
las integrales
REAL arr_quadsen_p[ (numC + 1)
temporal de la sensibilidad de las
-- REAL arr_sen[ numX * numU ]
los estados
- REAL arr_sen_p[ numX * numU ]

-- array de integrales

numU ] -- array de sensibilidad de
* numU ] -- array de la derivada
integrales

-- array de sensibilidad de

-- array de la derivada

temporal de la sensibilidad de los estados

BODY
FOR(C j IN 1,numC + 1 )
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arr_quad[ j ] =0
END FOR
FOR(C j IN 1, (numC +
arr_quadsen[ j ]
arr_quadsen_p[ j
END FOR
FOR( j IN 1, numX * numU )
arr_sen[ j 1 =0
arr_sen_pl[ j 1 =0
END FOR

1) * numU )
0

] 0

-- Actualizar las variables de decision a los valores que propone el
optimizador
calculoSens.setU( "k10", esnopt_x[1] )
calculoSens.setU( "k20", esnopt_x[2] )
calculoSens.setU( "k30", esnopt_x[3] )
calculoSens.setU( "dHrxnl", esnopt_x[4] )
calculoSens.setU( "dHrxn2", esnopt_x[5] )
calculoSens.setU( "dHrxn3", esnopt_x[6] )
calculoSens.setU( "Eal", esnopt_x[7] )
calculoSens.setU( "Ea2", esnopt_x[8] )
calculoSens.setU( "Ea3", esnopt_x[9] )
calculoSens.setU( "alpha", esnopt_x[10] )
SET_INIT_ACTIVE (TRUE)

-- Reiniciar el calculo de sensibilidades con los nuevos valores de los
parametros

calculoSens.reiniciar ()

calculoSens.calculateSens( TSTOP ) -- calculoSens.
getSens ( TSTOP, arr_sen, arr_sen_p )

calculoSens.getQuad( arr_quad, arr_quadsen ) -- calculo de las
cuadraturas y sus sensibilidades

calculoSens.getQuadN( arr_quadsen_p, 1 ) -- calculo de 1la

derivada de las sensibilidades de las cuadraturas

-- Introduccion de los gradientes de la funcion de costo y
restricciones a SNOPT

-- i la funcion es de camino, hay que introducir la derivada parcial
de la cuadratura ( arr_quadsen )

-- en caso contrario, si la restriccion es de punto final, al usar
arr_quadsen_p se usa la derivada parcial del valor de la funcion.

IF ( explicit_derivatives == 1) THEN
FOR( i IN 1,numU )
esnopt_G[i] = arr_quadsen_p[ i ] -- derivadas de las 7
F_optim respecto a las 4 variables de decision
END FOR

FOR( i IN numU+1, (numC+1) *numU )
esnopt_G[i] = arr_quadsen[ i ]
END FOR

END IF

-- Introduccion de los valores de las funcines a SNOPT

-- si la funcion es de camino, hay que introducir la cuadratura (
arr_quad )

-- en caso contrario, si la restriccion es de punto final, al usar
F_optim se usa el valor de la funcion.

esnopt_F[1] = F_optim[1]

FOR( i IN 2,numC+1 )

esnopt_F[i] = arr_quad[ i ]
END FOR
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RETURN 0
END FUNCTION

-- llamada a la funcion de residuos por parte de IDAS. No se debe modificar
-- IDAS propone unos valores de las variables y de las derivadas y pide
calcular los residuos
FUNCTION NO_TYPE funcionResiduos( IN REAL tiempo, IN REAL var[], IN REAL der[],
IN INTEGER numPar, IN STRING nomPar[], IN REAL par[], OUT REAL res[] )
DECLS
0OBJECTS
BODY
FOR( i IN 1,numPar )
setValueReal ( nomPar[i], par[i] )
END FOR

FRES_ARGS( tiempo, var, der, res, FALSE )
END FUNCTION

-- llamada a las funciones de cuadraturas por parte de IDAS, para el calculo de
sensibilidades
-- utilizar el vector F_optim que se actualiza al llamar a los residuos
FUNCTION NO_TYPE funcionQuadraturas( IN REAL tiempo, IN REAL var[], IN REAL der
[1, IN INTEGER numPar, IN STRING nomPar[], IN REAL par[], OUT REAL quad[] )
DECLS
0BJECTS
BODY
FOR( i IN 1,numPar )
setValueReal ( nomPar[i], par[i] )
END FOR

FRES_ARGS( tiempo, var, der, der, FALSE )
-- funciones de cuadraturas
FOR(C i IN 1,7 )
quad[i] = F_optim[i]
END FOR
END FUNCTION

FUNC_PTR<ptrFunRes> ptrRes = funcionResiduos
FUNC_PTR<ptrFunRes> ptrQuad = funcionQuadraturas

EXPERIMENT Estim_vandeVusse ON SimReactor.partitionl
DECLS

REAL dec_var [numU] -- valor inicial de las variables de
decision, size numU. Necesario para las llamadas a ESnopt

REAL xlow [numU] -- valor inferior de las variables de
decision, size numU. Necesario para las llamadas a ESnopt
REAL xupp [numU] -- valor superior de las variables de decision,

size numU. Necesario para las llamadas a ESnopt

REAL Flow[numC + 1] -- valor inferior de la funcion objetivo y las
restricciones, size (numC + funcion de coste). Necesario para las llamadas
a ESnopt
REAL Fupp[numC + 1] -- valor superior de la funcion objetivo y las
restricciones, size (numC + funcion de coste). Necesario para las llamadas
a ESnopt
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INTEGER calcularSens = 1
INTEGER infoESnopt = 0

0BJECTS

VECTOR_STRING nombresX -- variable auxiliar para la inicializacion
de las sensibilidades

VECTOR_STRING nombresU -- variable auxiliar para la inicializacion
de las sensibilidades

INIT
-- initial values for state variables
k10 = 3.2
k20 = 15.6
k30 = 3.2
dHrxnl = -3
dHrxn2 = -7
dHrxn3 = -12
Eal = 18.09
Ea2 = 18.09
Ea3 = 15.21
alpha = 1.2197

BOUNDS
-- Set equations for boundaries: boundVar = f(TIME;...)
coef =1
BODY
readTableCols1D ("03-28-2020_2_Datos_Tratados.txt",1,2,tabl) --q
readTableCols1D ("03-28-2020_2_Datos_Tratados.txt",1,3,tab2) -- qc
readTableCols1D ("03-28-2020_2_ Datos_Tratados.txt",1,7,tab3) -- TO
readTableCols1D ("03-28-2020_2_Datos_Tratados.txt",1,5,tab4) -- TcO
readTableCols1D ("03-28-2020_2_Datos_Tratados.txt",1,4,tab5b) -- T
readTableCols1D ("03-28-2020_2_Datos_Tratados.txt",1,6,tab6) -- Tc
readTableCols1D ("03-28-2020_2_Datos_Tratados.txt",1,11,tab7) -- Ca
readTableCols1D ("03-28-2020_2_Datos_Tratados.txt",1,12,tab8) -- Cb
readTableCols1D ("03-28-2020_2_Datos_Tratados.txt",1,13,tab9) -- Cc
readTableCols1D ("03-28-2020_2_Datos_Tratados.txt",1,14,tab10) -- Cd

EXEC_INIT()
-- creates an ASCII file with the results in table format
-- REPORT_TABLE("results.rpt", "x", TRUE)

-- set the debug level (valid range [0,4])

DEBUG_LEVEL = 1

-- select default integration solver. Valid methods are IDAS (_SPARSE),
DASSL (_SPARSE), CVODE_BDF(_SPARSE), CVODE_AM, RK4, EULER, AM1, AM2 and AM4

IMETHOD = IDAS_SPARSE -- default is DASSL, recommended is either IDAS or
IDAS_SPARSE

-- Settings for different actions. Valid actions are: SEV_DISABLE,
SEV_NONE, SEV_WARNING, SEV_ERROR, SEV_KILLPOINT, SEV_FATAL

eSetErrorAction (ERR_BAD_OPER,SEV_KILLPOINT) -- Detect bad numerical
operations (eg division by zero), default is SEV_NONE, recommended is
SEV_KILLPOINT

eSetErrorAction (ERR_NAN_INF, SEV_KILLPOINT) -- Detect NaN or Inf values,
default is SEV_NONE, recommended is SEV_KILLPOINT
eSetConfig (CFG_FORCE_STOP_CINT ,TRUE) -- Force or not to stop the solver

each CINT. Sometimes you can speed up the simulation if you select FALSE
-- set tolerances and other important inputs

REL_ERROR = 1e-06 -- transient solver relative tolerance
ABS_ERROR = 1e-06 -- transient solver absolute tolerance
TOLERANCE = 1e-06 -- steady solver relative tolerance
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T O

2o

20

ga 178 INIT_INTEG_STEP = -1 -- initial integration step size (-1 means use the
2; solver estimation)

S o 179 MAX_INTEG_STEP = -1 -- maximum integration step size (-1 means use the
9% solver estimation)

QC,E 180 NSTEPS = 1 -- Only for explicit solvers use CINT/NSTEPS as integration
§ 7 step size

ac 181

Q9 182 -- Anadir las variables del jacobiano para el calculo de sensibilidades
%% 183 -- NO MODIFICAR, LO REALIZA AUTOMATICAMENTE

8> 184 -- SINTAXIS:

mg 185 -- addX( nombre de la variable, valor inicial de la misma, booleano que
EQ indica si la variable es T_DYNAMIC )

© 5 186 nombresX = getVariablesWithCategory( T_JACOBIAN_VARS )

8% 187 FOR( i IN 1,nombresX.size() )

g 8 188 calculoSens.addX( nombresX.at(i), getValueReal( nombresX.at(i) ), (
<O(E getVarCategory (nombresX.at(i)) == 2 ) )

PWa 189 END FOR

S84 190

832 191 -- Iniciliazacion del algoritmos de optimizacion

© wg 192 -- inicializaciom de las variables de decision, y los limites

8ES 193 -- SINTAXIS:

ggﬁ 194 -- addU( nombre de la variable, valor inicial de la misma, booleano que
~ 58 indica si el parametro es un valor inicial )

©3 %R 195 calculoSens.addU( "k10", k10, FALSE )

88 s 196 calculoSens.addU( "k20", k20, FALSE )

.8 E-S 197 calculoSens.addU( "k30", k30, FALSE )

gg% 198 calculoSens.addU( "dHrxn1", dHrxnl, FALSE )

%EN 199 calculoSens.addU( "dHrxn2", dHrxn2, FALSE )

“‘f g'ﬁ'_J 200 calculoSens.addU( "dHrxn3", dHrxn3, FALSE )

o :9 201 calculoSens.addU( "Eal", Eal, FALSE )

Stw 202 calculoSens.addU( "Ea2", Ea2, FALSE )

EEE 203 calculoSens.addU( "Ea3", Ea3, FALSE )

05\9% 204 calculoSens.addU( "alpha", alpha, FALSE )

)

SEo 206 dec_var[1] = k10

:§g'& 207 dec_var[2] = k20

% “’% 208 dec_var[3] = k30

U-g_l 209 dec_var [4] = dHrxnl

S §j 210 dec_var [5] = dHrxn2

gew 211 dec_var[6] = dHrxn3

82<Z( 212 dec_var [7] = Eal

g%o 213 dec_var[8] = Ea2

@@ 5 214 dec_var[9] = Ea3

N 215 dec_var [10] = alpha

Fa)

459 216

i >u§ 217 -- Limites de las variables de decision

%g‘ﬂé 218 -- k10

283 219 xlow[1] = 0.001

§‘=‘5_8 220 xupp [1] = 20

cS o 221 -- k20

033 222 xlow[2] = 0.001

Egs 21 e

EC o -

S2e 225 xlow[3] = 0.001

% E g 226 xupp [3] = 20

8O = 227 -- dHrx1

o3 ) 228 xlow[4] = -20

‘ggﬁ 229 xupp[4] = -0.001

ET . 230 -- dHrxn2

gge 231 xlow([5] = -20

©>9 232 xupp [6] = -0.001

'qé E 95)_ 233 -- dHrxn3

3375 234 xlow[6] = -20

00 _

SaS

uc.2
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ga 235 xupp [6] = -0.001
2= 236 -- Eal
8 o 237 xlow[7] = 0.001
QE 238 xupp [7] = 20
&S 239 -- Ea2
33 240 xlow[8] = 0.001
Sc 241 xupp [8] = 20
Q9 242 -- Ea3
35 243 xlow([9] = 0.001
‘g§ 244 xupp [9] = 20
< g 245 -- alpha
89 246 xlow[10] = 0.001
© 5 247 xupp [10] = 10
8% 248 TIME = 0
o8 249 TSTOP = 345
<3S 250 CINT = 0.0833
eWo 251
& b
80 252 -- Inicializacion del algoritmo de integracion y calculo de
832 sensibilidades
© wg 253 -- Inicializacion del algoritmos de optimizacion
8ES 254 -- SINTAXIS:
ggﬁ 255 -- iniciarRes( tiempo inicial desde el que calcular las sensibilidades,
~ 58 puntero a la funcion de residuos definida previamente )
C_D_B‘o_o‘ 256 -- iniciarQuad( numero de cuadraturas a calcular, puntero al calculo de
8 8 < las funciones de cuadratura )
] 55 257 calculoSens.iniciarRes (TIME, ptrRes)
gg% 258 calculoSens.iniciarQuad (numC + 1, ptrQuad)
2E N 259
© EE 260 -- Configurar la tolerancia en el calculo de sensibilidades (opcional)
259 261 calculoSens.setTol( 1le-5 )
; 262
(G N]
EEE 263 -- inicializacion de los limites de las restricciones y la funcion de
0_;92 coste
588 264 Flow([1] = -1.0e10
5=0 265 Fupp[1] = 1.0el10
cob 266 FOR (i IN 2,7)
e o W 267 Flow[il = 0
U-g_l 268 Fupp[i] = 0
29 269 END FOR
gesu 270
T o=
82<Z( 271 -- Representacion en el monitor de los valores previos a la
8%0 optimizacion
@% 5 272 WRITE ("\n\n\t\t-----------------—- limits before optimization \n")
32 273 FOR ( i IN 1,numU )
3; (<] 274 WRITE ("\t\t var_dec[%dl:\t %g \t %g \t %g \n", i, xlow[i],
Ko ING = dec_var[il, xuppl[il)
%-g‘ﬂé 275 END FOR
-g_ga 276 FOR ( 1 IN 1,numC + 1 )
£s83 277 WRITE ("\t\t F_optim[%d]:\t % \t %g \t %g \n", i, Flowl[il,
c § Q F_optim[i], Fuppl[il)
023 278 END FOR
8-5 ] 279 WRITE ("\n\t\t-----------------—- END of limits \n\n")
ESS 280
EC o
Egg 281 --Optimization extern routine call
% E g 282 setSilentMode (TRUE)
g o= 283 SET_REPORT_ACTIVE ("#MONITOR",FALSE)
8 o 284
o
250
S8= 285 esnopt_init (numU, numC)
ETGLU_ 286 esnopt_set_variables_bounds_and_initial_values (xlow, xupp, dec_var)
§§g 287 esnopt_set_constraints_bounds_and_initial_values (Flow, Fupp, F_optim)
T > 3 288 esnopt_set_cost_function_and_constraints (coste_y_restricciones)
'qé E 95)_ 289 esnopt_set_explicit_derivatives ( calcularSens )
gf—_’a 290 esnopt_set_function_precision ( 1.0e-5 )
00 _
SaS
uc.2
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T O

2o

20

ga 291 esnopt_set_iterations_limit (200)

2; 292 infoESnopt = esnopt ()

S 293

Lo 294 -- Final de la optimizacion, obtencion de los resultados para la
S iS simulacion.

§ 7 295 setSilentMode (FALSE)

o % 296 SET_REPORT_ACTIVE ("#MONITOR",TRUE)

o 297

= 2

.:%% 298 esnopt_print_data ()

° § 299 esnopt_get_variables_values (dec_var)

o 300

c © esnopt_free ()

E ° 301 RESET ()

P 302 -- SET_INIT_ACTIVE(TRUE)

9 g 303

g 8 304 -- Modificacion de los parametros con los nuevos valores obtenidos
<< T

o —

PWa 305 k10 = dec_var[1]

804 306 k20 = dec_var [2]

8 Z g 307 k30 = dec_var[3]

uG; ° 8 308 dHrxnl = dec_var [4]

© % S 309 dHrxn2 = dec_var [5]

3 N 310 dHrxn3 = dec_var[6]

~ Eg 311 Eal = dec_var [7]

©3 %R 312 Ea2 = dec_var[8]

3 8 < 313 Ea3 = dec_var[9]

] _g S 314 alpha = dec_var[10]

o E% 315 -- Llamada al integrador

2= 316 TIME = 0

0 -=N

“S_ EE 317 CINT = 0.0833

2=0 318 INTEG ()

Gon 319

EEE 320 -- Representacion en el monitor de los valores posteriores a la
& oz optimizacion

S §g 321 WRITE ("\n\n\t\t---------——------——- The optimiser succeed, returned the
OE_,SE o value: %d. \n", infoESnopt)

:QgE 322 WRITE ("\n\n\t\t-----------------——- constraints and decision variables
?) w% after optimization \n")

S22 323 FOR ( i IN 1,numU )

35< 324 WRITE ("\t\t var_dec[%d]:\t % \t % \t Y% \n", i, xlow[il, dec_var
3 %E [il, xupplil)

0%z 325 END FOR

8%0 326 WRITE ("\n\n\t\t--------—-——-----———- cost function and constraints after
@% 5 optimization \n")

32 327 FOR ( i IN 1,numC + 1 )

Ito 328 WRITE ("\t\t F_optim[%d]l:\t % \t Y% \t % \n", i, Flow[i], F_optim
<58 [i], Fupplil)

%,—g“é’ 329 END FOR

828 3 330 WRITE ("\n\t\t-----------------—-—- end \n\n")

Eso 331

>3 ©

c> 9 332 END EXPERIMENT

(TR

o3

BTl

ESo

SRR

o =&

T2

0 'c e

g5

g8 3

o=

[T

£%g

8E<

- > 3

gg0

562

85 %

SaS

uc.2
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A.8. Codigo del MPC

El controlador predictivo se programo en EcosimPro ®Se generaron clases asociadas al
estimador de estados de horizonte movil y al controlador predictivo en si. Las llamas se
hacen desde un fichero principal que se comunica mediante OPC con el SCADA de la
planta.

A.8.1. Componente fichero principal

1 USE MATH

2

3 COMPONENT mpcReactorOPC (INTEGER Nu = 3,INTEGER MV = 2, INTEGER PV = 2)
4

5 DATA

--Iniciacion de variables de proceso

REAL T_iniciacion = 30

9 REAL Tc_iniciacion = 10

10 REAL Cb_iniciacion = 0.1

11

12 -- Parametros del controlador

13 REAL t_Sample = 0.5 "Tiempo de muestro (min)"

14 REAL normal4] = {60, 5, 2, 15} '"Normalizacion de las variables"

15 REAL uq[Nu] = 1.2

16 REAL uqc[Nul = 9

17 REAL Pred_h = 30

18 REAL Liminfq = 0.3

19 --REAL Limsupqg = 3.2

20 REAL Limsupq = 1.5

21 REAL Liminfqc = 0.83

22 REAL Limsupqc = 15

23 REAL LiminfT = 5

24 REAL LimsupT = 60

25 REAL LiminfCb = 0

26 REAL LimsupCb

27 -- Consignas

28 REAL T_sp = 30

29 REAL Cb_sp = 0.4

30 REAL gamma[2] = {100, 100} "Importancia relativa de los
setpoint"

31 -- Variables manipuladas

32 REAL beta[2] = {0.1, 0.1} "Penalizacion de cambios"

33

34 DECLS

35 -- Variables del proceso

36 DISCR REAL q "Caudal reactivos (L/min)"

37 DISCR REAL qc "Caudal reqcigerante (L/min)"

38 DISCR REAL TO, TcO "Temperaturas de entrada (C)"

39 DISCR REAL T, Tc "Temperaturas (C)"

40 DISCR REAL Ca "Concentracion de A (mol/L)"

41 DISCR REAL Cb "Concentracion de B (mol/L)"

42

43 -- Codigo adicional para el controlador predictivo

44 BOOLEAN sample = TRUE

45 BOOLEAN ControlFlag = FALSE

46 DISCR REAL state[9] -- state variables + algebraic

47 DISCR REAL u_new[MV*Nu] -- Vector of decision variables computed by the
MPC

48 -- Upper and lower bounds of the manipulated and controlled variables

49 DISCR REAL lim_manip_up[MV], lim_manip_low[MV], lim_con_up[PV], lim_con_low
[PV]

50 DISCR REAL ugant "Accion de control anterior"

[ClE e
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51 DISCR REAL uqcant "Accion de control anterior"

52 DISCR REAL tab_q[5], tab_qc[5], tab_TO[5], tab_TcO[5], tab_T[5], tab_Tcl[5],
tab_Cb[5]

53 DISCR REAL estim[4] "Estados estimados"

54 DISCR REAL ini_estim[16] "Iniciacion del MHE"

55 DISCR REAL config[6] "Configuracion del controlador"

56

57 OBJECTS

58 -- Declaracion de objetos

59 optimiz controlador

60 optimiz_MHE estimador

61

62 END COMPONENT

A.8.2. Experimento componente principal

1 EXPERIMENT ControladorOPC ON mpcReactorOPC.partitionl
2 DECLS

3 REAL q_sp

4 REAL qc_sp

5 INTEGER FlagControlador = 0

6 0BJECTS

7 INIT

8 BOUNDS

9 BODY

12 -- constraints MVs
13 lim_manip_low[1] Liminfq -- limites q
14 lim_manip_up[1] = Limsupq

16 lim_manip_low[2] = Liminfqc -- limites Fr
17 lim_manip_up[2] = Limsupqc

19 -- Constraints process variables

20 lim_con_up[1] = LimsupT -- limites temperatura reactor
21 lim_con_low[1] = LiminfT

22

23 lim_con_up[2] = LimsupCb -- limites conversion

24 lim_con_low[2] = LiminfCb

25

26 -- Initial values MVs

27

28 FOR (i IN 1,Nu)

29 u_new [MV*(i-1)+1]
30 u_new [MV*(i-1)+2]
31 END FOR

32

33 FOR (i IN 1,16)

34 ini_estim[i] = 0
35 END FOR

36

37 -- Initialization of the sensitivities

38

39 controlador.iniciar ()

40

41 -- Recoleccion acciones de control pasadas
42 --ugant = q

43 --uqcant = qc

44

45 -- Actualizacion de datos del MHE

46 FOR (i IN 2,5)

47 tab_qli-1] = tab_qlil

uq[i]
uqc [1]
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g
L2
S g
38
5%
S o
o n
T @
T
cQ
=0
2o
g E 48 tab_qc[i-1] = tab_qc[i]
2= 49 tab_TO[i-1] = tab_TO[i]
8 o 50 tab_TcO0[i-1] = tab_TcO[i]
25 51 tab_T[i-1] = tab_T[i]
S € 52 tab_Tc[i-1] = tab_Tc[il]
33 53 tab_Cb[i-1] = tab_Cb[il]
o c 54 END FOR
< ©
) 55
%E 56 tab_q[5] = q
§5 57 tab_qc[6] = qc
P 58 tab_TO[5] = TO
59 59 tab_TcO[5] = TcO
© 5 60 tab_T[5] =T
gg 61 tab_Tc[6] = Tc
o8 62 tab_Cb[5] = Cb
<O( o 63
PWa 64 -- Llamada al MHE
804 65 IF FlagControlador == 1 THEN
a>o 66
Ouo
© 05 67 estimador.ejecutar (t_Sample, tab_q, tab_qc, tab_TO, tab_TcO, tab_T,
Sgoo j P q q
© E S tab_Tc, tab_Cb, estim, ini_estim)
L 8g 68
~ 58 69 -- Vector de informacion para el controlador
©3 %R 70 state[1] = T
88 s 71 state[2] = Tc
8556 72 state[3] = Cb
gg% 73 state[4] = estim[1]
2E N 74 state[6] = estim[2]
© EE 75 state[6] = estim[3]
o= 9 76 state[7] = estim[4]
3- I:: 0 e state[8] = uqgant
O 'g E 78 state[9] = uqcant

=4 79
¢8
S §g 80 -- Configuracion del controlador
g% o 81 configl[1] T_sp
o252 .
'(5) L5 8? conf:'Lg [2] Cb_sp
) g 83 config[3] gamma [1]
© —g _ 84 config[4] gamma [2]
35 j 85 configl5] betal[1]
3 g w 86 configl[6] beta[2]
2% 87
8%0 88 -- Llamada al controlador
§ g g 89 controlador.control ( t_Sample, Pred_h, state, lim_manip_low,
>\§$ lim_manip_up, lim_con_low, lim_con_up, MV, config, u_new )
o =
a2 o 90

©
< >g 91 setValueReal ("uq[1]",u_new[1])
3 - GE) 92 setValueReal ("uqc[1]", u_new[2])
58 3 93 setValueReal ("uq[2]", u_new[3])
g 8 g 94 setValueReal ("uqc[2]", u_new([4])
c § Q 95 setValueReal ("uq[3]", u_new[5])
g% a 96 setValueReal ("uqc[3]", u_new[6])
BTl 97
§8Q 98 -- Recoleccion acciones de control
S2e 99 q = uql1]
2 E g 100 qc = uqc[1]
8D = 101

8 ¢ 102
e)
25,0
S8= 103
ET w 104 END IF
SEg 105
c=>92 106 q.sp = q
239 107 c_sp = qc
S8 qc_sp q
o 108
0 %= '©
002
SaS
w2
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109

110 INTEG ()
111 TIME = 0
112 TSTOP = 0O
113

114 END EXPERIMENT

A.8.3. Componente estimador de estados

USE MATH
USE OPTIM_METHODS
COMPONENT ReactorMHE

-- Parametros del modelo

REAL V = 11.5 "Volumen del reactor (L)"

REAL Vc = 1 "Volumen de la camisa (L)"

9 REAL R = 0.00831 "Constante de los gases (kJ/mol/K)"
10 REAL rho = 1 "Densidad del agua (kg/L)"

11 REAL Cp = 4.184 "Capacidad Calorifica del agua (kJ/kg/C)"
12 REAL Ca0 = 5 "Concentracion de entrada de A (mol/L)"

1
2
3
4
5 DATA
6
7
8

14 -- Parametros estimados

15 REAL k10 = 20

16 REAL k20 = 9.66637673

17 REAL k30 = 10.9322785

18 REAL dHrxnl = -53.285068/11.5
19 REAL dHrxn2 = -42.2083961/11.5
20 REAL dHrxn3 = -13.1949792/11.5
21 REAL Eal = 8.91987158

22 REAL Ea2 = 6.7666094

23 REAL Ea3 = 8.72110974

24 REAL alpha 1.22916238

I o o

26 REAL t_Sample = 0.5
27 REAL Sig = 100

29 -- Parametros a estimar
30 REAL Ca_inicial = 0.1
31 -- Perturbaciones

32 REAL d_TI[5] = 0

33 REAL d_Tc[5]
34 REAL d_Cb[5]

(0]
0

36 -- Optimizador
37 REAL pesos[3] {1, 1, 1}
38 REAL gamma[3] = {1, 1, 1}
39 REAL norma [3] {50, 20, 5}
40 REAL LiminfC = 0

41 REAL LimsupC
42 REAL C = 5
43 REAL Limsupd [3]
44 REAL Liminfd[3]

[
[$2]

{60, 50, 50}
{-50, -50, -50}

46 -- Tablas de datos
47 TABLE_1D tabl = {{0, 0.5, 1, 1.5, 2}, {3.2, 3.2, 3.2, 3.2, 3.2}} -

48 TABLE_1D tab2 = {{0, 0.5, 1, 1.5, 2}, {6.41, 6.41, 6.41, 6.41, 6.41}}
-- qc
49 TABLE_1D tab3 = {{0,
50 TABLE_1D tab4 = {{0,
51 TABLE_1D tab5 = {{0,
49.73}} - T

o
o
[ure
[ure
o

2}, {10, 10, 10, 10, 10}} -- TO
2}, {10, 10, 10, 10, 10}} -- TcO
2}, {49.41, 49.51, 49.60, 49.67,

o
o
-
-
o
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2o
°a 52 TABLE_1D tab6 = {{0, 0.5, 1, 1.5, 2}, {16.59, 16.61, 16.62, 16.64,
2= 16.65}} -- Tc
8E 53 TABLE_1D tab7 = {{0, 0.5, 1, 1.5, 2}, {0.7897, 0.7887, 0.7884, 0.7881,
25 0.7878}} -~ Cb
§§ 54
23 55 DECLS
E—% 56 -- Caudales
Q9 57 REAL q "Caudal reactivos (L/min)"
%S 58 REAL qc "Caudal refrigerante (L/min)"
‘g; 59
o O 60 -- Salidas medidas del proceso
EE 61 REAL T "Temperatura reactor (C)"
o 62 REAL TO
8% 63 REAL Tc "Temperatura refrigerante (C)"
o8 64 REAL TcO
<O(E 65
PWa 66 -- Otras variables del modelo
8oy 67 REAL Q "Calor transferido (kJ/mol)"
832 68 REAL Heat_rxn "Calor generado (kJ/min)"
Sﬁg 69 REAL Ca, Cb, Cc, Cd "Concentracion de las especies (mol/L)"
8 %g 70 REAL r1, r2, r3 "Velocidad de reaccion"
& gs 71 REAL UA "Coeficiente de transferencia de calor"
~ 58 72 REAL d[3] "Perturbaciones"
©3 %R 73
88 s 74 -- Optimizador
.8 §6 75 REAL F_optim[10] "Restricciones"
gg“q—) 76 DISCR REAL J_costo "Funcion de coste"
%ES 7 REAL y_reall[3], y_modelol[3]
© EE 78 BOOLEAN Sample = TRUE
QEo0 79
o3
E% 2 2(1) INIT
L:;%% 82 -- Lectura de variables
S g 83 -- Variables de entrada
OE_,-EO 84 q = interpiD(tabl, CONSTANT, CONSTANT, TIME)
ggE 85 qc = interpiD(tab2, CONSTANT, CONSTANT, TIME)
° o w 86 TO = linearInterplD(tab3, TIME)
©S 3 87 TcO = linearInterpiD(tab4, TIME)
S Qj 88 -- Variables de salida
3 ELE 89 y_real[1] = linearInterpiD(tab5, TIME)
82<Z( 90 y_real[2] = linearInterpiD(tab6, TIME)
Q808 91 y_real[3] = linearInterpiD(tab7, TIME)
>8 5 93 y_modelo[1] = y_reall[1]
g ; (<] 94 y_modelo[2] = y_reall[2]
K >u2 95 y_modelo[3] = y_reall[3]
552 96
gg 3 97 T = y_real[1]
;gg 98 Tc = y_real[2]
c§ Q 99 Cb = linearInterplD(tab7, TIME)
w9 100
850 101 - P i
c T3 arametros a estimar
§8Q 102 Ca = Ca_inicial
S2e 103
-?) E g 104 DISCRETE
8D = 105
8‘_‘5 8 106 WHEN (Sample) THEN
“C’%E 107 J_costo += SUM(i IN 1,3; 100*pesos[i]*((y_modelo[i]l-y_reallil)/
g:_g r norma[i]) **2 + gamma[i]*d[i]**2)
SEZ 108 Sample = FALSE
©>9 109 Sample = TRUE AFTER t_Sample
gge 110 END WHEN
g8 111
85 %
SaS
uc.2
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g

gc

Lo

g5

970

o

£3

o

Q9 @ .

° '© A.8. Codigo del MPC Anexo A. Anexos
T

e 9

= ©

20

°a 112 CONTINUQUS

0= 113

5% 114 -- Lectura de variables

9% 115 -- Variables de entrada

S E 116 q = interpiD(tabl, CONSTANT, CONSTANT, TIME)

ga 117 gc = interpiD(tab2, CONSTANT, CONSTANT, TIME)

f_l% 118 TO = linearInterpiD(tab3, TIME)

G: o) 119 TcO = linearInterpliD(tab4, TIME)

%% 120 -- Variables de salida

‘g§ 121 y_real[1] =linearInterplD(tab5, TIME)

mg 122 y_real[2] = linearInterpiD(tab6, TIME)

EB 123 y_real[3] = linearInterpliD(tab7, TIME)

© 5 124

8 g 125 -- Perturbaciones

23 126 df1] = d_T[1] + SUM(i IN 2,5; (d_T[i] - d_T[i-1])*sigmoide (TIME,
<O(E t_Sample,Sig))

ng 127 d[2] = d_Tc[1] + SUM(i IN 2,5; (d_Tc[i] - d_Tc[i-1])*sigmoide (TIME,
Sog t_Sample,Sig))

832 128 d[3] = d_Cb[1] + SUM(i IN 2,5; (d_Cb[i] - d_Cb[i-1])*sigmoide (TIME,
gé ° g t_Sample,Sig))

© % 8 129

ggs 130 -- Balances de materia

~&as 131 VxCa' = q#(Cad - Ca) + (-r1 - 2xr3)

©3 %R 132 VxCb' = -q*Cb + ( r1 - r2) + d[3]

38 P 133 VxCc' = -g*Cc + ( r2 )

gé% 134 VxCd' = -qxCd + ( r3)

o E% 135 r1 = k10*exp(-Eal/(R*(T+273.15)))*Cax*V

2E N 136 r2 = k20*exp(-Ea2/(R*(T+273.15)))*CbxV

© gg_J 137 r3 = k30%exp(-Ea3/(R*(T+273.15)))*Cax*2xV

2=0 138

Stw 139 -- Balances de energia

—ou 140 -- Reactor

L =

m-g% 141 rho*Cp*V*T' = q*rho*Cp*x(TO - T) - Q + Heat_rxn + d[1]
LG .

8acs 142 -- Camisa

OE.v%O 143 rho*Cp*Vc*Tc' = qc*rho*Cp*(TcO - Tc) + Q + d[2]
:QgE 144 -- Transferencia de calor

e o W 145 Q = UA*(T - Tc)

Ug_l 146 UA = alphax*qc*%*0.8

3 Ej 147 -- Calor generado por la reaccion

3 g'—E 148 Heat_rxn = V*( - dHrxnl*rl - dHrxn2*r2 - dHrxn3#*r3 )
noZ 149

o5 <

8%0 150 -- Restricciones no lineales (expresiones c(x) <= 0)
E 35 151 F_optim[1] = J_costo

>\§§ 152 F_optim[2] = MATH.min(Ca,LiminfC) - LiminfC

3; o 153 F_optim[3] = MATH.max(Ca,LimsupC) - LimsupC

] o : _ : P A

S 154 F_optim[4] = MATH.min(Cb,LiminfC) - LiminfC

%gqé 155 F_optim[56] = MATH.max(d[1],Limsupd[1]) - Limsupd[1]
B8 3 156 F_optim[6] = MATH.min(d[1],Liminfd[1]) - Liminfd[1]
§‘=‘5g 157 F_optim[7] = MATH.max(d[2],Limsupd[2]) - Limsupd[2]
5; @ 158 F_optim[8] = MATH.min(d[2],Liminfd[2]) - Liminfd[2]
o2 3 159 F_optim[9] = MATH.max(d[3],Limsupd[3]) - Limsupd[3]
81-;% 160 F_optim[10] = MATH.min(d[3],Liminfd[3]) - Liminfd[3]
N 16

© g ‘GE) 162 -- Asignacion de valores del modelo

-% E g 163 y_modelo[1] =T

82 = 164 y_modelo [2] = Tc

o8 » 165 y_modelo[3] = Cb

g2 166

[T

ET . 167 END COMPONENT

o2&

SEE

©>9

Q © @ .

E£s A.8.4. Clase estimador de estados

0 = ©

8068 1 USE MATH

o g S

=28 5

o2
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2 USE OPTIM_METHODS
3
4 CLASS optimiz_MHE IS_A ReactorMHE_partitioni

5

6 DECLS

7 CONST INTEGER numC = 9 -- numero de restricciones del problema de
optimizacion

8 CONST INTEGER numU = 16 -- numero de variables de decision

9

10 OBJECTS

11

12 METHODS

13

14 METHOD INTEGER coste_y_restricciones (IN REAL esnopt_x[], IN INTEGER needF,

OUT REAL esnopt_F[], IN INTEGER explicit_derivatives, IN INTEGER needG, OUT
REAL esnopt_GI[])

15

16 BODY

17

18 RESET_VARIABLES ()

19

20 Ca_inicial = esnopt_x[1]

21 FOR (i IN 1,5)

22 d_T[i] = esnopt_x[1+i]

23 END FOR

24 FOR (i IN 1,5)

25 d_Tc[i] = esnopt_x[6+i]

26 END FOR

27 FOR (i IN 1,5)

28 d_Cb[i] = esnopt_x[11+i]

29 END FOR

30 SET_INIT_ACTIVE (TRUE)

31 TIME =0

32 TSTOP = 4%*t_Sample

33 CINT = t_Sample

34 INTEG ()

35

36 FOR (i IN 1,numC)

37 esnopt_F[i] = F_optim[i]

38 END FOR

39

40 RETURN O

41 END METHOD

42

43 METHOD NO_TYPE ejecutar (IN REAL t_sam, IN REAL tab_ql[], IN REAL tab_qcl],
IN REAL tab_TO[], \

44 IN REAL tab_TcO[], IN REAL tab_T[], IN
REAL tab_Tc[], IN REAL tab_Cb[]l, \

45 OUT REAL estim[], OUT REAL inicializacion
[n

46

47 DECLS

48 REAL param_estim[numU] -- variables de decision, size n_dec_var

49 REAL xlow[numU] -- valor inferior de las variables de
decision, size n_dec_var

50 REAL xupp [numU] -- valor superior de las variables de
decision, size n_dec_var

51 REAL Flow[numC+1] -- valor inferior de la funcion objetivo y
las restricciones, size numC+1

52 REAL Fupp [numC+1] -- valor superior de la funcion objetivo y
las restricciones, size numC+1

53
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T
e 0
=0
2o
S 54 0BJECTS
22 55 BODY
c
oN 56
- 57 t_Sample = t_sam
Qo 9 - -
SE 58 DEBUG_LEVEL = 0
§ 2 59 setSilentMode (TRUE)
= 2 60 SET_REPORT_ACTIVE ("#MONITOR",FALSE)
— 0
o 61
= Q ]
8 < 62 FOR (i IN 1,5)
gs 63 tabl.changeValue(i,i,1, tab_ql[il)
8§ 64 tab2.changeValue(i,i,1, tab_qc[]j.])
g; 65 tab3.changeValue(i,i,1, tab_TO[l:!)
= 66 tab4.changeValue(i,i,1, tab_Tc(? [i1)
gg 67 tab5.changeValue(i,i,1, tab_T[lZ!)
8- 3 68 tab6.changeValue(i,i,1, tab_Tc[:!.])
2'8 69 tab7.changeValue(i,i,1, tab_Cb[i])
O_
eWo 70 END FOR
*8 o : 71 setSilentMode (FALSE)
o>o0 72 SET_REPORT_ACTIVE ("#MONITOR", TRUE) ' ‘ o .
gog 73 -- Se pueden dar valores de iniciacion de las variables. Mejora
22 velocidad
Q 38 74 -- Inicializaciones
R gg 75 Ca_inicial = inicializacion[1]
S5® 76 FOR (i IN 1,4)
88: 7 d_T[i] = inicializacion[2+i]
e85 78 END FOR
ng"—’ 79 d_T[5] = inicializacion [6]
SE® 80 FOR (i IN 1,4)
@ Em 81 d_Tc[i] = inicializacion[7+i]
D: E% 82 END FOR
et 83 d_Tc[5] = inicializacion[11]
ggm 84 FOR (i IN 1,4)
LIJ\gE 85 d_Cb[i] = inicializacion[12+i]
g go 86 END FOR
E§§ 87 d_Cb[5] = inicializacion[16]
Q=
ok 88 .
Eiﬁ 89 -- Formar vector de variables de decision
81’5 90 param_estim[1] = Ca_inicial
98< 91 FOR (i IN 1,5)
3 E@ 92 param_estim[1+i] = d_T[i]
082 93 END FOR
—< :
8%a 94 FOR (i IN 1,5)
g o c 95 param_estim[6+i] = d_Tc[i]
”;%2 9 END FOR
=3 97 FOR (i IN 1,5) .
i gg 98 param_estim[11+i] = d_Cb[i]
552 99 END FOR
‘EE S 101 -- Limites de las variables de decision
z‘;“g 102 xlow[1] = LiminfC
o “.{’: 103 xupp [1] = LimsupC
g-o 104 FOR (i IN 1,5)
sTd o
ESo 105 xlow[1+i] = Liminfd[1]
& 28 106 xupp [1+i] = Limsupd[1]
-8 g % 107 END FOR
s5E 108 FOR (i IN 1,5)
S8 g 109 xlow[6+i] = Liminfd[2]
29 110 xupp [6+i] = Limsupd[2]
Egl 111 END FOR
322 112 FOR (i IN 1,5)
85S¢ 113 xlow[11+i] = Limin£d[3]
gg g 114 xupp [11+i] = Limsupd[3]
gg 2 115 END FOR
368
SaS
w2
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°®
T
cQ
=0
2o
OE o -- Restricciones
» 117 e
£ Flow[1] = -1le
&N 118 vt
8 119 Fupp[1] = e )
EE 120 FOR (i IN 2,numC+1
g= Flow[i] = 0
8o 121 SR
g2 122 Fupp[i] =
(_l% 123 END FOR
()
%g 1;? --Optimization extern routine call
33 5 setSilentMode (TRU \ EALSE)
gg };? SET_REPORT_ACTIVE ("#MONITOR",
E o |
78 12 o unC) , param_estim)
SD)E 129 esnopr_intt (nun'lu*;)lrels bounds and_initial_values(xigz, Xu?};ppp Foptim)
S somoposet-varta int d d_initial_values ow,. PP, F_
gg }g(l) sonop? SEt_conStralnts_boungs_zﬁs;iaints(coste y_restricciones)
- i c -

S t cost_functlon_an._
8m© i esnopz—::t_explicit derivatives (0) )
g o comont oet” ion_precision(1.0e-4
5S4 t_function_prec
8 5 g e esnopt_SZt_iterations_limit (100)
U3 135 esnopt_set_
L2 t( )

23 136 esnop )
g%g 137 REL_ERROR = 1.0e-5
7 0N
RLg 138
: Qg 139 RESET_VARIABLES ()
OBH N
g g o i lues (param_estim
g §g 141 esnopt_get_variables_va
8% o] 142 esnol.)t_free() o5y
g E“(E 143 setSilentMode (FAL NITOR" TRUE)
%EN 144 SET_REPORT_ACTIVE ("#MO s
5 E I’-JI'J 45 ]

. . .
259 146 Ca_inicial = faram_estlm[

. FOR (i IN 1,5 ‘ .
E%@ }i; d_T[i] = param_estim[1+i]

s -

02
: go 150 ENg 1Z[']RIN 1,5)
£ = 0 FO i s ] il
OEJ:_EJO 1?)1 d_Tc[i] = param_estim[6
QgE 152 END FOR
?) wg 153 FOR (i IN 1,5) cim[1141]

o i] = stim
522 ] = param_e
38< 154 dagb[l p
Pt 155 END F
T o= 6
82<Z( 127 SET_INIT_ACTIVE(TRUE)

q) -
8-09 158 TIME = O
§ 8 g 159 TSTOP = 4*t_Sample
55% 160 CINT = t_Sample

= o
59 161 INTEG ()
) >:°C) 162
SsE 163 estim[1] = Ca
EE g estim[2] = d[1]
s5% o i = d[2]
Eh 165 estin[3] = 4d
55 % 166 estim[4] = d[3]

)
8¢ 167 . i i
8-‘%% 168 inicializacion[1] = Ca_inici
5 (i IN 1,5) '
S50 169 FOR ; g - a4
; gc 170 inicializacion[1+i _
.-:73) E g 171 END FOR )
£33 FOR (i IN 1,5 .

@ 72 ; L ]

gg S 173 inicializacion[6+i] d_Tcli
GC)%E 174 END FOR G s)

Sg FOR (i , .
gg 2 o iciali ion[11+i] = d_Cb[i]
ss5 176 inicializacio
gc>u 2 177 END FOR
£§8 HOD
g8 178 END MET
86"
Swol -
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20
°a 179 END CLASS
2=
o N
©
O
23 A.8.5. Componente controlador
S c
T £
H 2 1 USE MATH
o - ostReactorHibrido u =
S 2 COMPONENT C R Hibrido (INTEGER N 3)
= 0
2w 3
Q% 4 DATA
%g 5 -- Parametros del modelo
gg 6 REAL V = 11.5 "Volumen del reactor (L)"
5; 7 REAL Vc =1 "Volumen de la camisa (L)"
2‘_}-% 8 REAL R = 0.00831 "Constante de los gases (kJ/mol/K)"
v e 9 REAL rho = 1 "Densidad del agua (kg/L)"
23 10 REAL Cp = 4.184 "Capacidad Calorifica del agua (kJ/kg/C)"
2-8 11 REAL Ca0 = 5 "Concentracion de entrada de A (mol/L)"
§m© 12 REAL TO = 10 "Temperatura de entrada de los reactivos (C)"
80\:! 13 REAL TcO = 10 "Temperatura de entrada de los reactivos (C)"
a>o 14
ggg 15 -- Parametros estimados
8 £ 16 REAL k10 = 20
QA 17 REAL k20 = 9.66637673
SES 18 REAL k30 = 10.9322785
OB§ 19 REAL dHrxnl = -53.285068/11.5
g 8 P 20 REAL dHrxn2 = -42.2083961/11.5
9 55 21 REAL dHrxn3 = -13.1949792/11.5
8L 22 REAL Eal = 8.91987158
%ES 23 REAL Ea2 = 6.7666094
© g W 24 REAL Ea3 = 8.72110974
cdES 25 REAL alpha = 1.22916238
> 26
9%& 27 -- Optimizador
st 28 REAL LiminfT = 5
2 g2 29 REAL LimsupT = 60
ESg 30 REAL LiminfCb = 0
TOE 31 REAL LimsupCb = 5
o> 32 REAL Liminfq = 0.3
Soa 33 --REAL Limsupq = 3.2
* Ej 34 REAL Limsupq = 1.5
K ELLJ 35 REAL Liminfqc = 0.83
™ w<ZE 36 REAL Limsupgc = 15
8%a 37
34 = 38 -- Parametros del controlador
u;%@ 39 REAL t_Sample = 0.5 "Tiempo de muestro (min)"
o= 3 40 REAL Sig = 100 "Parametro sigmoide"
s o 41
- >E
s 42 -- Acciones de control
-g§_§, 43 REAL uq[Nu] = 1
E88 44 REAL uqc[Nu] = 7
2380 45
S> g
oL@ 46 DECLS
o3
S50 47 -- Caudales
g.‘gﬁ 48 REAL q "Caudal reactivos (L/min)"
=03 49 REAL qc "Caudal reqcigerante (L/min)"
Qoc
S>a 50
ggg 51 -- Salidas medidas del proceso
g:_:s; 52 REAL T "Temperatura reactor (C)"
‘Egg 53 REAL Tc "Temperatura reqcigerante (C)"
QW
Eg 54
3@8 55 -- Otras variables del modelo
-8S§ 56 REAL Q "Calor transferido (kJ/mol)"
FC_-? o 57 REAL Heat_rxn "Calor generado (kJ/min)"
ggf’ 58 REAL Ca, Cb, Cc, Cd "Concentracion de las especies (mol/L)"
Q_JOS 59 REAL r1, r2, r3 "Velocidad de reaccion"
S © g
Uc.2
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INIT

CONT

REAL UA "Coeficiente de transferencia de calor"

-- Optimizador

REAL F_optim[5] "Restricciones"

REAL J_costo "Funcion de coste"
DISCR REAL T_inic = 10

DISCR REAL Tc_inic = 10

DISCR REAL Ca_inic = 0

DISCR REAL Cb_inic = 0

DISCR REAL Cc_inic = 0

DISCR REAL Cd_inic = 0

DISCR REAL d_T, d_Tc, d_Cb "Perturbaciones"

DISCR REAL ugant "Accion de control anterior"
DISCR REAL uqcant "Accion de control anterior"
DISCR REAL omega[2], gamma[2], beta[2] "Parametros del controlador
REAL Set_points "Componente funcion de coste"
REAL Cambios "Componente funcion de coste"
T = T_inic

Tc = Tc_inic

Ca = Ca_inic
Cb = Cb_inic
Cc = Cc_inic
Cd = Cd_inic

INUOUS

q = uql1] + (uq[2]-uq[1])*sigmoide (TIME,t_Sample,Sig) + (uql[3]-uql2])*

sigmoide (TIME,2*t_Sample,Sig)

qc = uqc[1] + (uqcl[2]-uqc[1])*sigmoide (TIME,t_Sample,Sig) + (uqc[3]-uqc

[2])*sigmoide (TIME,2*t_Sample,Sig)

-- Balances de materia
VxCa' = gq*(Ca0 - Ca) + (-rl1l - 2x%r3)

VxCb' = -g*Cb + ( r1 - r2) + d_Cb
V#Cc' = -q*Cc + ( r2 )
V*Cd' = -q*Cd + ( r3)

r1 = k10*exp(-Eal/(R*(T+273.15)))*Ca*V
r2 k20*exp (-Ea2/(R*(T+273.15))) *Cb*V
r3 = k30xexp(-Ea3/(R*(T+273.15)))*Ca**2*V

-- Balances de energia

-- Reactor

rho*Cp*V*T' = q*rho*Cp*x(TO - T) - Q + Heat_rxn + d_T
-- Camisa

rho*Cp*Vc*Tc' = qc*rho*xCp*(TcO - Tc) + Q + d_Tc

-- Transferencia de calor

Q = UA*(T - Tc)

UA = alpha*qc**0.8

-- Calor generado por la reaccion

Heat_rxn = Vx( - dHrxnl*rl - dHrxn2*r2 - dHrxn3*r3 )

-- Optimizador
Set_points = gamma [1]*((T - omega[1])/(LimsupT-LiminfT))**2 + gamma

[2]*((Cb - omegal[2])/(LimsupCb - LiminfCb))**2
Cambios = betal[1]*((uq[1] - uqant)**2 + SUM(i IN 2,3; (uqlil-uqli-1])
*%x2)) + \
beta[2]*((uqc[1] - uqcant)**2 + SUM(i IN 2,3; (uqclil-uqcl
i-11) *%2))
-- Esta funcion de costo es solo para visualizacion
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117 J_costo = Set_points + Cambios

118

119 -- Restricciones no lineales (expresiones c(x) <= 0)
120 F_optim[1] = J_costo

121 F_optim[2] = MATH.min(T,LiminfT) - LiminfT

122 F_optim[3] MATH.max(T,LimsupT) - LimsupT

123 F_optim[4] MATH.min(Cb,LiminfCb) - LiminfCb

124 F_optim[5] MATH.max (Cb,LimsupCb) - LimsupCb

125

126 END COMPONENT

A.8.6. Clase del controlador

USE MATH
USE OPTIM_METHODS

CLASS optimiz IS_A CostReactorHibrido_partitionl
DECLS

REAL Pred_h = 30
CONST INTEGER numC
de optimizacion
11 CONST INTEGER numU = 6 -- numero de variables de decision
12
13 OBJECTS
14
15 EIDAS calculoSens
16
17 METHODS
18
19 METHOD NO_TYPE funcionResiduos( IN REAL tiempo, IN REAL var[], IN REAL der
[, IN INTEGER numPar, IN STRING nomPar[], IN REAL par[], OUT REAL res[] )
20 DECLS
21 0BJECTS
22 BODY
23 FOR( i IN 1,numPar )
24 setValueReal ( nomPar[i], par[i] )
25 END FOR
26
27 FRES_ARGS( tiempo, var, der, res, FALSE )
28
29 END METHOD
30
31 -- llamada a las funciones de cuadraturas por parte de IDAS, para el calculo de
sensibilidades
32 -- utilizar el vector F_optim que se actualiza al llamar a los residuos
33 METHOD NO_TYPE funcionQuadraturas( IN REAL tiempo, IN REAL var[], IN
REAL der[], IN INTEGER numPar, IN STRING nomPar[], IN REAL par[], OUT REAL
quad[] )
34 DECLS
35 OBJECTS
36 BODY
37 FOR( i IN 1,numPar )
38 setValueReal ( nomPar[i], par[i] )
39 END FOR
40
41 FRES_ARGS( tiempo, var, der, der, FALSE )
42
43 -- funciones de cuadraturas
44 FOR( i IN 1, numC+1 )
45 quad[i] = F_optim[i]

O © 00O U W N

—_
[}
IS

-- numero de restricciones del problema
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g
C g
38
5%
§8 |
° '© A.8. Codigo del MPC Anexo A. Anexos
g

T O
2o
20
gg 46 END FOR
o 47
SH 48 END METHOD
Q3T 49
SE 50 METHOD NO_TYPE iniciar ()
33 51 DECLS
Qo 52 0OBJECTS
= 0
G: o) 53 VECTOR_STRING nombresX
8 54 BODY
o ©
‘g 3 55 calculoSens.addU( "uq[1]", wuql[1], FALSE)
< g 56 calculoSens.addU("uqc[1]", uqc[1], FALSE)
E ) 57 calculoSens.addU( "uq[2]", wuql[2], FALSE)
P 58 calculoSens.addU("uqc[2]", uqc[2], FALSE)
9 g 59 calculoSens.addU( "uq[3]", wuql[3], FALSE)
g 8 60 calculoSens.addU("uqc[3]", uqc[3], FALSE)
LT 61
o —
PWa 62 EXEC_INIT()
804 63
oB 4
832 64 nombresX = getVariablesWithCategory( T_JACOBIAN_VARS )
Sgoo 65 FOR( i IN 1,nombresX.size() )
© E g 66 calculoSens.addX( nombresX.at(i), getValueReal( nombresX.at
ggs (i) ), ( getVarCategory (nombresX.at(i)) == 2 ) )
~a8 67 END FOR
©3 %R 68
8 8 < 69 calculoSens.iniciarRes (TIME, funcionResiduos)
.8 5 S 70 calculoSens.iniciarQuad (numC + 1, funcionQuadraturas)
g—g“‘q—) 71 calculoSens.setTol (1e-05)
=N 72
0 -=N
© @ LW
5 E a 73 END METHOD

= 9 74
> 75 METHOD INTEGER coste_y_restricciones (IN REAL esnopt_x[], IN INTEGER needF
Qo0 y P
EEE , OUT REAL esnopt_F[], IN INTEGER explicit_derivatives, IN INTEGER needG,
8 Z 0UT REAL esnopt_GI[])
5 82 76

= 7 DECLS
o EO
:QgE 78 REAL arr_quad[ numC + 1 ] -- array de
?) ) g integrales temporales
Ug_l 79 REAL arr_quadsen[ (numC + 1) * numU ] -- array de
o .= < s ;
—.Q sensibilidad de las integrales
3 ELE 80 REAL arr_quadsen_p[ (numC + 1) * numU ] -- array de la derivada
82<Z( temporal de la sensibilidad de las integrales
Q30 81 OBJECTS
3985 82
-3 2 83 BODY
Ito 84 FOR( j IN 1,numC + 1 )
K >u2 85 arr_quad[ j 1 =0
552 86 END FOR
'g_g 3 87 FOR(C j IN 1, (numC + 1) * numU )
‘ggg 88 arr_quadsen[ j ] = 0
qc)g @ 89 arr_quadsen_pl[ j 1 = 0
033 90 END FOR
Boo 91
sod
§8Q 92 -- Actualizar las variables de decision a los valores que propone el
=D i mi

=S optimizador
Qoc
'173) E g 93 calculoSens.setU( "uq[1]", esnopt_x[1])
g D= 94 calculoSens.setU("uqc[1]", esnopt_x[2])
o 9 95 calculoSens.setU( "uql[2]", esnopt_x[3])
g % = 96 calculoSens.setU("uqc[2]", esnopt_x[4])
g = LIJ 97 calculoSens.setU( "uq[3]", esnopt_x[5])
8 E *GE) 98 calculoSens.setU("uqc[3]", esnopt_x[6])
5>9 99
gg g 100 SET_INIT_ACTIVE (TRUE)
oL = 101 TSTOP = Pred_h
00 _
SaS
uc.2
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TIME = 0O

-- Reiniciar el calculo de sensibilidades con los nuevos valores de 1los

parametros

calculoSens.reiniciar ()

calculoSens.calculateSens( TSTOP )

-- calculo de las cuadraturas y sus sensibilidades

calculoSens.getQuad( arr_quad, arr_quadsen )

-- calculo de la derivada de las sensibilidades de las
cuadraturas

calculoSens.getQuadN( arr_quadsen_p, 1 )

-- Introduccion de los gradientes de la funcion de costo y
restricciones a SNOPT

IF ( explicit_derivatives == 1) THEN
--FOR (i IN 1,6)
-- esnopt_G[i] = arr_quadsen_pl[il
--END FOR
FOR (i IN 1,(numC+1)*numU)

esnopt_G[i] = arr_quadsen[i]

END FOR

END IF

-- Introduccion de los valores de las funcines a SNOPT
--esnopt_F[1] = F_optim[1]
FOR (i IN 1, numC+1)
esnopt_F[i] = arr_quad[i]
END FOR

RETURN O
END METHOD
METHOD NO_TYPE control (IN REAL t_sam, IN REAL t_pred, IN REAL statel[],

IN REAL Lu_i[], IN REAL Lu_s[], IN REAL Ly_i[], IN REAL Ly_sI[],
IN INTEGER MV, IN REAL config(], OUT REAL con[])

DECLS
REAL dec_var [numU] -- valor inicial de las
variables de decision, size numU. Necesario para las llamadas a ESnopt
REAL xlow [numU] -- valor inferior de las
variables de decision, size numU. Necesario para las llamadas a ESnopt
REAL xupp [numU] -- valor superior de las variables

de decision, size numU. Necesario para las llamadas a ESnopt
REAL Flow[numC + 1] -- valor inferior de la funcion
objetivo y las restricciones, size (numC + funcion de coste). Necesario
para las llamadas a ESnopt
REAL Fupp[numC + 1] -- valor superior de la funcion
objetivo y las restricciones, size (numC + funcion de coste). Necesario
para las llamadas a ESnopt

INTEGER calcularSens = 1
INTEGER infoESnopt = 0
OBJECTS
VECTOR_STRING nombresX -- variable auxiliar para la

inicializacion de las sensibilidades

BODY

DEBUG_LEVEL = 0
t_Sample = t_sam
Pred_h = t_pred
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-- Decision variables for this sampling period are initialized to the ones of
the
-- previous period desplaced one sampling time. The index on the
FOR ( i IN 1,numU - MV )
dec_var[i]= con[MV+i]
END FOR
FOR ( i IN numU - MV + 1, numU )
dec_var[i]l= con[il]
END FOR

-- Inicializaciones de q y Fr, Nu = 3

FOR ( j IN 1, MV)
FOR ( i IN 1,Nu )

xlow [MV*(i-1) + j] = Lu_il[j] -- limites de las MV
xupp [MV*(i-1) + j] = Lu_s[j]
END FOR

END FOR

setValueReal( "uq[1]", dec_var([1])
setValueReal ("uqc[1]", dec_var[2])
setValueReal( "uq[2]", dec_var([3])
setValueReal ("uqc[2]", dec_var[4])
setValueReal( "uq[3]", dec_var[5])
setValueReal ("uqc[3]", dec_var([6])

-- Parametros del controlador

setValueReal ("omega[1]", config([1])
setValueReal ("omega[2]", configl[2])
setValueReal ("gamma[1]", configl[3])
setValueReal ("gamma[2]", configl[4])
setValueReal ("beta[1]", configl[5])
setValueReal ("beta[2]", configl[6])

-- Estados y variables manipuladas
setValueReal ("T_inic", statel[1])
setValueReal ("Tc_inic", statel[2])
setValueReal("Ca_inic", statel[3])
setValueReal ("Cb_inic", statel[4])
setValueReal ("d_T", statel[5])
setValueReal ("d_Tc", statel[6])
setValueReal ("d_Cb", statel[7])
setValueReal ("uqant", state[8])
setValueReal ("uqcant", state[9])

SET_INIT_ACTIVE(TRUE)
EXEC_INIT ()
SET_INIT_ACTIVE (TRUE)

nombresX = getVariablesWithCategory( T_JACOBIAN_VARS )
FOR( i IN 1,nombresX.size() )
calculoSens.setX( nombresX.at(i), getValueReal( nombresX.at
(i) ) )
END FOR

TSTOP = Pred_h
CINT = t_Sample
TIME = 0 -- Tiempo del modelo

calculoSens.iniciarRes (TIME, funcionResiduos)
calculoSens.iniciarQuad (numC + 1, funcionQuadraturas)
calculoSens.setTol( 1e-05 )
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214

215 -- inicializacion de los limites de las restricciones y la funcion de
coste

216 Flow[1] = -1.0el0

217 Fupp[1] = 1.0el0

218

219 FOR (i IN 2, numC)

220 Flow[i]l = 0

221 Fupp[il = 0

222 END FOR

223

224 --Optimization extern routine call

225 setSilentMode (TRUE)

226 SET_REPORT_ACTIVE ("#MONITOR",FALSE)

227

228 esnopt_init (numU, numC)

229 esnopt_set_variables_bounds_and_initial_values (xlow, xupp, dec_var
)

230 esnopt_set_constraints_bounds_and_initial_values (Flow, Fupp,
F_optim)

231 esnopt_set_cost_function_and_constraints (coste_y_restricciones)

232 esnopt_set_explicit_derivatives ( calcularSens )

233 esnopt_set_function_precision ( 1.0e-4 )

234 esnopt_set_iterations_limit (200)

235 infoESnopt = esnopt ()

236

237 -- Final de la optimizacion, obtencion de los resultados para la
simulacion.

238 esnopt_get_variables_values(dec_var)

239 esnopt_free ()

240 setSilentMode (FALSE)

241 SET_REPORT_ACTIVE ("#MONITOR",TRUE)

242

243 FOR ( i IN 1,numU )

244 conl[i] = dec_var[i]

245 END FOR

246

247 END METHOD

248

249 END CLASS
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A.9. Codigo InterfazOPC

beta2]

S
S g
38
5%
L
[CR ]
T
cQ
=0
20
Sm
Su
o=
5‘5 1 from opcua import Client
L ® 2 from opcua import ua
S E 3 import OpenOPC
232 4 import pywintypes
5-% 5 import csv
g 6 import time
.g,g 7 import matplotlib.pyplot as plt
1= 8 import tkinter as tk
o n 9
g @
3 o 10 # Linea necesaria para que funcione la comunicacion con OPC-DA
% % 11 pywintypes.datetime = pywintypes.TimeType
B E 12
o
S 3
T O 13 # Ventana grafica
© O
<3S 14 root = tk.Tk()
ou Q 15 root.title ("MPC Reactor Hibrido")
8 (el 16 canvasl = tk.Canvas(root, width=300, height=300)
8 > g 17 canvasl.pack()
é,g o 18 buttonl = tk.Button(root, text='Cerrar Aplicacion', command=exit)
£ c § 19 canvasl.create_window (150, 280, window=buttonl)
3 §5§ 20 label = tk.Label(text="Controlador en ejecuciom...")
~ 58 21 label.place(x=0, y=0)
S5 a 22
38 p 23 # Iniciliazacion del programa
8 g-g 24 Controlador = False # Activa el controlador luego de recoger datos
g-§~9 25 PeriodosEjecucion = 0
%gﬁ 26 t_Sample = 30
© EE 27
0 EQ 28 def comexion_0OPC():
S t ; 29 # Conexion con el servidor del controlador
E'U E 30 MPC = Client("opc.tcp://Labo6:16700/") # Creacion objeto OPC-UA
®~§ z 31 MPC. connect () # Conexion Controlador
5 8% 32 MPC.load_type_definitions ()
E 2 33
oEO
© g E 34 # Conexion con los demas servidores
% oW 35 SCADA = OpenOPC.client () # Creacion objeto OPC-DA
U'g «Q 36 PID1 = OpenOPC.client () # Creacion objeto OPC-DA
=] 3] j 37 PID2 = OpenOPC.client () # Creacion objeto OPC-DA
gow 38
T o=
9o E 39 SCADA . connect ("LecturaQPC.1.0")
g.% [a) 40 PID1.connect ("OPC.PID ISA (CreaQOPC).1")
> 8 g 41 PID2.connect ("OPC.PID ISA 2 (CreaOPC).1")
2o 42
8=3 43 return [MPC, SCADA, PID1, PID2]
] 44
%-Q"aé 45 def lectura_SCADA():
g:g 3 46 # Lectura de las variables de la planta y los parametros del controlador
g:g_g 47 q = SCADA.read("Deck Variables.q") [0]
s 48 = SCADA.read("Deck Variables ") [o]
cSo qc . .qc
g_g g 49 TO = SCADA.read("Deck Variables.TO0") [0]
Bcy 50 TcO = SCADA.read("Deck Variables.TcO") [0]
ES ., 51 T = SCADA.read("Deck Variables.T") [0]
% g Q 52 Tc = SCADA.read("Deck Variables.Tc") [0]
% > 3 53 Ca = SCADA.read("Deck Variables.Ca") [0]
© D = _sp = .rea ec ariables.T_s
SE 54 T_sp = SCADA d("Deck Variables.T_sp") [0]
g_§\§ 55 Ca_sp = SCADA.read("Deck Variables.Ca_sp") [0]
g.ggg 56 gammal = SCADA.read("Deck Variables.gammal") [0]
= amma2 = .rea ec ariables.gamma
egy 57 g 2 = SCADA d("Deck Variables.g 2") [0]
§ 2 g 58 betal = SCADA.read("Deck Variables.betal") [0]
s> N 59 beta2 = SCADA.read("Deck Variables.beta2") [0]
289 60
c £
%%’%’ 61 return [q, qc, TO, TcO, T, Tc, Ca, T_sp, Ca_sp, gammal, gamma2, betal,
Sag
o2
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gc
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55
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53
B ®
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T
e 9
= ©
20
Sm
S 62
2 =< 63 def configuracion_MPC(T_sp, Ca_sp, gammal, gamma2, betal, beta2):
8 o 64 MPC.get_node ("ns=4;s=T_sp").set_value(
Lo 65 ua.Variant (T_sp, ua.VariantType.Double))
5 E 66 MPC.get_node("ns=4;s=Ca_sp").set_value(
g 2 67 ua.Variant (Ca_sp, ua.VariantType.Double))
f_l% 68 MPC.get_node ("ns=4;s=gamma[1]") .set_value(
Q9 69 ua.Variant (gammal, ua.VariantType.Double))
-% S 70 MPC.get_node("ns=4;s=gamma[2]") .set_value(
§ 3 71 ua.Variant (gamma2, ua.VariantType.Double))
< g 72 MPC.get_node ("ns=4;s=beta[1]").set_value(
E ) 73 ua.Variant (betal, ua.VariantType.Double))
P 74 MPC.get_node("ns=4;s=beta[2]").set_value(
S g 75 ua.Variant (beta2, ua.VariantType.Double))
) .
& S 76
LT 7 return 0
S
g Q 78
s0 gy 79 def Datos_MPC(q, qc, TO, TcO, T, Tc, Ca):
8 Z g 80 MPC.get_node ("ns=4;s=uqant").set_value(
ugb’ ° g 81 ua.Variant (q, ua.VariantType.Double))
© E g 82 MPC.get_node ("ns=4;s=uqcant") .set_value(
3 N 83 ua.Variant(qc, ua.VariantType.Double))
~ 58 84 MPC.get_node ("ns=4;s=q") .set_value(
©3 %R 85 ua.Variant (q, ua.VariantType.Double))
3 8 < 86 MPC.get_node ("ns=4;s=qc") .set_value (
o 85 87 ua.Variant (qc, ua.VariantType.Double))
R3]
o s 88 MPC.get_node ("ns=4;s=T0") .set_value(
%E N 89 ua.Variant (TO, ua.VariantType.Double))
© g E 90 MPC.get_node ("ns=4;s=Tc0").set_value(
= 9 91 ua.Variant (TcO, ua.VariantType.Double))
3- I:: 0 92 MPC.get_node("ns=4;s=T").set_value (
m? E 93 ua.Variant (T, ua.VariantType.Double))
8 Z 94 MPC.get_node ("ns=4;s=Tc").set_value(
S § g 95 ua.Variant (Tc, ua.VariantType.Double))
OE_,wé o 96 MPC.get_node ("ns=4;s=Ca").set_value (
:g g E 97 ua.Variant (Ca, ua.VariantType.Double))

o w 98 return 0O
() - m
°
®23 99 .
5 7 100 def ejecutar_MPC():
g g w 101 MPC.get_node ("ns=2;s=server_methods").call_method(
0%z 102
g% a 103 "5:method_run", ua.Variant("A String", ua.VariantType.String))
39 < 104 return 0
n'® o
32 105
g ; [} 106 def actualizar_PID():
K >u8 107 # Lectura set-point de las acciones de control
3o GE) 108 q_sp = MPC.get_node("ns=4;s=q").get_value()
g_{gﬁ § }(l]g qc_sp = MPC.get_node("ns=4;s=qc").get_value()
583
c § Q 111 # Escritura set-points al SCADA
g% 3 112 PID1.write(("Escrituralectura.SP", q_sp))
%-‘%% 113 PID2.write (("Escrituralectura.SP", qc_sp))
ESw 114
s g ‘GE) 115 return [q_sp, qc_sp]
."73) > © 116
o 5 g 117 def reportar(q, qc):
o 9 118 print ("\n" + time.strftime("JH:%M:%S") + ": Ejecucion terminada\n")
c9= rint t = HN min
o% 119 P (£"\ q {q:.2f} L/ ")
Eg U 120 print (£"\t qc = {qc:.2f} L/min")
==
o £ 121
o= ¢<
©>9 122 return 0
gge 123
852 124 t

= = ry:
368 v
Sag
o2

95




El presente documento ha sido firmado en virtud de la Ley 59/2003 de 19 de Diciembre. El C.V.D. asignado es: 0172-C656-CD06*00A8-0053.Para cotejar el presente con su original electrénico acceda
a la Oficina Virtual de la Universidad de Valladolid, y a través del servicio de Verificacion de Firma introduzca el presente C.V.D. El documento resultante en su interfaz WEB debera ser exactamente

igual al presente. El/los firmante/s de este documento es/son: DANIEL ALBERTO MONTES LOPEZ a fecha: 18/06/2020 09:31:16

125
126
127
128
129
130
131

132
133
134
135
136
137
138
139
140
141
142
143
144
145
146

147
148
149
150
151
152
153
154

155
156
157
158
159
160
161
162
163

164
165
166
167
168
169
170
171
172
173
174

175
176
177
178
179
180
181
182

A.9. Codigo InterfazOPC Anexo A. Anexos

# Conexion a los servidores OPC
[MPC, SCADA, PID1, PID2] = comnexion_0PC()

while True:
tiempo_inicio = time.time() # Contador de tiempo

# Verificar si se ha activado o desactivo el controlardor desde el
SCADA
Auto_MPC = SCADA.read("Deck Variables.AutoMPC") [0]
#Auto_MPC = O
if Auto_MPC == 1:
Controlador = False
MPC.get_node ("ns=4;s=FlagControlador").set_value(
ua.Variant (0, ua.VariantType.Int32))
# Actualizacion del periodo de ejecucion
PeriodosEjecucion += 1
if PeriodosEjecucion > 6:
Controlador = True
MPC.get_node ("ns=4;s=FlagControlador").set_value(
ua.Variant (1, ua.VariantType.Int32))

# Lectura variables de la planta y parametros del controlador
[q, gq¢c, TO, TcO, T, Tc, Ca, T_sp, Ca_sp, gammal, gamma2, betal,
beta2] = lectura_SCADA()

# Escritura de los parametros del controlador
configuracion_MPC(T_sp, Ca_sp, gammal, gamma2, betal, beta2)

# Escritura de los datos de la planta al controlador
Datos_MPC(q, qc, TO, TcO, T, Tc, Ca)

# Ejecucion controlador, solo se soluciona el MHE y MPC si
FlagControlador = 1
ejecutar_MPC()

if Controlador == True:
# Obtener acciones de control y actualizar set-poit de los PID
[q_sp, qc_spl = actualizar_PID()
# Reportar en pantallas las acciones de control
reportar(q_sp, qc_sp)
else:
print ("\n" + time.strftime (" %H:%M:%S") + ": Controlador activo,
recolectando datos para MHE")

a = (time.time() - tiempo_inicio)

root.update ()

time.sleep(t_Sample - (time.time() - tiempo_inicio))
elif Auto_MPC == O:

MPC.get_node ("ns=4;s=FlagControlador") .set_value(
ua.Variant (0, ua.VariantType.Int32))
Controlador = False
PeriodosEjecucion = 0
print ("\n" + time.strftime("%H:%M:%S") + ": Controlador desactivado
")
time.sleep (t_Sample)

except KeyboardInterrupt:

SCADA.close ()
MPC.disconnect ()
PID1.disconnect ()
PID2.disconnect ()
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183

184 print ("\nSe han desconectado los servidores \n")
185 exit ()

186

187 finally:

188

189 SCADA . close ()

190 MPC.disconnect ()

191 PID1.disconnect ()

192 PID2.disconnect ()

193

194 print ("\nSe han desconectado los servidores \n")
195 exit ()

A.10. Optimizador en tiempo real

El optimizador en tiempo real se programo en EcosimPro ® de una forma muy similar al
problema de estimacion de parametros.

A.10.1. Componente RTO

USE MATH
COMPONENT Reactor_RTO (INTEGER Nu = 3)

DATA
-- Parametros del modelo
REAL V = 11.5 "Volumen del reactor (L)"
REAL Vc =1 "Volumen de la camisa (L)"
REAL R = 0.00831 "Constante de los gases (kJ/mol/K)"
9 REAL rho = 1 "Densidad del agua (kg/L)"
10 REAL Cp = 4.184 "Capacidad Calorifica del agua (kJ/kg/C)"
11 REAL Ca0 = 5 "Concentracion de entrada de A (mol/L)"
12 REAL TO = 10 "Temperatura de entrada de los reactivos (C)"
13 REAL TcO = 10 "Temperatura de entrada de los reactivos (C)"
14
15 -- Parametros estimados
16 REAL k10 = 20
17 REAL k20 = 9.66637673
18 REAL k30 = 10.9322785
19 REAL dHrxnl = -53.285068/11.5
20 REAL dHrxn2 = -42.2083961/11.5
21 REAL dHrxn3 = -13.1949792/11.5
22 REAL Eal = 8.91987158
23 REAL Ea2 6.7666094
24 REAL Ea3 = 8.72110974
25 REAL alpha = 1.22916238
26
27 -- Optimizador
28 REAL LiminfT = 5
29 REAL LimsupT = 60
30 REAL LiminfCa
31 REAL LimsupCa
32 REAL Liminfq =
33 REAL Limsupq
34 REAL Liminfqc = 0.83
35 REAL Limsupqc = 15
36
37 REAL q = 1.2
38 REAL qgc = 2
39
40 DECLS

0O U W

non
o ©
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41 -- Variables de decision

42 REAL T = 30

43 REAL Tc = 15 "Temperatura refrigerante (C)"

44 REAL Ca = 2

45 REAL Cb =

46 REAL Cc = 0.3

47 REAL Cd = 0.

48 -- Optimizador

49 REAL F_optim[5] "Restricciones"

50 REAL J_costo "Funcion de coste"

51 DISCR REAL c_A, c_B, c_C, c_D, c_ref

52

53 INIT

54

55 CONTINUQUS

56

57 -- Balances de materia

58 0 = g*(Ca0 - Ca) + (-k1O*exp(-Eal/(R*(T+273.15)))*Ca*V - 2*k30*exp(-Ea3
/(R*(T+273.15)) ) *Ca**2*V)

59 0 = -q*Cb + ( k10*exp(-Eal/(R*(T+273.15)))*Ca*V -  k20*exp(-Ea2/(R*(T
+273.15))) *Cb*V)

60 0 = -g*Cc + ( k20*exp(-Ea2/(R*(T+273.15)))*Cb*V )

61 0 -q*xCd + ( k30*exp (-Ea3/(R*(T+273.15)) ) *xCa**2*V)

62

63 -- Balances de energia

64 -- Reactor

65 0 = q*rho*Cp*(TO - T) - alpha*qc**0.8%(T - Tc) + V*( - dHrxnl*k1O*exp (-
Eal/(R*(T+273.15)))*Ca*xV - dHrxn2*k20*exp(-Ea2/(R*(T+273.15)))*Cb*V -
dHrxn3+*k30*exp (-Ea3/ (R*x(T+273.15))) xCa**2*V )

66 -- Camisa

67 0 = qc*rho*Cp*(TcO - Tc) + alpha*xqc**0.8%(T - Tc)

68

69 -- Esta funcion de costo es solo para visualizacion

70 J_costo = -( g*x(c_A*Ca + c_B*Cb + c_C*Cc + c_D*Cd) - g*c_A*Ca0 - qc*
c_ref )

o N O

71

72 -- Restricciones no lineales (expresiones c(x) <= 0)
73 F_optim[1] = J_costo

74 F_optim[2] = T

75 F_optim[3] = Ca

76 F_optim[4] Cb

e F_optim[5] Cc

78

79 END COMPONENT

A.10.2. Experimento RTO

N =

USE OPTIM_METHODS

FUNCTION INTEGER coste_y_restricciones (IN REAL esnopt_x[], IN INTEGER needF,
0UT REAL esnopt_F[], IN INTEGER explicit_derivatives, IN INTEGER needG, OUT
REAL esnopt_GI[])

w

BODY

--RESET_VARIABLES ()

esnopt_x [1]
esnopt_x[2]

9 q
10 qc

13 SET_INIT_ACTIVE (TRUE)
14 REL_ERROR = 1.0e-16
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15 TIME =0

16 TSTOP = 0

17 CINT = 0.1

18

19 INTEG ()

20

21 esnopt_F[1] = F_optim[1]

22 esnopt_F[2] = F_optim[2]

23 esnopt_F[3] = F_optim[3]

24 esnopt_F[4] = F_optim[4]

25 esnopt_F[5] = F_optim[5]

26

27

28 --WRITE ("costeyrestriciones2 ffinal: %f %f %f %f %f\n", esnopt_FI[1],
esnopt_F[2], esnopt_F[3], esnopt_F[4], esnopt_F[5])

29

30 RETURN O

31 END FUNCTION

32

33 EXPERIMENT RTO ON Reactor_RTO.partitionl

34 DECLS

35 REAL numU = 2

36 REAL numC = 4

37 REAL param_estim[2] -- variables de decision, size n_dec_var

38 REAL xlow[2] -- valor inferior de las variables de decision,

size n_dec_var
39 REAL xupp [2] -- valor superior de las variables de decision,
size n_dec_var

40 REAL Flow[5] -- valor inferior de la funcion objetivo y las
restricciones, size n_total

41 REAL Fupp [5] -- valor superior de la funcion objetivo y las
restricciones, size n_total

42 REAL CostoA = 0.5

43 REAL CostoB = 5

44 REAL CostoC = 0.3

45 REAL CostoD = 0.2

46 REAL CostoRef = 0.01

47

48 0BJECTS

49 INIT

50 BOUNDS

51 BODY

52

53 setValueReal( "c_A", Costold)

54 setValueReal( "c_B", CostoB)

55 setValueReal( "c_C", CostoC)

56 setValueReal( "c_D", CostoD)

57 setValueReal ( "c_ref", CostoRef)

58

59 -- Formar vector de variables de decision

60 param_estim[1] = q

61 param_estim[2] = qc

62

63

64 -- Limites de las variables de decision

65 xlow[1] = Liminfq

66 xupp [1] = Limsupq

67

68 xlow[2] = Liminfqc

69 xupp [2] = Limsupqc

70

71 -- Restricciones

72 Flow[1] = -1e50
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73 Fupp[1] = 1e50

74

75 Flow[2] = 0

76 Fupp[2] = 60

7

78 Flow[3] = 0

79 Fupp[3] = 5

80

81 Flow[4] = 0

82 Fupp[4] = 5

83

84 Flow[5] = LiminfCa

85 Fupp[6] = LimsupCa

86

87 --Optimization extern routine call

88 setSilentMode (TRUE)

89 SET_REPORT_ACTIVE("#MONITOR",FALSE)

90

91 esnopt_init (numU, numC)

92 esnopt_set_variables_bounds_and_initial_values(xlow, xupp, param_estim)
93 esnopt_set_constraints_bounds_and_initial_values(Flow, Fupp, F_optim)
94 esnopt_set_cost_function_and_constraints(coste_y_restricciones)
95 esnopt_set_explicit_derivatives (0)

96 esnopt_set_function_precision(1.0e-15)
97 esnopt_set_iterations_limit (1000)

98 esnopt_print_data()

99 esnopt ()

100 REL_ERROR = 1.0e-16

101

102 RESET_VARIABLES ()

103

104 esnopt_get_variables_values (param_estim)
105 esnopt_free ()

106

107 setSilentMode (FALSE)

108 SET_REPORT_ACTIVE ("#MONITOR" , TRUE)

109

110

111 q = param_estim[1]

112 qc = param_estim[2]

113

114

115 WRITE ("\n\n\n\n\Caudal de reactivos: %f ", q)
116 WRITE("\nCaudal de refrigerante: %f ", qc)
117

118 SET_INIT_ACTIVE (TRUE)

119 TIME = 0

120 TSTOP =0

121 CINT = 0.1

122 INTEG ()

123

124 END EXPERIMENT
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