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Resumen

En el presente trabajo de tesis se implementará el diseño de un algoritmo basado en Control
Predictivo Generalizado (GPC) aplicado a un sistema de 4 tanques con acoplamiento cruzado,
sobre el modelo linealizado del sistema, el análisis y simulación se realiza utilizando Matlab y
Simulink aśı como el diseño del controlador, la validación de la respuesta del sistema al contro-
lador propuesto, se plantea una propuesta de programación del algoritmo de control utilizando
la tarjeta de desarrollo de Texas Instruments TMS TMS320F28335. El sistema propuesto es
representativo de sistemas multivariables usado para implementar técnicas de control avanzado,
es altamente acoplado, presenta una dinámica no lineal, donde sus estados y entradas están
sujetos a altas restricciones y es un sistema análogo a múltiples procesos industriales, presentes
en la industria qúımica, petroqúımica, farmacéutica y sistemas de tratamiento de agua, con un
comportamiento comparado a los presentes en sistemas de refinación de petróleo y columnas
de destilación.

El control de sistemas multivariables es utilizado para cubrir las necesidades industriales
apoyado de las herramientas actuales existentes para su diseño, análisis y simulación, procesos
en los cuales las técnicas de control clásico no son suficientes para considerar en su diseño
las caracteŕısticas presentes en la mayoŕıa de los procesos reales, El GPC es una técnica de
las más representativas del control predictivo también llamado control predictivo basado en
modelos (Model Predictive Control(MPC)), las cuales se basan en una estrategia de diseño y
metodoloǵıa común, un procedimiento espećıfico en el diseño de controladores óptimos del cual
muchos tipos de algoritmos pueden ser diseñados para diferentes sistemas, la diferencia entre
los diferentes métodos de control predictivo es principalmente la forma en que el problema de
control se formula, presentando un impacto significativo en la ingenieŕıa de control moderno,
se ha encontrado una amplia gama de aplicaciones en procesos qúımicos, petroqúımicos y de
alimentos, en general en la industria de la transformación.

Una de las propiedades más atractivas del control predictivo es su formulación abierta, que
permite la incorporación de distintos tipos de modelos de predicción, sean lineales o no lineales,
de una o múltiples variables, continuos o discretos y la consideración de restricciones sobre
las señales del sistema. Esto hace que sea una estrategia utilizada en muy diversas áreas del
control. Además es una de las pocas técnicas que permiten controlar sistemas con restricciones
incorporando estas en el propio diseño del controlador, estas caracteŕısticas han hecho del
control predictivo una de las escasas estrategias de control avanzado con un impacto importante
en problemas de ámbito industrial.
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Caṕıtulo 1

Motivación y el estado estado del arte

En este caṕıtulo se describe la motivación, objetivos principal y particulares del desarrollo
de esta tesis, se presenta un panorama general de la estructura y el contenido de cada uno de los
caṕıtulos que contiene este documento, aśı como una descripción general de las caracteŕısticas
y ventajas de las técnicas de control predictivo y su aplicación en el área industrial. Se presenta
el estado del arte de las distintas técnicas de control predictivo aplicadas a procesos de control
de nivel en sistemas de tanques acoplados y sus caracteŕısticas que los definen.



1.1. Introducción

La competencia a nivel industrial dio lugar a la mejora y optimización de las técnicas de
control, buscando nuevas estrategias que ayuden a solucionar problemas como: procesos con
dinámicas complejas y variables en el tiempo, con múltiples variables, retardos, restricciones y
perturbaciones que en ocasiones son tratadas de forma ineficiente por las técnicas de control
clásico como el PI y PID. Esto dio origen a técnicas que permiten una mejor eficiencia y un alto
grado de flexibilidad en los procesos como: control difuso, control predictivo, control adaptativo,
redes neuronales, algoritmos genéticos, etc.

En un estudio relacionado con los problemas y desarrollo de las técnicas de control, reali-
zado para la Society of Instrumentation and Control Engineering [1] a 15 plantas consideradas
ĺıderes en temas de control, donde se muestra la evolución de los principales problemas del
control, en evaluaciones realizada en tres años distintos (1983, 1985 y 1995) se consideró que las
interacciones, las perturbaciones y el retardo son las caracteŕısticas que afectan de forma pre-
dominante la respuesta del control, considerando la respuesta, la estabilidad y la no linealidad
como problemas resueltos de los procesos, se consideran distintas técnicas de control clásico y
avanzado, los intereses que generan y sus expectativas de crecimiento a futuro, se toman en
cuenta técnicas de control por desacoplo, control adaptativo, control robusto, neuronal y técni-
cas de control predictivo, la técnica que presenta mayor crecimiento en aplicaciones industriales
y expectativas son las técnicas basada en control predictivo o MPC (Model Predictive Control)
debido a su comportamiento, adaptación y ventajas que ofrece en el control de sistemas multi-
variables no lineales y su capacidad de considerar perturbaciones, restricciones y retardos [2],
aśı como controlar procesos con comportamientos poco usuales (fase no mı́nima, oscilatorios
e inestables) dando como resultado la operación de procesos con un alto grado de eficiencia,
cumpliendo simultáneamente con criterios de calidad que permiten satisfacer especificaciones
sujetas a una demanda normalmente variable. el estado actual y futuras tendencias del MPC
indican que puede considerarse como una tecnoloǵıa introducida en la industria con existencia
de campos abiertos tanto en investigación como en implementación que generan muchas ex-
pectativas, las cuales son razones adicionales que justifican un estudio detallado de la técnica.
Actualmente es la aproximación más natural al control restringido (actuadores, seguridad y
calidad) con un diseño orientado al desempeño, siendo una metodoloǵıa abierta que permite
extensiones, contribuciones y mejoras considerando estas caracteŕısticas como una de las ra-
zones de elección de la aplicación de esta técnica al sistema elegido en esta tesis, aśı como la
respuesta que ha presentado el controlador en procesos similares comparado con otras técnicas
de control avanzado.

El MPC en su forma más general, acepta cualquier tipo de modelo, funciones objetivo o
restricciones, siendo la metodoloǵıa que actualmente puede reflejar de forma más directa los
múltiples criterios de funcionamiento relevantes en la industria de procesos, quizás sea esta la
principal razón de su éxito, más que un controlador concreto es una metodoloǵıa para el cálcu-
lo de acciones de control, compuesta por tres elementos fundamentales, el modelo, la función
costo o función objetivo y la optimización. Se sitúa dentro de los controladores óptimos, es
decir, aquellos en los que las acciones de control se calculan mediante la optimización de un
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criterio o función que está relacionado con la predicción del comportamiento futuro del sistema
[3] y tiene la caracteŕıstica de ser robusto, significa que la salida del sistema se mantiene con un
comportamiento estable en un rango espećıfico de variaciones de señales de interferencia y ruido.

La metodoloǵıa ha demostrado ser exitosa en miles de aplicaciones en la industria, la ma-
yor parte en el sector petroqúımico en el área de refinación, pero también en los sectores de
procesado de alimentos, gas, mineŕıa, hornos, generadores de vapor, columnas de destilación,
servomotores, metalurgia, qúımica, farmacéutica, robótica, industria aeroespacial e industria
automotriz. Su éxito en estas áreas, muestra la capacidad del control predictivo para lograr una
alta eficiencia en los sistemas del control durante largos periodos de tiempo con una mı́nima
intervención técnica.

Uno de los sistemas no lineales y multivariables más conocido y elegido para el desarrollo
de esta tesis es el sistema hidráulico de 4 tanques acoplados propuesto y variaciones del mismo
reportadas en la literatura que permiten la validación de técnicas de control avanzado para la
regulación del control de nivel de ĺıquido en depósitos y el flujo entre ellos el cual representa
un problema básico a nivel industrial, en los que se desea conocer la diferencia de nivel ante
variaciones de caudales, apertura de válvulas y perturbaciones al cual se aplicara una de las
técnicas basadas en MPC más representativas conocida como Control Predictivo Generalizado
(Generalized Predictive Control (GPC)).

El GPC es una de las técnicas de control predictivo concebida para su aplicación en esque-
mas de control adaptativo que presenta mayor aceptación en la academia y la industria debido
a sus ventajas para poder controlar plantas con comportamientos dinámicos complejos, la re-
presentación de la dinámica de la planta y de las perturbaciones mediante modelos basados en
función de transferencia, y su validación en un amplio espectro de plantas industriales reales.
La mayor parte de aplicaciones que se reportan de esta clase de controlador es sistemas SISO, es
considerado esto también una razón para desarrollarlo para su aplicación en el sistema MIMO
de tanques acoplados.

3



1.2. Motivación

La mayoŕıa de los procesos industriales son multivariables compuestos por subsistemas inter-
conectados y dinámicas complejas caracterizados por contar con un gran número de variables y
no linealidades en sus regiones de operación, el proceso de 4 tanques propuesto es representativo
de sistemas multivariables que ha demostrado ser práctico y análogo de sistemas industriales
para el estudio, validación y desarrollo de técnicas de control avanzado para la regulación de
nivel y flujo. En los sistemas de control hay un gran número de sistemas y métodos genéricos
completos, uno de los problemas más comunes en el control de procesos prácticos, son los re-
lacionados con el control de nivel de ĺıquido y flujo en depósitos acoplados el cual representa
un problema básico en procesos industriales donde se requieren ĺıquidos para ser bombeados,
almacenados y luego bombeados a otros tanques, pero siempre el nivel de fluido debe ser con-
trolado y el flujo entre ellos regulado, el control de nivel y flujo de tanques son el centro de
la industria farmacéutica, qúımica, petroqúımica [4], alimentos, biotecnológica y está presente
en procesos relacionados con la fabricación de papel, plantas de generación de enerǵıa nuclear
y procesos de tratamiento, distribución purificación y filtración de agua, se encuentra presente
en proyectos de grandes dimensiones como el del lago Silveretta (Austria) en donde se aprecia
mejor la intervención del control de nivel [5], también existen aplicaciones recientes en sistemas
de suministro de enerǵıa h́ıbrida para edificios [6] y en redes de distribución de agua potable
[7] para optimizar el consumo de enerǵıa.

La elección del sistema de 4 tanques con acoplamiento elegido para modelar, simular y con-
trolar a partir de un algoritmo de control predictivo permite entender, aplicar conocimientos y
replicar procesos complejos relacionados con sistemas que cumplen con caracteŕısticas similares
en procesos implementados en el área industrial, las bondades, propiedades y caracteŕısticas
presentadas en el sistema elegido presentan analoǵıas con sistemas implementados en la in-
dustria con un comportamiento relacionado de caracteŕısticas similares como los proceso de
mezclado presentes en las columnas de destilación donde se busca controlar de forma automáti-
ca el caudal y la composición de la mezcla donde se tienen múltiples lazos de control instalados
en un proceso unitario generando interacción entre ellos, las unidades de destilación de crudo
de una refineŕıa presentan un comportamiento similar donde se tiene lazos de control con un
flujo continuo de petróleo y agua por separados a la entrada, y a la salida de crudo, gas y agua,
donde el cambio en la presión del caudal en el crudo o el aumento de gas genera un cambio
en la otra salida y en las entradas adaptándose a los cambios en el contenido de crudo y el gas [8].

Las técnicas de control avanzado aplicadas a sistemas multivariables son empleadas para
cubrir las necesidades de análisis, diseño y operación de sistemas en los cuales las técnicas de
control clásico no son suficientes, las técnicas de control predictivo se basan en una estrategia
de diseño y metodoloǵıa común de la que se pueden derivar diferentes algoritmos de control, en
su forma más general acepta cualquier tipo de modelo, función objetivo y restricciones, cada
una de las variantes se basa en distintos modelos del proceso, función objetivo y método de
optimización dependiendo de las caracteŕısticas y naturaleza de cada uno de los sistemas que
se desea controlar. De las múltiples variantes de control predictivo destaca la técnica de control
predictivo generalizado o GPC (Generalized Predictive Control), una técnica que ha demos-
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trado ser superior a muchas estrategias de control avanzado, adaptable, capaz de controlar de
forma estable procesos con parámetros variables y datos de entrada/salida que permitan la
identificación de la planta.

El aplicar esta técnica para el desarrollo de este tema de tesis se fundamenta en el desarrollo
que presentan los modelos predictivos en cada vez más procesos industriales y en el ambiente
educativo, aśı como una existencia solida de evidencia y conocimiento teórico que respaldan
estas técnicas de control relativamente nuevas en su aplicación, su estructura interna, sustentada
en un proceso de optimización, permite predecir el desempeño futuro de las variables de la planta
y sus señales de control, basándose fundamentalmente en el conocimiento de las variables que
caracterizan el proceso. En este contexto se enmarca la investigación fruto de la cual ha surgido
esta tesis, cuyos objetivos se detallan a continuación.
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1.3. Objetivos

El objetivo del trabajo de tesis propuesto es realizar el diseño y simulación de un controlador
de nivel basado en las técnicas de control predictivo aplicado a un sistema multivariable y de
comportamiento no lineal de 4 tanques con acoplamiento. Se propone que a partir del modelo
no lineal del sistema se adapte a un modelo matemático lineal que mantenga las caracteŕısticas
de la planta y describa la dinámica y evolución del sistema para posteriormente implementar
el algoritmo del controlador predictivo buscando minimizar el error en la trayectoria deseada.
Para validar el comportamiento del controlador se realizará la simulación del modelo lineal del
sistema y del controlador en Matlab y Simulink, aśı como una simulación en 3D del sistema a
controlar, por último se plantea una propuesta de programación del algoritmo en un DSP. De
esta idea se desprende el objetivo principal y particulares.

1.3.1. Objetivo principal

Diseñar y simular un algoritmo de control basado en la técnica de control predictivo (MPC)
aplicado al control de nivel de ĺıquido de un sistema no lineal de 4 acoplados.

1.3.2. Objetivos particulares

Revisión bibliográfica del estado del arte de las técnicas y estrategias de control clásico y
avanzado aplicadas a sistemas de control de nivel de ĺıquido de tanques acoplados.

Descripción y análisis del modelo matemático no lineal y linealización utilizando el método
de expansión en series de Taylor.

Realizar la simulación correspondiente de cada modelo del sistema obtenido en Matlab/Simulink
y comparar con la obtenida en el proceso real.

Diseñar un algoritmo de control predictivo aplicado al sistema de 4 tanques acoplados y
simular en Matlab/Simulink.

Realizar la animación virtual en 3D del sistema de 4 tanques acoplados en la herramienta
V-Realm Builder de Matlab.

Proponer un método para la programación del algoritmo de control predictivo generali-
zado en un DSP.
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1.4. Estado del arte

En muchos de los procesos industriales el objetivo es mantener una variable en su set point o
valor de referencia para lo cual los controladores PID dan solución a la mayoŕıa de los problemas
mono variables (caudal, presión, nivel, temperatura), sin embargo la mayoŕıa de los procesos
industriales son multivariables, en los que una entrada afecta a más de una salida y de forma
rećıproca por lo que se necesitan de reguladores más complejos que permitan desarrollar un
control eficaz, dando paso a la aplicación de técnicas de control multivariable el constituye un
tópico avanzado en el control de procesos. Un sistema de control de nivel es una estructura
de instrumentación sobre una construcción hidráulica cuyo objetivo es garantizar el nivel de
flujo de ĺıquido en un rango de operación (presentando diferencias dependiendo del sistema
que se trate: embalses, canales, plantas de tratamiento o tanques de almacenamiento). Los
sistemas de tanques son proceso representativo de sistemas multivariables y son el centro de
muchos procesos industriales, donde se tiene la necesidad de mantener en un nivel deseado el
ĺıquido, en sistemas de concentración, para regulación de flujo y sus aplicaciones de este como
la distribución, regulación de temperatura entre otros.

1.4.1. Sistemas de tanques acoplados

Buscando poder relacionar la teoŕıa y la practica en la aplicación de leyes y estrategias de
control con un alto grado de abstracción, se planteó la importancia de poder utilizar equipos
de laboratorio que permitieran demostrar ideas importantes, reflejar problemas prácticos y
relevantes, permitir establecer escalas de tiempo adecuadas, dar señales visuales y acústicas, y
ser seguros y fáciles de ejecutar [9]. A nivel académico, se han utilizado distintas configuraciones
para el estudio y desarrollo de sistemas de control lineal y no lineal de este tipo de sistemas,
entre las que se encuentran [10]:

Sistema de tanques interconectados en serie: Consiste en tanques unidos uno tras otro de
manera directa; es decir la salida de uno es la entrada del siguiente como se muestra en
la figura 1.1a y 1.1b, se pueden encontrar una variedad de configuraciones en serie con
múltiples combinaciones de tanques entradas y actuadores en la literatura.

Figura 1.1: a) Sistema SISO conectado en serie. b) Sistema MIMO conectado en serie. [10]
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Sistema tanques no interactuantes o en cascada: Consiste en sistemas con una entrada y
una salida (SISO) conectados en cascada; es decir la salida del primero es la entrada del
segundo y aśı sucesivamente hasta n tanques como se muestra en la figura 1.2.

Figura 1.2: Sistema de tanques tipo SISO en cascada [10]

Con el fin de tener un equipo con estos requerimientos y que permitiera el estudio de técni-
cas de control multivariable se creó el proceso de tanques cuádruples [11] utilizado en muchos
centros de estudio de control automático para realizar prácticas (figura 1.3) como: comprender
las limitaciones de control debido a las interacciones y las incertidumbres del modelo, diseño
de control centralizado y descentralizado, implementación de desacopladores para reducir el
efecto de las interacciones, la posibilidad de poder ser configurado para operar como un proceso
de fase mı́nima o fase no mı́nima y la implementación completa de sistemas de control avanzado.

Figura 1.3: Sistema experimental de 4 tanques [11].

Se han realizado el control de nivel de tanques, usando configuraciones de 1 a 4 tanques
acoplados, se hace un énfasis en particular al sistema de 4 tanques[11] de la figura 1.4, un
sistema con una dependencia entre tanques donde la interacción entre cada uno de los tanques
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con respecto a las entradas es mayor y donde en el control del sistema se considera la salida de
los tanques como elementos de control.

Figura 1.4: Esquemático del sistema de 4 tanques acoplados [11].

Se han reportado configuraciones con igual número de entradas y salidas (figura 1.5a), con las
válvulas generando perturbaciones entre cada uno de los tanques y la interacción de los cuatro
tanques con cada una de las entradas [12], sistemas con mayor número de entradas, con un
menor grado de interacción entre tanques, donde los elementos de control son válvulas de 2
v́ıas y se consideran caudales de entrada constantes (figura 1.5b) [10].

Figura 1.5: a)Configuración FIFO. [12] b)Configuración FITO. [10]

La instrumentación y el control de un sistema hidráulico de tanques acoplados consta de
múltiples elementos, bombas hidráulicas, válvulas de control de caudal y retención y los ele-
mentos de almacenamiento, hasta los elementos necesarios para realizar la medición del nivel
de ĺıquido, sumando la parte de los componentes para el acondicionamiento de la señal y ca-
racterización de cada uno de los componentes del sistema.
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La instrumentación de sistemas de laboratorio permiten implementar partes representativas
de sistemas industriales, donde cada lazo es diseñado para dar solución a una variable del proceso
considerando rangos de operación para asegurar los objetivos, cada lazo recibe e internamente
crea perturbaciones que generan decrementos de los efectos de la variable del proceso y la
interacción con otros lazos de la red, para reducir el efecto de las perturbaciones se usan sensores
que toman información de la variable y la relacionan con la trayectoria de referencia deseada. Los
controladores procesan la información y deciden la acción a aplicar para regresar la variable del
proceso al punto deseado, posteriormente algún tipo de actuador debe implementar la estrategia
seleccionada por el control, para el caso de procesos de tanques acoplados los elementos que
componen la parte del control y la medición de las variables son:

Las válvulas son el elemento de control más común que permite manipular el flujo del
fluido para compensar la carga de la perturbación y regular la variable del proceso. El
control de la válvula consta del cuerpo de la válvula, las partes internas y el actuador
que permite aplicar la señal para operar la válvula, su accionamiento puede ser manual o
por medio de un actuador eléctrico, hidráulico o neumático, en la elección se deben tener
en cuenta aspectos como los ĺımites de presión, el dimensionamiento, capacidad de flujo,
perdidas de presión, tipo y ubicación de la conexión al sistema, compatibilidad, costo,
vida útil y la caracteŕıstica inherente del flujo (lineal, igual porcentaje y de apertura
rápida) que define la relación caudal - apertura del elemento de control cuando la cáıda
de presión a través de la válvula se mantiene constante [13].

El transporte de ĺıquidos se realiza con el uso de bombas, para incrementar la presión
de un fluido, se pone especial énfasis en las bombas centrifugas, estas operan a veloci-
dades distintas para obtener capacidades variables al cambiar la velocidad de la bomba,
produciendo un cambio en la capacidad, la potencia y la carga. sus principales venta-
jas son: mantener un caudal constante, proporcionar una presión uniforme, sencillez de
construcción y un tamaño reducido y flexibilidad de regulación. La regulación del caudal
se puede realizar por arranque/parada, estrangulamiento de la tubeŕıa que conduce el
fluido mediante el uso de válvulas manuales o automáticas y por variación de la velocidad
mediante el uso de un variador de frecuencia.

La medición de nivel es de las variables más utilizada en el entorno industrial, se dispone de
una amplia gama y métodos de obtención de lecturas que dependen de las caracteŕısticas
del sistema, ĺıquido, temperatura e impurezas, la clasificación de los sensores se puede
realizar respecto a distintos criterios: por la forma mecánica de actuar, los componentes
que lo integran o el lugar en el que actúa y por la naturaleza de la señal que entrega al
sistema en que se acopla siendo esta de tipo discreto (on/off) y continuo (mediciones en
función de un periodo de muestreo caracteŕıstico del propio sensor).

El éxito del diseño e implementación en tiempo real del controlador requiere una adecuada
elección de los componentes del sistema, donde subsistemas están integrados para aumentar
sus funcionalidades, fiabilidad y reducir los costos. La integración se realiza por la inclusión
de las funciones de control en coordinación con herramientas de procesamiento de los actuales
sistemas de cómputo.
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1.4.2. Control multivariable y técnicas aplicadas al sistema tanques
acoplados

La operación del proceso controlado involucra satisfacer una serie de aspectos de carácter
técnico y económico, persiguiendo como objetivo la obtención de un producto final ya sea con-
trol de velocidad, temperatura, nivel de ĺıquido, estabilidad, posición, entre otros, los cuales
están relacionados con una señal de referencia, para cumplirlo se deben satisfacer especificacio-
nes y caracteŕısticas determinadas por las condiciones de operación, del entorno y corrigiendo
desviaciones surgidas en las variables del proceso respecto a valores determinados considera-
dos óptimos,el conocimiento de los lazos de control es esencial para aplicar una estrategia de
control, sin embargo, se deben considerar el número y el grado interacción de las variables las
cuales se pueden clasificar en función del papel que desempeñan en el sistema de control. Se
consideran variables manipuladas las entradas a los actuadores y los puntos de consigna para los
controladores, las variables controladas son aquellas salidas que responden de forma predecible
a todas o alguna de las variables manipuladas y cuyos valores estacionarios o comportamientos
dinámicos pueden constituir sus objetivos de control (presión, nivel, temperatura) o ı́ndices del
proceso (calidad o coste) que se pueden calcular o inferir de otras variables. Es habitual que las
variables manipuladas y variables controladas vengan impuestas por la propia instrumentación
por el número de actuadores y medidores presentes en el proceso. Las variables no controladas
no son directamente accesibles o, aunque lo sean han quedado fuera de los objetivos de con-
trol, por limitaciones del propio sistema o porque se han utilizado para inferir otras variables
controladas y las perturbaciones son aquellas entradas al proceso que no se pueden alterar ni
manipular y que actúan con cierto carácter aleatorio.

El objetivo al diseñar el sistema de control es llegar a una estructura que minimice la
interacción de variables, si la interacción no estuviera presente, no habŕıa necesidad de utilizar
una estrategia de control multivariable, pero la interacción siempre existe y en grado muy
variable, además de ello, se deben considerar la ganancia del proceso |G(ja)| que depende de la
dirección del vector de entrada, y los ceros multivariables en el semiplano derecho [14]. Existen
dos técnicas bien marcadas y diferenciadas:

Control centralizado: incluye las técnicas en las que un único algoritmo de control uti-
liza todas las variables medidas para calcular todas las variables manipuladas de forma
simultánea, la śıntesis de un control multivariable centralizado se plantea como un pro-
blema de optimización de alguna función objetivo o norma. Este tipo de problemas son
los que resuelven los algoritmos de control cuadrático (LQR y LQG), el control robusto
con sus múltiples variantes (H, QFT, etc.), control predictivo (DMC, GPC, etc.) y las
opciones de control inteligente (control borroso, control mediante redes neuronales, etc.).

Control descentralizado o multi-lazo: corresponde a un sistema compuesto por controlado-
res realimentados independientes que interconectan un subconjunto de variables de salida
con otro subconjunto de variables de entrada, trata al sistema multivariable de n variables
de entrada como n sistemas SISO, aunque en el diseño de los controladores śı se tenga en
cuenta la presencia de interacciones entre los distintos subsistemas mono variables. Este
tipo de control es el más frecuente en la industria por su sencillez de implementación [14].
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En cualquier proceso multivariable toda variable manipulada afectara a más de una variable
controlada, esta influencia denominada genéricamente interacción, se manifiesta aún más cuan-
do se cierran los lazos de control. Si la interacción es excesiva se debe emplear una estrategia
de control centralizado ya que será complejo decidir emparejamientos entre variables. Tampoco
se podrán emplear técnicas de ajuste propias de sistemas SISO porque la descomposición del
sistema MIMO de n entradas y n salidas en n sistemas SISO no estará del todo clara. En
este caso la única posibilidad es rechazar el uso de una estrategia de control descentralizado
y recurrir a una de control multivariable total. ya decidida la estrategia a emplear, el último
paso en el diseño es la elección del tipo de controlador, las limitaciones f́ısicas de este, etc.
y su ajuste final. El sistema de tanques acoplados es un sistema MIMO que permite aplicar
distintas técnicas y estructuras de control dependiendo la configuración del sistema, aśı como
poder analizar distintos efectos del proceso, es por esto y por su relación y analoǵıa a procesos
en la industria que el sistema ha sido analizado en múltiples publicaciones.

Los procesos de cuatro tanques son ideales para ilustrar muchos conceptos en control mul-
tivariable, el control de nivel de ĺıquido de los tanques y la relación entre los tanques es un
problema básico en los procesos industriales, la mayor parte de los trabajos reportados en la
literatura para el control de nivel de tanques acoplados, están basados en el enfoque basado
en tiempo, se han derivado modelos matemáticos para el sistema de 4 tanques multivariable
en laboratorios (figura 1.3) y realizado investigaciones en el problema de control de nivel de
ĺıquido de uno o múltiples tanques en los últimos años, utilizando técnicas de control lineal y
no lineal, estrategias de control como el predictivo y controles PID buscando la estabilización
del sistema ante perturbaciones en el medio. Se han aplicado desde un controlador proporcional
integral (PI) descentralizado, control predictivo restringido, controladores inteligentes de lógica
difusa, redes neurales y algoritmos genéticos, aśı como diferentes técnicas de control adaptativo
y se han realizado comparaciones entre técnicas clásicas y técnicas de control avanzado [15].
El sistema de 4 tanques acoplados es usado en la literatura para ilustrar conceptos de control
multivariable, la caracteŕıstica principal de este sistema es que presenta flexibilidad en el posi-
cionamiento de los ceros en cada mitad del plano s, el modelo matemático de este sistema es
derivado de la dinámica linealizada. el sistema exhibe una dinámica compleja, que incluye la
interacción, la transmisión cero, y fase no mı́nima, estas son caracteŕısticas que emergen desde
una simple configuración de tanques en cascada. La dinámica linealizada del sistema tiene un
cero que es posible mover a lo largo del eje real mediante el cambio de una válvula, cuenta con
2 entradas y 2 salidas.

En [16] se propone una solución al problema de 4 tanques usando MPC con una aproxi-
mación de optimización distribuida rápida, la contribución de esta técnica es la optimización
en la formulación con una implementación en paralelo establecida de forma jerárquica y distri-
buida (HD)-MPC Benchmarck, combinando un método dual rápido con un método coordinado
en paralelo para el problema principal. En [17] se propone un controlador basado en control
predictivo distribuido óptimo como solución al problema de control de nivel del sistema de 4
tanques mostrado en la figura 1.4, basándose en el control predictivo dual, control predictivo
óptimo y esquemas de control predictivo distribuido. Este tipo de control permite realizar la
partición del modelo del proceso de tal forma que se puedan obtener subsistemas que repre-
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senten de forma local la dinámica del proceso, al mismo tiempo que se considera la interacción
entre las demás variables de estado y salidas con cada subsistema obtenido. En esta aportación
se incorpora el manejo de restricciones y la variable de decisión ya no es la variable de control u.

En [18] se plantean 5 tipos distintos de controladores, se plantea un control predictivo
distribuido multiparametrico aplicado a el problema del sistema de 4 tanques basado en pro-
gramación cuadrática para un punto de referencia, una estrategia de control centralizado basado
en la satisfacción de 6 restricciones, estabilidad y optimización, se plantea un control predictivo
distribuido cooperativo, aśı como un controlador predictivo descentralizado y un controlador
proporcional integral descentralizado, en este trabajo se realiza una comparación en el rendi-
miento, seguimiento y rechazo de perturbaciones donde se compara, se busca validar la solides
del control predictivo y las distintas estructuras. En [19] se propone como solución al control
de nivel del sistema de la figura 1.3 el diseño de un controlador predictivo en tiempo discreto
basado en el modelo en espacio de estados el cual es comparado con un controlador PI descen-
tralizado. En [20] se aplican dos técnicas de control de horizonte extendido, una considerando
perturbaciones y restricciones del sistema de 4 tanques aplicado al modelo lineal del sistema en
contraste con un controlador de horizonte extendido sin considerar las restricciones del sistema
basado en controladores PID descentralizados, comparando sus resultados experimentales y en
simulación de la efectividad de la respuesta de la salida.

En [21] se plantea una estrategia de control descentralizado utilizando controladores PID,
considerando las interacciones del proceso, pero que son independientes entre śı, interconectando
subconjuntos de variables de entrada y salida. En [22] se presenta la estrategia de control
predictivo generalizado con restricciones aplicado a una configuración de 2 tanques acoplados
mostrado en la figura 1.4.2, presentando variaciones en los parámetros del controlador con el
fin de analizar y validar eficiencia y las ventajas la técnica de control.

Figura 1.6: Sistema de 2 tanques acoplados. [22]

En [23] se describe una aplicación en tiempo real de una estrategia de control predictivo limitado
para la supervisión de un banco de pruebas de laboratorio. Se trata de un sistema compuesto
por 4 tanques interconectados con acoplamiento cruzado y dos bombas de suministro mostrado
en la figura 1.7, donde las entradas son las tensiones de las bombas y las salidas son los niveles
de ĺıquido en los dos tanques inferiores. En [24] se presenta el control de nivel de ĺıquido
para el sistema mostrado en la figura 1.7, 2 diferentes técnicas de control que son presentadas
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y comparadas: control predictivo generalizado no lineal (NGPC) y control backstepping. La
solución anaĺıtica de NGPC es realizada basándose en el modelo nominal, mientras que el
controlador backstepping no lineal en orden para asegurar la estabilización global asintótica
para el sistema no lineal. Se resalta el hecho de que son enfoques y técnicas que pueden ser
aplicadas a otros procesos industriales.

Figura 1.7: Sistema de 4 tanques con acoplamiento cruzado. [23]

Los resultados de las técnicas de control predictivo aplicado como el distribuido, centraliza-
do o descentralizado o sus derivaciones resultan en una reducción del costo computacional y un
mejor comportamiento comparado con otras técnicas de control avanzado, reducción de ruido,
menor degradación del rendimiento del sistema, mejor comportamiento ante las restricciones
y perturbaciones existentes en el sistema, mayor tolerancia a fallos y reducción en el orden
del sistema, obteniendo mayor estabilidad, robustez y optimización del diseño, adaptación a
cambios en los parámetros y tiempos de respuesta del sistema y en algunos casos algoritmos
de control aplicados como estrategia para validar el comportamiento bajo eventos cŕıticos tales
como fallas en los componentes electrónicos en los sistemas validados experimentalmente. Se
ha realizado la aplicación a sistemas de gran escala con dinámicas complejas, partiendo del
modelado hasta llegar al control y pruebas de tolerancia frente a fallas de los actuadores, apli-
cando técnicas de control predictivo clásicas y de sistemas h́ıbridos (modelado, validación y
calibración), centrando su atención en los modelos dinámicos y el modo de control a sistemas
complejos como herramienta para reducir fenómenos indeseables ligados a dichos sistemas como
el diseño, tiempo, consumo, fallas y actualmente la consideración de fallas en algunos elementos
del sistema y la respuesta completa del sistema a dichas perturbaciones.

Se han obtenido resultados de distintas técnicas de control predictivo, sin embargo, pocos
resultados se han publicado del control predictivo generalizado aplicado a sistemas MIMO en
particular al sistema de 4 tanques acoplados analizado en esta tesis, en su mayoŕıa se han
realizado publicaciones y análisis de controladores GPC aplicados a sistemas SISO.
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Caṕıtulo 2

Técnicas de control predictivo

Las técnicas de control predictivo se incluyen dentro de las técnicas de control avanzado y
una de las técnicas que más atención a recibido en años recientes en la industria y en el área
académica, esto es debido a las ventajas y posibilidades de poder ser implementadas en gran
variedad de procesos y al rendimiento que ha mostrado en distintas aplicaciones con respecto a
otras técnicas de control y su naturaleza abierta que le permite adaptarse a las exigencias del
diseño, su éxito se atribuye a que el control predictivo es la forma más general de plantear el
problema del control de procesos en el dominio del tiempo. La formulación del control predicti-
vo integra un control optimo, estocástico, considerando tiempos muertos y aplicado a sistemas
multivariables, en general puede ser aplicado a los procesos no lineales que se encuentran en
la industria donde la estabilidad y robustez en muchas ocasiones son dif́ıciles de obtener. El
GPC es una de las técnicas más representativas del MPC en el mundo industrial y el académico
y que se ha empleado con éxito en numerosas aplicaciones industriales, mostrando un cierto
grado de robustez y capaz de resolver un amplio campo de procesos con un numero razonable
de variables de diseño.

En este caṕıtulo se mencionan las caracteŕısticas de los procesos de control multivariable,
el control predictivo y los elementos comunes a todos los controladores que utilizan esta idea y
se hace un énfasis particular en el control predictivo generalizado (GPC).



2.1. Antecedentes de control predictivo

Prácticamente todos los procesos industriales presentan un comportamiento dinámico no li-
neal en alguna parte de su zona de operación, en su gran mayoŕıa todav́ıa se están controlando
con las estructuras del PID clásicas. Desafortunadamente, estos reguladores solamente pueden
ser sintonizados con buenos resultados alrededor de un punto de operación definido, y para
obtener respuestas apropiadas sobre todo el rango de operación de las variables, se requiere una
adaptación en ĺınea de sus parámetros, lo cual no se está logrando, pues se ha documentado
que cerca del 80 por ciento de los controladores industriales se encuentran mal sintonizados y
que aproximadamente el 30 por ciento de ellos operan gran parte del tiempo en modo manual.
Una de las estrategias de control avanzado para suplir estas deficiencias en la regulación de las
variables de los procesos, son las técnicas de Control Predictivo. Esta estrategia es considerada
como la única metodoloǵıa de control avanzado que ha sido realmente exitosa en aplicaciones
prácticas, influenciando notablemente las directrices del desarrollo de algunos sistemas de con-
trol industriales.

Las primeras aplicaciones del control predictivo se presentaron en los años setenta, cuando
el ingeniero Jacques Richalet propuso un algoritmo denominado control predictivo heuŕısti-
co (Model Predictive Heuristic Control - MPHC) después conocido como control de modelo
algoŕıtmico(MAC), el cual pretend́ıa resolver problemas complejos en donde el controlador con-
vencional PID no hab́ıa respondido apropiadamente, pero que estuviera basado en conceptos
intuitivos y ofreciera fácil sintonización. En la misma década, la empresa Shell Oil R©, aplico un
algoritmo de control multivariable sin restricciones que llamaron control de matriz dinámica
(Dynamic Matrix Control- DMC), fue modificado para manejar no linealidades y restricciones
de los procesos. El objetivo del controlador DMC era conducir la salida de la planta tan cerca
de la consigna como fuera posible, con un término de penalidad sobre los cambios de las varia-
bles manipuladas. Esto permitió que durante el control de un proceso se obtuvieran variaciones
más pequeñas en las señales de entrada y que las respuestas de las variables controladas fueran
menos abruptas.

Posteriormente presentaron una sustancial mejora a los algoritmos previos, permitiendo que
los usuarios pudieran definir de forma expĺıcita las restricciones de las señales de entrada y de
salida. El algoritmo QDMC (Cuadrática Dynamic Matrix Control), permit́ıa una mayor renta-
bilidad a través de la optimización en ĺınea, ofreciendo igualmente una transición suave entre
diferentes puntos de operación cercanos a las restricciones de las variables. Después surgieron
algoritmos del MPC por la necesidad de considerar la solución de los problemas de control a
partir de varias funciones objetivo y tomar decisiones sobre problemas mal condicionados. En
la década de los noventa, surgió una nueva generación de algoritmos de control predictivo como
resultado de la integración de varias de las empresas que veńıan ofreciendo estos productos.
Esta última generación de controladores industriales, se caracteriza por utilizar interfaces gráfi-
cas de usuario, disponer de niveles de optimización múltiples para priorizar los objetivos del
controlador, incluir funciones objetivo económicas, considerar directamente la incertidumbre
del modelo y disponer de tecnoloǵıa de identificación mejorada entre otras ventajas [26].
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2.2. Algoritmos de control predictivo

Existen múltiples variantes de control predictivo entre las que destacan:

Control con Matriz Dinámica (DMC)

Control Algoŕıtmico Basado en Modelos (MAC)

Control Predictivo Generalizado (GPC)

Control Predictivo Funcional (FPC)

Control Predictivo no Lineal (NMPC)

Control Adaptativo de Horizonte Extendido (EHAC)

Control Predictivo Auto Sintonizado

Control de Matriz Dinámica Cuadrática

Cada una de las variantes se basa en distintos modelos del proceso, funciones de costo y méto-
dos de optimización dependiendo las caracteŕısticas y naturaleza de cada uno de los sistemas
que se desea controlar, las cuales permiten plantear el diseño de controladores partiendo de una
metodoloǵıa de diseño común.

Las caracteŕısticas, y elementos que componen el control predictivo aśı como las nuevas
implementaciones y técnicas derivadas de la conceptualización básica y estrategia de diseño del
control predictivo en implementaciones realizadas en la industria y desarrollos realizados en el
ámbito académico han permitido un constante crecimiento de estas técnicas y una diversidad
de algoritmos de control aplicados en la actualidad, aśı como las publicaciones de nuevas im-
plementaciones, permiten tener al d́ıa de hoy un marco conceptual practico y reflejan el estado
del arte a nivel tecnológico y teórico del control predictivo. La visión del futuro del control
predictivo en la industria y en la investigación pasa por combinar esta estrategia de control
con otras áreas de la ingenieŕıa de control, contemplando control no lineal, control inteligente,
nuevos esquemas de identificación, tanto de procesos como de ĺımites para la incertidumbre,
mejoras en los métodos de estimación del estado, monitorización de procesos y diagnóstico de
fallos para comprobar el funcionamiento óptimo del controlador predictivo. En conjunto han
generado nuevas ĺıneas de investigación en control predictivo dentro de las cuales se derivan
controladores predictivos que parten de distintos fundamentos de diseño y resolución del pro-
blema manteniendo la misma estrategia de diseño de controladores aplicados a sistemas con
comportamientos similares como el problema de control de nivel de 4 tanques acoplados ob-
teniendo como resultado la mejora de alguna caracteŕıstica en espećıfico del sistema como el
tiempo de respuesta, la estabilidad, la consideración de restricciones entre otras. Se resume a
ciertas ĺıneas de investigación bien definidas en el área de control predictivo dentro de las que
destacan [3]:
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Control predictivo no lineal
Se utilizan tanto modelos en espacio de estados como modelos de entrada-salida, sin
embargo la mayoŕıa de modelos utilizados siguen expresando dinámicas lineales sujetas
a una no linealidad de tipo estático, Es destacable el uso de modelos lineales variantes
en el tiempo para representar los modelos no lineales, lo que conlleva a la obtención
de controladores predictivos lineales variantes en el tiempo, por otra parte el uso de
técnicas de optimización heuŕıstica, como los algoritmos genéticos, para resolver de forma
fehaciente el problema de optimización al usar un modelo no lineal.

Control predictivo adaptativo
Siendo el GPC el algoritmo orientado al control predictivo adaptativo por excelencia y a
pesar del amplio mercado que tendŕıa un algoritmo de control predictivo auto ajustable,
pocas son las aplicaciones reales que incluyen adaptación la ĺınea. El control adaptativo
indirecto tiende a ser sustituido por un nuevo paradigma que contempla la integración de
la identificación y el control predictivo.

Control predictivo distribuido, centralizado y descentralizado
En el control predictivo distribuido se realiza la partición del modelo del proceso de tal
forma que se pueden obtener subsistemas que representen de forma local la dinámica
del proceso, al mismo tiempo que se considera la interacción entre las demás variables
de estado y salidas con cada subsistema obtenido. En el control predictivo centralizado
todos los subsistemas están optimizados con respecto a una función objetivo en un único
problema, por lo que es dif́ıcil el coordinar y mantener el control de toda la planta. El
control descentralizado tiene la caracteŕıstica de esta técnica es que no hay comunicación
entre los diferentes controladores locales, sin embargo, los diferentes subsistemas pueden
impedir el logro de la estabilidad y el rendimiento deseado. las tres técnicas son aplicadas
al diseño de sistemas a gran escala [16].

Control predictivo multivariable
Dentro de los modelos de predicción utilizados en los algoritmos de control predictivo se
encuentra la representación en espacio de estado del proceso, esta representación hace
posible que la técnica se pueda aplicar a sistemas multivariables, por lo que únicamente
se considerara dicha representación. El diseño parte del modelo linealizado del proceso
representado en espacio de estado. Para la predicción de la evolución de los estados sobre
el horizonte predicción se considera que todos los estados son medibles [3].

Control predictivo de sistemas h́ıbridos
Estos se caracterizan por la interacción de modelos de variables continuas (gobernados
por ecuaciones diferenciales o en diferencias) y sistemas de eventos discretos (leyes lógicas,
redes de Petri, etc.). Tales sistemas pueden conmutar entre muchos modos de operación
(debido a la ocurrencia de eventos), donde cada modo se gobierna por un sistema de
ecuaciones diferenciales o en diferencias. Las aplicaciones de los sistemas h́ıbridos han
inspirado una gran cantidad de investigación en teoŕıa de control y ciencias de la compu-
tación, presentando nuevos retos de modelado, de análisis de estabilidad y de control
[27].
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2.3. Estrategia de diseño del control predictivo

El término de control predictivo no hace referencia a una estrategia de control espećıfico, sino
a una amplia gama de métodos de control que hacen uso expĺıcito de un proceso para obtener
una señal de control minimizando una función objetivo. Estos métodos o estrategia de diseño
conducen al diseño de controladores que tienen prácticamente la misma estructura y los mismos
grados de libertad, la metodoloǵıa de todos los controladores pertenecientes a las técnicas de
control predictivo, están caracterizados por seguir la estrategia de diseño representada en la
figura 2.1.

Figura 2.1: Estrategia de diseño de control predictivo [27].

Las salidas futuras son determinadas por el horizonte N , llamado horizonte de predicción,
esta predicción se visualiza en cada instante t usando el modelo del proceso. La predicción
de las salidas dada por y(t + k|t) para k = 1, 2, . . . , N dependiendo de los valores hasta
el instante t (entradas y salidas pasadas) y la señal de control futura u(t + k|t), k =

1, 2, . . . , N − 1, la cual es calculada y enviada al sistema [27].

Las señales de control futuras son calculadas por optimización y un criterio determinado
para mantener el proceso lo más cerca posible a la trayectoria de referencia w(t+ k) (que
puede ser el punto de ajuste o una aproximación), este criterio usualmente está dado por
la forma de una función cuadrática del error entre la señal de salida futura y la trayectoria
de referencia calculada, el esfuerzo de control realizado en algunos casos se incluye en la
función objetivo. Se obtiene una solución explicita si el criterio es cuadrático, el modelo es
lineal y no hay restricciones, de lo contrario un método de optimización debe ser utilizado,
y en ocasiones se deben realizar suposiciones acerca de la estructura de la futura ley de
control o el suponer que será constante a partir de un instante dado.

La señal de control u(t|t) se env́ıa al proceso mientras las siguientes señales de control
calculadas son rechazadas, porque la siguiente muestra en el instante y(t + 1) ya se sabe
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por el paso 1 y esta se repite con el nuevo valor en todas las secuencias. Aśı el u(t+1|t+1) es
calculado (en principio será diferente de u(t+1|t) debido a la nueva información disponible)
usando el concepto de horizonte recending.

Figura 2.2: Estrategia básica del MPC.

La implementación de esta estrategia sigue básicamente la estructura mostrada en la figura
2.2 donde un modelo es utilizado para predecir las salidas futuras de la planta, basándose en
valores pasados y actuales y las acciones futuras de control optimo propuestas. Estas acciones
son calculadas por el optimizador teniendo en cuenta la función objetivo o de coste (donde el
futuro error es considerado) aśı como las restricciones del sistema.

El modelo es la piedra angular del MPC, un diseño completo que debe incluir los mecanis-
mos necesarios para obtener el mejor modelo posible, debe capturar la dinámica completa
del proceso y todas las predicciones para ser calculadas, el uso de los modelos de procesos
está determinado por la necesidad a calcular y la predicción de las salidas futuras en un
instante y punto (t + k|t). En cada instante t y haciendo uso del modelo del proceso se
predicen las futuras salidas para un determinado horizonte, llamado horizonte de predic-
ción. La salida pronosticada depende de valores en un instante t (de salidas y entradas
pasadas) y en una señal de control futura las cuales son enviadas al sistema y calculadas.

Las diferentes estrategias de control predictivo pueden variar en el modelo representado
(función de transferencia, espacio de estados, respuesta al impulso o modelos no lineales)
y la relación de sus ecuaciones entre las salidas y entradas medibles, algunas variables pue-
den ser manipuladas y otras pueden ser consideradas como distorsiones o perturbaciones
medibles que pueden ser compensadas por la acción de alimentación directa o anticipa-
tiva. De tanta importancia como la elección de un determinado modelo del proceso es la
elección del modelo utilizado para representar la perturbación. donde las perturbaciones
representan las diferencias entre la salida medida y la calculada por el modelo. donde
cada modelo es válido para cierto tipo de perturbaciones.
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Una caracteŕıstica t́ıpica de la mayoŕıa de los controladores MPC es el empleo de los
conceptos de repuesta libre y forzada para la obtención del modelo de la planta. La idea
es expresar la secuencia de acciones de control como la suma de dos señales:

u(t) = uf (t) + uc(t) (2.1)

Donde la señal uf (t) corresponde a las entradas pasadas (anteriores al instante t y en el
futuro se mantiene constante e igual al último valor de la variable manipulada. La señal
uc(t) vale cero en el pasado y corresponde a las señales de control en los instantes futuros.
La predicción de la secuencia de salida se separa en dos partes como se muestra en la
figura 2.3, Una de ellas yf (t), la respuesta libre, corresponde a la predicción de la salida
cuando la variable manipulada se hace igual a uf (t), y la otra, la repuesta forzada yc(t),
corresponde a la predicción de la salida cuando la señal de control es uc(t). La respuesta
libre corresponde a la evolución del proceso debido a su estado actual (incluido por tanto
el efecto de acciones pasadas) mientras que la respuesta forzada es la debida a las acciones
de control futuras.

Figura 2.3: Respuesta libre y respuesta forzada.

El optimizador es una parte fundamental del sistema, permite obtener las acciones de
control a aplicar, estas acciones son calculadas teniendo en cuenta la función objetivo
(donde es considerado el futuro error de seguimiento) aśı como las restricciones. Los
diversos algoritmos de MPC proponen distintas funciones objetivo para la obtención de
la ley de control. En general se persigue que la salida futura en el horizonte considerado
siga a una determinada señal de referencia al mismo tiempo que se puede penalizar el
esfuerzo de control requerido para hacerlo.

Se obtiene la ley de control, donde para obtener los valores u(t+k|t) será necesario minimi-
zar la función objetivo. Para ello se calculan los valores de las salidas predichas ŷ(t+k|t) en
función de valores pasados de entradas y salidas y de señales de control futuras, haciendo
uso del modelo que se haya elegido y se sustituyen en la función objetivo, obteniendo una
expresión cuya minimización conduce a los valores buscados.
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La obtención de la solución no resulta trivial pues existirán N2 − N1 + 1 variables inde-
pendientes, valor que puede ser elevado (del orden de 10 a 30). Con la idea de reducir
estos grados de libertad se puede proponer cierta estructura a la ley de control. Se ha
encontrado que esta estructuración de la ley de control produce una mejora en la robustez
y en el comportamiento general del sistema, debido a que el hecho de permitir la libre
evolución de las variables manipuladas (sin estructurar) puede conducir a señales de con-
trol de alta frecuencia no deseables y que en el peor de los casos podŕıan conducir a la
inestabilidad. Esta estructura de la ley de control se plasma en el uso del concepto de
horizonte de control (Nu), que consiste en considerar que tras un cierto intervalo Nu < N2

no hay variación en las señales de control propuestas, es decir:

∆u(t+ j − 1) = 0 j > Nu (2.2)

Lo cual es equivalente a dar pesos infinitos a los cambios en el control a partir de cierto
instante. El caso limite seria considerar Nu igual a 1 con lo que todas las acciones futuras
serian iguales a u(t) [27], es necesario mencionar que la señal de control u(t + k|t) no
permanece constante, porque debe ser recalculada en cada intervalo de muestreo debido
a la estrategia de horizonte deslizante

La calidad de la predicción debeŕıa ser el factor que marque el tipo de técnica de modelado
que se debe utilizar, al menos a nivel teórico, es lógico pensar que a mayor calidad en las predic-
ciones más posibilidades se tienen de obtener un control adecuado, aunque en las aplicaciones
prácticas aparecen otros factores como los económicos que pueden determinar más allá de las
cuestiones teóricas, el tipo de modelo seleccionado. En ocasiones también es necesario incluir un
modelo de perturbaciones, de tanta importancia como la elección de un determinado modelo del
proceso es la elección del modelo utilizado, donde las perturbaciones representan las diferencias
entre la salida medida y la calculada por el modelo incluyendo el comportamiento no reflejado
por el modelo del proceso, el efecto de las entradas no medibles, ruido y errores.

La estrategia es similar a la estrategia de control utilizada al conducir un automóvil, el
conductor conoce el destino o la trayectoria de referencia para un horizonte de control finito
y teniendo en cuenta las caracteŕısticas del automóvil (modelo del auto) decide qué acciones
de control aplicara (acelerar, frenar, evadir o seguir la trayectoria actual). Solo que la primera
acción de control es tomada en cada instante y el procedimiento se repite para la siguiente
decisión de control y el horizonte recending establecido [27].
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2.4. Control Predictivo Generalizado (GPC)

El Control Predictivo Generalizado (GPC), fue propuesto por primera vez en el año de
1987 por D. W. Clarke, C. Mohtadi y P. S. Tuffs cuando se introduce el algoritmo [28] y una
extensión aplicable a sistemas MIMO [29], Este método considera el horizonte de predicción
que depende de las predicciones de la salida de la planta basados en suposiciones de acciones
de control futuras más allá del cual todos los incrementos de control son cero, el cual mostro
sus beneficios en términos de robustez y simplificación de cálculos. La robustez del GPC está
enfocada en la baja y sobre parametrización del modelo y en una tasa de muestreo rápido [29],
la estabilidad dependerá de ciertos cambios en la señal de control y de la predicción futura por
lo que depende del ajuste de los parámetros de sintońıa N1, N2, Nu, λ, δ, por lo general no se
cuenta con teoremas que garanticen la estabilidad (excepto en casos particulares) independien-
temente de la sintońıa o ajuste de los parámetros y se deben considerar las restricciones de cada
sistema en particular por lo que el análisis de estabilidad del control sobre el sistema aplica solo
para ese sistema.

Las diversas posibilidades disponibles para el GPC conducen a una gran variedad de objeti-
vos de control comparado con otras realizaciones, algunas de las cuales pueden ser consideradas
como subconjuntos o casos lımites del GPC. La técnica ha demostrado ser superior a muchas
estrategias de control avanzado, es adaptable y capaz de controlar de forma estable procesos
con parámetros variables y con un orden de modelo que cambia instantáneamente pero capaz
de proporcionar datos de entrada/salida que permitan una identificación razonable de la planta,
esto se debe a la integración de 5 ideas clave:

La suposición de un modelo CARIMA (Controlled Auto-Regressive and Integrated Mo-
ving Average) de la planta.

El uso de una predicción sobre un rango amplio de un horizonte finito más grande que el
tiempo muerto de la planta y al menos igual al orden del modelo.

Recursión de la ecuación de Diofantina.

La consideración de ponderaciones en los incrementos de control en la función objetivo.

La selección de un horizonte de control después del cual los incrementos de control pro-
yectados se toman como cero (restricción de control).

El objetivo del GPC es aproximar las futuras predicciones de la planta cerca de una trayectoria
e referencia, teniendo en cuenta la actividad de control requerida para lograr el objetivo. este
método de control predictivo obtiene las señales de control futuras mediante el cálculo de una
función objetivo sobre un horizonte de predicción que mide por un lado la distancia entre la
salida predicha del sistema y una cierta trayectoria de referencia hasta el horizonte de predic-
ción, y por otro el esfuerzo de control necesario para obtener dicha salida. El algoritmo de GPC
debe ser aplicado periódicamente al proceso para obtener una señal de salida adecuada baja
algunos criterios de funcionamiento rigurosos.
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La obtención del controlador GPC requiere de procedimiento bastante exhaustivo para
lograr un diseño confiable y robusto que opere adecuadamente en la planta, el control GPC
está basado en un esquema adaptable indirecto el cual se muestra en la figura 2.4.

Figura 2.4: Esquema adaptable indirecto.

El esquema posee 2 lazos de realimentación, la realimentación unitaria es la más rápida y el
lazo superior contiene un conjunto de elementos que leen los datos de la planta e identifican un
modelo especificado (CARIMA) y predice una entrada adecuada para el controlador basado en
una técnica de predicción de rango amplio y la optimización de una función.

2.4.1. Modelo de la planta

La estructura del modelo CARIMA (Controlled Auto-Regresive and Integrated Moving
Average) es usada para representar el modelo de predicción de la planta y va a ser basado en
la función de transferencia discreta del sistema, se define como:

A(q−1)y(t) = q−dB(q−1)u(t− 1) + C(q−1)
e(t)

∆
(2.3)

Donde:

q−1 es el operador de retardo unitario.

u(t) es el vector de entrada del proceso de dimensión mx1 retrasado por un retardo de
tiempo supuesto d (tiempo muerto del sistema).

y(t) es el vector de salida medida del proceso de dimensiones nx1.

e(t) es el vector de ruido blanco (una secuencia no correlacionada de variables aleatorias)
de dimensión de nx1.

∆ = ∆(q−1) = 1 − q−1 es el operador de diferencias, este operador produce una ley de control
incremental

t representa el intervalo de muestreo.
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Si se considera un sistema MIMO con m entradas y n salidas, se tiene:

A(q−1) = Inxn +A1q
−1 +A2q

−2 + ...+Anaq
−na

B(q−1) = B0 +B1q
−1 +B2q

−2 + ...+Bnb
q−nb

C(q−1) = Inxn + C1q
−1 + C2q

−2 + ...+ Cncq
−nc (2.4)

A y B son polinomios de orden n y m respectivamente que representan la dinámica del sistema
(n ≥ m) y se representan por medio del método de mı́nimos cuadrados recursivos y C(q−1) e(t)

∆

representa las perturbaciones. En el cálculo del GPC de obtiene un vector de trayectoria de
referencia w(t+ k) el cual es el transitorio deseado desde la salida medida del proceso hasta el
vector de referencia actual

Con el objetivo de minimizar la función objetivo se obtiene previamente la predicción optima
de y(t + j), donde Ej y Fj son polinomios únicamente definidos dado Ã(q−1) y el intervalo de
predicción, estos polinomios se obtienen resolviendo la ecuación de diofantina en forma recursiva para
un sistema MIMO dada como sigue:

Inxn = Ej(q
−1)Ã(q−1) + q−jFj(q

−1) (2.5)

Ej y Fj se obtienen dividiendo 1 entre Ã(q−1) hasta que el resto pueda ser factorizado como
q−jFj(q

−1), el cociente de la división es Ej(q
−1) Para obtener la predicción j pasos hacia el futu-

ro y(t+ j) se multiplica la ecuación anterior por ∆Ej(q
−1)qj , donde Ej(q

−1) es un polinomio de grado
j−1, además de que se considera C(q−1) = 1, se obtiene:

∆Ej(q
−1)qjA(q−1)y(t) = ∆Ej(q

−1)qjq−dB(z−d)u(t− 1) + ∆Ej(q
−1)qj

e(t)

∆
(2.6)

Definiendo Ã(q−1) = ∆A(q−1)

Ej(q
−1)Ã(q−1)y(t+ j) = Ej(q

−1)B(q−1)∆u(t+ j − d− 1) + Ej(q
−1)e(t+ j) (2.7)

La ecuación 2.7 permite determinar la salida predicha d tiempos hacia delante la cual se puede escribir
como:

y(t+ j) = Fj(q
−1)y(t) + Ej(q

−1)B(q1)∆u(t+ j − d− 1) + Ej(q
−1)e(t+ j). (2.8)

Los términos del ruido e(t+ j) en la ecuación 2.8 son todos en el futuro porque el grado del polinomio
Ej(q

−1) es j − 1, por tanto la mejor predicción de y(t+j) es:

ŷ(t+ j|t) = Gj(q
−1)∆(t+ j − d− 1) + Fj(q

−1)y(t). (2.9)

Donde Gj(q
−1) = EjB(q−1) =

∑j−1
i=0 Giq

−i, los polinomios Ej y Fj se pueden obtener recursiva-
mente de forma que los nuevos valores en el paso j + 1 sean función de los del paso j. El conjunto de
las j predicciones optimas:

ŷ(t+ 1|t) =G1∆u(t) + F1y(t)

ŷ(t+ 2|t) =G2∆u(t+ 1) + F2y(t)

...

ŷ(t+N |t) =GN∆u(t+N − 1) + F2y(t) (2.10)
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Representando el sistema en notación matricial se tiene:

ŷ(t+ 1|t)
ŷ(t+ 2|t)

...
ŷ(t+ j|t)

...
ŷ(t+N |t)


=



G0 0 · · · 0 · · · 0
G1 G0 · · · 0 · · · 0
...

...
...

...
...

...
Gj−1 Gj−2 · · · G0 · · · 0

...
...

...
...

...
...

GN−1 GN−2 · · · · · · · · · G0


=



∆u(t)
∆u(t+ 1)

...
∆u(t+ j − 1)

...
∆u(t+N − 1)


+



f1

f2
...
fj
...
fN


(2.11)

ŷ = G∆u+ f (2.12)

y representa las referencias futuras.

G contiene los coeficientes de la respuesta del sistema.

∆u es un vector columna que contiene tantos elementos como señales de entrada tiene el proceso.

f es el término de la respuesta libre que puede ser calculada recursivamente, el cual es depen-
diente de las salidas actuales y pasadas y de las entradas pasadas de la planta y está dada
por:

fj+1 = q(I − Ã(q−1))fj +B(q−1)∆u(t+ j) (2.13)

con f0 = y(t) y ∆u(t+ j) = 0 para j ≥ 0. si después de Nu pasos de control. la variación de la
señal de control en pasos consecutivos es suave, entonces Nu podŕıa ser considerada como una
constante y el conjunto de predicciones estaŕıa dado por [30]:

yN12 = [ŷ(t+N1|t)T , ŷ(t+N1 + 1|t)T , ..., ŷ(t+N2|t)T ] (2.14)

2.4.2. Función objetivo

Como función objetivo se utiliza una función cuadrática de la diferencia (error) entre la secuencia
de referencia y la salida predicha, ambas se calculan sobre un horizonte de predicción, la función
incluye un término para reducir o aumentar el esfuerzo de control, la expresión de la función objetivo
es:

J(N1,N2,Nu) =

N2∑
j=N1

[ŷ(t + j|t)−w(t + j)]2Q̃ +

Nu∑
j=1

[∆u(t + j− 1)]2R̃ (2.15)

El primer término de la ecuación representa el seguimiento de la referencia y el segundo el esfuerzo
de control [30].

ŷ(t+ j|t) - Salida predicha del sistema j pasos después calculada en un tiempo t

N1, N2 son el valor mı́nimo y máximo del horizonte de predicción que marcan los ĺımites de los
instantes en que se desea que la salida siga la referencia, Nu es el horizonte de control intervalo
en el que se permiten variaciones de la variable manipulada. si se reduce el número de variaciones
se reduce el número de variables en el problema. Cuando se limita el horizonte de control cabe la
posibilidad de realizar distintas estructuraciones de las leyes de control a lo largo del horizonte de
predicción (influye en las prestaciones). Por tanto, junto con el parámetro Nu se debe establecer
una estructura de la ley de control.

26



Q̃, R̃ son matrices de ponderación definidas positivas, dan lugar a un control suave y con me-
nor esfuerzo o provocan un control más brusco, usualmente se consideran valores constantes o
secuencias exponenciales.

w(t+ j) es la trayectoria de referencia futura, para referencias constantes.

w(t + k) = αw(t + k − 1) + (1 − α)r(t + k) donde k = 1, 2, .., N2, con 1 > α ≥ 0 y r(t + k)
es la referencia real. Es el vector de trayectoria de referencia el cual es el transitorio deseado
desde la salida medida del proceso w (escalar), hasta el valor de la referencia actual. Una de las
ventajas del control predictivo es que si se conoce a priori la evolución futura de la referencia,
el sistema puede empezar a reaccionar antes de que el cambio se haya realizado, evitando los
efectos del retardo en la respuesta del proceso. En muchas aplicaciones la evolución futura de
la referencia r(t+k) es conocida de antemano, en otras aplicaciones, aunque la referencia sea
constante, se puede conseguir una sensible mejora de prestaciones simplemente conociendo el
instante de cambio de valor y adelantándose a esa circunstancia.

Los valores de N1, N2, Nu, Q̃, R̃ pueden ser usados como parámetros de sintonización, con los
que se puede cubrir una extensa gama de opciones, desde un control estándar hasta una estrategia
diseñada a medida para un proceso en particular. La carga computacional depende directamente de
los horizontes de control y de predicción, las predicciones y horizonte de control grandes mejoran
la estabilidad de la planta, pero implica un incremento en el número de cálculos. La trayectoria de
referencia futura w(t+j) no necesariamente tiene que coincidir con la referencia real r(t+k); es común
en la práctica que una aproximación suave del valor actual de la salida y(t) hacia la referencia conocida
r(t) se realiza por medio de sistemas de primer orden como en este caso donde el parámetro constituye
un valor ajustable que influirá en la respuesta dinámica del sistema, un valor de α aproximado a 1
dará una aproximación suave [27]. Usando la ecuación 2.12 se modifica la función objetivo yN12 , la
cual puede ser expresada en términos de:

yN12 = GN12uNu + fN12 ; uNu = [∆u(t)T , ...,∆u(t+Nu − 1)T ]T fN12 = [fTN1
, fTN1+1

, ..., fTN2
]T (2.16)

y GN12 es la submatriz de G con Gi = 0 para i < 0.

G =


GN1−1 GN1−2 ... GN1−Nu

GN1 GN1−1 ... GN1+1−Nu

...
... .

...
GN2−1 GN2−2 ... GN2−Nu

 (2.17)

2.4.3. Ley de control

la ecuación 2.15 se puede reescribir como:

J = (GN12uNu + fN12 − w)T Q̃(GN12uNu + fN12 − w) + uTNu
R̃uNu (2.18)

DondeQ yR (matrices de ponderación definidas positivas) son matrices diagonales: Q̃ = diag(Q, ..., Q)
y R̃ = diag(R, ..., R).
La formulación de control predictivo puede ser expresada como un problema de programación cuadráti-
ca, con

J(u) =
1

2
uTHu+ bTu+ f0 (2.19)
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Donde:

f0 =(fN12 − w)T (fN12 − w)

bT =2(fN12 − w)TGN123

H =2(GTN123
GN123 + λI) (2.20)

Si las restricciones no son consideradas la señal de control optimo puede ser calculada por

u = (GT
N12

R̃GN12 + Q̃)−1GT
N12

R̃(w − fN12). (2.21)

Donde (GTN12
R̃GN12 + Q̃)−1GTN12

R̃es un término constante que solo se calcula la primera vez y se
mantiene durante el tiempo que se requiera controlar el sistema y (w−fN12) se calcula en cada periodo
de muestreo. Debido al uso de la estrategia de horizonte deslizante solo se aplica el primer elemento del
vector u, repitiendo el procedimiento al siguiente instante de muestreo, la solución involucra la inversa
de una matriz de dimensión de NxN , el concepto se emplea con la finalidad de reducir la cantidad de
cálculo, asumiendo que las señales de control permanecerán en un valor constante a partir del intervalo
Nu < N por tanto la dimensión de la matriz que hay que invertir queda reducida NuxNu quedando
la carga de cálculo reducida (en el caso ĺımite de Nu se reduce al caso escalar) aunque restringiendo
la optimización.

2.5. GPC con restricciones

En la práctica, todos los procesos están sujetos a restricciones, los actuadores tienen un campo
limitado de acción, aśı como una determinada velocidad de cambio (slew rate), como es el caso de las
válvulas, limitadas por las posiciones de totalmente abierta o cerrada y por la velocidad de respuesta.
Las caracteŕısticas de construcción, de seguridad o bien los propios alcances de los sensores pueden
causar limites en las variables de proceso, tales como niveles en depósitos, caudales en tubeŕıas o
temperaturas y presiones máximas. Además, normalmente las condiciones de operación vienen defi-
nidas por la intersección de ciertas restricciones por lo que el sistema de control operara cerca de los
ĺımites, esto hace necesaria la introducción de restricciones en la función a minimizar. Normalmente
se considerarán ĺımites en la amplitud, el slew rate de la señal de control y en las salidas [30].

El tratamiento convencional de restricciones en control se basa en que las restricciones en la va-
riable manipulada se cumplen saturando la salida del controlador. Sin embargo, las restricciones en
la variable controlada no pueden abordarse; se intenta evitar su violación trabajando alejados de los
ĺımites (en zona segura), operando lejos de la restricción. Por seguridad se trabaja con una consigna
inferior, más lejos del punto de operación óptimo, lo que normalmente equivale a una disminución de
la calidad y/o cantidad en la producción, ya que normalmente el punto óptimo se encuentra en la
intersección de las restricciones obligando a acercarse lo más posible a estas pero sin superarlas, el
MPC es una metodoloǵıa capaz de incorporar las restricciones de forma sistemática en la fase de diseño
del controlador, siendo esta caracteŕıstica una de las razones de su gran éxito en la industria. Parece
lógico que al disponer de un modelo dinámico del proceso se pueda conocer la evolución futura de su
salida y por tanto se pueda saber si esta va a violar o no las restricciones y actuar en consecuencia.
Para formular el algoritmo MPC con restricciones estas se expresan en función de la variable sobre
la que se puede actuar, es decir, en función de u. Las restricciones están expresadas en función de u
y para las restricciones en la salida se hace uso de las ecuaciones de predicción que expresan el va-
lor futuro de las salidas en función de las señales de control futuras y valores conocidos en el instante t.
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Cuando una ecuación de control es diseñada, es común que se asuma que todas las señales del
procesos están en un rango limitado, por el contrario, en los procesos reales todas las plantas están
sujetas a restricciones por su construcción y por razones de seguridad, el nivel en tanques y la presión
son ejemplos de variables de procesos que a menudo son limitados en su valor por razones de seguridad,
el ĺımite de valores de los actuadores de entradas y salidas son ejemplos de restricciones de construcción.
normalmente se tiene 3 tipos de restricciones que son consideradas en el control predictivo: ĺımites
de señales de control (saturación), limites en las variables de salida. Estas restricciones pueden ser
representadas por las siguientes ecuaciones.

u 6u(t) 6 u ∀t
∆u 6u(t)− u(t− 1) 6 ∆u ∀t
y 6y(t) 6 y ∀t. (2.22)

La formulación de control predictivo puede ser expresada como un problema de programación cuadráti-
ca, con

J(u) =
1

2
uTHu+ bTu (2.23)

como una función de optimización bajo las siguientes restricciones Aqpu 6 bc.

En la ecuación 2.23 f0 no parece porque en cada parte de la optimización, es una constante
cuyo valor no depende de u. Aqp y bc son una matriz y un vector de dimensiones 6Nuxm y 6Nu

respectivamente [30].

Aqp =



I
−I
I
−I

GN−123

−GN123

 bc =



1(u− u)
−1(u+ u)
1∆umax
−1∆umax

1y − f
−1y + f

 1 =



1
1
.
.
.
1

 (2.24)

La razón del éxito del control predictivo radica es que opera utilizando función de costo y teniendo
en cuenta las restricciones expĺıcitamente lo que permite:

Optimizar en el punto de operación.

Optimizar las transiciones del proceso de un punto a otro.

Minimizar la varianza de operación del proceso, una varianza más pequeña permite aumentar
la calidad del producto y también operar más cerca de las restricciones. como la mayoŕıa de los
procesos están sometidos a restricciones el punto óptimo suele estar en la intersección del con-
junto de restricciones, el operar más cerca de estos puntos implica operar más cerca del optimo

La programación en lenguaje matlab, permite fácilmente exportar a lenguaje c el código realizado,
por su posibilidad de una vez simulado en matlab (Simulink poder programar el código del controlador
en un digital signal processor (DSP) y probar el sistema de control.

Un aspecto importante en sistemas de control discretos es la selección de los intervalos de muestreo,
no todos los intervalos de muestreo son apropiados para una planta, la elección del intervalo de muestreo
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juega un papel importante en este estudio, las recomendaciones de que el tiempo de muestreo sea 10
veces más corto que el tiempo de establecimiento medido de la respuesta transitoria de la planta
resulta uno de los parámetros a seguir, el seleccionar intervalos de muestreo largos puede producir
pérdida de información y aumento del error, lo que tiene efectos desestabilizantes en el proceso, el
seleccionar intervalos de muestreo más pequeños significa que las propiedades de diseño del controlador
se verán menos distorsionadas, de ah́ı un mejor y más confiable desempeño, Al reducir hacia cero el
intervalo de muestreo se converge a un sistema continuo equivalente. Sin embargo, en la práctica
esto no sucede puesto que el cambio en las variables se vuelve menor a la resolución del sistema,
volviéndose despreciables [31]. De acuerdo a lo presentado en [32], en aplicaciones prácticas en la
industria, un intervalo de muestreo de un segundo es lo suficientemente corto para la mayoŕıa de
aplicaciones como el control de presión, temperatura y flujo. Los sistemas con respuestas rápidas como
los sistemas electromecánicos (motores por ejemplo) requieren intervalos más cortos, en el orden de los
milisegundos. Autores como Smith, Corripio y Tham hacen énfasis en que la selección apropiada del
intervalo de muestreo debe estar basada en la dinámica del proceso controlado. Cuando un computador
controla distintos procesos (nivel, temperatura y flujo), el intervalo de control de cada proceso puede
ser distinto. En la tabla 2.1 se muestran algunos valores recomendados.

Tabla 2.1: Intervalos de muestreo t́ıpicos para distintos procesos

Tipo de variable o proceso Intervalo de muestreo ∆ts(S)

Flujo 1 - 3
Nivel 5 - 10
Presión 1 - 5
Temperatura 10 - 180
Servomecanismos .001 - .05
Destilación 10 - 180
Reactor cataĺıtico 10 - 45
Secador 20 - 45

La mayor parte de aplicaciones reportadas para esta clase de controlador son sobre plantas SISO,
es por ello que también se tiene como objetivo la propuesta de control MIMO al sistema elegido
considerando que la mayoŕıa de los procesos reales son multivariables y con altas especificaciones de
diseño, para los cuales el control GPC resulta ser un buen candidato como elemento o estrategia de
control multivariable, adicionalmente el controlador GPC es un tipo de control adaptativo centralizado,
por lo que al tratar con sistemas multivariables no se tiene la necesidad de analizar la interacción entre
las distintas entradas y salidas, la idea de tener variables múltiples está dada por el diseño de sistemas a
gran escala en la industria. El GPC es una técnica que a pesar de tener en contra que su implementación
es relativamente más costosa (recursos de procesamiento) y presenta una mayor carga computacional en
comparación con otras técnicas de control logra un mejor rendimiento en el seguimiento de referencias
y rechazo de perturbaciones, presentando una mayor diferencia al momento de evaluar el tiempo que
se tarda en alcanzar la referencia. Esto es algo importante al momento de comparar resultados y la
calidad de la respuesta cuando se trata con sistemas con tiempos relativamente lentos como es el caso
de los sistemas hidráulicos en los que las diferencias traducidas a tiempo son muy importantes (incluso
d́ıas), para tal caso el costo en tiempo y recursos para la implementación y programación del control
valen la pena con respecto a los resultados.
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Caṕıtulo 3

Modelo y descripción del sistema

El sistema de 4 tanques, es un sistema altamente acoplado, que presenta una dinámica no lineal,
donde sus estados y entradas están sujetos a altas restricciones y que ha demostrado ser práctico,
útil y análogo a procesos industriales. El modelado del sistema para el control de nivel de ĺıquido en
cada uno de los tanques se realiza basándose en la ecuación de continuidad y la ecuación de Bernoulli
que permiten el análisis de la dinámica de fluidos que se mueven a través de conductos, tubos o
contenedores. Se describe la planta experimental de 4 tanques acoplados, su análisis, simulación,
pruebas y evaluación se llevarán a cabo durante el desarrollo de la presente tesis con la intención
de poder evaluar la metodoloǵıa de control multivariable basada en la aplicación de un algoritmo de
control predictivo generalizado (GPC) en un proceso real. Se describe el funcionamiento del sistema, los
componentes y la instrumentación usada en su construcción, se determinará el modelo no lineal de la
planta, mediante el modelado y la identificación de las dinámicas asociadas al proceso, posteriormente
basándose en el modelo no lineal se derivan las ecuaciones del sistema lineal que se obtendŕıan al
realizar la linealización en torno a un punto de operación genérico.



3.1. Modelo e identificación del sistema SISO

La representación matemática del sistema de 1 y 4 tanques involucra la aplicación de leyes, princi-
pios y ecuaciones derivadas de la dinámica de fluidos, se parte de analizar las caracteŕısticas y describir
las ecuaciones de la dinámica del sistema considerando un solo tanque, posteriormente, partiendo del
mismo principio se realizará la descripción del sistema de 4 tanques. El modelo aproximado del com-
portamiento del nivel de ĺıquido en los tanques parte de los siguientes supuestos: el flujo de agua es
contante, se considera que se trata de un fluido incomprensible no viscoso con un flujo estacionario en
el recorrido de las tubeŕıas. Se deriva una representación matemática aplicando:

Ecuación de continuidad: Basada en el principio de conservación de masa, enuncia que, para
un flujo estable, el flujo volumétrico o caudal (Q) es el mismo en cualquier sección, permite
relacionar la densidad del fluido(ρ), el área de flujo (A) y la velocidad (v) de este en dos secciones
del sistema y es válido para todos los fluidos [33].

ρ1A1v1 = ρ2A2v2 (3.1)

Ecuación de Bernoulli: Basada en el principio de conservación de la enerǵıa, es la herramienta
fundamental en el análisis de la dinámica de fluidos que se mueven a través de conductos, tubos
o contenedores. Relaciona las fuerzas que actúan sobre un elemento de un fluido incomprensible
y las que generan su aceleración (Fpresion+Fgravedad = mat), cada termino es una expresión de la
enerǵıa (flujo, potencial y cinética) dividida entre el peso de un elemento del fluido, obteniendo
la carga de presión, elevación y velocidad [33].

p/γ + z +
V 2

2g
= C (3.2)

Ecuación de Torricelli: Derivada de la ecuación de Bernoulli aplicada a un tanque abierto de
sección transversal A1 en cuyo interior hay un fluido de densidad ρ, llenándolo a una altura h y
un orificio de sección A2 por el que sale el fluido del tanque, v1 y v2 representan las velocidades
en la superficie libre del fluido y el orificio de salida. aplicando la ecuación 3.3 entre los puntos
1 y 2 y despejando en términos de v2:

V2 =
√

2gh (3.3)

La ecuación permite definir la velocidad de salida de un ĺıquido como la adquirida por un cuerpo
al caer libremente desde una altura h [33].
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Se considera la representación del modelo lineal y no lineal de sistema SISO y MIMO a partir de
sus variables, una vez representados los modelos del sistema de forma genérica asignan valores a cada
uno de sus parámetros para poder las curvas que muestren la dinámica del proceso.

Figura 3.1: Esquemático del sistema SISO.

El modelo del sistema de la figura 3.1 es determinado para relacionar el flujo dentro del tanque Qt,
con el flujo de entrada qi y de salida qo a través del tiempo, el flujo de salida en el tanque es una
función de la altura del ĺıquido contenido en su interior. El cambio de nivel de ĺıquido almacenado en
el tanque durante un dt es igual a el flujo de entrada menos el flujo de salida durante el mismo dt,
aplicando la ley de continuidad al sistema este se puede expresar como:[

velocidad de acumulación de
la masa en el sistema

]
=

[
flujo de masa que entra

al sistema

]
−
[

flujo de masa que sale
del sistema

]

La relación puede ser representada por la ecuación 3.4 :

dm

dt
= ρ1qi − ρ2qo (3.4)

Dado que la densidad del ĺıquido es constante durante el proceso, se obtiene la ecuación que describe
el cambio en el nivel de ĺıquido del tanque en términos del flujo de entrada y salida (donde h es una
función que depende del tiempo):

At
dht(t)

dt
= qi − qo (3.5)

Aplicando la ecuación 3.5 al tanque de la figura 3.1 se obtiene:

A1ḣ1 = qb1 − q1 (3.6)

ḣ1, A1, qb1, q1, corresponden a el nivel de ĺıquido, el área seccional transversal, el flujo de entrada
proveniente de la bomba centrifuga, y el flujo de salida de respectivamente. A partir de la caracteŕıstica
estática de la bomba la cual se puede obtener experimentalmente y considerando su comportamiento
en valores cercanos al punto de operación esta presenta un comportamiento lineal en una sección de
su región dependiente del voltaje aplicado vb1 limitada por un vbmin y vbmax y un valor constante
determinado por la carga máxima, la ecuación que define su comportamiento puede ser definida por:
qb1.

qb1 = k1vb1 (3.7)
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Para el sistema SISO contemplado se considera el uso de válvulas manuales con una caracteŕıstica
inherente de flujo de tipo lineal, de la cual depende el caudal de salida.El caudal de salida está definido
por la ecuación 3.1 y 3.3, remplazando el valor de v, se obtiene la ecuación 3.8 del sistema SISO en
términos del nivel de ĺıquido del tanque.

ḣ1 =
kb1
A1

vb1 −
a1γ1

A1

√
2gh1 (3.8)

El modelo matemático representado por la ecuación 3.8 muestra no linealidades debido al termino
exponencial dependiente de la altura del nivel de ĺıquido en el tanque. Para pequeñas variaciones
alrededor del punto de operación el modelo del sistema puede ser linealizado, se puede aproximar
su comportamiento al de un proceso lineal restringiendo la operación en la vecindad de un punto
de referencia, la aproximación lineal es más exacta mientras más cerca del punto de operación se
encuentre, para tales condiciones el modelo linealizado del proceso puede ser suficientemente exacto,
partiendo de que la dinámica no lineal del modelo es derivada de leyes f́ısicas (ecuaciones de balance,
materia y enerǵıa). La aproximación lineal de las ecuaciones del modelo es obtenida usando expansión
de series de Taylor, donde el punto de referencia para la linealización es el punto de operación, la
linealización en el entorno de un determinado punto de trabajo (x0, y0) se obtiene de la siguiente
forma:

y = f(x) = f(x0) +
∂f

∂x

∣∣∣∣∆x+
∂f

∂u

∣∣∣∣∆u ∆xn = xn − xn0,∆un = un − un0 (3.9)

Al linealizar el modelo no lineal de la planta en torno a un punto de trabajo se parte de la
ecuación que representa la dinámica del tanque y se debe considerar los caudales de entrada y salida
del tanque, los cuales son la suma de distintas componentes. El sistema de control es diseñado en base
al modelo lineal del sistema, los términos no lineales del sistema son linealizados con respecto a h1(t) y
la linealización se realiza alrededor de los puntos de operación h1(t) y las variables de entrada. Donde
H1 = h1− h1, y U1 = vb1− vb1 representan las variables de desviación del sistema y h1, vb1 los puntos
de operación para cada una de las variables respectivamente y h1 y vb1 son variables incrementales
respecto al punto de operación, el valor de h1 se obtiene a partir de establecer ˙h(t) = 0 y evaluar la
ecuación igualando el caudal de entrada con el de salida.

h1 =

(
kb1vb1
a1γ1
√

2g

)2

(3.10)

La ecuación del modelo matemático lineal esta definida por la ecuación 3.11.

Ḣ1 = −a1γ1
√

2g

2A1

√
h1

H1 +
kb1
A1

U1 (3.11)

La ecuación del modelo lineal para el sistema SISO representada como función de transferencia está
dada por:

Gp(s) =
kb1

A1s+ a1γ1
√

2g

2
√
h1

(3.12)

La ecuación está definida de forma genérica, representada en términos de cada uno de los elementos
del sistema, medidas del tanque y constantes f́ısicas.
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3.2. Modelo e identificación del sistema MIMO

El sistema de 4 tanques acoplados es un sistema representativo de sistemas multivariables para la
validación de técnicas de control avanzado, donde cada uno de los estados y entradas están sujetos a
altas restricciones. La dinámica de la planta se describe a partir de un modelo dinámico, continuo y
multivariable (MIMO), presenta una dinámica compleja con un comportamiento no lineal, un marcado
acoplamiento y tiempos de retardo entre sus caracteŕısticas más destacadas. El sistema está inspirado
en el sistema de 4 tanques presentado en [11], las interacciones generadas por las caracteŕısticas de
la planta generan el efecto de un lazo de control sobre otro lazo de control, rebotando el efecto o
generando perturbaciones sobre el lazo original. Esto provoca que la trayectoria de cada salida y cada
entrada cambie en función de los lazos de control, de igual modo las restricciones existentes en la
planta dan lugar a un comportamiento diferente del sistema a una entrada de control establecida.

Figura 3.2: Esquemático de sistema de 4 tanques.

El proceso ilustra varios de los fenómenos de sistemas multivariables como la interacción y los efectos
y limitaciones de ceros, el esquemático de la planta se muestra en la figura 3.2. Se cuenta con un
deposito común (Tanque 5) en la parte más baja y cuatro tanques situados en 2 niveles el tanque 1 y
2 en el nivel medio y el tanque 3 y 4 en el nivel superior. La configuración genera que los tanques estén
acoplados ya que el caudal, es impulsado desde el deposito común con el uso de 2 bombas centrifugas
donde cada una alimenta a un tanque en cada nivel limitando el flujo de entrada mediante el uso de
válvulas, el proceso es construido usando 2 procesos de tanques dobles, el cual es un proceso estándar
en muchos laboratorios de control. El objetivo del proceso es el control del nivel en los tanques 1
y 2, teniendo como entradas de control para el sistema el voltaje (v) de las 2 bombas centrifugas y
las salidas del tanque 1 que depende del tanque 3 y de la válvula 1, mientras la salida del tanque 2
depende del tanque 4 y de la válvula 2.

35



Las funciones de las distintas partes del proceso de tanques cuadruple que interactúan en la con-
figuración analizada del proceso de laboratorio se resumen en la tabla 3.1.

Tabla 3.1: Descripción de partes del sistema

Parte Función

bomba 1 Provee de agua desde el deposito común al tanque 1 y al tanque 4.
bomba 2 Provee de agua desde el deposito común al tanque 2 y el tanque 3.
válvula 1 limita de forma proporcional el flujo de agua en los tanques 1 y 4.
válvula 2 limita de forma proporcional el flujo de agua en los tanques 2 y 3.
sensor de nivel 1 Usado para el control de nivel de ĺıquido del tanque 1
sensor de nivel 2 Usado para el control de nivel de ĺıquido del tanque 2
sensor de nivel 3 Usado para medir el nivel de ĺıquido del tanque 3
sensor de nivel 4 Usado para medir el nivel de ĺıquido del tanque 4
deposito común Deposito de acumulación de agua.

El diseño de estrategias de control clásico y avanzado requiere del desarrollo de un modelo matemático
del sistema buscando obtener una aproximación del comportamiento dinámico de las principales va-
riables de interés del proceso a controlar considerando su representación natural mediante un modelo
matemático que involucra un conjunto de ecuaciones diferenciales no lineales que surgen de plantear
para cada subsistema del proceso las equivalencias tradicionales de materia, movimiento y enerǵıa
que permiten simular la dinámica de la mayor parte de las variables de interés que intervienen en el
proceso. Para capturar la dinámica de los tanques se determina la altura de cada tanque en función
de sus caudales de entrada y salida. Se deriva una representación matemática aplicando la ecuación de
continuidad, la ecuación de Bernoulli y la ecuación derivada del teorema de Torricelli además de utili-
zar datos de la geometŕıa de las estructuras utilizadas y mediciones de entrada/salida de las válvulas
y bombas, para determinar los caudales de entrada, salida y el nivel de ĺıquido en cada tanque. Antes
del desarrollo del modelo se hacen las siguientes suposiciones:

La entrada de la bomba 1 y 2 es vb1 y vb2 respectivamente.

Las 2 válvulas facilitan el control del proceso, estas se configuran de tal modo que sus parámetros
se encuentren definidos en el rango de 0 a 1.

El flujo del tanque 1 y 2 es proporcional a γ1 y γ2 respectivamente.

El flujo del tanque 4 es proporcional a 1− γ1. Si γ1 = 1 el total del flujo de la bomba va hacia
el tanque 1, si γ1 = 0 el total del flujo va hacia el tanque 4.

El flujo del tanque 3 es proporcional a 1− γ2. Si γ2 = 1 el total del flujo de la bomba va hacia
el tanque 2, si γ2 = 0 el total del flujo va hacia el tanque 3.

El flujo de entrada del tanque 1 cuando se aplica el voltaje de entrada vb1 es γ1k1vb1.

El flujo de entrada del tanque 2 cuando se aplica el voltaje de entrada vb2 es γ2k2vb2.

El flujo de entrada del tanque 3 cuando se aplica el voltaje de entrada vb2 es (1− γ2)k2vb2.

El flujo de entrada del tanque 4 cuando se aplica el voltaje de entrada vb1 es (1− γ1)k1vb1.
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El modelo del sistema MIMO de la figura 3.5 es determinado para relacionar el flujo dentro del tanque
Qt, con el flujo de entrada qi y de salida qo a través del tiempo, considerando el flujo de salida en el
tanque es una función de la altura del ĺıquido contenido en su interior, el cambio de nivel de ĺıquido
almacenado en el tanque durante un dt es igual a el flujo de entrada menos el flujo de salida durante
el mismo dt, describiendo esta relación en términos de la ecuación 3.1 obtenemos:

At
dht(t)

dt
= qi − qo (3.13)

Aplicando la ecuación 3.13 a cada uno de los tanques se obtiene:

A1ḣ1 =− q15 + q31 + qb11

A2ḣ2 =− q25 + q45 + qb22

A3ḣ3 =− q31 + qb23

A4ḣ4 =− q42 + qb14 (3.14)

Donde ḣi, Ai, qbi, qij , corresponden a el nivel de ĺıquido, el área seccional transversal, el flujo de
ĺıquido de entrada en los tanques proveniente de las bombas, y el flujo de salida de cada tanque
respectivamente. A partir de la caracteŕıstica estática de la bomba la cual se puede obtener expe-
rimentalmente y considerando su comportamiento en valores cercanos al punto de operación esta
presenta un comportamiento lineal en una sección de su región dependiente del voltaje aplicado vb1
limitada por un vbmin y vbmax y un valor constante determinado por la carga máxima, la ecuación que
define su comportamiento puede ser definida por: q.

qb = kbvbi (3.15)

Considerando las válvulas en las entradas, los caudales de entrada dependen del voltaje de entrada
vb1, y vb2, las constantes de las bombas k1 y k2, y del radio de las válvulasγ1 y γ2.

qb11 =γ1k1vb1

qb22 =γ2k2vb2

qb23 =(1− γ2)k2vb2

qb14 =(1− γ1)k1vb1 (3.16)

Los caudales de salida qij están definidos por la ecuación de Bernoulli y el teorema de Torricelli
definidos en la ecuación 3.2 y 3.3, dependen de la aceleración debido a la gravedad (g) y el área de la
sección trasversal de las salidas de cada tanque aij .
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Remplazando qij , se obtienen las ecuaciones del sistema en términos del nivel de ĺıquido del tanque,
despejando en términos del nivel de ĺıquido para cada uno de los tanques, el modelo matemático del
sistema está definido por [11]:

ḣ1 =− a1

A1

√
2gh1 +

a3

A1

√
2gh3 +

γ1k1

A1
vb1

ḣ2 =− a2

A2

√
2gh2 +

a4

A2

√
2gh4 +

γ2k2

A2
vb2

ḣ3 =− a3

A3

√
2gh3 +

(1− γ2)k2

A3
vb2

ḣ4 =− a4

A4

√
2gh4 +

(1− γ1)k1

A4
vb1 (3.17)

Basándose en el modelo no lineal (ecuación 3.17 se derivan las ecuaciones del modelo lineal (ecuación
3.18 y 3.19) usando expansión en series de Taylor, se considera el caso donde el sistema multivariable
depende de n variables y entradas, se realizan las derivadas parciales de cada una de las variables para
cada una de las ecuaciones, desarrollando la serie y conservando solo los términos de primer orden, el
nivel de los 4 tanques (hi) son considerados como las variables de estado (xi) donde i = 1, 2, 3, 4, los
voltajes aplicados a las bombas vbn donde n = 1, 2 son las variables de entrada y el nivel del tanque
1 y el tanque 2 son las variables de salida (yi), se consideran Hi = hi − hi, Un = vbn − vbn como las
variables de desviación, la representación del sistema en forma de espacio de estados determinada por
las siguientes relaciones:

Ḣ = df
dhi

(hi, ui)H + df
dui

(hi, ui)U

Ḣ =


∂f1
∂h1

∂f1
∂h2

∂f1
∂h3

∂f1
∂h4

∂f2
∂h1

∂f2
∂h2

∂f2
∂h3

∂f2
∂h4

∂f3
∂h1

∂f3
∂h2

∂f3
∂h3

∂f3
∂h4

∂f4
∂h1

∂f4
∂h2

∂f4
∂h3

∂f4
∂h4


(hi,un)

H +


∂f1
∂u1

∂f1
∂u2

∂f2
∂u1

∂f2
∂u2

∂f3
∂u1

∂f3
∂u2

∂f4
∂u1

∂f4
∂u2


(hi,un)

U (3.18)

Ḣ = dg
dhn

(hn, un)H

Ẏ =

[
∂g1
∂g1

∂g1
∂h2

∂g1
∂h3

∂g1
∂h4

∂g2
∂h1

∂g2
∂h2

∂g2
∂h3

∂g2
∂h4

]
(hi,un)

H (3.19)

El punto de operación para el nivel de cada uno de los tanques está representado por la ecuación
3.14, el punto de operación hi(t) donde i=1,2,3,4, se obtiene a partir de establecer ˙h(t) = 0 y evaluar
la ecuación que define a cada tanque igualando el caudal de entrada con el de salida.

h1 =

(
a3

a1

√
h3 +

γ1k1vb1
a1
√

2g

)2

h2 =

(
a4

a2

√
h4 +

γ2k2vb2
a2
√

2g

)2

h3 =

(
(1− γ2)k2vb2

a3
√

2g

)2

h3 =

(
(1− γ1)k1vb1

a4
√

2g

)2

(3.20)
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Para la representación del sistema se definen las constantes de tiempo Ti que están dadas por:

Ti =
Ai
ai

√
2hi
g

i = 1, 2, 3, 4 (3.21)

Las ecuaciones del modelo matemático lineal estarán definidas por la ecuación 3.22.

Ḣ =


− 1
T1

0 A3
A1T3

0

0 − 1
T2

0 A4
A2T4

0 0 − 1
T3

0

0 0 0 − 1
T4

H +


γ1k1
A1

0

0 γ1k1
A1

0 (1−γ2)k2
A3

(1−γ1)k1
A4

0

U

Ẏ =

[
kc 0 0 0
0 kc 0 0

]
H (3.22)

Con el fin de poder visualizar el cambio de nivel en todos los tanques se incluye la ecuación que
describe el cambio de nivel en el tanque 5 para el modelo no lineal está dado por la ecuación 3.23.

ḣ5 =
a1

A5

√
2gh1 +

a2

A5

√
2gh2 − (

γ1k1

A5
+

(1− γ1)k1

A5
)vb1 − (

γ2k2

A5
+

(1− γ2)k2

A5
)vb2 (3.23)

Para el modelo lineal la dinámica del comportamiento del tanque 5 está dada por la ecuación 3.24.

ḣ5 =
a1
√

2g

2A5

√
h1

H1 +
a2
√

2g

A5

√
h2

H2 − (
γ1k1

A5
+

(1− γ1)k1

A5
)U1 −

γ2k2

A5
+

(1− γ2)k2

A5
)U2 (3.24)

Para el diseño del controlador es necesario el modelo de la planta representado a partir de su función
de transferencia, Un sistema MIMO puede ser representado a partir de la idea extendida de una función
de transferencia como una matriz de función de transferencia, Aplicando la transformada de Laplace
a las ecuaciones en espacio de estados que representan al sistema se tiene:

sX(s)− x(0) = AX(s) +BU(s)

Y (s) = CX(s) +DU(s) (3.25)

Considerando x(0) = 0 se tiene:

Y (s) = (C(sI −A)−1B +D)U(s)

Se tiene que la matriz de función de transferencia de la planta Gp(s) está definida por:

Gp(s) , C(sI −A)−1B +D (3.26)

Para el modelo matemático del sistema de 4 tanques, se tiene que la matriz de función de transferencia
del sistema está definida por la ecuación 3.27.

Gp(s) =


T1k1kc

A1(T1s+1)
T1k1k2kc(1−γ2)

A1k1(T1s+1)(T3s+1)

T2k1k2kc(1−γ1)
A2k2(T2s+1)(T4s+1)

T2k2kc
A2(T2s+1)

 (3.27)
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La matriz de transferencia tiene 2 ceros finitos para γ1, γ2 ∈ (0, 1)uno de ellos siempre se encuentra en
el semiplano izquierdo y el otro puede ser localizada en el semiplano derecho o izquierdo. El sistema se
encuentra en fase no mı́nima si 0 < γ1 + γ2 < 1 y en fase mı́nima para 1 < γ1 + γ2 < 2. La ubicación
del cero multivariable en el semiplano izquierdo o derecho tiene una interpretación f́ısica directa, el
caudal qbij denota el flujo proveniente de las bombas, si la suma del flujo de los tanques inferiores
(γ1 + γ2)qbij > 1) es mayor que la suma del flujo de los tanques superiores (2 − (γ1 + γ2))qbij) el
sistema es de fase mı́nima, si el flujo de los tanques inferiores es menor que el flujo de los tanques
superiores el sistema es de fase no mı́nima. El sistema es más fácil de controlar con la relación de y1
con u1 y y2 con u2 si la mayor parte del flujo va directamente hacia los tanques inferiores, sin embargo,
el control del sistema es más dif́ıcil si el total de flujo hacia los tanques del lado izquierdo (1 y 3) es
igual al flujo total de los tanques del lado derecho (2 y 4) es decir si γ1 + γ2 = 1 colocando el cero
multivariable en el origen. Existe una relación directa entre la localización del cero multivariable del
modelo y la intuición f́ısica de controlar el proceso de 4 tanques. Los ceros del sistema pueden ser
calculados de forma anaĺıtica por la ecuación 3.28.

z1(η) =
−(T3 + T4) +

√
(T3 − T4)2 + 4T3T4η

2T3T4

z1(η) =
−(T3 + T4) +

√
(T3 − T4)2 + 4T3T4η

2T3T4
(3.28)

Donde: η = ((1−γ1)(1−γ2))/(γ1γ2), si η es pequeño entonces los dos ceros están cercanos a −1/T3 y −1/T4

respectivamente, sin embargo si η −→ ∞ un cero tiende a −∞ y el otro cero tiende a +∞, si η = 1 un
cero es localizado en el origen, este caso corresponde con γ1 + γ2 = 1. Una herramienta para poder
establecer el tipo de controlador a implementar (centralizado o descentralizado) es a partir de la matriz
de ganancia relativa o RGA (Relative Gain Array). La matriz de ganancia relativa fue introducida por
Bristol[], y permite medir el grado de interacción de los sistemas de control multivariable. La RGA es
definida por:

Λ = G(0) ∗G−T (0) (3.29)

Donde ∗ denota el producto Schur (multiplicación de elemento de la matriz por elemento), es posible
mostrar que cada elemento de cada fila y cada columna suman en su conjunto el valor de 1. Para un
sistema de 2x2 la RGA es determinada por el escalar λ = Λ11. La RGA es usada como herramienta
en los procesos industriales para decidir la estructura de control comparando el emparejamiento de
entradas y salidas para el diseño de controladores descentralizados. Mc Avoy propone esforzarse en
el diseño para que el emparejamiento entre las variables (entradas-salidas) se encuentre en el rango
0,67 < λ < 1,5, el sistema es particularmente de controlar si λ < 0. la expresión que permite obtener
el RGA del sistema de tanques cuádruples está dada por:

λ =
γ1γ2

γ1 + γ2 − 1
(3.30)

Para aplicar el método y obtener la matriz de ganancias relativas, se obtiene la matriz de ganancias
estáticas en lazo abierto, una vez obtenida se aplica la ecuación 3.29, los valores de esta matriz están
relacionados con el grado y el tipo de interacción entre variables:

Cuanto más difiere de 1a ganancia relativa, mayor es el grado de interacción.

Las variables se emparejan de forma que se elija el λ mayor.

40



3.3. Análisis e identificación del proceso real

El proceso de 4 tanques mostrado en la figura 3.3 se encuentra completamente montado se conecta
a la toma de corriente mediante un cable con cabezal estándar C13 norma IEC, cuenta con un cable
de datos conectado a la tarjeta de adquisición de datos instalada en una ranura PCI del ordenador de-
dicado por un puerto DC-37 tipo D-sub, son puertos que visualmente son similares a puertos paralelos
pero con una configuración interna diferente por lo que no deben ser confundidos, estos van conectados
a una placa externa a la pc la cual separa las señales en analógicas y digitales, mediante el uso de
otro cable con extremos conectores tipo D-sub(en este caso DB-25) a la placa externa que separa la
señal para conectarlo con la tarjeta de adquisición de datos Myrio. Esta tarjeta de adquisición externa
tiene 2 tipos de puertos 2 MXP y 1 minisistem port, para conectar directamente cable a cable. La
estructura cuenta con:

(a) Maqueta del sistema de tanques. (b) Proceso real. (c) Proceso real.

Figura 3.3: Sistema experimental de tanques acoplados.

11 válvulas en el sistema más 1 válvula de purga (descarga) para variar el caudal de descarga
del tanque y 2 bombas, donde cada Bomba puede alimentar directamente a 3 tanques (los 2
superiores y el inferior de su lado) e indirectamente al cuarto.

4 tanques en dos conjuntos simétricos en paralelo. Comunicados por una válvula central debajo
de los tanques superiores. Cada conjunto se compone de dos tanques en serie y en vertical. En
el que el primero puede recibir agua de las dos bombas y en el segundo solo de la de su lado.

Todos los tanques están conectados a un aliviadero de descarga libre con una capacidad de 32
litros en el que el caudal será variable en función de la presión de agua generada por la gravedad.
La maqueta tiene un peso total de 36 kg.

Un medidor de nivel por diferencia de presión, generada por la altura del agua para cada tanque.
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La maqueta de tanques acoplados es un modelo de un fragmento de una planta qúımica, el experi-
mento de tanques acoplados es diseñado para poder ser reconfigurado, cada uno cuenta con un sensor
de presión para medir el nivel, la modificación del sistema puede realizarse mediante la manipulación
de 7 válvulas para cambiar la dinámica del sistema e imponer el uso de distintos controladores, el
nivel de agua es controlado por 2 bombas sumergibles independientes, el sistema puede ser modificado
como un sistema SISO o un sistema MIMO, su dinámica puede ser modificada haciendo un cambio en
las dimensiones de los orificios de salida y la generación de perturbaciones es realizada por 4 válvulas
manuales. Las pruebas para la comparación con el modelo son obtenidas en tiempo real y las variables
del proceso pueden ser observadas mediante visualizaciones gráficas, los algoritmos de control pueden
ser probados en modelos y su aplicación en tiempo real.

Figura 3.4: Comunicación hardware - software del sistema.

El control de los tanques se realiza estableciendo la comunicación entre hardware y software del sis-
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tema de laboratorio implementado (figura 3.4), para encender las bombas se usa un programa básico
para activar las salidas de la tarjeta de adquisición de datos, para el funcionamiento se hace uso del
sistema de tanques acoplados Feedback (33 − 042 − IC), el sistema operativo Windows 7 (64 bits)
y el programa Matlab (versiones a o b entre 2009 y 2013) y los controladores Advantech (Versión
SDK DAQ Navi 3.2.7.0). Cada uno de los tanques cuenta con un medidor de nivel (LIC), que poseen
dos potenciómetros para regular la ganancia y el cero (figura 3.5). El tornillo superior es el cero y el
inferior la ganancia. Además, están conectados a los conectores J y a los canales analógicos de entrada
de la tarjeta por orden correlativo, empezando por T-1, J-1, CH-01 y acabando en T-4, J-4, CH-04.

Figura 3.5: Tarjeta de conexión y ajuste de sensores.

Los drivers de la tarjeta de adquisición de datos, solo permiten trabajar en el sistema operativo Win-
dows 7 (64 bits) para acceder a la utilidad Management (figura 3.5).

Figura 3.6: Jerarquia y acoplamiento de hardware y software.

Se tiene un software complejo, que reconoce los elementos conectados a la tarjeta, se tienen los contro-
ladores de advantech que permiten relacionar la información que llega al ordenador mediante la tarjeta
de adquisición, el programa Matlab recoge la información y enlaza los controladores con Feedback por
ello no se tendrán incompatibilidades entre Advantech y Feedback, Feedback son libreŕıas que indican
a Matlab lo que está conectado a la tarjeta y presenta de manera gráfica los 4 tanques, mediciones
de nivel, las 2 bombas, aśı como un esquema de conexión de las válvulas. El programa Management,
saca salidas eléctricas (analógicas o digitales) y lee las señales eléctricas que recibe, el software SDK
contiene la utilidad management que permite seleccionar los canales de salida de cada uno de los
tanques y el rango de voltaje para las entradas. Matlab permite seleccionar y ejecutar parámetros
almacenados en las libreŕıas de Feedback, calibrar y ejecutar el proceso.
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Para la automatización futura del sistema de tanques se monta la caja de conexiones habiendo
dibujado previamente la caja de conexiones en CAD 3D, para verificar el espacio y mejorar la organi-
zación, incluye una fuente de alimentación de 6 voltios Marca TDK-Lambda modelo HWS-150A-5/A,
los cables salen por la parte superior izquierda para poder distribuirlos mejor en la planta con 3 ele-
mentos de salida, una clavija USB para conexión de datos, un enchufe/interruptor para el voltaje de
alimentación y una salida de cables hacia los motores.

(a) Caja de conexión. (b) Lineas de señal.

Figura 3.7: Caja y esquema de conexión en CAD 3D.

Incluye 1 caja eléctrica de 300x240x110 mm, 8 válvulas Aignep modelo 6400, 16 racores rápidos marca
Aignep, 6 servomotores Marca Hitec modelo HS-805MG, 2 servotores Waterprof (Para evitar que se
dañen, los dos motores que están metidos en el tanque de agua), fichas eléctricas estándar DIN-35
marca Weidmuller, cables y gúıas. Se decidió crear la caja para que se ubicara a la derecha abajo, de
forma que los cables de 220v no se crucen con ningún cable de señal o de 5v. se contempla en la caja
de conexiones el cableado para 11 posiciones donde se pueden colocar 8 válvulas automáticas. Se usan
como colores identificativos:

Fase: Naranja, Rojo, Morado.

Neutro: Gris, Blanco, Negro.

Señal: Verde, Amarillo, Celeste y Rosa.

Azul y marrón: Pueden ser Fase o Neutro

Se coloca la caja de conexiones en la maqueta, las fases y los neutros se enumeran del 0 al 13, en
sentido horario, las ĺıneas de señal se numeran del 1 al 11, de izquierda a derecha, la fase y el Neutro
0, corresponden con la alimentación al arduino. Las ĺıneas de señal del 1-7 corresponden con las fases
y los neutros del 1-7, las ĺıneas de señal del 8-11 corresponden con las fases y neutro del 9-12. La fase
8 está vaćıa. El neutro 8 corresponde con el neutro de todas las señales, la fase 13 y el neutro 13,
corresponden con la salida de 5 voltios de la fuente de alimentación, la distribución se puede ver en
detalle en el esquema mostrado en la figura 3.7.
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3.4. Parámetros de la planta

Se realiza el análisis del sistema de 4 tanques y la obtención de los datos de la estructura y
actuadores, validando el funcionamiento de las bombas y medidas de la estructura. Se muestran los
planos de la estructura en la figura 3.8 y los distintos diámetros de los tanques y salidas del proceso
en la figura 3.9 con las medidas necesarias para el análisis del proceso implementado en laboratorio,
cada tanque está hecho con lamina de acŕılico de 3 mm de grosor, con una altura de 30.4 cm y un
diámetro interno de 135 mm, el conducto de desfogue de cada tanque tiene un diámetro exterior de
20 mm y la salida está ubicada a 27 cm de altura con respecto a cada tanque, las salidas con conexión
a los otros tanques tiene un diámetro interno de 8 mm, con una separación de 20 cm entre tanques,
la altura de la estructura es de 1.31 m sin considerar la estructura de soporte.

Figura 3.8: Plano y medidas de la estructura.

Figura 3.9: Diámetro de tanques y tubeŕıas.
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El sistema cuenta con 11 válvulas de las cuales para la operación del proceso se abren las 2 válvulas
de 3 v́ıas y las válvulas superiores que conectan la salida de la bomba 1 al tanque 4 y la bomba 2
al tanque 3 manteniendo las restantes válvulas cerradas. La interfaz presentada en la figura 3.10 es
realizada en Matlab, el bloque izquierdo corresponde a los bloques definidos para adquirir la señal del
nivel de cada uno de los tanques mediante un bloque ADC y un bloque de un filtro y un convertidor
para poder ser registrada y visualizada mediante el grafico de cada una de las curvas de salida, el
bloque derecho permite env́ıa la señal de control a las bombas del sistema mediante un bloque DAC.

Figura 3.10: Interfaz de entrada - salida en Matlab.

La figura 3.11 muestra la interfaz que permite realizar la puesta en marcha de cada una de las bombas
definiendo el limite mı́nimo y máximo del voltaje de entrada y salida, y el voltaje en el cual se realizará
la prueba para validar el funcionamiento de las bombas.

Figura 3.11: Interfaz de control de actuadores en Matlab.
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Se obtiene la representación gráfica del rendimiento de la bomba en función del caudal a partir de
las curvas caracteŕısticas de la bomba, estas permiten obtener la información necesaria para predecir
las magnitudes de operación de la bomba en el circuito dado (estructura de tanques), las curvas se
obtienen accionando las bombas a una velocidad constante para una altura determinada, variando en
cada prueba el voltaje de alimentación de las bombas, registrando los datos de cada prueba realizada
en laboratorio. Se realizan las pruebas para las 2 bombas de la estructura y se obtienen los datos
mostrados en la tabla 3.2 y 3.3 estableciendo una relación caudal - voltaje.

Tabla 3.2: Datos de pruebas de bomba 1.

Voltaje(v) Altura(m) Área(cm2) Volumen(cm3) Tiempo(t) Caudal(l/s)

1.6 10 0.056 0.0056 52.24 0.107
1.8 10 0.056 0.0056 35.11 0.160
2 10 0.056 0.0056 26.63 0.211
2.2 10 0.056 0.0056 22.71 0.247
2.4 10 0.056 0.0056 18.26 0.307
2.6 10 0.056 0.0056 16.45 0.341
2.8 10 0.056 0.0056 14.08 0.399
3 10 0.056 0.0056 13.17 0.426
3.2 15 0.084 0.0084 17.23 0.489
3.4 15 0.084 0.0084 16.01 0.526
3.6 15 0.084 0.0084 14.78 0.570
3.8 15 0.084 0.0084 13.72 0.614

El rango de voltaje de alimentación de las bombas es de 0 a 5 volts, sin embargo, las bombas solo son
capaces de proporcionar ĺıquido a los tanques con un voltaje de alimentación igual o mayor a 1.6 volts
siendo este el valor inicial de las pruebas realizadas, el valor final tomado es de 4 volts, se realizan 13
mediciones para cada una de las bombas con intervalos de .2 volts.

Figura 3.12: Curva caudal- voltaje de la bomba 1.
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De los valores mostrados en la tabla 3.2 se obtiene la curva para la bomba 1 mostrada en la figura
3.12, se realizan los mismos pasos para caracterizar la bomba 2 de la estructura obteniendo los valores
mostrados en la tabla 3.3 y mostrando su grafica en la figura 3.13. Para ambas bombas se realiza una

Tabla 3.3: Datos de pruebas de bomba 2.

Voltaje(v) Altura(m) Área(cm2) Volumen(cm3) Tiempo(t) Caudal(l/s)

1.6 10 0.056 0.0056 31.24 0.1796
1.8 10 0.056 0.0056 25.15 0.2231
2 10 0.056 0.0056 20.16 0.2784
2.2 10 0.056 0.0056 16.83 0.3335
2.4 10 0.056 0.0056 14.74 0.3807
2.6 10 0.056 0.0056 12.67 0.4429
2.8 10 0.056 0.0056 11.17 0.5024
3 10 0.056 0.0056 10.22 0.5491
3.2 15 0.084 0.0084 14.23 0.5916
3.4 15 0.084 0.0084 13.05 0.6451
3.6 15 0.084 0.0084 12.19 0.6906
3.8 15 0.084 0.0084 11.21 0.7510

aproximación lineal la cual se ajusta mejor al comportamiento de los puntos obtenidos y se obtienen
las constantes para la bomba 1 y 2 dadas por kb1 = 26,3 y kb2 = 22,87 respectivamente.

Figura 3.13: Curva caudal-voltaje de la bomba 2

Para obtener la respuesta del sistema de 4 tanques y su comparación de las curvas obtenidas con
el modelo del proceso se toman en cuenta las medidas del proceso de laboratorio y los datos obtenidos
de las pruebas realizadas de las bombas centrifugas, aśı como la abertura de cada una de las válvulas
los cuales se resumen en la tabla 3.4.
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Tabla 3.4: Parámetros de caracterización del sistema de tanques acoplados.

Parámetros del modelo Simbolo Valores

Área seccional del tanque A1, A2, A3, A4 140 cm2

Área seccional de salida a1, a2, a3, a4 .5027 cm2

Cte. de gravedad g 981 cm/s2

Ajuste de salida kc .5

Voltaje de operación v1 3.2 volts
Voltaje de operación v2 2.8 volts
Cte. de bomba 1 k1 26.3 cm3/V s
Cte. de bomba 2 k2 22.87 cm3/V s
Cte. válvula 1 γ1 .74
Cte. válvula 2 γ2 .78

Con el desgaste por el uso de las bombas, estas no darán el mismo resultado en las mismas con-
diciones en distintos momentos de la prueba, por lo que dependerá de que tanto y cuantas veces ha
sido utilizado el componente del sistema el que tan rápido o lenta será respuesta del actuador a los
cambios en la señal de control. En el caso de Johansson [11] se considera el sistema en el que las
condiciones son casi simétricas con caracteŕısticas ideales en las que las bombas fueron adquiridas en
el mismo instante de tiempo y con un desgaste equivalente, considerando que las bombas tienen una
constante de proporcionalidad casi idéntica y una misma respuesta cuando en una situación real no
siempre se tienen las mismas condiciones para cada uno de los actuadores y donde estos no siempre
son adquiridos en el mismo instante de tiempo o fueron remplazados por elementos compatibles con
el proceso en su conjunto, como en el caso se tienen constantes diferentes aun cuando las bombas son
similares.
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3.5. Evaluación y simulación del modelo SISO

Establecidas las dimensiones de la planta y los caudales de entrada de las bombas centrifugas, la
dinámica del nivel del tanque puede ser determinada en base a la ecuación diferencial del depósito
mostrado en la figura 3.1. Se consideran configuraciones para las válvulas con puntos estacionarios,
es en dichos puntos donde se consideraŕıan los puntos de operación para el sistema. La representación
del modelo no lineal para el sistema SISO se muestra en la figura 3.14a, realizada a partir de bloques,
el modelo linealizado se muestra en la figura 3.14b a partir de su representación como función de
transferencia.

(a) Representación modelo no lineal (b) Representación modelo lineal

Figura 3.14: Bloques del modelo matemático SISO en Simulink.

Se muestra la simulación del modelo matemático representado por la ecuación 3.8 y 3.11 en base a las
medidas y valores mostrados en la tabla 3.4, obteniendo la representación del sistema SISO mostrado
en la figura 3.15 para realizar la comparación de las curvas de ambos modelos.

Figura 3.15: Modelo no lineal y lineal implementado en Simulink.
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En las gráficas de la figura 3.16 se muestra la comparación de las curvas obtenidas para el sistema
SISO, para validar la dinámica del sistema se consideran de 2 cambios en el valor de entrada para la
bomba a los 10 segundos de iniciada la simulación y para la válvula a los 150 segundos de iniciada la
simulación, a partir de las curvas mostradas se valida comportamiento del modelo linealizado para el
punto de operación elegido con respecto a la altura del tanque (12 cm) valor del cual parte la curva
del modelo lineal. Se simula el comportamiento del sistema tomado en cuenta el máximo caudal a la
altura de forma constante a una altura de 1 metro, obteniendo la altura máxima alcanzada por el
tanque con valor de 24.5cm en un tiempo de 200 segundos si se considera un flujo constante, tomando
variaciones en la abertura de la válvula se puede observar que el valor mı́nimo de ĺıquido contenido
en el tanque alcanza una altura de 5.7 cm.

Figura 3.16: Curvas de respuesta del sistema SISO.

En la figura 3.17 se muestra la comparación de la respuesta de los distintos modelos a cambios en
la entrada en los instantes t=400 y t=600 segundos con el fin de validar el cambio en la dinámica
y la diferencia en las respuestas presentadas en la simulación realizada, el modelo lineal del sistema
responde de manera casi idéntica al modelo no lineal, justificando el uso del modelo lineal del sistema
para el diseño del controlador.

Figura 3.17: Curvas de respuesta del sistema SISO.

La simulación del proceso SISO se realiza tomando en cuenta los valores mostrados en la tabla 3.4 y
se valida la dinámica del proceso solo en simulación con la comparación del modelo lineal y no lineal
que definen al sistema.
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3.6. Comparación y simulación del modelo MIMO

A partir de los parámetros obtenidos de la planta mostrados en la tabla 3.4 se calculan los puntos
de operación y la identificación de la dinámica del nivel de ĺıquido de cada tanque del sistema mos-
trados. El modelo no lineal del sistema se implementa mediante bloques en simulink como se muestra
en la figura 3.18.

Figura 3.18: Diagrama a bloques del sistema en Simulink.

El modelo lineal del sistema se describe a partir de funciones de transferencia y su representación
mediante diagramas a bloques se muestra en la figura 3.19, los códigos utilizados para la simulación
en Matlab se muestran en el apéndice A.

Figura 3.19: Diagrama a bloques del sistema en Simulink.

La comparación del modelo no lineal y lineal del sistema dados por la ecuación 3.17 y 3.22 res-
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pectivamente, se realiza la construcción del sistema en Matlab/Simulink mostrado en la figura 3.20,
considerando 3 bloques: la señal de entrada, el modelo lineal y el modelo no lineal.

Figura 3.20: Modelo lineal y no lineal del sistema MIMO en Simulink.

Considerando los valores de los parámetros del modelo mostrados en la tabla 3.4, la representación
numérica del modelo lineal en espacio de estados está dado por la ecuación 3.31, donde los estados
son el valor del peso de los tanques y las entradas de control son el voltaje de entrada de las bombas,
estableciendo como puntos de operación los mostrados en la ecuación 3.32.

Ḣ =


−0,0232 0 0,1257 0

0 −0,0247 0 0,0809
0 0 −0,1257 0
0 0 0 −0,0809

H +


0,1390 0

0 0,1274
0 0,0359

0,0488 0

U (3.31)

Ḣ =
[
11,7622 10,4062 ,4003 ,9657

]
(3.32)

Se obtienen las curvas de respuesta del sistema mostradas en la figura 3.21 comparando el modelo
lineal y no lineal del mismo, mostrando un comportamiento similar, alcanzando los puntos de operación
establecidos en la ecuación 3.32 en los instantes t = [307 269 70,5 119,3] dados en segundos.

Gp−(s) =


2,998

(43,13s+1)
0,775

(343,1s2+51,08s+1)

,9906
(501,3s2+52,92s+1)

2,584
(40,56s+1)

 (3.33)

Se obtienen las curvas de respuesta del sistema mostradas en la figura 3.21 comparando el modelo
lineal y no lineal del mismo, mostrando un comportamiento similar, alcanzando los puntos de operación
establecidos en la ecuación 3.32 en los instantes t = [307 269 70,5 119,3] dados en segundos, se obtiene
tambien simulación del cambio de nivel del depósito común (tanque 5) comparando la ecuación del
modelo lineal y no lineal del sistema.
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Figura 3.21: Comparación de curvas del sistema MIMO.
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De las pruebas realizadas sobre el proceso real se eligieron los resultados obtenidos con los valores
de los parámetros establecidos en la tabla 3.4, la calidad y variaciones en los valores mostrados en
las curvas de respuesta dependen en mucho de la calidad del tipo de sensores utilizados y el grado de
precisión que estos ofrecen, previamente a la realización de las pruebas se realiza una calibración a los
sensores de presión de cada uno de los tanques y varias pruebas con distintos grados de apertura de
las válvulas y voltajes de entrada de las bombas, en la figura 3.22 se muestra la imagen de la prueba
realizada con los valores elegidos para la simulación. De los resultados obtenidos sobre las pruebas

Figura 3.22: Pruebas y caracterización de la planta.

realizadas se obtienen las respuestas mostradas en la figura 3.23, donde se presenta una sección de
las respuestas obtenidas del instante t=200 a t=400 segundos, lo cual permite visualizar los cambios
en los resultados obtenidos por los sensores de ± .2 en los tanques 1 y 2 alrededor de los valores
obtenidos de las curvas dadas por las simulaciones realizadas, para el caso del tanque 3 se presentan
variaciones de mayor valor alrededor del punto de operación debido a que el máximo nivel alcanzado
con los valores establecidos es muy bajo y por las perturbaciones generadas debido a la turbulencia
del agua por la cáıda dentro del tanque y la cercańıa del sensor con el punto de contacto afectan la
calidad en las curvas de respuesta obtenidas.
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Figura 3.23: Respuesta de prueba experimental de la planta.

En la figura 3.24 se presenta la comparación de los resultados obtenidos de la simulación del modelo
matemático del proceso contra las curvas obtenidos de la prueba en el proceso real implementado en
laboratorio, El área seccional transversal no afecta al punto de operación obtenido para cada uno de
los tanques que seguirá siendo el mismo, sin embargo, permite hacer que la respuesta de la planta
sea más rápida o lenta. Para determinar la validez del modelo matemático propuesto para el sistema
y de los valores de parámetros obtenidos se realiza varias pruebas en lazo abierto la cual consiste
en aplicar una entrada escalón al sistema experimental para comparar posteriormente, cualitativa y
cuantitativamente, los resultados de su respuesta con los generados numéricamente para el modelo
empleado en Matlab. la figura presenta los resultados obtenidos partiendo del reposo, con los tanques
completamente vaćıos hasta alcanzar su punto de equilibrio, de la respuesta obtenida numéricamente se
puede ver que el modelo captura caracteŕısticas de la respuesta, el valor de la altura en estado estable,
mostrando la validez del modelo matemático propuesto y de los valores de parámetros calculados.
Una vez validado y modelado el sistema para el control de nivel de los tanques acoplados, se ilustra el
diseño del sistema en un ambiente de realidad virtual, el diseño y la implementación del controlador,
una técnica de control centralizado como el control predictivo generalizado sobre el proceso mediante
simulación en la herramienta Simulink de Matlab. Es importante mencionar que el modelo anterior y
en especial los valores de los parámetros de caracterización son válidos para el sistema, el cual como
puede verse se ajusta bastante bien a los datos experimentales.
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Figura 3.24: Comparación de curvas de respuesta del proceso real y la simulación.
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Para la validez del modelo matemático presentado para el análisis del sistema y los valores obtenidos
se presentaron las curvas y la comparación tanto para el modelo matemático lineal, no lineal y las
pruebas realizadas, realizando una prueba en lazo abierto que consistió en haber aplicado una entrada
escalón a la planta experimental para comparar cuantitativa y cualitativamente los resultados de las
distintas respuestas calculadas usando la herramienta de Matlab. De las distintas respuestas obtenidas
mostradas en la figura 3.21 y 3.24 se puede observar que el modelo captura caracteŕısticas de la
dinámica del sistema como el comportamiento, el valor de la altura en estado estable y el tiempo de
establecimiento, sumado a esto se debe considerar también la ventaja que presenta el control GPC, el
cual mediante el uso del modelo CARIMA permite conocer a priori el comportamiento de la planta y
de esto modo poder actuar en consecuencia.
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3.7. Modelado tridimensional en realidad virtual

El diseño de ambientes de realidad virtual permite observar visualmente la evolución de sistemas
complejos para poder verificar los modelos matemáticos programados, el entorno de programación es
una de las herramientas más populares orientada a la edición de modelos en 3D. V-Realm Builder es
un entorno de programación de ambiente de realidad virtual de Matlab, una herramienta de diseño que
permite simular escenarios en 3 dimensiones, permite crear y definir dinámicas de sistemas, generando
movimiento tridimensional controlado por señales generadas en el ambiente Simulink, permitiendo
realizar cambios de posición, rotación, traslación y escala, cambios de color y escenarios y cambios en
las propiedades de los objetos [34]. Permite observar visualmente la evolución de sistemas mecánicos,
hidráulicos y mecatrónicos que permiten obtener conclusiones inmediatas acompañadas de gráficas
y herramientas matemáticas que permiten adecuar las señales de salida de un modelo matemático
considerándola en su conjunto una herramienta de edición de archivos VRML (Virtual Reality Mode-
ling Language) proporcionando una interfaz amigable. La motivación para programar el ambiente de
realidad virtual del sistema de tanques acoplados es la visualización de los resultados arrojados por
las simulaciones numéricas del modelo matemático propuesto, permitiendo visualizar la evolución del
sistema a la entrada y perturbaciones establecidas.

Figura 3.25: Animación en 3D del sistema de tanques acoplados.

Se realiza el diseño en 3d del modelo de tanques acoplados propuesto mostrado en la figura 3.25 con
las medidas propuestas en su implementación f́ısica, se realiza la simulación en 3D del sistema con el
modelo matemático lineal y no lineal propuesto para representar la dinámica del proceso, sin aplicar
hasta el momento una propuesta de control. La herramienta interactiva permite la creación de ele-
mentos gráficos permitiendo la visualización del objeto en el entorno virtual desde diferentes ángulos
facilitando la construcción del sistema modelado, además muestra una representación de árbol de to-
dos los bloques de elementos que componen el sistema y la modificación de cada uno de los elementos
construido en el ambiente virtual como se muestra en la figura 3.26.
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El diseño del ambiente de realidad virtual permite considerar sistemas coordenados en los cuales los
objetos presentan movimientos trasnacionales, permite considerar múltiples sistemas coordenados, re-
lacionados con cada uno de los objetos contenidos en la simulación. El primer paso es el diseño del
sistema en 3D agregando cada uno de los elementos del proceso al escenario, se agrupan en 5 bloques
correspondiente a cada uno de los tanques con sus respectivas salidas, para cada uno de los elementos
se puede acceder a las propiedades del objeto, que permiten modificar propiedades básicas como cen-
tro, traslación, rotación y escala, el escenario permite agregar distintos puntos de visión y iluminación
del objeto.

Figura 3.26: Plataforma de entorno virtual V-Realm Builder.

En la figura 3.27 se muestran las conexiones de las interacciones entre los tanques y una graduación
de cada tanque con separaciones de 1 cm, y la construcción virtual de las válvulas en las salidas
seleccionadas.

Figura 3.27: Interacciones del sistema de tanques.
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Una de las caracteŕısticas más importantes es la herencia de propiedades que permiten tener otros
elementos dependientes que serán afectados por los parámetros que definen la dinámica del elemento
primario, permitiendo agrupar y anidar elementos en un orden descendente sin alguna restricción,
como consecuencia se pueden tener diferentes subsistemas anidados como se muestra en la figura 3.22
donde se diseñan 5 subsistemas (tanque 1 al 5) con sus respectivas interacciones de salida , con un solo
sistema coordenado de referencia. Una vez diseñado el ambiente de realidad virtual este será llamado
desde un archivo de Simulink a través de un bloque donde se puede seleccionar el escenario, los paráme-
tros a manipular y el tiempo de simulación. Para generar el movimiento del cambio de nivel de ĺıquido
se realiza un acondicionamiento de la variable de traslación y la escala de cada tanque, para realizar
la modificación no es necesario realizar cambios drásticos al modelo matemático, se deben considerar
bloques o funciones en la programación o modificar las señales necesarias para dar movimiento a los
objetos definidos.

Figura 3.28: Bloques de acondicionamiento de señal de nivel de ĺıquido.

En la figura 3.28 se muestran los bloques necesarios para generar el cambio de nivel en cada tanque
ubicados entre el bloque de animación virtual y el bloque del modelo del sistema. Para el sistema se
requiere el uso de un vector −→v = [x y z] para la modificación de la posición y la escala de cada tanque
manipulando aquellas variables a representar como el cambio en el nivel y el flujo del ĺıquido en la
dirección de los respectivos ejes coordenados, seleccionados a partir de bloques llamados VR signal
expander para cambiar el valor de los elementos seleccionados del vector. Las variables seleccionadas
previamente del modelo matemático se procesan y se ingresan al ambiente de realidad virtual, las
cuales serán mostradas en el bloque VR model que funciona como interfaz del escenario diseñado en
realidad virtual y permite relacionar las variables seleccionadas para su manipulación por medio de
las propiedades del escenario.
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En la figura 3.29 se muestran los bloques de conexiones para cada una de las salidas y entradas de
flujo de cada uno de los tanques separándolas en 2 grupos: las entradas de flujo provenientes de las
bombas y las salidas de flujo de cada uno de los tanques modificando la escala y la posición, referen-
ciando cada una con el origen de la salida del flujo y el destino (B1 y B2 para las bombas, y T1 a T5
para cada uno de los tanques).

Figura 3.29: Bloques de ajuste de escala y posición de entradas/salidas.

Para la animación del sistema de tanques acoplados se contemplan 3 bloques en Simulink los cuales
en su conjunto agrupan el total de elementos para la animación y simulación del proceso de tanques
acoplados un bloque agrupa los bloques para relacionar la señal de salida del cambio de nivel de cada
tanque mostrados en la figura 3.27, otro bloque corresponde a el escenario diseñado en realidad virtual
del sistema de tanques mostrado en la figura 3.25 y el ultimo corresponde al bloque de animación pa-
ra simular el flujo a través de las conexiones y las interacciones del sistema mostrados en la figura 3.28.

Al momento de correr la simulación se pueden visualizar los resultados de la dinámica del proceso
(figura 3.30) para el modelo no lineal acompañados de resultados gráficos, relacionando los bloques de
los modelos matemáticos para la comparación de las curvas de respuesta y habiendo definido paráme-
tros importantes como: el tiempo, el tamaño mı́nimo y máximo del nivel de los tanques estableciendo
los valores constantes para la modificación en traslación y escala de forma individual para cada uno de
los tanques dependiendo de su ubicación en el escenario de realidad virtual y la elección de un tiempo
de muestreo adecuado que permita obtener una buena calidad en la visualización de la dinámica del
proceso.
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Figura 3.30: Proceso simulado en realidad virtual.

Para llevar a cabo la simulación numérica y animación virtual se utiliza el programa Simulink
incluido con la aplicación Matlab de la compañ́ıa MathWorks, para el desarrollo de las mismas se
separan en bloques independientes la descripción del modelo matemático, el sistema de control, ele-
mentos de ajuste del cambio de nivel y el bloque de diseño de ambiente virtual para la animación en
3D en Herramienta Virtual Realm Builder de la misma compañ́ıa, y los elementos necesarios para la
visualización grafica de las respuestas del modelo y el control todos enlazados en forma de un lazo de
control realimentado tanto para el sistema siso como para el sistema MIMO.
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Caṕıtulo 4

Diseño de control GPC SISO y MIMO

El control GPC con restricciones es una técnica que presenta muchas ventajas con respecto a otras
técnicas de control clásico y avanzado al ser aplicadas a sistemas como el presentado en esta tesis, el
ajuste de los distintos parámetros de diseño del control GPC y la consideración de las restricciones
en la entrada, el cambio en la señal de control y la salida deriva en poder dar solución a distintos
objetivos de control, en este caṕıtulo se analiza la aplicación del control aplicado al sistema SISO y
MIMO y el efecto de la variación de los parámetros en la respuesta del sistema. Se valida mediante
simulación en Matlab y Simulink el control GPC con y sin restricciones.



Se presenta el control aplicado al sistema de tanques en configuración SISO y MIMO presentando
resultados tomando en cuenta la presencia y ausencia de restricciones, se presenta la simulación del
control GPC para el caso SISO con el fin de comprender y poner en práctica mediante la simulación
los conocimientos sobre esta técnica de control interactiva y poder observar cómo se afecta la respuesta
del sistema en lazo cerrado debido a cambios realizados en los parámetros de diseño y la adhesión de
restricciones al sistema asociadas a limitaciones f́ısicas y de seguridad, estabilidad y rendimiento del
sistema en lazo cerrado. La dinámica del sistema mimo se compara con la respuesta obtenida de la
prueba experimental realizada sobre el proceso real presentada en el caṕıtulo 3, a partir de la cual se
valida el uso del modelo lineal para el diseño del control, partiendo de la misma premisa el controlador
diseñado que se presente para el correspondiente sistema es válido para el sistema real, dadas las con-
diciones de cualquier sistema real, el resultado en simulación se aproximara a los resultados obtenidos
en pruebas experimentales, para el cual se requeriŕıa realizar algún ajuste adicional en los parámetros
de diseño los cuales seŕıan relativamente pequeños para ajustar el resultado obtenido en simulación
con resultados en pruebas experimentales.

El control del sistema en configuración de un solo tanque es relativamente más simple dado que
no se debe tener en cuenta las interacciones con otros subprocesos y otros elementos que generen
perturbaciones en la respuesta, el sistema permite reducir la complejidad en el diseño y la aplicación
de la técnica de control, para el caso de la configuración que incluye los 4 tanques el diseño se basa en
el diagrama de la figura 4.1, la cual muestra una representación general del sistema MIMO con una
estructura de control centralizado, considerando un sistema estable en lazo cerrado con n entradas y m
salidas, donde Ri, i = 1, 2, ..., n son las entradas de referencia del sistema, Ui, i = 1, 2, . . . n representa
las variables manipuladas, Yi, i = 1, 2, ..., n son las salidas del sistema. Gp(s) representa la matriz de
función de transferencia del proceso y Gc es la matriz de control con dimensiones compatibles.

Figura 4.1: Sistema de control multivariable en lazo cerrado.

La matriz de función de transferencia Gp(s) es un sistema cuadrado de 2x2 con una alta interacción
la cual, dadas las caracteŕısticas del controlador, no es necesario considerar un bloque de desaco-
plamiento, sin embargo, se considera el análisis previo de las expresiones matemáticas que permiten
determinar su valor. los coeficientes de la matriz de función de transferencia son incluidos en el diseño
del algoritmo de control.

El bloque de control Gc considerado en la simulación incluye 4 entradas, 2 relacionadas con la re-
alimentación del comportamiento de la dinámica del proceso para las salidas medidas y 2 con señales
de referencia para las salidas deseadas, se definen de igual modo 4 salidas en el bloque de control: 2
corresponden a las señales de control de los actuadores y 2 a las referencias calculadas.
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4.1. Algoritmo de control

El control se diseña para satisfacer restricciones a la entrada y a la salida con un comportamiento
monótono creciente o decreciente según sea el caso, reduciendo al máximo la oscilación a la salida
ante cambios en la señal de referencia, buscando evitar cambios bruscos en la señal de control pero
manteniendo una rápida estabilidad hacia el punto de consigna establecido, buscando lograr un equi-
librio entre la sensibilidad, la actividad de la entrada y la salida y la velocidad de respuesta, las cuales
presentan una fuerte dependencia del valor de los parámetros considerados en las restricciones y es-
pecificaciones dadas. El algoritmo de control desarrollado en Matlab funciona de acuerdo al diagrama
de flujo mostrado en la figura 4.2.

Figura 4.2: Diagrama de flujo del algoritmo de control.

La programación del algoritmo de control GPC y la identificación de la planta se realizan en Matlab y
Simulink, se hace uso de los datos de entrada y salida de la planta, el ajuste previo de las restricciones
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y una señal de referencia que será el punto al cual la señal de salida de la planta se deberá ajustar. Se
realiza el cálculo de la trayectoria de referencia real de la planta y la respuesta libre considerando las
condiciones iniciales, restricciones y parámetros de sintonización del controlador para la obtención de
la ley de control, por último, se obtiene la predicción de la señal de control a partir de los datos de
la señal de referencia y el ajuste de las especificaciones. El algoritmo es programado mediante código
en un archivo m file y relacionado con el programa Simulink mediante el bloque S function el cual es
presentado en el apéndice A.

Para la sintonización del controlador se deben considerar algunos ajustes y consecuencias de la
modificación de estos, se tienen caracteŕısticas importantes que deben tomar en cuenta al momento
de la elección del horizonte de control, predicción y de los factores de ajuste en el esfuerzo de control
y el seguimiento a la referencia entre los que destacan:

El ajuste del ĺımite máximo del horizonte de predicción N2 para aproximar el tiempo de subida
de la planta. Un horizonte de predicción corto reduce el tiempo donde el controlador GPC
predice las salidas de la planta por lo que un horizonte de predicción corto reduce la capaci-
dad de predicción del controlador, mientras que un horizonte de predicción largo disminuye la
interpretación del controlador GPC añadiendo cálculos al algoritmo de control.

El ajuste sobre el horizonte de control Nu, el cual a partir del valor de 1 da un rendimiento
razonable, sin embargo, aumentar su valor permite que la respuesta del sistema sea más activa,
hasta un valor ĺımite a partir del cual Nu no genera diferencias en la respuesta del sistema. Un
horizonte de control corto genera que el controlador intente alcanzar el setpoint cambiando la
variable manipulada solo una vez y en pequeñas proporciones, generando acciones de control
agresivas que podŕıan sobrepasar el valor del setpoint, sin embargo, como el regulador se sigue
ejecutando, la variable manipulada finalmente se colocará alrededor del setpoint, mientras un
horizonte de control largo produce cambios más agresivos en la acción de control que pueden
causar una sobre oscilación o un exceso de gasto de enerǵıa.

El ajuste en el valor de α, definir este parámetro con un valor cercano a cero produce una
respuesta rápida y un valor de α cercano a 1 produce una respuesta lenta, para el sistema se
considera un valor de α = 0.

El valor de R̃ genera un fuerte efecto en el esfuerzo de control, un valor bajo produce un
control activo, mientras que un valor alto produce un control pasivo, se tiene una relación entre
los valores de R̃ y la exactitud del modelo de predicción, donde solo los modelos precisos de
predicción soportaran valores bajos de R̃.

El controlador es diseñado para satisfacer un rango de especificaciones con una fuerte dependencia
de los parámetros de ajuste sobre el comportamiento del control, como propuesta general se pretende
obtener un balance con una buena sensitividad entre la actividad y los cambios en la entrada (señal de
referencia y comportamiento del proceso controlado) y la velocidad de respuesta del proceso. Se rea-
lizan las simulaciones buscando considerando un rango permisible de parámetros analizando el efecto
de la variación de los distintos parámetros.

Tomando en cuenta estas consideraciones y las caracteŕısticas del proceso se realiza el cálculo de los
parámetros necesarios para la implementación del control GPC sobre el proceso de tanques acoplados
en Matlab y Simulink.
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4.2. Controlador GPC SISO con y sin restricciones

El control de nivel de ĺıquido para el sistema siso se realiza considerando las siguientes caracteŕısti-
cas en el sistema:

Se establece como variable controlada el nivel de ĺıquido en el tanque 1 (H1)

La variable controlada del sistema es el flujo de fluido de la bomba centrifuga regulado por el
voltaje aplicado (vb1).

Las perturbaciones son generadas por variaciones en el flujo causadas por la válvula.

Se calcula la predicción de la señal de control aplicada al sistema a partir de los datos de la señal de
referencia y el ajuste de las especificaciones, se obtienen simulaciones considerando el control con y sin
restricciones, se presentan las entradas que definen las referencias, el control, la planta y las señales
de salida mediante bloques, realizadas en Simulink y Matlab presentados en su conjunto en la figura
4.3.

Figura 4.3: Bloques del modelo SISO y control GPC en Simulink

La función de transferencia que define la dinámica del sistema está dada por la ecuación 3.12, a partir
de la cual se obtiene la función de transferencia discreta dada por la ecuación 4.1 con un retenedor de
orden cero y un periodo de muestreo de 1 segundo con el comportamiento mostrado en la figura 4.4.

H1(z) =
0,09331

z − 0,9869
(4.1)

Se obtiene la función de transferencia discreta inversa (ecuación 4.2) y los parámetros A y B del modelo
CARIMA.

H1(z) =
,2823z−1

1− ,9918z−1
(4.2)
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A1 = 1− 0,9869z−1 (4.3)

B1 = 0,09331z−1

Figura 4.4: Curva de respuesta del tanque.

Se analiza la respuesta del sistema a la aplicación de la acción de control GPC con y sin restricciones
en el punto de operación seleccionado sobre el modelo linealizado del sistema analizado previamente
en el caṕıtulo 3, En la figura 4.5 se muestran las curvas de respuesta al control GPC sin restricciones
con ajustes de igual valor realizados sobre el horizonte de control (Nu) y el horizonte de predicción
(N) con un valor de λ = 80 y α = 0 para todas las curvas obtenidas.

Figura 4.5: Curva de respuesta con cambios en Nu y N .
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Se observan respuestas con sobre impulso de hasta el 25 % con un tiempo de respuesta lento y con un
cambio en la acción de control lento. Con horizonte de control y predicción cortos se tienen valores
para la señal de control por encima de los ĺımites para los actuadores. con valores de Nu y N más
grandes se obtiene una respuesta más rápida con un ajuste sobre la señal de control manteniéndose
esta en el ĺımite del ĺımite permitido (esto sin considerar perturbaciones o variaciones por encima
del punto de operación establecido). El cambio en el horizonte de predicción genera una variedad de
respuestas en el proceso controlado, un valor pequeño genera una respuesta más lenta en comparación
a valores grandes que generan respuestas más rápidas con menor error en la predicción de las salidas
futuras, pero dan lugar a sobre impulsos en la respuesta obtenida.

Figura 4.6: Curva de respuesta con cambios en λ.

En la figura 4.6 muestra las curvas de respuesta con Nu = N = 12, α = 0 y variaciones en λ de 80
a 150 reduciendo el sobre impulso y obteniendo respuestas más rápidas. El efecto en la variación del
factor de ajuste en el esfuerzo de control (λ) da lugar a una respuesta más rápida, pero genera que el
efecto del sobre impulso sea mayor, provocando una variación mayor alrededor del punto de referencia
deseado.

En la figura 4.7 se muestra la respuesta obtenida del sistema con el mismo control con Nu = N =
15, λ = 120 y α = 0, obteniendo una respuesta rápida del sistema con el objetivo de obtener un
comportamiento monótono. En la respuesta obtenida se consideran cambios en la señal de referencia
en los instantes t=400 y t=700 segundos con variaciones de un cent́ımetro en el nivel de referencia.
la finalidad de la elección de los parámetros elegidos es obtener un comportamiento monótono en la
respuesta del sistema controlado, esto debido a que las oscilaciones son un efecto indeseable en muchos
sistemas de control debido a generan perturbaciones en los procesos, en muchos casos las restricciones
en los sistemas juegan un papel muy importante, dado que permiten imponer en el sistema condiciones
que establezcan un comportamiento monótono en las variables de salida, donde como fue mencionado
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en el caṕıtulo 2, esta pueden ser expresadas en términos de incrementos o manipulación de las señales
de control.

Figura 4.7: Curva de respuesta con parámetros ajustados.

En la figura 4.8 se muestran las curvas obtenidas de la respuesta del sistema al controlador GPC con
restricciones, en las cuales se establece un voltaje máximo de 5 volts para la entrada del actuador.
Al igual que para el caso sin restricciones se realizan variaciones sobre los parámetros de ajuste, en
particular sobre el horizonte de control y el horizonte de predicción con valores iguales en el rango
de 3 a 7 con un valor fijo para λ = 80. Se observa el mismo comportamiento que para el caso sin
restricciones con una respuesta más rápida en cada cambio de valor, se observan respuestas sin sobre
impulso con un tiempo de estabilidad más rápido.

Figura 4.8: Curva de respuesta con control GPC con restricciones, con cambios en Nu y N .

En la figura 4.9 se muestra la respuesta del sistema SISO al control GPC con restricciones, presentando
3 cambios en la señal de referencia en los instantes t=400 y t=700 segundos, con una respuesta con un
comportamiento monótono y restricciones a la entrada con un voltaje máximo de 5 volts, estableciendo
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un valor de 19.95 cm para la señal de referencia con variación de ± 1, para la simulación realizada se
establece un horizonte de predicción Nu = 6, horizonte de control N=5, factor de esfuerzo de control
λ = 80, con α = 0.

Figura 4.9: Curvas de respuesta de control GPC con restricciones con ajuste de parámetros.
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4.3. Controlador GPC MIMO con y sin restricciones

El objetivo es realizar el control de nivel de ĺıquido de los tanques 1 (h1) y 2 (h2), donde vb1
y vb2 son las entradas de control del sistema y las perturbaciones en el sistema son generadas por
variaciones en el flujo causadas por las válvulas y perturbaciones externas. Se realiza la comparación
de la respuesta del modelo matemático lineal y no lineal para validar el modelo lineal a partir del
cual se diseñan los controladores propuestos aplicado sobre el sistema no lineal. La programación del
algoritmo de control GPC y la identificación de la planta se realizan en Matlab y Simulink, se hace
uso de los datos de entrada y salida de la planta, el ajuste previo de las restricciones y una señal de
referencia que será el punto al cual la señal de salida de la planta se deberá ajustar.

El cálculo de la respuesta de la planta es realizado de forma recursiva a partir del modelo CARIMA
habiendo realizado previamente la identificación de la planta (ecuación 3.33) y su representación en
forma discreta (ecuación 4.4) con un periodo de muestreo Ts = 1 segundo.

Gp(z) =


0,176z−1

1−0,904z−1
,00864z−1+0,008z−2

1−1,77z−1+0,782z−2

0,0029z−1+0,0028z−2

1−1,924z−1+0,925z−2
0,182z−1

1−0,968z−1

 (4.4)

Se obtienen los parámetros A y B como resultado de la ecuación 4.4 mostrados en la ecuación 4.5 y
4.6.

A1 = 1− 2,8360z−1 + 2,6780z−2 − ,8419z−3

A2 = 1− 2,8736z−1 + 2,7515z−2 − ,8779z−3 (4.5)

B1 = 0,0687z−1 − 0,1277z−2 + 0,0592z−3

B2 = 0,0011z−1 − 0,0010z−3

B3 = 0,0010z−1 − 0,0009z−3

B4 = 0,0629z−1 − 0,1194z−2 + 0,0566z−3 (4.6)

Se realiza el cálculo de la trayectoria de referencia real de la planta y la respuesta libre considerando
las condiciones iniciales, restricciones y parámetros de sintonización del controlador para la obtención
de la ley de control. Se ajustan los valores de los parámetros de sintonización del control y se limita
el incremento de la señal de control para las 2 entradas de control de las bombas buscando tener un
comportamiento creciente o decreciente según sea el caso (valido para el sistema con restricciones) con
la menor oscilación a la salida.

Por último, se obtiene la predicción de la señal de control aplicada a la planta a partir de los datos
de la señal de referencia y el ajuste de las especificaciones. Para el controlador GPC se realizan dos
simulaciones considerando el control con y sin restricciones, se muestran las entradas que definen las
referencias, el controlador, la planta y las señales de salida mediante bloques en Simulink, adicional-
mente se agrega un bloque de ajuste de escalas para simulación en 3D del sistema en la herramienta
Virtual Realm Builder y un bloque de animación para los tanques y las conexiones del proceso, por
último se realiza la conexión de los bloques mostrados como se muestra en la figura 4.10.
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Figura 4.10: Diagrama de bloques para la simulación del control GPC del proceso de nivel.
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Al igual que para el caso del control GPC SISO se valida el comportamiento del sistema MIMO a
variaciones iguales en el horizonte de control y el horizonte de predicción con valores entre 8 y 11 con
un factor λ = 150, α = 0 sin considerar restricciones en la acción de control (figura 4.11 y 4.12).

Figura 4.11: Respuesta del tanque 1 con GPC sin restricciones, con cambios en Nu y N .

Figura 4.12: Respuesta del tanque 2 con GPC sin restricciones, con cambios en Nu y N .

El comportamiento es similar que para el caso SISO, sin embargo, al ser una técnica de control
centralizado se tiene la presencia de las interacciones del proceso, se realizan simulaciones mostradas
en la figura 4.13 y 4.14 con el mismo ajuste en los parámetros de sintonización para el caso del control
GPC, pero considerando las restricciones. Las restricciones en el sistema se establecen para la entrada
de la señal de control con un voltaje máximo de 5 volts para los 2 actuadores, al igual que en el caso
SISO se considera obtener una respuesta de las salidas del sistema con un comportamiento monótono.
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Figura 4.13: Respuesta del tanque 1 con GPC con restricciones, con cambios en Nu y N .

En comparación, para que el control GPC sin restricciones pueda ajustarse a la respuesta deseada
es necesario hacer uso de más recursos de procesamiento para obtener respuestas similares al control
GPC con restricciones debido a que el valor de los parámetros de ajuste es mayor para ajustar las
entradas de control y no se tiene una garant́ıa de que el valor dado exceda el valor máximo de la señal
de control ante la presencia de perturbaciones.

Figura 4.14: Respuesta del tanque 2 con GPC sin restricciones, con cambios en Nu y N .

Por último se realiza el ajuste de los parámetros de sintonización buscando obtener la mejor respuesta
del sistema que se ajuste más al valor deseado realizando 3 cambios en la señal de referencia.
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Se implementa el control GPC sin restricciones mostrando las curvas de respuesta y la señal de
control en la figura 4.15 con parámetros de ajuste R=120 y Q=1, con Nu y Np igual a 10.

Figura 4.15: Respuesta del proceso controlado sin restricciones.

La validación del control GPC con restricciones se realiza considerando los mismos parámetros de
ajuste que para el caso sin restricciones obteniendo las curvas de respuesta y el comportamiento de la
señal de control mostrados en la figura 4.16.

Figura 4.16: Respuesta del proceso controlado con restricciones.

Se limita el incremento de la señal de control para las 2 entradas de 0 − 5 volts (el valor máximo de
tensión de las bombas es de 5 volts) y la salida sobre el valor establecido en la referencia buscando
tener un comportamiento creciente o decreciente según sea el caso (valido para el sistema con restric-
ciones) con la menor oscilación a la salida. En la simulación realizadas se consideran perturbaciones
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en el tiempo t=400 segundos y t=700 segundos, en la referencia para el nivel del tanque 1, y de t=350
segundos y t=700 en la referencia para el nivel del tanque 2.

Figura 4.17: Comparación de curvas de respuesta del tanque 1.

Se realiza la comparación de las respuestas de los tanques con respecto al control aplicado mostra-
das en la figura 4.17 y 4.18 para el tanque 1 y 2 respectivamente, se considera un valor alto para el
parámetro lambda y un horizonte de control y predicción bajos, lo cual es recomendable buscando un
menor tiempo de cálculo.

Figura 4.18: Comparación de curvas de respuesta del tanque 2.

El considerar el control GPC sin restricciones es con la finalidad de poder visualizar la respuesta del
sistema a esta técnica de control y el efecto de los cambios sobre los parámetros de ajuste en los
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resultados obtenidos y de este modo poder analizar la técnica de control con un fin educativo, dado
que en la práctica no es viable la aplicación de esta técnica en un proceso real debido a la cantidad de
recursos necesarios para poder ajustar los parámetros de diseño para obtener el valor deseado, donde
la cantidad de recursos de procesamiento juega un papel importante en la aplicación sobre procesos
reales que pueden resultar más complejos (el costo aumenta porque deben instalarse componentes de
mayor capacidad de procesamiento (mayor resolución, más velocidad, más capacidad de memoria)) en
los cuales se pueden considerar otras técnicas de control y de mayor importancia el hecho de que no se
consideran restricciones en el diseño, lo cual puede resultar en daños f́ısicos en los distintos elementos
del proceso. Se establece el interés sobre la aplicación del control GPC con restricciones, en la tabla 4.1
se muestran los tiempos en los que el sistema alcanza el punto de referencia deseado para el sistema
sin acción de control y el control GPC con restricciones.

Tabla 4.1: Tiempos de estabilidad del proceso.

Estabilidad Sistema sin acción de control Control GPC con restricciones

Tanque 1 307 segundos 167 segundos
Tanque 2 269 segundos 191 segundos

El sistema controlado alcanza el punto de referencia para el tanque 1 en un 54 por ciento del tiempo
con respecto al sistema sin acción de control y el tanque 2 en un 71 por ciento del tiempo con respecto
al tanque 2 presentando sobre impulso muy pequeños en la respuesta obtenida para cada cambio en la
señal de referencia, el obtener esta caracteŕıstica en la respuesta mediante el ajuste de los parámetros
de diseño del control es importante debido a la exactitud que se busca en muchos procesos industria-
les, lo cual afectaŕıa la calidad del producto final. Para obtener una mejor aproximación del sistema
simulado al sistema real se puede considerar el bloque de Ruido blanco de Banda limitada incluido
en la biblioteca de fuentes de Simulink, este se caracteriza por sus valores de señal en 2 instantes de
tiempo diferentes y no guardan correlación estad́ıstica alguna.

La definición y una relativa garant́ıa de estabilidad es un tema importante en el control de proceso,
en la actualidad en algunos casos, las técnicas de control predictivo permiten el uso de métodos cono-
cidos para la definición de estabilidad y también para su generalización en casos más complejos como
procesos multivariables, proceses no lineales y sistemas con perturbaciones estocásticas (en general
para algunas variaciones de las técnicas que basan la representación del modelo en espacio de estados
como el CRHPC y el SIORHC métodos desarrollados que garantizaban la estabilidad para el caso no-
minal imponiendo que la señal de salida alcanzará a la referencia al final del horizonte), las principales
formulaciones propuestas que garantizan la estabilidad están resumidas en [44], donde se dan condicio-
nes suficientes para diseñar un regulador predictivo con garant́ıas de estabilidad. Recientemente han
aparecido en la literatura aplicaciones de los controladores predictivos a sistemas no lineales o h́ıbridos.

Para el control GPC se tienen algunos resultados para el caso nominal, sin embargo, para casos
complejos y multivariables la estabilidad se puede definir en condiciones muy particulares derivadas
de la naturaleza del propio proceso definido a través del modelo matemático y su representación. Para
el caso multivariable con restricciones, el análisis de estabilidad es un problema más complejo y com-
plicado de resolver, aún en el caso de que el optimizador fuera capaz de encontrar una solución esta no
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garantiza la estabilidad en lazo cerrado, la utilización de penalizaciones terminales y o restricciones,
funciones de liapunov o conjuntos invariantes han dado lugar a técnicas que garantizan la estabilidad
del sistema, el objetivo es abordado desde distintos puntos de vista y casi siempre analizando el pro-
blema del regulador (llevando el estado al reposo) y analizando la respuesta del sistema en un tiempo
determinado.

El alto rendimiento del controlador y el hecho de que se adapte fácilmente a la planta y posea
una forma de sintonización intuitiva, muestra que es un método de control adecuado para una planta
que posee caracteŕısticas complejas de funcionamiento e impone restricciones para su control, además
de que ha dado muestras en la investigación y la industria de cubrir la mayor parte de los problemas
en la dinámica de plantas complejas. La simulación del control del proceso muestra resultados que
corresponden con los valores deseados, la implementación sobre el proceso real requerirá un ajuste
adicional relativamente pequeños para obtener resultados que puedan ser comparados con los obtenidos
dada la comparación realizada del modelo matemático obtenido para el diseño del control con la
respuesta real obtenida de las pruebas experimentales realizadas sobre el proceso real. Por último, se
plantea una opción para la programación del algoritmo en un DSP la cual se anexa en el apéndice B.
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4.4. Conclusiones

Hasta hace unos años era relativamente reducida la cantidad de aplicaciones y publicaciones exis-
tentes en la literatura, de esta técnica MPC aplicada a sistemas multivariables comparada con el resto
de las diferentes variantes del MPC, esto aun con las bondades y caracteŕısticas de ajuste que per-
miten dar solución a una gran variedad de objetivos de control, sin embargo en la actualidad se ha
puesto cada vez más atención a este tipo de técnicas debido a la creciente aplicación de controladores
a proyectos a gran escala en los que la cantidad de elementos a controlar, objetivos, restricciones y
condiciones de operación, resultan sobrepasar las capacidades de otras técnicas de control. Adicional-
mente son sistemas que requieren control supervisoŕıo en tiempo real donde se pueda realizar la entrega
de datos, optimización, vigilancia de la operación, producción, toma de decisiones y coordinación de
acciones, son sistemas en los que el control GPC puede ser aplicado y ajustado a la gran mayoŕıa de
las variantes mencionadas.

A partir de lo realizado en el trabajo presentado se pudo modelar la dinámica del sistema
hidráulico en Matlab y Simulink, logrando evaluar el análisis teórico previo y la respuesta del
sistema a partir de resultados en simulación, obteniendo resultados de la respuesta comparan-
do lo obtenido con resultados de pruebas experimentales validando aśı el modelo matemático
obtenido.

Los resultados previos permitieron diseñar el control GPC con y sin restricciones, partir de
la comparación de la respuesta real, realizar el ajuste de los parámetros de sintonización, y
comparar la respuesta obtenida.

El sistema de 4 tanques es un proceso a escala que permite replicar muchas de las caracteŕısticas y
requisitos a cumplir de los existen entes en la mayoŕıa de los procesos multivariables mencionados
anteriormente y a partir de estos poder validar su uso en sistemas a gran escala y poder ver las
ventajas que tiene con respecto a técnicas de grado equivalente.

Podŕıa ser considerada un exceso de recursos la aplicación de una técnica de control como el
GPC a un sistema como el analizado en esta tesis, sin embargo, estas son las bases bajo las
cuales se experimentan y se plantean técnicas de control que puedan ser aplicadas a proyectos
de mayor alcance, requerimientos y distintas condiciones de seguridad. Adicionalmente el uso
de técnicas de control como esta en procesos de laboratorio como el utilizado permite tener
referencias de la complejidad necesaria para poder ser aplicada a procesos más complejos y de
la cantidad de recursos necesarios para su aplicación.

Como trabajo futuro se considera la posible implementación en un DSP y la validación del
control en el proceso real.
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Apéndice A

Códigos en MATLAB

A.1. Modelo SISO

La definición del modelo matemático lineal en el ambiente Simulink se realiza mediante el uso del
bloque Interpreted Matlab Function y el algoritmo que describe el modelo, el bloque permite pasar
los valores de entrada a la función definida en código en Matlab para su evaluación, posteriormente
la función retorna el valor con las dimensiones especificada para la salida, la función acepta valores
de entrada reales o complejos o del tipo doble y genera salidas con valores reales, complejos y del
tipo doble dependiendo de los parámetros y la función especificada. El modelo es definido mediante
un script(.m): dicho bloque permite indicar el nombre del script, el número de entradas y el número
de salidas que tendrá. A continuación, se presenta la función definida en Matlab para el modelo
matemático lineal SISO para el control de nivel de 1 tanque propuesto.

%======================================================
% Descripción del modelo matemático lineal SISO de la dinámica de cambio

% de nivel de un tanque de agua mediante el bloque Interpreted Matlab Fuction.
%=======================================================
functiondH1 = Tanque1(u)
% ====== Definición de entradas ======
H1 = u(1);
vb1 = u(2);
% ====== Definición de parámetros======
g = 981; % [cm2/s] Cte. de gravedad

A1 = 140; % [cm2] Área seccional de cada tanque

a1 = ,5027; % Área seccional de las salidas
l1 = ,74; % Porcentaje del caudal
kb1 = 26,3; % [cm3V −1s−1]
% ====== Definición puntos de operación ======
vb1op = 2,8;
h1op = ((kb1 ∗ vb1op)/(a1 ∗ l1 ∗ sqrt(2 ∗ g)))2; % Condición de equilibrio de h1
% ====== Ecuación del sistema ======
dH1 = −(a1 ∗ l1 ∗ sqrt(2 ∗ g))/(2 ∗A1 ∗ sqrt(h1op)) ∗ (H1− h1op) + (kb1/A1) ∗ (vb1− vb1op);
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A.2. Modelo MIMO
% ==========================================================

% Descripción de la dinamica de cambio de nivel del tanque 1
% del modelo matemático lineal MIMO mediante el bloque Interpreted Matlab Fuction.

% ==========================================================
function dH1 = Tanque1(u)
% ====== Definicion de entradas ======
H1 = u(1);
H3 = u(2);
vb1 = u(3);
% ====== Definición de parámetros======
g = 981; % [cm2/s] Cte. de gravedad

A1 = 140; A3 = A1; % [cm2] Área seccional de cada tanque

a1 = ,5027; a3 = a1; % Área seccional de las salidas
l1 = ,74; l2 = ,78; % Porcentaje del caudal
k1 = 26,3; k2 = 22,87; % [cm3V −1s−1]
vb1d = 3,2; vb2d = 2,8;
% ====== Definición de puntos de operación ======
h3d = (((1− l2) ∗ k2 ∗ vb2d)/(a3 ∗ sqrt(2 ∗ g)))2; % Condición de equilibrio de h3
h1d = ((a3/a1) ∗ sqrt(h3d) + ((l1 ∗ k1 ∗ vb1d)/(a1 ∗ sqrt(2 ∗ g))))2; % Condición de equilibrio de h1
T1 = (A1/a1) ∗ sqrt((2 ∗ h1d/g));
T3 = (A3/a3) ∗ sqrt((2 ∗ h3d/g));
% ====== Ecuación del sistema ======
dH1 = −(1/T1) ∗ (H1− h1d) + (A3/(A1 ∗ T3)) ∗ (H3− h3d) + ((l1 ∗ k1)/A1) ∗ (vb1− vb1d);

% ==========================================================
% Descripción de la dinamica de cambio de nivel del tanque 2

% del modelo matemático lineal MIMO mediante el bloque Interpreted Matlab Fuction.
% ==========================================================
function dH2 = Tanque2(u)
% ====== Definición de entradas ======
H2 = u(1);
H4 = u(2);
vb2 = u(3);
% ====== Definición de parámetros======
g = 981; % [cm2/s] Cte. de gravedad

A2 = 140; A4 = A2; % [cm2] Área seccional de cada tanque

a2 = ,5027; a4 = a4; % Área seccional de las salidas
l1 = ,74; l2 = ,78; % Porcentaje del caudal
k1 = 26,3; k2 = 22,87; % [cm3V −1s−1]
vb1d = 3,2; vb2d = 2,8;
% ====== Definición puntos de operación ======
h4d = (((1− l1) ∗ k1 ∗ vb1d)/(a4 ∗ sqrt(2 ∗ g)))2; % Condición de equilibrio de h4
h2d = ((a4/a2) ∗ sqrt(h4d) + ((l2 ∗ k2 ∗ vb2d)/(a2 ∗ sqrt(2 ∗ g))))2; % Condición de equilibrio de h2
T2 = (A2/a2) ∗ sqrt((2 ∗ h2d/g));
T4 = (A4/a4) ∗ sqrt((2 ∗ h4d/g));
% ====== Ecuación del sistema ======
dH2 = −(1/T2) ∗ (H2− h2d) + (A4/(A2 ∗ T4)) ∗ (H4− h4d) + ((l2 ∗ k2)/A2) ∗ (vb2− vb2d);
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% ==========================================================
% Descripción de la dinamica

% de cambio de nivel del tanque 3 del modelo matemático lineal MIMO de tanques acoplados
% mediante el bloque Interpreted Matlab Fuction.

% ==========================================================
function dH3 = Tanque3(u)
% ====== Definición de entradas ======
H3 = u(1);
vb2 = u(2);
% ====== Definición de parámetros======
g = 981; % [cm2/s] Cte. de gravedad

A3 = 140; % [cm2] Área seccional de cada tanque

a1 = ,5027; a3 = a1; % Área seccional de las salidas
l1 = ,74; l2 = ,78; % Porcentaje del caudal
k1 = 26,3; k2 = 22,87; % [cm3V −1s−1]
vb1d = 3,2; vb2d = 2,8;
% ====== Definición puntos de operación ======
h3d = (((1− l2) ∗ k2 ∗ vb2d)/(a3 ∗ sqrt(2 ∗ g)))2; % Condición de equilibrio de h3
T3 = (A3/a3) ∗ sqrt((2 ∗ h3d/g));
% ====== Ecuación del sistema ======
dH3 = −(1/T3) ∗ (H3− h3d) + (((1− l2) ∗ k2)/A3) ∗ (vb2− vb2d);

% ==========================================================
% Descripción de la dinamica

% de cambio de nivel del tanque 4 del modelo matemático lineal MIMO de tanques acoplados
% mediante el bloque Interpreted Matlab Fuction.

% ==========================================================
function dH4 = Tanque4(u)
% ====== Definición de entradas ======
H4 = u(1);
vb1 = u(2);
% ====== Definición de parámetros======
g = 981; % [cm2/s] Cte. de gravedad

A4 = 140; % [cm2] Área seccional de cada tanque

a4 = ,5027; % Área seccional de las salidas
l1 = ,74; l2 = ,78; % Porcentaje del caudal
k1 = 26,3; k2 = 22,87; % [cm3V −1s−1]
vb1d = 3,2; vb2d = 2,8;
% ====== Definición puntos de operación ======
h4d = (((1− l1) ∗ k1 ∗ vb1d)/(a4 ∗ sqrt(2 ∗ g)))2; % Condición de equilibrio de h4
T4 = (A4/a4) ∗ sqrt((2 ∗ h4d/g));
% ====== Ecuación del sistema ======
dH4 = −(1/T4) ∗ (H4− h4d) + (((1− l1) ∗ k1)/A4) ∗ (vb1− vb1d);
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% ==========================================================
% Descripción de la dinamica de cambio de nivel

% del tanque 5 (deposito común) del modelo matemático lineal MIMO de tanques acoplados
% mediante el bloque Interpreted Matlab Fuction.

% ==========================================================
function dH5 = Tanque5(u)
% ====== Definición de entradas ======
vb1 = u(1);
vb2 = u(2);
H1 = u(3);
H2 = u(4);
% ====== Definición de parámetros======
g = 981; % [cm2/s] Cte. de gravedad

A5 = 1578; % [cm2] Área seccional de cada tanque

a4 = ,5027; a2 = a4 % Área seccional de las salidas

a1 = ,5027; a3 = a1 % Área seccional de las salidas
l1 = ,74; l2 = ,78; % Porcentaje del caudal
k1 = 26,3; k2 = 22,87; % [cm3V −1s−1]
vb1d = 3,2; vb2d = 2,8;
% ====== Definición puntos de operación ======
h3d = (((1− l2) ∗ k2 ∗ vb2d)/(a3 ∗ sqrt(2 ∗ g)))2; % Condición de equilibrio de h3
h4d = (((1− l1) ∗ k1 ∗ vb1d)/(a4 ∗ sqrt(2 ∗ g)))2; % Condición de equilibrio de h4
h1d = ((a3/a1) ∗ sqrt(h3d) + ((l1 ∗ k1 ∗ vb1d)/(a1 ∗ sqrt(2 ∗ g))))2; % Condición de equilibrio de h1
h2d = ((a4/a2) ∗ sqrt(h4d) + ((l2 ∗ k2 ∗ vb2d)/(a2 ∗ sqrt(2 ∗ g))))2; % Condición de equilibrio de h2
% ====== Ecuación del sistema ======
dH5 = ((a1 ∗ sqrt(2 ∗ g))/(2 ∗A5 ∗ sqrt(h1d))) ∗ (H1− h1d) + ((a2 ∗ sqrt(2 ∗ g))/(2 ∗A5 ∗ sqrt(h2d)))
∗(H2− h2d)− ((l1 ∗ k1/A5) + (((1− l1) ∗ k1)/A5)) ∗ (vb1− vb1d)− ((l2 ∗ k2/A5) + (((1− l2) ∗ k2)/A5))
∗(vb2− vb2d);

Código en Matlab para los servomotores
Para que el Servomotor funcione correctamente se hace uso de la libreŕıa Servo de Arduino, la cual
es compatible con Matlab, los servos Hi-Tec se programan mediante PWM, (modulación por ancho
de pulso) con pulsos de 5 volts y una frecuencia de 50Hz con un intervalo entre pulsos será de 20
milisegundos. El tiempo en alta comprende un tiempo fijo para marcar el cero y un tiempo variable para
marcar la instrucción, el servomotor recibe órdenes de 900 a 2100 microsegundos para las posiciones
de 0 a 180 grados, sin embargo, para que el servomotor hiciera los 180 grados, las ordenes tiene que ir
de 544 a 2400micro s. (parámetros por defecto en Arduino). Mediante software se coloca el servomotor
en 45o Para que el servomotor se pueda mover de 45 a 135o dentro del rango 0 a 180o y no toque con
los finales de carrera. Se fija la pieza de unión de la válvula al engranaje del servomotor y se acopla el
montaje de la válvula cerrada al servo,

clear all port;
a=arduino(’COM4’,’Mega2560’);
s = servo(a,′D##′,′MinPulseDuration′, 0,544e− 3,′MaxPulseDuration′, 2,4e− 3); % En ## es-
cribir el numero de pin del 2 al 12
angle = ∗∗; % En ** escribir el angulo al que se quiere mandar el servmotor
dc = angle ∗ 1/180;
writePosition(s, dc); % para hacer pausas entre ordenes escribir pause(time en segundos)

Codigo en Arduino Software y en C para los servomotores
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#include < Servo.h > //En ## escribir el numero de pin del 2 al 12
Servoservo1;
voidsetup()
{servo1.attach(##, 544, 2400);
}
voidloop()
{servo1.write(∗∗); //En ** escribir el angulo al que se quiere mandar el servmotor
}
//para hacer pausas entre ordenes escribir delay(time en milisegundos)

A.3. Algoritmo de Control Predictivo Generalizado

El algoritmo de control GPC es programado en Matlab mediante el uso de un bloque S-function,
el cual es un bloque que permite extender funciones a Simulink. el bloque permite definir funcio-
nes programables por el usuario y permiten definir modelos y funciones complejas, manejar sistemas
continuos, discretos o h́ıbridos todos de forma simultanea debido a su particular estructura de progra-
mación, con un conjunto de reglas que pueden ser implementadas en un algoritmo, cada iteración del
algoritmo es realizada basándose en el valor de un flag (inicialización, cálculo de eventos continuos o
discretos, actualización de valores, etc.) y devuelve la respuesta obtenida, entonces se realiza el cambio
del valor del flag para la siguiente iteración, de igual modo para cada valor del flag se tienen rutinas
estructuradas que Simulink ejecuta de manera secuencial Los valores permitidos para la variable flag
son:

Tabla A.1: Valores de la variable flag.

Valor del flag estado de la simulación

flag = 0 Condiciones iniciales valor de los parámetros (mdlInitializeSizes)
flag = 1 Calculo de derivadas (mdlDerivatives)
flag = 2 Actualización de los estados discretos (mdlUpdate)
flag = 3 Calculo de salidas (mdlOutputs)
flag = 4 Calculo del próximo intervalo de muestreo
flag = 9 fin de la tarea de simulación (mdlTerminate)

El orden de ejecución de Simulink sobre la S - function se divide en 3 partes importantes, una
para inicializar el algoritmo, una que se ejecutara de manera periódica durante la simulación y una
que se ejecutara para finalizar correctamente la simulación. La simulación depende de parámetros que
se asignan por ĺıneas de comandos de Matlab, por lo que se considera el uso de una máscara como
interfaz que permite modificar directamente los parámetros de ajuste como una propiedad del bloque,
se presenta el código correspondiente al controlador presentado en esta tesis.
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Apéndice B

Propuesta de programación en un DSP
mediante herramientas de Matlab

La programación del procesador digital de señales (DSP) se puede realizar mediante el software
Matlab/ Simulink como una forma alternativa a la programación convencional de este dispositivo.
El DSP elegido en el desarrollo del proyecto es el TMS320F28335 perteneciente a la empresa Texas
INstrument (TI) mostrado en la figura B.1, la elección del dispositivo se hace con relación a los
recursos que tiene disponible el dispositivo y sus variadas aplicaciones como son: procesamiento de
señales, aplicación en telecomunicaciones y su aplicación en el control de procesos. El dispositivo
utilizado pertenece a la familia C2000, este procesador digital de señales es una microcomputadora
en un sólo encapsulado con un DSP como unidad de núcleo, combinando el potencial de un DSP con
la memoria y los periféricos en un sólo dispositivo que deriva en la solución más efectiva en controles
embebidos en tiempo real que requieren de mucho procesamiento y la ejecución de muchas operaciones
matemáticas.

Figura B.1: DSP TMS320F28335.

Entre las caracteŕısticas más importantes de este dispositivo se tiene una memoria flash de 512 KB,
memoria RAM de 60 KB, 3 temporizadores de 32 bits, unidad de punto flotante de 32 bits, 18 señales
PWM, 12 ADC’s de 12 bits y 88 entradas o salidas de propósito general.
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La programación del DSP puede ser ejecutada con el subprograma Simulink Real-Time Workshop
o herramientas adicionales de Matlab que permiten la creación de código en C. El subprograma crea
código ejecutable en la herramienta, sin embargo, se requiere realizar modificaciones sobre el código
para que sea ejecutable en el DSP.

La herramienta es una extensión a las capacidades de Matlab y Simulink, la cual permite convertir,
compilar y generar de forma automática el código fuente de modelos diseñados y desarrollados en
Simulink y de este modo implementar aplicaciones de tiempo real, entre las principales caracteŕısticas
que se tienen son:

Se tiene la capacidad de generar automáticamente código en C que represente de forma exacta
el modelo desarrollado en la herramienta Simulink.

Permite diseñar aplicaciones con requisitos espećıficos en la compilación y conexión del código
generado.

Poder establecer comunicación entre Simulink y un modelo que se esté ejecutando en tiempo
real, esta opción permite realizar ajustes en los parámetros de ejecución, almacenamiento de
datos y observar la respuesta del modelo mediante la herramienta de Simulink.

Su biblioteca cuenta con soporte para múltiples dispositivos, permitiendo emplear una variedad
de controladores para poder diseñar aplicaciones en dispositivos y distintas plataformas.

El conjunto de herramientas y software tiene una gran utilidad y capacidad para poder migrar
funciones propias de Matlab a otros programas o hardware, este es el encargado de interpretar y ge-
nerar código en lenguaje de programación C, y ser cargado en Code Composer Studio (CCS) para ser
usado en el DSP.

De forma adicional Matlab cuenta con herramientas que permiten la creación de código ejecutable
en el DSP, configurar hardware, habilitar GPIO como entradas o salidas hasta realizar la carga de
del código en la memoria flash del procesador. Se puede realizar una configuración personalizada del
bloque de la tarjeta como [45]:

Elegir la tarjeta, seleccionar el tipo de procesador a utilizar y la configuración de memoria y
registro y la frecuencia a la cual operara el oscilador del procesador.

Soporte para la tarjeta que incluye: el agregar las rutas del código fuente, archivos de cabecera,
libreŕıas básicas para la programación del procesador las cuales se cargan de forma automática
una vez establecida la comunicación entre hardware y software, y agregar funciones espećıficas
creadas o cargadas de otros proyectos.

Realizar la configuración de cada periférico o modulo. configuración del ADC, DAC, asignación
de pines, configuración de PWM, entre muchas opciones más.

Se realiza la configuración operacional para la programación del dispositivo mediante Matlab, utili-
zando el comando xmakefilesetup y validar la instalación de programas necesarios para la configuración
del dispositivo y la compilación de código.
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Se debe realizar la selección de la familia a la cual corresponde el dispositivo, la versión del
software, configuración del compilador y el directorio del code composer studio (versión 5), realizar la
validación de los programas requeridos y las versiones instaladas en el equipo mediante el comando
checkEnvSetup(’ccs’,’f28335’,’check’).

1. CCS (Code Composer Studio) el cual es requerido para la automatización y generación de
código.

2. CGT (Texas Instruments C2000 Code Generation Tools) requerido para la generación de
código.

3. DSP/BIOS (Real Time Operating System) requerido para el intercambio de datos en tiempo
real.

4. Flash Tools (TMS320C28335 Flash APIs) requerido pata programacion flash.

Una vez llegado a este punto se debe hacer la elección del tipo de conexión, si se usara la tarjeta
DSP como interfaz entre la planta y la computadora o si se descargara algoritmo mediante un archivo
de ejecución en la memoria del dispositivo.

Se debe considerar que en algunas ocasiones el cambio del control a código ejecutable no se realiza
de forma directa se deben hacer ajustes y referencias de entradas y salidas, depuración de ĺıneas de
código en algunos casos dependiendo de la complejidad del controlador. Este método por lo general
permite reducir el tiempo necesario para la ejecución e implementación.
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técnicas de control PID descentralizado”
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“Control de nivel de tanques acoplados mediante GPC y control PI descentralizado”
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RESUMEN. 
El sistema de 4 tanques acoplados es un proceso representativo de 

sistemas multivariables análogo a procesos industriales,  que 

exhiben una dinámica compleja con interacciones entre sus 

entradas y salidas que dificultan el diseño de controladores por los 

cambios en la dinámica del proceso, en este artículo  se propone  el 

diseño y simulación de un controlador PID descentralizado y un 

controlador PID desacoplado para el sistema de 4 tanques con 

acoplamiento cruzado buscando como objetivo el control de nivel 

de los tanques 1 y 2, validando los resultados del diseño mediante 

simulación en Matlab y Simulink.  

 

Palabras Clave: Control, PID, Multivariable, Matlab 

 

ABSTRACT. 
The quadruple tank process is a representative process of 

multivariable systems, analog to industrial processes, which 

exhibits a complex dynamic with interactions between its inputs 

and outputs that make it difficult to design controllers due to 

changes in the dynamics of the process. This paper presents the 

design of control and simulation of a decentralized PID controller 

and a decoupled PID controller for the quadruple tank system 

with cross coupling, looking for the objective to control the level of 

tank 1 and 2, validating the results of the design through 

simulation in Matlab and Simulink. 

 

INTRODUCCIÓN 
El sistema de 4 tanques con acoplamiento cruzado propuesto  

es representativo de sistemas multivariables y análogo a 

sistemas industriales  está compuesto por subsistemas 

interconectados con una dinámicas compleja no lineal y un alto 

acoplamiento  es un sistema hibrido inspirado en [1], [2], el 

proceso es ideal para  el análisis  y validación de técnicas de 

control para la regulación de nivel y flujo, el cual es un 

problema básico en procesos industriales  donde se requieren 

líquidos para ser bombeados, almacenados y bombeados a otros 

tanques, pero siempre el nivel de fluido debe ser controlado y el 

flujo entre ellos regulado, sus aplicaciones están presentes en la 

industria farmacéutica, química, petroquímica, presente en 

procesos de fabricación de papel, generación de energía, y en el 

tratamiento, distribución, purificación y filtración de agua [3]. 

Han sido aplicadas técnicas para el control de nivel al sistema 

de 1 y múltiples tanques, considerando el modelos matemático 

lineal y no lineal del sistema y aplicando técnicas de control 

centralizado y descentralizado, técnicas como control PI [4], 

PID, técnicas basadas en control predictivo, controladores 

inteligentes de lógica difusa, redes neurales y algoritmos 

genéticos, así como diferentes técnicas de control adaptativo, 

estableciendo comparaciones entre técnicas clásicas y de 

control avanzado [1],  buscando la estabilización del sistema y 

cubrir las necesidades de análisis, diseño y operación. 

 

En la actualidad los controladores PID   están presentes en la 

mayoría de los procesos industriales, a pesar del desarrollo de 

las técnicas de control avanzado y del aporte tecnológico en su 

implementación, la estructura de control PID sigue siendo 

predominante en el entorno industrial, las técnicas de control 

PID presentan variantes de aplicación como control 

centralizado y descentralizado, control desacoplado, control 

adaptativo entre otras.  

 

En este artículo se propone diseñar controladores PID 

descentralizados aplicados al modelo matemático lineal del 

sistema obtenido mediante expansión en series de Taylor y 

considerando los datos mostrados en [2], y realizar una 

comparación de los resultados obtenidos usando 

Matlab/Simulink. El presente artículo está organizado de la 

siguiente forma: En la sección 2 se hace una breve descripción 

de las técnicas de control PID aplicadas al sistema: PID 

descentralizado y PID descentralizado con desacoplamiento, en 

la sección 3 se realiza la descripción y el análisis del sistema de 

4 tanques con acoplamiento cruzado, en la sección 4 y 5 se 

muestran el análisis y resultados obtenidos del diseño y 

aplicación de la ley de control y por último se presentan las 

conclusiones obtenidas de la comparación de las técnicas de 

control diseñadas.  
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TÉCNICAS DE CONTROL PID DESCENTRALIZADO 
El control del sistema implica varios pasos, la propuesta del 

modelo matemático  del proceso, considerar el diseño del 

controlador, su configuración, la cual para sistemas 

multivariables puede ser elegida usando el método de ganancia 

relativa (Relative Gain Array (RGA)),  seleccionar el conjunto 

de variables manipuladas y variables de control para relacionar 

las conexiones de entradas y salidas, finalmente la selección de 

los parámetros del controlador  y su ajuste para obtener 

resultados gráficos a partir de simulaciones en herramientas de 

software como Matlab y por ultimo su implementación. 

 

Control PID descentralizado 

 
Fig. 1. Elementos del sistema de control descentralizado 

  

Se realiza el diseño de controladores PID haciendo un 

emparejamiento entre  𝑦1 − 𝑢1  y el segundo controlador entre  

𝑦2 − 𝑢2 al ignorar las funciones de transferencia  𝐺12, 𝐺21 

considerándolas como perturbaciones al sistema, se considera 

planta como si fueran 2 sistemas SISO, ofreciendo un 

desempeño aceptable considerado igual de bueno como un 

controlador centralizado, esto dependiendo del grado de 

interacción entre las variables del sistema el cual es posible 

escalarlo a partir de la matriz de ganancia relativa (RGA), solo 

cuando los elementos diagonales de la (RGA) son positivos y 

no representan un grado de interacción alto, entonces el 

controlador descentralizado puede ser aplicado  y por tanto el 

sistema controlado, si algún elemento de la diagonal de la RGA 

es negativa y se utiliza el controlador descentralizado, entonces 

el sistema en lazo cerrado es inestable. Este enfoque permite 

controlar sistemas multivariables despreciando los 

acoplamientos cruzados y tratando un bucle a la vez, los 

controladores se diseñan para que la señal de control se base 

solo en la señal medida y en su punto de consigna. Los 

controladores descentralizados son siempre cuadrados, si el 

número de entradas y salidas no es el mismo, simplemente 

algunas señales no se utilizan. La forma del controlador PID 

está dado por la ecuación (1), donde  𝑘𝑝𝑗 , 𝑘𝑖𝑗  y 𝑘𝑑 representan 

la ganancia proporcional, integral y diferencial del controlador 

respectivamente [4]. 

 

𝐶𝑃𝐼𝑖 = 𝑘𝑝𝑗 +
𝑘𝑖𝑗

𝑠
+ 𝑘𝑑𝑖𝑠       𝑗 = 1,2       (1) 

Control PID desacoplado 
En la actualidad a pesar del desarrollo de las técnicas de control 

y del aporte tecnológico en su implementación, la estructura de 

control PID se sigue empleando en la mayoría de los procesos 

industriales en el mundo, el diseño de la estrategia de control 

consiste en el diseño de 2 controladores PID y la obtención de 

su respectivo desacoplado cuyo propósito es reducir la 

interacción generada por los lazos de la figura 3. Se desea 

considerar los elementos de desacoplo con el fin de reducir la 

interacción presente en los lazos de control y poder realizar el 

ajuste de los controladores de forma individual, para esto se 

descompone el sistema multivariable en subsistemas de una 

variable como se muestra en la figura 2 donde se muestra la 

implementación de un sistema de control con desacopladores 

para un sistema multivariable de 2 entradas y 2 salidas.  

 

 

 
Fig. 2.  Elementos del sistema de control desacoplado 

 

 

El objetivo es construir un sistema diagonal, considerando que 

se cumpla: 

 

𝑋(𝑠) = 𝐺(𝑠)𝐷(𝑠) = 𝑑𝑖𝑎𝑔[𝑥1(𝑠), 𝑥2(𝑠)]     (2) 

 

Donde para determinar D(s) es necesario calcular la inversa de 

G(s), entonces el desacoplador tendrá la forma de  

 

𝐷(𝑠) = 𝐺(𝑠)−1𝑋(𝑠) =

[
𝐺22(𝑠)𝑥1(𝑠) −𝐺12(𝑠)𝑥2(𝑠)

−𝐺21(𝑠)𝑥1(𝑠) 𝐺11(𝑠)𝑥2(𝑠)
]

det (𝐺(𝑠))
     (3) 

 

La representación se realiza asumiendo los términos en la 

diagonal principal igual a 1 con lo cual se obtiene [5]: 

 

 

𝐷(𝑠) =

(

 
 

1
−𝐺12(𝑠)

𝐺11(𝑠)

−𝐺21(𝑠)

𝐺22(𝑠)
1

)

 
 

      (4) 
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DESCRIPCIÓN DEL SISTEMA 

 
Fig. 3 Sistema de 4 tanques con acoplamiento cruzado 

 

El modelo y la dinámica asociada al proceso mostrado en la 

figura se obtiene basándose en la ecuación de continuidad, 

ecuación de Bernoulli y el teorema de Torricelli [6], además de 

utilizar datos físicos de la geometría de las estructuras 

utilizadas y mediciones de entrada/salida. El modelo permite  

relacionar el flujo total dentro de cada tanque 𝑄𝑡 con el flujo de 

entrada qi y el flujo de salida 𝑞0, se asume que el flujo de salida 

es una función de la altura del líquido contenido en cada uno de 

los tanques. 

𝐴𝑡ℎ𝑡̇ = 𝑞𝑖 − 𝑞𝑜        (5)     

 

Aplicando la ecuación a cada uno de los tanques se obtiene: 

    𝐴1ℎ1̇ = 𝑞𝑏1 − 𝑞13 − 𝑞14              

     𝐴2ℎ2̇ = 𝑞𝑏2 − 𝑞23 − 𝑞24                  

    𝐴3ℎ3̇ = 𝑞𝑏1 − 𝑞13 − 𝑞14                    

                             𝐴4ℎ4̇ = 𝑞𝑏1 − 𝑞13 − 𝑞14                                 (6)  

 

ℎ1, 𝐴1, 𝑞𝑏𝑖, 𝑞𝑖𝑗 son el nivel de líquido, el área seccional transversal 

de los tanques, el flujo de líquido  proveniente de las bombas, y 

el flujo de salida de cada tanque respectivamente. A partir de la 

característica estática de la bomba y considerando su 

comportamiento en valores cercanos al punto de operación está 

presenta un comportamiento lineal  en  una sección de su región 

dependiente del voltaje aplicado 𝑉𝑖  limitada por un 𝑉𝑚𝑎𝑥 y 

𝑉𝑚𝑖𝑛, y un valor constante determinado por la carga máxima 𝑘𝑖 . 
 

                                                    𝑞𝑏𝑖 = 𝑘𝑖(𝑉1)                                          (7)   

 

El caudal de salida 𝑞𝑖𝑗  depende de la aceleración debido a la 

gravedad g, la altura del nivel de líquido en cada tanque h y el 

área de la sección trasversal de las salidas de cada tanque 𝑎𝑖. 

 

                        𝑞𝑖𝑗 = 𝑎𝑖√2𝑔ℎ𝑖                      (8)                         

 

Remplazando 𝑞𝑖𝑗  por el definido por la ecuación (8) y 

remplazando 𝑞𝑏𝑖 por el obtenido en la ecuación (7), se obtienen 

las ecuaciones del sistema en términos del nivel de líquido del 

tanque para cada uno de los tanques, el modelo matemático del 

sistema está definido por:  

 

ℎ̇1 = −
𝑎5

𝐴1
√2𝑔ℎ1 +

𝑎1

𝐴1
√2𝑔ℎ3 +

𝑎3

𝐴1
√2𝑔ℎ4 

ℎ̇2 = −
𝑎6

𝐴2
√2𝑔ℎ2 +

𝑎2

𝐴2
√2𝑔ℎ3 +

𝑎4

𝐴2
√2𝑔ℎ4 

ℎ̇3 = −
𝑎1 + 𝑎2

𝐴3
√2𝑔ℎ3 +

𝑘1

𝐴3
(𝑣1)                     

     ℎ̇ 4 = −
𝑎3 + 𝑎4

𝐴4
√2𝑔ℎ4 +

𝑘2

𝐴4
(𝑣1)               (9)     

 

La ecuación puede ser reescrita como [2]: 

ℎ̇1 = −𝑐1√ℎ1 + 𝑐2√ℎ3 + 𝑐3√ℎ4 

ℎ̇2 = −𝑐4√ℎ2 + 𝑐5√ℎ3 + 𝑐6√ℎ4 

ℎ̇3 = −𝑐7√ℎ3 + 𝑐8(𝑣1)                  

           ℎ̇
4 = −𝑐9√ℎ4 + 𝑐10(𝑣1)                  (10)  

 

Basándose en el modelo no lineal se derivan las ecuaciones del 

modelo lineal usando expansión en series de Taylor, se 

considera el caso donde el sistema multivariable depende de n 

variables y entradas, se realizan las derivadas parciales de 

variables  para cada una de las ecuaciones, desarrollando la 

serie y conservando solo los términos de primer orden, los 

términos no lineales del sistema son linealizados con respecto a 

ℎ𝑖(𝑡) donde 𝑛 = 1, 2, 3, 4 y  𝑣𝑛 donde 𝑛 = 1, 2 alrededor de los 

puntos de operación ℎ𝑖̅, 𝑣𝑛̅̅ ̅, se consideran 𝐻𝑖 = ℎ𝑖 − ℎ𝑖̅,  𝑈𝑛 = 𝑣𝑛 − 𝑣𝑛̅̅ ̅ 

como las variables de desviación, se obtiene la representación 

del modelo matemático lineal del sistema en forma de espacio 

de estados determinado por : 

𝐴 =

[
 
 
 
 
 
 −

𝑐1

2√ℎ̅1

0
𝑐2

2√ℎ̅3

          
𝑐3

2√ℎ̅4

0 −
𝑐4

2√ℎ̅2

𝑐5

2√ℎ̅3  
        

𝑐6

2√ℎ̅4

0 0 −
𝑐7

2√ℎ̅3

            0       

 0             0             0         −
9

2√ℎ̅4

   
]
 
 
 
 
 
 

𝐻 + [

0 0
0 0

𝑐8 0
0 𝑐10

]      

 

𝑌 = [
1 0   0   0

0 1   0   0
]𝐻                        (11) 

El sistema puede ser representado por  𝑌(𝑠) = 𝐺𝑝(𝑠)𝑈(𝑠), a partir 

de la idea extendida de una función de transferencia 

considerando la transformada de Laplace y la representación 
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del sistema en espacio de estados, la matriz de función de 

transferencia (Matrix Transfer Function (𝑀𝑇𝐹)) de la planta está 

dada por  𝐺𝑝(𝑠) = (𝐶(𝑠𝐼 − 𝐴)−1𝐵 + 𝐷,  aplicando la relación al 

sistema de tanques acoplados se obtiene: 

                                         

𝐺𝑝(𝑠) =

[
 
 
 
 
 2𝑐2𝑐8√ℎ̅1

(𝑐1 + 2√ℎ̅1𝑠) (𝑐7 + 2√ℎ̅3𝑠)

2𝑐3𝑐10√ℎ̅1

(𝑐1 + 2√ℎ̅1𝑠) (𝑐9 + 2√ℎ̅4𝑠)

2𝑐5𝑐8√ℎ̅2

(𝑐4 + 2√ℎ̅2𝑠) (𝑐7 + 2√ℎ̅3𝑠)

2𝑐6𝑐10√ℎ̅2

(𝑐4 + 2√ℎ̅2𝑠) (𝑐9 + 2√ℎ̅4𝑠)]
 
 
 
 
 

 (12) 

 
DESARROLLO 
Se consideran los valores de los parámetros del sistema 

mostrados en la tabla 1 presentados en [2] para la validación del 

modelo del sistema y las técnicas de control. 

 

Tabla 1. Parámetros del Sistema 
Parámetros del modelo Símbolo Valor 

Área seccional Tanque 1, 2, 3, 4 𝐴1, 𝐴2, 𝐴3, 𝐴4 353.4292 𝑐𝑚2 

Área seccional de salida  𝑎1, 𝑎4  . 1444 𝑐𝑚2 

Área seccional de salida  𝑎2, 𝑎3 . 0961 𝑐𝑚2 

Área seccional de salida  𝑎5, 𝑎6 . 2304 𝑐𝑚2 

Cte. de gravedad 𝑔 981 𝑐𝑚/ 𝑠2  
Cte. de la bomba  𝑘𝑝 7.687 𝑐𝑚3/𝑣 

Punto de operación tanque 1 ℎ̅1 12.22 𝑐𝑚 
Punto de operación tanque 2 ℎ̅2 10.29 𝑐𝑚 
Punto de operación tanque 3 ℎ̅3 15.18 𝑐𝑚 
Punto de operación tanque 4 ℎ̅4 6.38 𝑐𝑚 
Voltaje de operación bomba 1 𝑣̅1 5.4 𝑣 
Voltaje de operación bomba 2  𝑣̅1 3.5 𝑣 

 

Se realiza la representación del sistema en diagramas a bloques 

en Simulink el cual se muestra en la figura 4, considerando el 

bloque de entradas del sistema, el modelo lineal, el modelo no 

lineal, un bloque de ajuste de escalas para la simulación del 

sistema en la herramienta V-Realm Builder de Matlab y el 

bloque de animación para los tanques y las conexiones del 

proceso, así como la comparación de ambos modelos, 

considerando como parámetros del modelo los mostrados en la 

tabla 1. 

 

 
 

Fig. 4. Representación en Simulink y Virtual Real Builder del 

Sistema de tanques acoplados. 

 Para el diseño de los controladores se obtiene la representación 

del sistema a partir de su matriz de función de transferencia 

definida por la ecuación (12) y los datos de la tabla 1 

obteniendo la ecuación (13). 

 

𝐺𝑝(𝑠) = [

. 0028

54.483𝑠2 + .4357𝑠 + .0009

. 0018

35.315𝑠2 + .3564𝑠 + .0009
. 0017

50.003𝑠2 + .4184𝑠 + .0009

. 0025

32.41𝑠2 + .3391𝑠 + .0009

]   (13) 

 

 

Se diseñan los controladores descentralizados para cada entrada 

del sistema (PID1 y PID2), las variables controladas son la 

tensión de cada una de las bombas con un margen de trabajo de 

entre 0 y 12 volts, para el diseño de los controladores se 

consideran el control de 𝐺11(𝑠) 𝑦 𝐺22(𝑠)  y los dos elementos 

restantes de la matriz son considerados perturbaciones de cada 

lazo. los valores obtenidos para cada uno de los controladores 

se muestran en la tabla 2. 

 

Tabla 2. Parámetros control PID descentralizado 
 𝐾𝑝 𝐾𝑖 𝐾𝑑 

PID 1 1.4828 .00822 65.05 

PID 2 .9945 .0061 40.40 

 

 

Se realiza la implementación del control en Simulink de Matlab 

(figura 7) agregando elementos de saturación para establecer 

límites en las salidas de control de las bombas, se considera 

como objetivo alcanzar los valores de referencia establecidos 

como puntos de operación del sistema mostrados en la tabla 1. 

 

 
Fig. 5 Implementación en Simulink del control descentralizado 

 

 

Para el diseño de los controlados PID desacoplados ya que los 

lazos se encuentran desacoplados es posible sintonizar cada uno 

de ellos individualmente de manera independiente, se 

consideran los mismos valores del control PID descentralizado 

mostrados en la tabla 2, con el fin de poder validar el cambio en 

la respuesta del control con los desacopladores implementados. 

Se realiza la simulación e implementación mostrada en el 

diagrama a bloques en Simulink en la figura 6.  
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Fig. 6. Implementación del control PI desacoplado en Simulink 

 

La matriz de desacoplamiento para el controlador mostrado en 

la figura se muestra en la ecuación (14).  

 
 

𝐺𝑝(𝑠) =

[
 
 
 1 −

. 234𝑠2 + .0041𝑠 + .000018

. 228 𝑠2 + .005𝑠 + .000026

−
. 128𝑠2 + .0029𝑠 + .000016

. 298𝑠2 + .0054 𝑠 + .000024
1 ]

 
 
 

   

                                                                                                                                          (14) 
 

RESULTADOS 
A partir de la ecuación (10)  y (11)  se realiza la comparación 

de las respuestas del sistema para cada uno de los tanques  

mediante simulación en Matlab y Simulink mostrada en la 

figura 4  y los parámetros mostrados en la tabla 1, obteniendo 

las curvas de respuesta mostradas en la figura 7, la línea 

punteada corresponde al modelo lineal del sistema para cada 

uno de los tanques, la respuesta obtenida es casi idéntica al 

modelo no lineal original propuesto, alcanzando cada una de las 

curvas los puntos de operación calculados previamente. 

 

 
Fig. 7. Curvas modelo no lineal vs modelo lineal 

Como resultado del control PID descentralizado se obtienen las 

curvas de respuesta mostradas en la figura 8 las cuales se 

comparan con la respuesta del sistema sin acción de control, se 

alcanza el punto de estabilidad para el tanque 1 en el instante 

t=921 segundos en comparación con t=1400 segundos obtenido 

sin acción de control teniendo una reducción del 30%  

aproximadamente, para el tanque 2 el sistema controlado 

alcanza la estabilidad en el instante t=921 segundos en 

comparación con los 1033 segundos sin acción de control con 

una reducción del 10 % en  el tiempo. 

 

 
Fig. 8. Respuesta control PID descentralizado 

 

las curvas de respuesta  del sistema controlado mediante el 

control PID con desacoplamiento se muestran  en la figura 9, 

comparadas con las obtenidas por el control PID 

descentralizado, alcanzando un punto de estabilidad para el 

tanque 1 en el instante t=827 segundos en comparación con 

t=921 segundos obtenido con el  control descentralizado 

teniendo una reducción adicional del 10%  aproximadamente, 

para el tanque 2 el sistema controlado alcanza la estabilidad en 

el instante t=1023 segundos en comparación con los 1033 

segundos sin acción, para este caso la diferencia es mínima, en 

comparación con el controlador descentralizado se tuvo un 

respuesta más lenta casi igual que el sistema sin control. El 

desacoplamiento de las variables ofrece una mejor respuesta del 

sistema  

 

 
Fig. 9. Comparación de la respuesta del control PID 
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La respuesta presentada por el control desacoplado en 

comparación con el descentralizado es mucho mejor, presenta 

un menos sobre impulso con una respuesta más suave y un 

tiempo de estabilidad en general menor que el del control 

descentralizado. 

 

 Por ultimo en la figura 10 se muestra la simulación del sistema 

en 3D en la herramienta V- Realm Builder, los elementos del 

sistema son construidos a escala y es validado el 

comportamiento del proceso de forma visual apoyado de las 

gráficas y datos obtenidos del análisis del proceso. 

 

 
 

Fig. 10. Simulación en Virtual Realm Builder. 

 

 

CONCLUSIONES 
Se han diseñado 2 técnicas de control PID y analizado las 

características del sistema multivariable, el modelo lineal y no 

lineal del sistema, los puntos de operación, así como el valor de 

las señales de control se comparan con las mostradas en [2] 

para validar que el diseño sea correcto y se obtengan los valores 

que corresponden con el comportamiento de la dinámica del 

sistema. Como aportación se considera el ofrecer alternativas 

de control aplicadas al sistema con una complejidad 

relativamente menor a la mostrada en [2] y [7] así como un 

menor consumo de recursos computacionales, estrategias que 

es viable aplicar a sistemas multivariables, así como un análisis 

del sistema, en conjunto con su simulación y animación lo que 

permite ofrecer herramientas de visualización adicionales a las 

gráficas y datos que se puedan obtener del análisis. 
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ResumenEl sistema de 4 tanques es representativo de sistemas multivariables y análogo a
procesos industriales, que permite validar técnicas de control para el control de nivel de ĺıquido.
En este art́ıculo se propone el control de nivel mediante la estructura de control predictivo
generalizado (GPC) y control PI descentralizado, con el objetivo de controlar el nivel de los
tanques 1 y 2, validando los resultados del diseño mediante simulación en Matlab y Simulink.

1. INTRODUCCIÓN

El sistema de 4 tanques es representativo de sistemas
multivariables y análogo a procesos industriales los cuales
en su mayoŕıa están compuestos por subsistemas inter-
conectados y dinámicas complejas con no linealidades
en sus regiones de operación, es ideal para diseño de
técnicas de control para la regulación de nivel y flujo, un
problema básico en procesos industriales, sus aplicaciones
están presentes en la industria farmacéutica, qúımica,
petroqúımica, en procesos de generación de enerǵıa y en
el tratamiento, distribución, purificación y filtración de
agua entre otros [1].se han aplicado al sistema de tanques
técnicas de control clásico centralizado y descentralizado
[2], técnicas basadas en control predictivo, adaptativo,
robusto, controladores inteligentes de lógica difusa, redes
neurales y algoritmos genéticos, estableciendo compara-
ciones en el rendimiento [3], buscando la estabilización
del sistema y cubrir las necesidades de diseño y operación.
Una de las estrategias más exitosas son las basadas en la
metodoloǵıa de control predictivo capaz de dar solución a
sistemas con restricciones, perturbaciones, retardos y con
un alto grado de interacción, se basan en una estrategia
de diseño y metodoloǵıa común de la cual derivan dife-
rentes algoritmos de control, en su forma general acepta
cualquier tipo de modelo, función objetivo y restricciones.
De las múltiples técnicas de control predictivo destaca la
técnica de control predictivo generalizado o GPC, que ha
demostrado ser superior a muchas estrategias de control
avanzado, adaptable, capaz de controlar de forma estable
procesos con parámetros variables [4].

En este art́ıculo se presenta la solución al control de
nivel de ĺıquido del sistema de 4 tanques mediante el
controlGPC con y sin restricciones y control PI descentra-

lizado, el presente art́ıculo está organizado de la siguiente
forma: En la sección 2 y 3 se da una descripción de la
técnica de control GPC y el control PI descentralizado,
en la sección 4 se describe el proceso y la obtención del
modelo lineal y no lineal, en la sección 5 y 6 se muestran
el diseño de los controladores y resultados obtenidos del
diseño y por último se presentan las conclusiones obteni-
das.

2. CONTROL GPC

El algoritmo GPC fue propuesto por D. W. Clarke, C.
Mohtadi y P.S. Tuffs [5] y una extensión aplicable a
sistemas multivariables en [6], mostrando sus beneficios
en términos de robustez y simplificación de cálculos. El
objetivo del GPC es aproximar las futuras predicciones de
la planta cerca de una trayectoria de referencia, las señales
de control futuras se obtienen mediante la minimización
de una función objetivo (ecuación 1) sobre un horizonte
de predicción que mide por un lado la distancia entre la
salida predicha del sistema y una cierta trayectoria de
referencia hasta el horizonte de predicción y por otro el
esfuerzo de control necesario para obtener dicha salida [6].

J(N1, N2, Nu) =

N2∑
j=N1

[ŷ(t+j|t)−w(t+j)]2Q̃+

Nu∑
j=1

[∆u(t+j−1)]2R̃

(1)

ŷ(t+j|t), N1, N2, Nu, Q̃, R̃, w(t+j), son la salida del sistema
j pasos después calculada en un tiempo t, el valor mı́nimo
y máximo del horizonte de predicción, el horizonte de
control, intervalo de variaciones en variable manipulada,
las matrices de ponderación (matrices diagonales Q̃ = QI

y R̃ = RI donde I representa la matriz identidad)y la tra-
yectoria de referencia futura, para referencias constantes
respectivamente.N1, N2, Nu, Q̃, R̃ son usados como paráme-
tros de sintonización, dando un control estándar hasta
una estrategia diseñada a medida para un proceso en par-
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ticular. La estrategia de control hace uso de la estructura
del modelo CARIMA (Controlled Auto-Regresive and Inte-
grated Moving Average) representado por la ecuación (2)
considerando el sistema MIMO, para representar el modelo
de predicción de la planta basándose en valores pasados
y actuales y las acciones futuras de control, mediante el
uso de la función de transferencia discreta del sistema.

A(q�1)y(t) = q�dB(q�1)u(t− 1) + C(q�1)
e(t)

∆
(2)

A(q�1) = Inxn +A1q
�1 +A2q

�2 + ...+Anaq
�na

B(q�1) = B0 +B1q
�1 +B2q

�2 + ...+Bnbq
�nb

C(q�1) = Inxn + C1q
�1 + C2q

�2 + ...+ Cncq
�nc (3)

Donde A y B son polinomios de orden n y m respectiva-
mente que representan la dinámica del sistema (n ≥ m),
C(q�1)

e(t)
∆

son las perturbaciones y se considera con valor
igual a 1. Los términos q�1, u(t), y(t), e(t), ∆ = ∆(q�1) = 1−
q�1, t, son el operador de retardo unitario, el vector de
entrada del proceso de dimensión mx1 retrasado por un
retardo de tiempo supuesto d (tiempo muerto), el vector
de salida de dimensiones nx1, el vector de ruido blanco
de dimensión de nx1, el operador de diferencias (produce
una ley de control incremental) y el intervalo de mues-
treo respectivamente. la predicción optima de y(t+j) se
obtiene resolviendo la ecuación de diofantina en forma
recursiva [6], permitiendo determinar la mejor predicción
de y(t+j) (ecuacion 4), el conjunto de las j predicciones
optimas representadas en notación matricial está dado
por la ecuacion 5:

ŷ(t+ j|t) = Gj(q
�1)∆u(t+ j − d− 1) + Fj(q

�1)y(t) (4)

ŷ(t+ 1|t)
ŷ(t+ 2|t)

...

ŷ(t+ j|t)
...

ŷ(t+N |t)

=


G0 0 ... 0 . 0
G1 G0 ... 0 . 0
...

...
...

...
...

...
Gj�1 Gj�2 ... G0 . 0

...
...

...
...

...
...

GN�1 GN�2 ... . . G0





∆u(t)
∆u(t+ 1)

...
∆u(t+ j − 1)

...
∆u(t+N − 1)

+


f1
f2
...
fj
...

f N


(5)

Donde Gj es una matriz triangular de dimensión NxN
(N = N2 −N1) y sus elementos son puntos de la respuesta
al escalón de la planta, f es la respuesta libre de la planta,
la cual es calculada de forma recursiva como se muestra
en [6]. Tomando en cuenta que el valor del control para
j > Nu es fijo, la forma del modelo de predicción está dada
por:

yN12 = [ŷ(t+N1|t)T , ŷ(t+N1 + 1|t)T , ..., ŷ(t+N2|t)T ] (6)

Con la predicción de salida expresada por la ecuación
(7):

yN12
= GN123

uNu
+ fN12

(7)

uNu = [∆u(t), ...∆u(t+Nu − 1)]T

fN12 = [fN1, fN1+1, ..., fN2]
T

GN123 =


GN1�1 GN1�2 · · · GN1�Nu

GN1
GN1�1 · · · GN1+1�Nu

...
...

. . .
...

GN2�1 GN2�2 · · · GN1�Nu

 (8)

La ecuación (1) se puede reescribir como:

J = (GN123uNu +fN12 −w)T R̃(GN123uNu +fN12 −w)+uT
Nu

Q̃uNu

(9)

Si las restricciones no son consideradas la señal de control
optimo puede ser calculada por

u = (GT
N123

R̃GN123
+ Q̃)�1GT

N123
R̃(w − fN12

) (10)

Si se consideran las restricciones en el sistema La formu-
lación de control predictivo puede ser expresada como un
problema de programación cuadrática, con:

J(u) =
1

2
uTHu+ bTu (11)

f0 =(fN12
− w)T (fN12

− w)

bT =2(fN12 − w)TGN123

H =2(GT
N123

GN123
+ λI) (12)

Como una función de optimización bajo las siguientes
restricciones Aqpu ≤ bc.

Aqp =


I
−I
I
−I

GN�123

−GN123

 bc =


1(u− u)
−1(u+ u)
1∆umax
−1∆umax
1y − f
−1y + f

 1 =


1
1
.
.
.
1

 (13)

3. CONTROL PI DESCENTRALIZADO

Figura 1. Estrategia de control PI descentralizado

Se realiza el diseño de controladores PI haciendo un empa-
rejamiento entre y1 - u1 y el segundo controlador entre y2 -

u2 al ignorar las funciones de transferencia G12, G21, consi-
derándolas como perturbaciones al sistema, se considera
planta como si fueran 2 sistemas SISO, ofreciendo un buen
desempeño equivalente al de un controlador centralizado,
dependiendo del grado de interacción entre las variables
del sistema el cual es posible escalarlo a partir de la matriz
de ganancia relativa (RGA), solo cuando los elementos
diagonales de la (RGA) son positivos y no representan
un grado de interacción alto, entonces el controlador
descentralizado puede ser aplicado y por tanto el sistema
controlado, si algún elemento de la diagonal de la RGA es
negativa y se utiliza el controlador descentralizado, enton-
ces el sistema en lazo cerrado es inestable. Este enfoque
permite controlar sistemas multivariables despreciando
los acoplamientos cruzados y tratando un bucle a la vez,
los controladores se diseñan para que la señal de control
se base solo en la señal medida y en su punto de consigna.
La forma del controlador PI está dado por [8] donde kpj

y kij representan la ganancia proporcional y la ganancia
integral respectivamente.

CPIj = kpj
+

kij
s

j = 1, 2 (14)



4. DESCRIPCIÓN DEL SISTEMA

El sistema presenta una dinámica no lineal con interacción
multivariable. consta de 4 tanques interconectados y 2
bombas como se muestra en la figura 2.

Figura 2. Proceso de 4 tanques acoplados

El modelo matematico se obtiene basándose en la ecua-
ción de continuidad y la ecuación de Bernoulli [7], además
de utilizar datos f́ısicos de la geometŕıa de las estructuras
utilizadas y mediciones de entrada/salida, el modelo es
determinado para relacionar el flujo dentro de cada tan-
que Qt, con el flujo de entrada qi y el flujo de salida qo, en
función de la altura del ĺıquido en cada tanque.

At
dht(t)

dt
= qi − qo (15)

Aplicando la ecuación 15 a cada uno de los tanques se
obtiene:

A1ḣ1 = − q15 + q31 + qb11

A2ḣ2 = − q25 + q45 + qb22

A3ḣ3 = − q31 + qb23

A4ḣ4 = − q42 + qb14 (16)

ḣi, Ai, qbij , qij , son el nivel de ĺıquido, el área seccional
transversal de los tanques, el flujo de ĺıquido de entrada
proveniente de las bombas, y el flujo de salida de cada
tanque respectivamente, el flujo de entrada (ecuacion 17)
dependen del voltaje de entrada vb1, y vb2, las constantes
de las bombas k1 y k2, y del radio de las válvulas γ1 y γ2.

qb11 =γ1k1vb1

qb22 =γ2k2vb2

qb23 =(1 − γ2)k2vb2

qb14 =(1 − γ1)k1vb1 (17)

El flujo de salida depende de la aceleración debido a la
gravedad (g), la altura del nivel de ĺıquido en cada tanque
(hi) y el área de la sección trasversal de las salidas aij .

qij = aij

√
2ghi (18)

Despejando en la ecuacion 16 en términos del nivel
de ĺıquido para cada uno de los tanques, el modelo
matemático no lineal del sistema está definido por:

ḣ1 = −
a1

A1

√
2gh1 +

a3

A1

√
2gh3 +

γ1k1

A1

vb1

ḣ2 = −
a2

A2

√
2gh2 +

a4

A2

√
2gh4 +

γ2k2

A2

vb2

ḣ3 = −
a3

A3

√
2gh3 +

(1 − γ2)k2

A3

vb2

ḣ3 = −
a4

A4

√
2gh4 +

(1 − γ1)k1

A4

vb1 (19)

Basándose en el modelo no lineal se obtienen las ecuacio-
nes del modelo lineal usando expansión en series de Tay-
lor, desarrollando la serie y conservando solo los términos
de primer orden, los términos no lineales del sistema son
linealizados con respecto a hi(t) donde i = 1, 2, 3, 4 y vbn
donde n = 1, 2 alrededor de los puntos de operación hi(t),
vbn se consideran ∆Hi = hi − hi, ∆un = vbn − vbn como las
variables de desviación , Se obtiene la representación del
modelo matemático lineal en forma de espacio de estados
determinado por [2]:

Ḣ =


−

1

T1

0
A3

A1T3

0

0 −
1

T2

0
A4

A2T4

0 0 −
1

T3

0

0 0 0 −
1

T4

H +


γ1k1

A1

0

0
γ2k2

A2

0
(1 − γ2)k2

A3
(1 − γ1)k1

A4

0

U

(20)

Ẏ =

[
kc 0 0 0

0 kc 0 0

]
H (21)

Para la representación del sistema se definen las constan-
tes de tiempo Ti están definidas por:

Ti =
Ai

ai

√
2hi

g
i = 1, 2, 3, 4 (22)

El sistema puede ser representado por Y (s) = Gp(s)U(s),
a partir de la idea extendida de una función de trans-
ferencia considerando la transformada de Laplace y la
representación del sistema en espacio de estados, la matriz
de función de transferencia (Matrix Transfer Function
(MTF)) de la planta está dada por Gp(s) ≈ C(sI−A)�1B+D,
aplicando la relación al sistema de tanques acoplados, la
MTF del sistema está definida por la ecuación (23).

Gp(s) =


T1k1kcγ1

A1(T1s + 1)

T1k1k2kc(1 − γ2)

A1k1(T1s + 1)(T3s + 1)

T2k1k2kc(1 − γ1)

A2k2(T2s + 1)(T4s + 1)

T2k2kcγ2

A2(T2s + 1)

 (23)

La MTF tiene 2 ceros finitos para γ1, γ2 ∈ (0, 1), 1 ubicado
en el semiplano izquierdo y el otro localizado en el semi-
plano derecho o izquierdo el cual tiene una interpretación
f́ısica y una intuición del diseño del control, si el flujo
de los tanques inferiores es mayor que el de los tanques
superiores (γ1 + γ2 > 1) el sistema es de fase mı́nima, en
caso contrario es de fase no mı́nima [2]. Una herramienta
adicional que permite identificar el tipo de controlador
a aplicar a un proceso multivariable es la matriz de ga-
nancias relativas (Relative Gain Array (RGA)), permite
decidir la estructura de control comparando el empare-
jamiento de entradas y salidas para el diseño de con-
troladores descentralizados. Mc Avoy propone esforzarse
en el diseño para que el emparejamiento entre variables
(entradas-salidas) se encuentre en el rango 0,67 < λ < 1,5,
el sistema es particularmente dif́ıcil de controlar si λ < 0

[2].



5. DESARROLLO

Para validar las técnicas de control se considera el proceso
en fase mı́nima y los valores mostrados en la tabla 1 repor-
tados en [2] para cada uno de los parámetros del sistema.
La identificacion de la planta, diseño de controladores y
simulación mostradas se realizan en Matlab, Simulink y
Virtual Realm Builder.

Parámetros del modelo Simbolo Valores

Área seccional del tanque A1, A3 28,0 cm2

Área seccional del tanque A2, A4 32,0 cm2

Área seccional de salida a1, a3 ,071 cm2

Área seccional de salida a2, a4 ,057 cm2

Cte de gravedad g 981 cm/s2

Ajuste de salida kc .5

(P�)

Punto de operación h1 (12,4) cm

Punto de operación h2 (12,7) cm

Punto de operación h3 (1,80) cm

Punto de operación h4 (1,40) cm

Voltaje de operación v1, v2 (3,0), (3,0) volts
Cte. de bomba 1 y 2 k1, k2 (3,33), (3,35) cm3/V s
Cte. válvula 1 y 2 γ1, γ2 (,7), (,6)

Tabla 1: Parámetros del modelo

El objetivo es realizar el control de nivel de ĺıquido de
los tanques 1 (h1) y 2 (h2), donde vb1 y vb2 son las
entradas de control del sistema y las perturbaciones en el
sistema son generadas por variaciones en el flujo causadas
por las válvulas y perturbaciones externas. Se realiza
la comparación de la respuesta del modelo matemático
lineal y no lineal definido por las ecuaciones 19 y 20 para
validar el modelo lineal apartir del cual se diseñan los
controladores propuestos. La programación del algoritmo
de control GPC y la identificación de la planta se realizan
en Matlab y Simulink, se hace uso de los datos de entrada
y salida de la planta, el ajuste previo de las restricciones
y una señal de referencia que será el punto al cual la señal
de salida de la planta se deberá ajustar. El cálculo de la
respuesta de la planta es realizado de forma recursiva a
partir del modelo CARIMA habiendo definido previamente
los parámetros A y B calculados por la identificación de la
planta (ecuación 24) y su representación en forma discreta
(ecuación 25) con un periodo de muestreo Ts = 1 segundo.

Gp�(s) =


2,6

(62s + 1)

1,5

(23s + 1)(62s + 1)

1,4

(30s + 1)(90s + 1)

2,8

(90s + 1)

 (24)

Gp(z) =


0,176z�1

1− 0,904z�1

,00864z�1 + 0,008z�2

1− 1,77z�1 + 0,782z�2

0,0029z�1 + 0,0028z�2

1− 1,924z�1 + 0,925z�2

0,182z�1

1− 0,968z�1


(25)

Se realiza el cálculo de la trayectoria de referencia real de
la planta y la respuesta libre considerando las condiciones
iniciales, restricciones y parámetros de sintonización del
controlador para la obtención de la ley de control. Los
valores de los parámetros de sintonización del control GPC

son R = 80 y Q = 1, con un horizonte de control Nu = 10 y

un horizonte de predicción N = 10, se limita el incremento
de la señal de control para las 2 entradas de 0− 6 volts (el
valor maximo de tensión de las bombas es de 7 volts) y
la salida de 0− 14 cm buscando tener un comportamiento
creciente o decreciente según sea el caso (valido para el
sistema con restricciones) con la menor oscilación a la
salida.

Figura 3. Diagrama a bloques del controlador GPC

Por último, se obtiene la predicción de la señal de control
aplicada a la planta a partir de los datos de la señal de
referencia y el ajuste de las especificaciones. Para el con-
trolador GPC se realizan dos simulaciones considerando el
control con y sin restricciones, se muestran las entradas
que definen las referencias, el controlador, la planta y
las señales de salida mediante bloques, adicionalmente se
agrega un bloque de ajuste de escalas para simulación en
3D del sistema en la herramienta Virtual Realm Builder y
un bloque de animación para los tanques y las conexiones
del proceso mostrados en la figura 3.

Figura 4. Control PI descentralizado en Simulink

El diseño del control PI descentralizado mostrado en la
figura se realiza mediante el análisis de la MTF del sistema
dada por la ecuación 24, se determina la ubicación de los
ceros en (−,060), (−,018), a partir del análisis de la RGA

para el sistema en fase mı́nima se obtiene que el valor
de λ está dado por λ = 1,4, de acuerdo a la RGA para la
configuración en fase mı́nima es posible aplicar técnicas
de control descentralizado [2]. Se diseña el controlador
PI descentralizado, obteniendo como ganancias para el
controlador PI1 un (kp1, ki1) = (,42426, ,019407) y para el con-
trolador PI2 un (kp2, ki2) = (,39395, ,01215), con un sobrepaso
máximo del 13% y considerando como valor de referencia
el establecido como punto de operación mostrado en la
tabla 1.



6. RESULTADOS

En la figura 5 se muestran las curvas de respuesta del
sistema a la entrada de control, comparando cada señal
con las obtenidas por los controladores aqúı mencionados,
el sistema sin accion de control se simula previamente
habiendo obtenido la estabilidad para el tanque 1 y 2 en
t = 475 segundos y t = 559 segundos respectivamente, El
control GPC sin restricciones se establece en el punto de
referencia para el tanque 1 en t = 275 segundos y para
el tanque 2 en t = 290 segundos en comparación con el
control GPC con restricciones que alcanza el punto de
consigna para el tanque 1 en t = 150 segundos, un 45%
más rápido en comparación con el GPC sin restricciones
y para el tanque 2 en t = 320 segundos un 10% más lento
que el GPC sin restricciones. Sin embargo, en comparación
con la señal de control mostrada en la figura 6 el GPC
con restricciones presenta cambios suaves dentro de los
ĺımites establecidos para de la tensión de las bombas y
el comportamiento mostrado en simulación teóricamente
podŕıa ser alcanzado en el proceso experimental.

Figura 5. Curvas de respuesta del sistema de 4 tanques

En la figura 5 se muestra la respuesta del control PI
descentralizado el cual alcanza el punto de referencia para
el tanque 1 en t = 300 segundos y para el tanque 2 en
t = 380 segundos con una señal de control mostrada en la
figura 6 dentro de los ĺımites del voltaje de las bombas,
sin embargo, presenta oscilaciones a la entrada similares
en magnitud a la del control GPC sin restricciones en
comparación con el GPC con restricciones. En las curvas
de la figura 5 y 6 tambien se muestra una comparación de
la salida del sistema con cambios en la señal de referencia
y los cambios en la señal de control respectivamente,
la simulación se realiza sobre el sistema considerando 3
cambios en la señal de referencia en los intervalos de
tiempo 0 a 500 segundos , de 501 a 800 segundos y de 801 a
1000 segundos para un nivel de referencia de 12,4 cm, 11,4
cm y 12,4 cm para el tanque 1 y de 12,7 cm, 11,7 cm y 12,7

cm para el tanque 2 , comparando la respuesta obtenida el
control GPC con restricciones permite alcanzar el punto
de consigna si generar sobre impulsos manteniendo un
comportamiento creciente o decreciente según sea el caso
siguiendo de manera fiel la referencia a comparación del
control GPC sin restricciones que se estabiliza rápido

pero presenta oscilaciones en cada cambio de la señal
de referencia, al no contar con restricciones la salida de
control se mantiene fuera de los limites como la mostrada
en la figura 6 requiriendo de un ajuste de los parámetros
de sintonización mayor y mayores recursos de cálculo para
ajustar la señal de control al valor deseado, sin embargo
el resultado obtenido puede ser comparado con resultados
obtenidos en [8] donde se presenta una técnica de control
predictivo descentralizado sin restricciones.

Figura 6. Comparacion de curvas deseñales de control del
sistema

Por ultimo en la figura 7 se muestra la construcción
del sistema de 4 tanques para su animación en 3D el
sistema realizado en V-Realm Buider como herramienta
adicional de estudio y visualización del comportamiento
del sistema.

Figura 7. Animacion 3D del sistema de 4 tanques en
Virtual Realm Builder

7. CONCLUSIONES

Se realiza la comparación de 2 técnicas de control aplica-
das al sistema de tanques acoplados (modelo no lineal),
control centralizado (GPC) y descentralizado (control PI
descentralizado), esto habiendo considerado la viabilidad



del control descentralizado a partir de la matriz de ganan-
cias relativas (RGA), buscando comparar la respuesta del
sistema, tiempo de respuesta y sobrepaso, en particular
mostrar el seguimiento de referencias y la estabilización
ante cambios constantes logrados por el controlador GPC
con restricciones. La aportación de este trabajo es ofrecer
una alternativa de control de nivel de tanques acoplados,
mostrando sus beneficios comparada con una técnica de
control clásico aplicadas a un sistema MIMO, permitiendo
validar la diferencia en la reducción del tiempo para la
estabilidad de sistemas de control de nivel. tiempos que
en este tipo esquemas parecen no ser tan relevantes pero
que a nivel industrial y en el funcionamiento conjunto
de todos los subsistemas interconectados generan una
gran diferencia en producción y el funcionamiento de los
procesos, por tanto, en la productividad y eficiencia de
la planta, adicionalmente se presenta una herramienta de
visualización en 3d para apoyar el análisis de resultados
gráficos.
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[6] German Ardul Muñoz Hernandez, Sa’ad
Petrous Mansoor,Dewi Leuan Jones,Mode-
lling and controlling hidropower plants,Advances
in Industrial Control, Editorial Springer, 2013.

[7] Clayton T. Crowe, Donald F. Elger, Bar-
bara C. Williams y John A. Roberson, Engi-
neering fluid mechanics, Editorial John Wiley and
Sons, Inc. Novena edicion

[8] Jayaprakash J., Davidson D., Subha Hency
Jose P,Comparison of controller performance for
MIMO process, International Journal of Emer-
ging Technology and Advanced Engineering, ISSN
2250-2459, Certified Journal, Volume 3, Issue 8,
August 2013

[1]      Marco Antonio P´



Bibliograf́ıa

[1] Tajatsy H., Itoh T. y Araki M., “Future needs for the control theory in industries. Report and topics
of the control technology survey in japanese industry”, Journal of process control, 1998.

[2] Eduardo F. Camacho y Carlos Bordons, “Control predictivo: pasado, presente y futuro”, segunda
edicion, Escuela Superior de Ingenieros. Universidad de Sevilla, España, octubre 2004.

[3] Cesar Ramos Fernández, “Control predictivo basado en modelos (CPBM) robusto con BDU”, tesis
doctoral, UPV, enero 2007.
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