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Tendenclas en la industria

v Exigencias crecientes de optimizacion de costos, mejor
calidad, productividad, seguridad, respeto al medio ambiente,
funcionamiento de las plantas en un amplio rango de
condiciones de operacion,..

v

v Requiere una mejora de los sistemas de control para cumplir
especificaciones.

v" Necesidad de racionalizar las decisiones de nivel superior con
significado economico y de integrar todas las decisiones a
diversos niveles.
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El lazo de control
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El requlador PID

e(t) = w(t) - y(t)
de

u(t) = Kp(e(t) + %j e(t)dt+ T, E}

v regulador basado en senal, no
conocimiento explicito del proceso

v" 3 parametros de sintonia Kp, Ti, Td
v diversas modificaciones
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Problemas de control

v En la industria de procesos, los reguladores PID solucionan
bien la mayoria de los problemas de control monovariable
(caudal, presion,...)

v SIin embargo pueden no tener un buen comportamiento en
lazos de dinamica dificil (retardos, fase no minima, etc.)
v" La calidad del control influye en el rendimiento econdmico

v En sistemas mas complejos con interaccion entre variables,
(control de una unidad de proceso,...) la interaccion entre
lazos puede empeorar seriamente el control.
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Control y optimizacion

Limite superior
_________ 4 | | I*/_r | | | |

e

Consigna AN
e TN UV

La reduccion de varianza permite mover la referencia
y respetar los limites de la variable.
L_a mejora del control permite la optimizacion.



Un mejor control permite la Sa
optimizacion del punto de trabajo
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Control y Optimizacion

limite

o

w1 W2

v minimizar varianza permite mover la consigna
mas cerca de los limites de operacion 6ptimos
— necesidad de un mejor control
— operar cerca de las restricciones
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Reactor: Interaccidn

i |

La interaccion entre
los lazos puede
impedir un
funcionamiento
adecuado

Refrigerante
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Reactor

l Productos

Materia prima



Interaccion

S&

El control multivariable
tiene en cuenta la
interaccion entre las
variables y trata de
controlar la unidad de
proceso como un todo

=="

Refrigerante

Materia prima
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Reactor
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En procesos multivariables

la interaccion crea problemas
de control. Ademas cuando hay
restricciones en las variables,
perturbaciones, etc. las
llamadas estructuras de
control no siempre dan buenos
resultados y son dificiles de
mantener.

En consecuencia, a menudo la
unidad se regula manualmente
por un operario.

Procesos multivariables
(MIMO)
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El control multivariable, y en
particular el MPC, tiene en
cuenta la interaccion entre las
variables, sus restricciones,
las perturbaciones, etc. y
permite realizar un control
eficiente de forma
automatica,

abriendo las puertas a la
optimizacion de su punto de
operacion.

Alimentacion F
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Control Multivariable
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% 257 Puede coexistir con

" lazos de control
convencional. Suele
actuar en cascada. Se
suele formular a nivel
de unidad de proceso

Alimentacion F
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Piramide de control

Control
Predictivo

PID,

Sa

El control avanzado opera
sobre el control convencional,
aplicado al funcionamiento de
una unidad de proceso y anade
nuevas fucionalidades teniendo
en cuenta la interaccion entre
las variables, las restricciones y
la optimizacion continua de su
operacion.

DCS,..

Valvulas,
Transmisores
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JERARQUIA DE CONTROL

- Para poder abordar problemas
ivel 3 ) ] ] i
Optimizacion de un nivel, los niveles inferiores
JuE[ES EEouemlen han de funcionar correctamente
Nivel 2 S""‘T ff"“’“’“
Control Avanzado uy "
et MBCE
: Temp ’ Comp.? ‘. G‘S’:é
Nivel 1 @ @ ll_,;q_L
Control Convencional i @ = | _ Feed
PID, DCS — T Reactor -
Refrigerante
l Producto
nivel O : — »
Instrumentacion En particular, la optimizacion
de Campo economica exige que el nivel
de control funcione adecuadamente




Control Predictivo MPC

e estrategia de control basada en el uso explicito de un modelo del
proceso para predecir el comportamiento futuro de la variable
controlada sobre un horizonte temporal

e e¢s factible por los cambios tecnologicos en computadores, técnicas de
modelado, métodos numeéricos,...

e Diversos algoritmos: DMC, GPC, .....

y

v

— Optimizador

Proceso ‘ y

y(t+)) Predictor
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Control Predictivo

u y
—>| Modelo |—

MV

4+
N
CV Prediccién de la salida: y(t+K]t)

>

t t+1 t+2




r-—-~~"~-===------ ! vl
W g . ;
_:_,Optlmlzador l " Proceso R
| |
- Y(t+) |
| Predictor [
T :
Nu-1
minJ - 3 [yt -wit+ f + Z[BAu(t+J)
u(t+ j=N1

y(t+]) estan relacionados con u(t), u(t+1)... a través de las
ecuaciones de prediccion calculadas con el modelo del proceso



Control predictivo

MPC

S&
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Caracteristicas del MPC

¢ Maneja problemas de control multivariable con distinto
numero de CVy MV

¢ Compensa perturbaciones medibles

¢ Permite trabajar con procesos de dinamica compleja:
retardos, respuesta inversa, ....

¢ Permite trabajar con restricciones en las variables
manipuladas o controladas

¢ Facil de entender

#Abre las puertas a la optimizacion economica del proceso
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Diseno de controladores

...pero necesita un modelo dinamico , ’
Sintonia

del

Sin Modelo Analisis controlador
del proceso

Modelado

Con Modelo Identificacion Es pe cificar
control




Principales elementos

e Modelo Interno usado para efectuar
predicciones del comportamiento futuro

e Senal de Referencia
e Estructuracion de la ley de control

e Calculo de las senales de control que
proporcionan un mejor escenario futuro

e Estrategia de horizonte movil

S&



Implementacion: Horizonte  S&
movil

En el instante t, u(t) se aplica al proceso, pero....

/ u(t+j)
u(t)

MV
Politica de P
horizonte tiempo
v

OV_II pasado m@»
Rolling | e Setpoint ... ... Sp
horizon N

y(t+t
CV Prediccion de la salida
>
t t+1 t+2 time

...en el siguiente period de muestreo ent +1, todo el proceso se repite
incorporando la nueva informacion disponible



u(kT)

/ —»

| Ordenador

y(kT)

Modelos discretos

A/D

" Proceso

S&

e modelos discretos

D/A

e lasalidaent=KT depende de las entradas y salidas
en instantes de tiempo (k-J) T anteriores
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Modelos Lineales

v la salida actual depende linealmente de las entradas y
salidas en instantes de tiempo anteriores

y(t) =-a,y(t-1) - ... -a,y(t-n) + by u(t-1) +.....+b u(t-m)

las variables u e y son perturbaciones sobre
un punto de operacion en gue se ha obtenido el modelo

y(t) =Y =Y, t=KkT tiempo discreto
u(t)=U-U, T periodo de muestreo
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Modelo respuesta salto

y(t)= ) gAu(t-

*No requiere conocer la estructura del modelo
*Puede describir dinamicas no usuales
*Prediccion simple y poco sensible a errores

L imitado a sistemas estables
«Contiene muchos parametros
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Matriz Dinamica

respuesta salto entre cada par entrada/salida
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DMC Dynamic Matrix Control

Az(t) =z(t)—z(t-1)
gi

Modelo: respuesta salto + perturbacion

y(t):igiAu<t—i>+n(t>

Predicciones:  y(t+]) = ZgAu(tﬂ |)+Zg Au(t+ j—i)+n(t+ j)
i=j+1

Modelo de | |
perturbacion: M(t+1)=n(t)= yp(t)—ZgiAu(t_ i)

Predicciones:  Y(t+]) = Zg Au(t+j—i)+ Zg Au(t+j—i)+

i=j+1

+Y, (0~ Y g,Au(t-)
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DMC, Dynamic Matrix Control

y(t+]) = ZgAu(tﬂ |)+ZgAu(t+J ) +y,(t) - ZgAu(t i)

I=j+1

y(t)+Zg.AU(t+J i) — Zg.AU(t i) =

i=j+1

=Y, (1) +9;,Au(t-1) +g,,,Au(t—2) +...—g,Au(t -1) —g,Au(t - 2) —....

P, = Y5 (D + (9, ~9,)Au(t =)

In asymptotically stable systems:

Oj+i— 0 ~0,1>N, J=N1,... N2

N
_ : Free response of the system
= t)+ E o )AU(t —1
pj yp() — (g]+l g|) ( ) attl et
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DMC, Dynamic Matrix Control

X j
Predicciones: y(t+])=> g;Au(t+j—i)+p, Respuestaforzada+ libre
i=1

§(t+1)=G;(a)Au(t+j)+p; p

1

G, (9)=9,9 "+...+9,9"

P =Y, (0+ 2, (g, —g)AU(t-T) T

p respuesta libre
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DMC, eleccion optima de u

Min : J= Z [§(t+ ) - W(t+J)] - _Z [BAU(HJ)]

J=N1

wW

§(t+])=G;(q")Au(t+ j)+p;

Estructura del control:

Au(t+)) =0 J=Nu
Nu control horizon

y(t+))

Horizonte de Prediccion

N1 N2

u(t)

time

Horizonte
de Control
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DMC

min J = Z [§(t+ ) - W(t+J)] + Z [BAU(t+J)]

Au(t), Au(t+1),.. =N1
y(t+))=6G;(@a" )AU(t+J)+p,-

Puede formularse en forma matricial:

Au(t)'=[Au(t),Au(t +1),...,Au(t + Nu - 1)]
e,'=[w(t+ND)—p,Wt+NL+1D) —py i, W(E+N2)—py, ]

Oy - 9, 0 .. 0

Onia - 92 90 0 . 0

G=| ... .. . 0
gNZ """""""" gNZ Nu+1_|

J=AU'(t)[G'G +Bl]Au(t) — 2e,'GAuU(t) + e, e,
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DMC

J=Au'(t)[G'G +Bl]Au(t) — 2e,'GAu(t) +e,'e,
Si no hay restricciones:
o _j
OAU
2|G'G +BlAu—2G’e, =0

Au(t) =[G'G +BI]"'G'e,

Au(t) =[G'G+BI]"G'(w—p))

Accion Integral Sintonia: Horizontes, 3

Compensacion de retardos Sistemas estables en lazo abierto



DMC offset Sa

DMC predicciones:  §/(t + j) = G,(q " )Au(t+ j)+p,
En estado estacionario: Y =P,
yeomo Py, () +§<g,-+i _g)Au(t—i) = p, =,
=>Y=Y, _

Las predicciones del estado estacionario son no sesgadas y, si la
optimizacion lleva las predicciones del modelo a w, entonces la salida del
proceso y, sera igual a la referencia w, proporcionando error estacionario

nulo



Parametros DMC

N 2 Nu-—1
min J= > [9(t+ ) —w(t+ )] + D [BAu(t+ )T
Au(t+])) i—N1 i—0
_ w
y(t+])
f Factor de horizonte de coincidencia
peso - T tiempo
Move t N1 horizonte de N2
supression prediccion
factor u(t)
Au control U(E
moves Nu .
T tiempo
t | horizonte

de control



Minimo Nu

Nu

I
| —

IRIE

Nu

[
N

Nu=3

Nu > numero
de integradores

S&




u

_—

variable manipulada

Perturbaciones medibles

V'| perturbacién medible

y

|
o

I variable controlada

n perturbaciones no medibles

Modelo DMC:  y(t) = igiAu(t i)+ idiAv(t ~i) +n(t)

S&



Predicciones (DMC) con  °®
perturbaciones conocidas

Prediccion: Separar terminos que dependen del futuro y del pasado

y(t+]) = Zg,Au(tﬂ |)+Zg,Au(t+J i)+

iI=j+1

+Zd‘AV(t+ j—i)+ ZdiAv(H j—1)+n(t+])

I=j+1

Hipotesis: n(t+j)=n(t) =y, (t) _igiAu(t—i) —idiAV(t—i)

y(t+j) = Zg,Au(tﬂ |)+Zg,Au(t+j i)+

i=j+1

+ZdAV(t+J I)+ZdAV(t+] i) +y, (t) - Zg,Au(t i) — ZdAv(t i)

i=j+1
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DMC: Respuesta libre

yp(t)+Zg,Au(t+J i) — Zg,Au(t i)+

iI=j+1

+ZdAv(t+J i) — ZdAv(t |)+ZdAv(t+J i)

iI=j+1
esto es

%0 o0 J
P; = yp(t)+2(gj+i —g;)Au(t—1) +Z(dj+i _di)AV(t_i)"'ZdiAV(t"' J—1)
i1 i1 i1
En procesos estables:  9;,i—9; =0 dj;—di=01>N, J=NIL...,N2
N N i
P; = yp(t)+Z(gj+i —g;)Au(t—1) +Z(dj+i _di)AV(t_i)"“"ZdiAV(t"' j—1)
i=1 i=1 i=1

se necesita una hipotesis sobre la evolucion futura de v, usualmente
v(t+]) = v(t) + horizonte movil



Sa
Correccion feedforward automatica

Respuesta forzada: G, (q™)Au(t+ j)
Respuesta libre: p; =Y (t+]) _
y(t+]))
\//\-—*—‘
] | u(t+))
{

§(t+))=G;(a)Au(t+j)+p,

Formalmente la misma expresion.
El efecto de la perturbacion esta incluido en la respuesta libre



Restricciones

v Las restricciones en los valores que pueden
tomar las variables aparecen de forma
natural en la formulacion de los problemas
de control:

— Limitaciones fisicas de las variables
— Limites de seguridad
— Requisitos de calidad, etc.




Restricciones Sa&

L max
Lmin
Rango de las senales  y <y(t+j)<U,, Deben ser afiadidas a
de control la formulacion del
Velocidad de cambio  D_ < Au(t+j) <D,, problema de
de u: optimizacion
Rango de las L <y{t+j<L,,

variables controladas:
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DMC con restricciones

minJ = Z[y(tﬂ) w(t+J)] + 3 BAU(t+j)]2

AU j=N1 j=0

D, <Au(t+ j)<D, e —

gu(t—1)+Zj:Au(t+j)£UM

j=1,...., N2 Programacion cuadratica QP



Posibles
problemas de
factibilidad

QP . sa

min ¢-X+-x -Q-Xx
X 2

AX<Db
X2>0
Au(t+l) N
RN Ha de
JE— - resolverse un
T ‘: problema QP
/ en linea cada

periodo de
uestreo

-
_______

Software
nuMmMerico
eficiente

-
-
-
-
=TI

factible

\ Au(t)



Formulacion Multivariable Sa

SP TerIp lSP Comp.
_yl(t)_ _Mll Iv|12 "'Mlm __ul(t)_ _nl(t)_ u u
Y, (1) B My My, o.My, | Uy (t) s n,(t) R MPC [ k
NN @
_yn(t)_ _Mnl an "'Mnm__um(t)_ _nn(t)_ E Temp : Comp: :____‘ é:> @
@«- © I |

Se necesita un modelo — | | *_ Alimentacion
que relacione las < @)

variables controladas « ok Reactor DR

con las manipuladas y

perturbaciones medibles Refrigerante l
Producto



DMC Multivariable Sa

v ul u2 Y
J ‘ oY - oy |
' ' vl | i t i \
: R A
—
Modelo y2 Y - Y
— | | :
“ interno | o (vi | //t i t
s

Matriz dinamica

Vi) = > Al (=) + Y G A (t— 1)+ 3 s AV(E—1) + 1y (1)
Vo) = 0oy (t =) + > Gy AU, (— 1) + " G AV(t—i) + 1, (1)

ys(t) = i iz AU, (T—1) + i i AU, (T—1) + i OissAV(t—1) + Ny (1)



DMC Multivariable Sa

Tolo : A : j .o d o :
PredICCIOneS' yl(t + J) = égmAul(t — I+ J) + ;gnzAuz (t — I+ J) + pl(t + J)

~ . J . | . :
Yo (t+]) = égiﬂAul(t —i+])+ égizzAuz (t—i+])+p,(t+])

i i A : j .. j . :
Min funcion Ya(t+]) = 209 AU (T =1+ ]) + 295, AU, (T — 1+ ]) + P3(t+ )
de costo: - -

min J= ZYl[yl(t"' J)—w, (t+ J)]2 T ZYZ[S\/Z(H_ J) =W, (t+ J)]2 *

AU i=N1 j=N1
Nu, -1 o Nu,-1 o
T ZYs[ys (t+))—w, t"‘J)] + Z BlAul(t+J)] + Z [BzAuz(t+J)]
j=N1 J=0 J=0

v Equal concern errors , factores de peso (y normalizacion)

Con restricciones lineales: problema QP



MPC Multivariable Sa

N2, M Nug-1
Jmin J= min Z S Gt D-w t+ D+ Y (A, (t+)?)
u, (t+j) Auy (t+])) =1 j=N1, K =1 =0
n i
con: S\/k(t+j)=Z ZgiksAus(t+j_i)+pk(t+j)
s=1 i=1

Dm,< Au, (t+])< DM,
Um< uy(t+])< Um,
Lm, <y (t+])< LM,

Resuelto como un problema de Programacion cuadratica cada periodo de
muestreo
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WTemp WComp.
¢ Cual es el mejor punto l l
de trabajo?
U, U,

¢;Como ajustar las - mee oo MPC [ I
referencias W, 5 . i ®¢ ______
Weomp & €S punto? . Temp | Comp. @) e @

€9+ | [

~ 5 Alimentacion
< @
« sk Reactor ——
Refrigerante
l Producto



Optimizacion Econdmica Sa

Funcidn de costo economica:

(Producto*concentracion*precio- WTempl l W comp
— materia prima*precio — u, U,
-Flujo refrigerante*precio)* ] ML :

. i x S E)«-----,
tiempo . Temp | Compi ‘@ L @

; ©, I |

Max Beneficio ®¢"i | | 1 Alimentacion
Con las restricciones y el mlsmo % Reactor

modelo que el MPC

Refrigerante
l Producto



Optimizacion de consignas

La mayor parte de los
sistemas incorporan una
capa deOptimizacion en linea
del punto de trabajo con
criterios econdmicos

Tendencia: W
Combinar las

dos capas en un MBPC DCS| |Proceso
solo MPC % 3
donde el
criterio es
directamente
econdmico

SP

v
v
v

v
v
v
<

S&



Optimizacion con Sa
restricciones Region de e s

Operacion
del Controlador

/  Velocidad Turbina \

AY
N\
N\,

A P en columna

Presion

Regidn de

Operacion
Preferida por
el Operador

Temperatura

Composicion

\Apertu ra valvula /



Reguladores predictivos
comerciales

v DMC Plus (Aspec Tech.)
v"Process Perfecter (Pavillion Tech.)
v 3dMPC (ABB)

v Profit RMPC (Honeywell)

v Delta V Predict (Emerson)

v Pavillion8 (Rockwell)

v SMOC (Yokogawa)
V...

S&
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Aceptacion industrial

SJ Qin, T A. Badgwell | Control Engineering Practice 11 {2003} 733-764 745

Table 6
Summary of linear MPC applications by areas (estimates hased on vendor survey; estimates do not include applications by companies who have
licensed vendor technology}

Area Aspen Honeywell Adersa” Invensys SGS° Total

Technology Hi-Spec
Refining 1200 480 280 25 1985
Petrochemicals 450 B — 20 350
Chemicals 100 20 3 21 144
Pulp and paper 18 i} — — ik
Adr & Gas — 10 — — 10
Utility — 10 — 4 14
Mining/ Metallurgy 5 ] 7 16 3
Food Processing — — 41 10 5l
Polymer 17 — — — 17
Furnaces — — 42 3 45
Aerospace/Defense — — 13 — 13
Automotive — — 7 — 7
Unclassified 40 40 1045 26 4350 1601
Total 1833 696 1438 125 450 4542
First App. DMC:1985 PCT:1954 IDCOM:1973

IDCOM-M: 1987 REMPCT:1991 HIECON:1986 1954 1985

OPC: 1987
Largest App. 63 = 283 225 2 BS — 3 =12 —
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HITO

ontrolador Multivanable HITL

=
Archivo  Configuracian - Simulacion  Apuda : Yariable Manip _ ||:||5| |
Limite Limite Corfiguracidn  Leyenda
f . Yalor de :
inferior d8  Egiado  Consigna superior de
operacion Campe  gnperacidn FE
conc prod B I 6.7 Ireg j 7.2 I I 83
temp reactor | 5 In:g j 60 I I i2
conc prod. A I 0 IIim j 0.000000 I I 1 75 o
1 haraz 3E min L
Decremento Limite Sefial de Limite Incre — =
i maximo de  inferior de control Valor de superior de  max #5 VarisblcIEI =lalx|
Var. Manipuladas il u Estado T ) ) .
operacion operacion calculada p operacion ope Configuracion  Lepends
flujo ent prod. A -2 | 18 |auto »| | 26.582 | 26.582 | 34 W6
flujo refrigerante 2] | 10 [auto | | 26.234 [ 26234 | 35
. Valor de
Perturbaciones Estado campo 16.4 TT—
1 haoraz 36 min
conc. ent prod. A Iuk vl I 8
™ Funcin do Cas RITEETH Vol Con I=EY =i %]
Configuracidn ! Corfiguracion  Wer Leyenda Configuracion  Wer  Lependa
te 7e0000 T W |-( 846 7ih
1800000 1 L 1 E.54 L | | 1 555 0 N n N
1 haras Tharaz 3E min 1 haras 36 min




o
‘Sa

HITO modulos funcionales




MPC en espacio de estados &

N2 Nu-1
mind =Y [9(t+))-w(t+)F+ > [BAu(t+)F  Funcién de coste
Au(t+])  =n j=0

X(t+1) = Ax(t) + Bu(t)
y(t) = Cx(1)

j
U,<u(t+j)<U, =U_,<u(t-1)+> Au(t+k)<U, j=0,.,N,-1
k=0

Process model

D_<Au(t+j)<D,, j=0,...N, -1 Au(t+j)=0 j>N

u u

L <9y(t+j<L, j=N,....,N, Para calcular J es necesario
calcular las predicciones de la
salida y(t+j)



Calculo de las predicciones  >@

X(t+1) = Ax(t) + Bu(t)
y(t) = Cx(t)

X(t+1) = Ax(t) + Bu(t)
X(t+2) = AX(t+1) + Bu(t +1) = A*x(t) + ABu(t) + Bu(t +1)
X(t+3) = Ax(t +2) + Bu(t + 2) = A’ (t) +A°Bu(t) + ABu(t +1) + Bu(t + 2)

| i
X(t+])=AX(t)+ > AT Bu(t+k-1)
k=1

Pero el estado x(t) puede no

J
N ' J-k _
y(t+J)_CA‘X(t)+;CA Bu(t+k-1) cor medible



Estimador (u observador) de S
estados

X(t+1) = Ax(t) + Bu(t) Como el estado x(t) puede no ser medible, se
y(t) = Cx(1) necesita un estimador de estados

%(t) = AX(t—1) + Bu(t—1) + L[y, (t) - C(AX(t—1) + Bu(t -1))]

y(t) = CX(t) y, representa la salida medida del proceso

Las predicciones de la salida se calculan reemplazando el estado en t por
su estimacion x(t):

| i
§(t+])=CAX(t)+ > CA™Bu(t+k-1)
k=1

. J . . .
In steady state: Y(t+j)=CA'X+ ZCA""BU =CA'R+C(l+A+...+ A™BuU
k=1



Disefio del observador de estado =®
(en forma de filtro)

X(t) = Ax(t-1) + Bu(t-1) Estimar los estados x(t) con
y(t) = Cx(t) informacion hasta (t-1) mas y(t)

X(tt-1) = AX(t-1)+Bu(t—1) Predictor
X(t) = X(tft—1) + L[y(t) - CX(tt-1)] Corrector
e(t) = X(t) —x(t) Error de estimacion
e(t)=Ae(t-1) + L[y(t) —C(AX(t-1) + Bu(t-1))]

Model output is given by:  y(t) = Cx(t) = CAx(t—1) + CBu(t-1)
e(t)=Ae(t-1) + L[CAX(t-1) - CAX(t-1)] = Ae(t—-1) + LCAe(t-1)
e(t)=(A+LCA)e(t-1) Evolucion temporal del error de estimacion
L puede escogerse de modo que los autovalores de (A+ LCA)

sean estables y proporcione la adecuada velocidad de
convergencia a cero del error de estimacion



Error estacionario del MPC 3@

Esta formulacion (MPC + Observador) no garantiza que, en
estado estacionario, la salida del proceso y, sea igual a la
referencia w (aun con w factible)

El motivo es que el observador en estado estacionario verifica:
X =AX+Bu+L[y, —C(AX+Bu)]

Pero esto no implica que X =AX+Bu
y, = C(AX+Bu) El modelo no es perfecto!

Por ello, las predicciones de la salida seran en general diferentes del valor
real de la salida del proceso.

J(t+))=CAR+C(I1+A+..+ABu=y,
Y el controlador llevara al proceso a un objetivo erréneo, por lo que

aparecera un error estacionario. Para eliminarlo, se requiere incorporar un
término de perturbaciones en el modelo u otras técnicas.
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