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Capitulo 1

Introduccién

En este capttulo se presenta la justificacién y los objetivos que se pretenden alcan-
zar en esta tesis. También se realiza una breve revisién bibliogrdfica relacionada
con los problemas que tiene disenar un esquema de control para columnas de
destilacidn, ast como las alternativas que se han propuesto para resolver dicho
problema. Finalmente se describe la organizacién de esta tesis y se listan las

publicaciones que han resultado del trabajo realizado.






1.1 Justificacién y Objetivos

La destilacién es un proceso muy antiguo que ha sido practicado ampliamente durante cientos de
afios. Las primeras referencias sobre la destilacién se atribuyen a la alquimista egipcia ”Marfa
La Judfa”, la cual inventé diversos tipos de condensadores de reflujo y alambiques. Durante
la edad media y el renacimiento se usé la destilacién para producir brandy y algunos otros
derivados del vino. En Francia, Cellier y Blumenthal desarrollaron en 1813 el primer alambique
para destilacién continua con la forma de una columna vertical. Durante la primera cuarta
parte del siglo XX, el proceso de destilacién no solo era utilizado para incrementar el contenido
de alcohol en ciertas bebidas, sino que se convirtié en la técnica de separacién més importante
de la industria quimica. Este avance se vio acelerado cuando se reconocié que la destilacién era
un medio efectivo de separar el petréleo crudo en varios productos. Desde entonces a la fecha,
se han multiplicado las aplicaciones de la destilacién en la industria quimica, farmacéutica, de
alimentos, de la pulpa y el papel.

En un proceso de destilacién, una mezcla liquida es calentada en la parte inferior (fondo)
de un tanque cilfndrico o columna. El componente con el punto de ebullicién més bajo empieza
a vaporizar y sale por la parte superior de la columna (domo), dejando el resto de la mezcla
dentro. El proceso puede ser repetido tantas veces como sea necesario para separar todos los
componentes de la mezcla.

Las razones por las cuales la destilacién se ha convertido en el proceso m4s importante de
separacién de mezclas liquidas en la industria quimica no son accidentales, sino fundamentales

(Kister, 1992). Las razones se pueden clasificar como cinéticas y termodinamicas:

e Desde un punto de vista cinético, cuando no hay inertes, la transferencia de masa por
unidad de volumen en la destilacién esté limitada sélo por resistencias difusionales. En la
mayor parte de los otros procesos de separacién existen ya sea inertes o matrices sélidas,
los cuales disminuyen el flux de masa. Es por este motivo que se reconoce que la destilacién
puede manejar las més altas velocidades de transferencia de masa, lo cual significa costos

de capital més bajos.

e Desde un punto de vista termodindmico, la eficiencia termodindmica tipica de un proceso

de destilacién es de un 10% aproximadamente. Esta eficiencia se puede aumentar si se
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usan intercondensadores e interrehervidores. A pesar de que este valor puede parecer

pequeilo, existen pocos procesos de separacién con una eficiencia superior.

Este tltimo aspecto es muy importante. Si bien es cierto que la eficiencia termodindmica
de la destilacién es superior a la eficiencia de la mayor parte de los procesos de separacién,
podemos concluir que los requerimientos de energia térmica de una destilacién son enormes.
Para estudiar el impacto que tiene la destilacién sobre la demanda de energia, analicemos la
situacién de la industria quimica en los Estados Unidos. A pesar de que esta informacién
corresponde a un pafs en especifico, si tomamos las debidas proporciones, nos permite entender
el problema a nivel nacional en particular y a nivel mundial en general.

De acuerdo con las estadisticas de 1996 de la Oficina de Tecnologias Industriales y el Centro
Nacional de Informacién sobre Energia, ambos dependientes del Departamento de Energfa de
los Estados Unidos, €l 95% de las separaciones que se llevan a cabo en las industrias quimicas,
petroquimicas, de pulpa y papel y de alimentos se realizan mediante destilacién. Considerando
que éstas industrias consumen el 75% de la energia que consume el ramo industrial, se ha
calculado que el proceso de destilacién usa el 5% del total de energia que se consume en los
Estados Unidos, la cual alcanza 2.4 quadrillones de Btu de energia anualmente.

Por otro lado, es comiin que los procesos de destilacién determinen la calidad de los produc-
tos finales asf como las tasas méximas de produccién. Con el fin de asegurar que la pureza de
los productos se encuentra dentro de las especificaciones, la mayor parte de las columnas de des-
tilacién son sobre-reflujadas. Se estima que por este motivo, las industrias consumen entre un
30% y un 50% m4s de la energia necesaria para producir sus productos. Como resultado de un
proyecto realizado en 1996, el cual fue financiado por la Oficina de Tecnologias Industriales del
Departamento de Energia de los Estados Unidos, se concluyé que si se usan mejores esquemas
de control, se puede reducir en un 15% el consumo de energia en el proceso de destilacién. Este
estimado concuerda con un resultado previamente reportado (Skogestad and Morari, 1987).

Tomando como base de célculo un combustible con la siguiente proporcién: 10% petréleo,
70% gas y 20% carbén, para el afio 2010, una disminucién del 15% en el consumo de energfa

en el proceso de destilacién tendria los siguientes beneficios anuales:

e Una disminucién en el consumo de energia de 288 trillones de Btu
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e Se evitarfa la emisién de 19 millones de toneladas de COa.

De acuerdo con la informacién anterior, los beneficios econémicos y sociales de usar mejores
esquemas de control para las columnas de destilacién son muy grandes. Cabe entonces hacernos
la siguiente pregunta, ;porqué no se han instalado desde hace tiempo mejores esquemas de
control en las columnas de destilacién?. La respuesta a esta pregunta ha sido ampliamente
discutida en la literatura y estd relacionada con las propiedades que tienen este tipo sistemas.

La mayor parte de las columnas de destilacién cuentan con un esquema de control automaéti-
co de uno de los productos, usualmente la composicién en el domo. A este esquema de control
se le conoce como control en un punto. En este caso, uno de los flujos (flujo de recirculado o
flujo de vapor que sube por la columna) se fija de manera manual. Sin embargo, para satisfa-
cer especificaciones de control més severas, es evidente que se debe tener control sobre ambos
productos. Este esquema de control es conocido como control dual o control en dos puntos.

En columnas de destilacién es frecuente que cuando se sintoniza un controlador dual para
obtener una respuesta mds rdpida, se presentan algunos problemas de estabilidad. Las razones

por las cuales el disefio de esquemas de control para columnas de destilacién no es un tarea

sencilla, se asocian con las siguientes propiedades del sistema:

(i) Comportamiento altamente no lineal.
(ii) Respuesta dindmica dependiente de las combinaciones en los valores de los flujos.
(iii) Sistema altamente interactivo.

(iv) En general, existe ruido en las mediciones asf como un tiempo de retardo en las mediciones

de composicién y en las acciones de control..

Desde un punto de vista de control, cada uno de los aspectos antes mencionados representa
un problema dificil de resolver. Con respecto al primer punto, en general, las relaciones no
lineales entre las variables involucradas no se conocen con precisién. Por otro lado, a pesar de
que existen esquemas de control para sistemas no lineales, el disefio de esquemas de control no
lineal robusto sigue siendo un problema abierto (Kravaris and Palanki, 1988; Alvarez-Ramirez,

et al.,, 1996). Los puntos (ii) y (iii) indican que la columna de destilacién es un sistema mal
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condicionado con alto grado de direccionalidad (Waller and Waller, 1995). Finalmente, con
respecto al 1ltimo punto, es bien sabido que el desempefio en lazo cerrado de un controlador se
degrada e incluso se puede volver inestable, cuando existe ruido en las mediciones y/o hay un
tiempo de retardo en las mediciones de las salidas y de las entradas de control (Hale, 1976).

Tomando como base la discusién anterior, se fijaron los siguientes objetivos para este trabajo:

1. Disefiar un esquema de control robusto para el control en un punto de una

columna de destilacién binaria.

2. Disenar esquemas de control robusto para el control dual de una columna de

destilacién binaria.

3. Evaluar la influencia del ruido en las mediciones y del tiempo de retardo en

las entradas y salidas de control.

1.2 Revisién del estado del arte

La destilacién es una de las operaciones unitarias més importantes en la industria de proceso.
Casi todas las plantas quimicas usan columnas de destilacién para la separacién de substancias
y, por otro lado, la destilacién es uno de los procesos que més energia consumen. El control
estricto de las composiciones de los productos es fundamental para lograr la operacién rentable
de la planta en su conjunto, asi como para satisfacer los requerimientos ambientales que se
imponen a las industrias. Sin embargo, es bien sabido que las columnas de destilacién son
procesos diffciles de controlar, especialmente cuando la columna opera en condiciones de alta
pureza. Esto se debe a que el comportamiento de la columna de destilacién es altamente no
lineal. El problema de control se vuelve més dificil debido a que en la industria, la mayor
parte de las columnas de destilacién deben operar en una gama muy amplia de condiciones de
alimentacién y las referencias de las composiciones se modifican constantemente.

Para resolver este problema de control, se han aplicado diversas técnicas de control robusto
(Ganguly and Saraf, 1995; Haggblom, 1996; Stromborg et al., 1995). En primera instancia
podria pensarse que el problema ha sido resuelto, sin embargo, un anglisis de cada uno de

los esquemas propuestos en la literatura muestran una serie de inconvenientes (Christen et al.,
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1997). La mayor parte de los esquemas de control para columnas de destilacién se basan en
aproximaciones linealizadas de modelos no lineales de la columna de destilacién. Para una
columna de destilacién tipica, el nimero de platos es grande, del orden de 40 o 50. El mimero
de ecuaciones diferenciales que hay que resolver es 82 o 102 segin sea el caso. Debido a su
tamafio y a que en general el sistema es mal condicionado, un controlador por inversién basado
en este modelo es muy sensible a incertidumbres en las entradas de control (Skogestad et al.,
1988). Apoyandose en este hecho, diversos autores han llegado a la conclusién que no se deben
usar esquemas de control por inversién en el caso de columnas de destilacién (Skogestad and
Morari, 1988b; Christen et al., 1997).

El principal objetivo de un sistema de control es mantener las concentraciones cerca de
los valores de referencia a pasar de la presencia de perturbaciones. Las perturbaciones més
importantes son cambios en los flujos y las concentraciones de alimentacién. El segundo objetivo
de disefio es seguir suficientemente rapido los cambios en los valores de referencia.

Para el caso especifico de control en un punto, la mayor parte de los esquemas de control que
se usan a nivel industrial son controladores PID, cuyo desempefic no es muy bueno. Jacobsen
and Skogestad (1994) mostraron que usar modelos de bajo orden obtenidos mediante la iden-
tificacién de la respuesta entrada-salida para disefiar esquemas de control en un punto, puede
conducir a incosnsistencias, esto es, se subestima el efecto de la entrada de control sobre las
variables que no son controladas. El resultado de esta inconsistencia es que el sistema alcanza
muy lentamente la referencia cuando entra una perturbacién al sistema.

Para el caso de control en dos puntos, se ha mostrado en disversas investigaciones tedéricas
y experimentales que la respuesta dindmica de la columna de destilacién se puede aproximar
adecuadamente usando modelos lineales con uno y dos tiempos caracteristicos (Skogestad and
Morari, 1987; Skogestad and Morari, 1988b; Mush and Steiner, 1995). Sin embargo, el disefiar
un esquema de control por inversién usando este tipo de modelos no es recomendable, puesto
que la matriz de transferencia obtenida es mal condicionada.

Para evitar el problema de inversién de matrices mal condicionadas, se ha propuesto el uso de
técnicas de control robusto como controladores p y controladores Ho,. La principal desventaja
de este tipo de técnicas es que ambas requieren un procedimiento iterativo de célculo muy

elaborado cuya convergenca no se puede asegurar en general (Christen et al., 1997). Por otro
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lado, los controladores p requieren un profundo conocimiento de la dindmica de la planta. Para
los controladores H,, es necesario conocer una cota maxima de todas la incertidumbres que
afectan a la columna de destilacién, lo cual no es una tarea sencilla. Otro inconveniente de este
tipo de esquemas de control es que el orden del controlador resultante es similar al orden del

sistema; esto es, 40 o 50.

1.3 Estructura de la tesis

En el capitulo dos de esta tésis se presentan los fundamentos del proceso de destilacién y
se discuten las hipétesis mas importantes que se realizan cuando se modela una columna de
destilacién binaria.

En el capftulo tres se presenta un nuevo esquema para estudiar el problema del control en
un punto. Este esquema de control retroalimentado usa un modelo de referencia nominal y,
mediante un observador de estados, se obtiene un estimado de los errores de modelado y las
perturbaciones que entran al sistema. El modelo nominal se obtiene a partir de un modelo fisico
de la planta y se aprovecha la propiedad de fase minima demostrada por Levine and Rouchon
(1991), con lo cual es posible obtener modelos de bajo orden (grado relativo uno y dos). Se
prueba que el sistema planta+observador+controlador es estable en lazo cerrado. Se muestra
también que el esquema de control tiene una realizacién en el dominio de la frecuencia que es
similar a un controlador PID con un postfiltro. A través de este comparacién, se describen
algunas gufas para sintonizar este tipo de controladores.

Antes de disenar esquemas de control en dos puntos, en el capitulo cuatro se discuten los
aspectos mds importantes que hay que tener en cuanta cuando se desea disefiar un esquema
de control retroalimentado multivariable. Aprovechando ciertas prpiedades de la columna de
destilacién binaria, se muestra que un controlador PI y PID desacoplado son robustamente
estables en lazo cerrado. Este resultado concuerda con evidencias tedricas y experimentales
reportadas en la literatura (Skogestad and Morari, 1988b).

A pesar de que un controlador PI desacoplado es robustamente estable en lazo cerrado, ante
la entrada de una perturbacién al sistema, la salida de control alcanza muy lentamente el valor

de referencia. En el capftulo cinco de esta tesis se desarrollan dos esquemas de control robusto
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multivariable cuya realizacién en el dominio de la frecuencia es similar a un PID desacoplado.
El primer esquema de control es una extensién del esquema de control presentado en el capitulo
tres. El segundo esquema de control se basa en las metodologias de mapeos de contraccién.
En ambos casos se muestra que, tomando en cuenta la equivalencia con controladores PID,
también es posible proponer guias para sintonizar este tipo de controladores. Es importante
sefialar que el sintonizado de estos controladores se basa en informacién fisica del proceso.

El principal inconveniente de los esquemas presentados en el capitulo cinco es que para
su implantacién es necesario conocer una cota méxima de las incertidumbres en el modelo
(para asignar los valores de la matriz B en el primer esquema, y para satisfacer la condicién
2 de convergencia del segundo esquema). Obtener esta cota a nivel experimental puede llegar
a ser una tarea muy compleja. Considerando que es posible identificar con cierto grado de
certidumbre los elementos de la matriz de ganancias en estado estacionario, en el capitulo seis
se presenta la forma de evaluar si un esquema de control PID con desacopladores basado en
un modelo nominal, ser4 robustamente estable. Para llevar a cabo esta prueba se estudia el
problema de analizar la estabilidad Hurwitz de una familia de plantas. Adem4s, se muestra
que es posible dar una parametrizacién del modelo de referencia que se usa para construir un
controlador por inversién. La ventaja que tiene esta parametrizacién es que permite recuperar

al menos en parte, la direccionalidad de la planta.
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Capitulo 2

Principios de la destilacion

El contenido de este capitulo es un resumen de la informacién que se encuentra
en la literatura con respecto a la destilacién y puede ser omitido por aquellos lec-
tores que posean los conocimientos bdsicos de la destilacion. Considerendo que
la destilacién es un proceso extremadamente complejo de separacién de mezclas
l{quidas, en este capftulo se presentan los principios fundamentales de la des-
tilacién ast como la forma de operacion y la terminologia que cominmente se
emplea. Se discuten ademds cudles son los factores mds importantes que afectan
el desempetio de una columna de destilacién y que pueden disminuir la eficiencia
del proceso. A partir de primeros bdsicos, se presenta el modelado matemdtico de
una columna de destilacién binaria. También se describen las suposiciones mds

frecuentes que se realizan con el fin de obtener un modelo matemdtico simple.
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2.1 Introduccién

La destilacién es un proceso de separacién de mezclas liquidas muy importante que ademés
representa un problema de control dificil de resolver. El proceso se basa en el hecho de que dos
o m4s substancias pueden ser separadas aprovechando la diferencia que hay entre sus puntos
de ebullicién. Aunque en términos generales se puede tener una idea clara de lo que significa
” destilacién”, desde un punto de vista industrial, existen varios aspectos del proceso que lo

vuelven extremadamente importante:

e La destilacién es el proceso de separacién més usado.

e Consume enormes cantidades de energia, ya sea para el enfriamiento del destilado o para

el calentamiento de los fondos.

e Puede constituir més del 50% de los costos de operacién de una planta.

La mejor manera para reducir costos de operacién de los equipos de destilacién es incre-
mentar su eficiencia mediante la optimizacién de las condiciones de operacién y el control del
proceso. Para lograr esta mejora es esencial contar con un buen entendimiento de los principios
fundamentales de la destilacién y conocer la consideraciones que se hacen al disenar una colum-
na de destilacién. En este capitulo se describen los principios bésicos de la destilacién binaria,
la cual es la separacién de una mezcla de dos componentes. Usando los mismos principios, ésta

descripcién se puede ampliar para el caso de una destilacién multicomponente.

2.2 Descripcién general

Las columnas de destilacién estan constituidas por varios componentes, cada uno de ellos se
usa ya sea para intercambiar calor o para mejorar la transferencia de masa. Los componentes

més importantes que contiene una columna de destilacién tipica son:

e Una coraza vertical donde se efectiia la separacién de componentes liquidos.

e Componentes internos de la columna, como bandejas o platos y/o los empaques, los cuales

se usan para mejorar la separacién de los componentes.
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e Un rehervidor que se usa para vaporizar el liquido que llega al fondo de la columna.
e Un condensador que se usa para enfriar el vapor que llega al domo de la columna.

e Un tambor de reflujo que se usa para acumular el vapor condensado en el domo de la
columna, de tal forma que parte del liquido (reflujo) se puede recircular nuevamente a la

columna.

Condensacior

Tangue de Reflujo

ZIona de
Rectificacion
Destiado
———l = — - -—

Alimentacion [ -----

ZIons de

Agotamiento [ZZZ:ZC Entrada de Calor

Rehervidor —

Fondos

Selida de Calor

2.3 Forma de operacion y terminologia

La mezcla liquida a destilar es conocida como alimentacidn, la cual, cominmente, es introducida
al sistema en algiin punto cerca de la parte media de la columna en un plato que se denomina
como plato de alimentacién. El plato de alimentacién divide a la columna en dos secciones: la
seccién superior es conocida como zona de enriguecimiento o rectificacién y la seccién inferior es
conocida como zona de agotamiento. La alimentacién fluye hacia la parte inferior de la columna
donde es recolectada en el rehervidor.

Para vaporizar el liquido que se encuentra en el rehervidor es necesario proporcionar calor. Se
puede usar como fuente de calor cualquier fluido que tenga una temperatura adecuada, aunque
en la mayor parte de las plantas qufmicas se usa vapor. En la mayor parte de las refinerfas, la
fuente de calor puede ser una corriente que proviene de algin otro proceso de destilacién. El
vapor generado en el rehervidor es introducido al sistema en el fondo de la columna. El liquido

que se obtiene del rehervidor es conocido como producto de fondos o fondos sencillamente.
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El vapor generado en el rehervidor asciende por la columna hasta alcanzar el domo, donde
posteriormente es enfriado en el condensador. EI liquido condensado es almacenado en un
tanque acumulador conocido como tambor de reflujo. Una parte de este liquido es alimentado
nuevamente a la columna por el domo. A esta corriente de liquido se le conoce como reflujo.
Al liquido restante que se saca del sistema se le conoce como destilado o producto de punta.

De esta forma, en un proceso de destilacién existen corrientes internas y externas. Las
corrientes internas corresponden con los flujos de vapor y de liquido fluyendo hacia arriba y
hacia abajo respectivamente. Las corrientes externas corresponden a la alimentacién que entra
a la columna y las corrientes de productos que salen de la columna.

En cada uno de los platos que constituyen la columna, el liquido y el vapor entran en contacto
uno con el otro en condiciones de temperatura y presién constantes. Cada plato contiene un
cierto nimero de orificios, los cuales tiene una cubierta (burbujeador). El vapor producido por
el rehervidor entra en el fondo de la columna y asciende a lo largo de ella, pasando a través de

cada plato, donde burbyjea en el liquido retenido.

Burbujeador Plato de burbujeadores Plato perforado

El liquido fluye hacia la parte inferior de la columna sélo a través de un espacio en la parte
lateral del plato (bajante); esto es, el vapor actia como un tapén que impide que el liquido
descienda por los orificios. El liquido sale de cada plato pasando sobre una barrera (vertedero)
que, combinada con las condiciones hidrodindmicas en la cdmara de sello, determina el nivel
lfquido sobre el plato (retenido). Los orificios en los platos se distribuyen de tal forma que se
obtenga un buen contacto entre el vapor y el liquido. La resistencia que presenta el liquido para
que el flujo de vapor ascienda, da lugar al gradiente de presiones en la columna. El gradiente
de presiones es tal que la presién absoluta més grande se encuentra en el fondo y la presfén

absoluta més pequena estd en el domo de la columna. De igual forma, existe un gradiente de
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temperaturas a lo largo de la columna. La temperatura més alta se encuenta en el fondo y la

temperatura més pequefia estd en el domo de la columna.

P Bajante

Area
Efectiva

| T
del Plato_ | =

Vapor

Liquido
Liquido o /

-

Representacién esquemédtica del contacto entre los flujos de vapor y liquido

El flujo en contracorriente del liquido descendente y del vapor ascendente permite que exista
un buen contacto entre ambas fases. Cuando este contacto es suficientemente bueno, la tempe-
ratura, la presién y las concentraciones en cada plato estardn en el equilibrio termodindmico (o
al menos muy cerca de él).

El componente mds volatil de la mezcla binaria ebulle a una temperatura més baja que
el otro componente, por tanto, la concentracién del componente m4s vol4til ser4A mayor en
la fase vapor que en la fase liquida. Por el contrario, el componente més pesado tendrd una
composicién més alta en la fase liquida comparada con la fase vapor. El resultado global es que
la fase vapor serd cada vez mds rica en el componente ligero conforme el vapor asciende por
la columna, y la fase liquida serd mds rica en el componente méds pesado conforme el liquido

desciende por la columna.

2.4 Modelado matemadtico

Para calcular las composiciones de los productos que se obtienen al realizar la destilacién de
una mezcla especifica para un conjunto de condiciones de operacién previamente determinadas,

es necesario obtener la solucién del siguiente conjunto de ecuaciones:
1. Relaciones de equilibrio
2. Balances de materia por componente
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3. Balance de materia total

4. Balance de energfa

Para una columna de destilacién, los detalles de cada uno de estos puntos son muy com-
plicados, incluso en el caso de destilacién binaria. Cualquier intento de describirlos en detalle
conducirfa a un modelo muy complejo y dificil de manejar. Con el fin de obtener un modelo
més manejable, es frecuente realizar algunas suposiciones. A continuacién se describen las su-
posiciones mds comines que se usan para simplificar las relaciones de equilibrio, los balances

de materia y el balance de energfa.

2.4.1 Relaciones de equilibrio

Las columnas de destilacién se disefian tomando como base la diferencia que existe entre los
puntos de ebullicién de los componentes de la mezcla a separar. Entonces, el tamano de la
columna y en particular la altura, estard determinado por el equilibrio liquido-vapor (VLE) de
la mezcla.

Resulta complicado e incluso hasta imposible hacer una descripcién completa del VLE en un
pequeno espacio. Es imposible también entender la destilacién sin discutir las implicaciones que
tiene el VLE sobre el disefio de las columnas de destilacién. Por esta razén, sélo se presentarn
algunos conceptos bédsicos sobre el VLE. Para una descripcién mds amplia sobre la teoria del
VLE se recomienda la lectura de libros de termodindmica, como el el libro de Palmer (1987) o

el libro de Prusnitz et al. (1980), por ejemplo.

Curvas de equilibrio liquido-vapor (VLE)

Se dice que una mezcla multicomponente de dos fases est4 en equilibrio si se satisfacen las

siguientes condiciones

1. La temperatura de la fase vapor es igual a la temperatura de la fase liquida

2. La presién total a través de la fase vapor es igual a la presién total a través de la fase

liquida.
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3. La tendencia de cada componente a escapar de la fase liquida a la fase vapor es exacta-

mente igual a su tendencia a escapar de la fase vapor a la fase liquida.

En condiciones de presién constante, la informacién relacionada con el VLE se obtiene
usando los diagramas de punto de ebullicién. Con el fin de visualizar més facilmente el compor-

tamiento de las fases, se acostumbra presentar los datos correspondientes con el VLE mediante

un diagrama como el que se muestra a continuacién.

Curva de Equilibrio

090 { i ; }
00 D2 D4 08 08 10

Liguido (x)

Curva de equilibrio tipica para una mezcla ideal

El diagrama de VLE contiene informacién sobre el punto de rocio y el punto de burbuja
para la mezcla binaria en condiciones de presién constante. La linea curva es conocida como
curva de equilibrio y describe las composiciones que tienen la fase liquida y la fase vapor cuando
estdn en equilibrio térmodindmico para una cierta presién. En éste diagrama en particular se
muestra el VLE de una mezcla binaria que es relativamente fcil de separar.

A continuacién se muestran dos diagramas de VLE correspondientes a dos mezclas no idea-
les. En general, la separacién de este tipo de mezclas es mucho més complicada. Las implica-
ciones que tiene la forma de las curvas de equilibrio sobre la operacién y el control de columnas

de destilacién se discutird en Capitulos posteriores
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Curvas de equilibrio tipicas para mezclas no ideales

Las curvas de VLE m4s intrigantes son aquellas generadas por sistemas azeotrépicos. Un
azestropo es una mezcla liquida que al ebullir, produce un vapor que tiene la misma composicién
que la fase liquida. Las dos gréficas de VLE que se presentan a continuacién muestran los dos
tipos de azeStropos que se pueden encontrar: azeétropos con punto de ebullicién minimo y
aze6tropos con punto de ebullicién méximo. Observe que en ambos diagramas las curvas de
equilibrio cruzan la lfnea diagonal. El punto de cruce es conocido como el punto azeotrépico. De
acuerdo con la descripcién anterior, en un diagrama VLE para un sistema azoetrépico, la curva
de equilibrio intersectard la linea diagonal en algiin punto. La forma de la curva de equilibrio

determinar4 si el aze6tropo es de punto de ebullicién méximo o mfnimo.

10 1.0
08 4+ 0.8+
= o84 =06 d
S G
(=8 (=8
>‘° 0.4 ;tg 041
024 0.2
[1]1} | ! ] | 0.0 { } —t }
00 02 D04 D08 08 1D 00 02 D04 08 D08 1D
Liguido (x) Liguido {x)
Punto de Burbuja Minimo Punto de Burbuja Méximo

Curvas de equilibrio tipicas para una mezcla azeotrépica

Los dos diagramas de VLE mostrados en la figura anterior fueron obtenidos considerando

una mezcla azeotrépica homogénea. Un azeStropo que contiene una fase liquida en contacto
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con un vapor se dice que es un azeétropo homogéneo. Un azeétropo homogéneo no puede ser
separado por destilacién convencional. Sin embargo, disminuyendo la presién, se puede alcanzar
una condicién de operacién en el cual el punto azeotrépico desaparece. De esta forma, para

separar una mezcla azeotrépica se puede usar destilacién al vacfo.

Volatilidad relativa

Una alternativa para describir el VLE de una mezcla binaria es mediante la definicién de la

volatilidad relativa asp de los componentes A y B, la cual est4d dada como:

_ya/za _ ya(l —z4) (2.1)

asp = =
yB/t zA(l1—ya)

donde x4 y zp representan las fracciones molares en la fase liquida de los componentes A y B
respectivamente. y4 y yp representan las fracciones molares en la fase vapor de los componentes
A y B respectivamente.

En muchos procesos de destilacién, la volatilidad relativa se puede considerar que es aproxi-
madamente constante a lo largo de toda la columna. Es claro que una mezcla cuya volatilidad
relativa sea grande serd muy facil de separar. Por el contrario, una mezcla cuya volatilidad

relativa sea pequena serd muy dificil de separar.

2.4.2 Balances de materia

Dado que las composiciones del componente A y del componente B en la fase vapor y en la fase

liquida estdn relacionadas de la siguiente forma:
rzp=1—1x4 (2.2a)

yp=1-ya (2.2b)

para describir el comportamiento dindmico de la mezcla basta con plantear, para cada plato,
el balance de materia para un componente y el balance de materia total. Se acostumbra tomar
como referencia al componente més volatil. Con esta convencién, la fraccién mol en la fase

liquida del componente méds volatil en el plato j se denota como x;, mientras que la fraccién
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mol en la fase vapor del componente més vol4til en el plato j se denota como y;.
Numerando los platos en forma ascendente, el balance de materia para el componente més

vol4til para un plato j en la zona de rectificacién es:
d
= (Hi%i) = Linzjn + Vimws-1 = Lizs — Viy; (2.3)

donde H; es el retenido molar de liquido en el plato j. L; y V; son, respectivamente, los flujos
molares de liquido y vapor que abandonan el plato j. Los dos primeros términos del lado
derecho de la igualdad representan la entrada de masa al plato 5 debido al liquido que cae del
plato superior y del vapor que sube del plato inferior respectivamente. De manera similar, los
dos ltimos términos representan la salida de masa del plato 7 debido al liquido y al vapor que
abandonan dicho plato.

Considerando que el flujo de alimentacién a la columna es un liquido saturado, el balance

de materia para el componente més voldtil para un plato ¢ en la zona de agotamiento es:
d / / / /
E (Hixi) = Li+1xi+1 + Vi_l'!h'-l - Lixi - Vz Yi (2~4)

donde el apdéstrofe significa que los flujos corresponden a la zona de agotamiento. La interpre-
tacién de cada uno de los términos es equivalente a la que se describié en la ecuacién (2.3).
Tomando en cuenta la ecuacién (2.2), a continuacién se presenta el balance de materia total

para un plato j y un plato ¢ en la zonas de rectificacién y agotamiento respectivamente

d

T ('HJ) =Ljp1—-Lj+V, 1=V (2.5a)
d ! ! ! !

% (Hi) = Ly — L+ Vi =V, (2.5b)

En este punto es conveniente hacer algunos comentarios con respecto a las ecuaciones ante-

riores.

1. La dindmica de la composicién en la fase liquida es afectada directamente por la compo-
sicién de la fase vapor. Por tanto, el balance de materia por componente depender4 de la

forma funcional del VLE. Consideremos el caso més sencillo, esto es, supongamos que la
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volatilidad relativa es constante a lo largo de toda la columna. Entonces, la composicién

de la fase vapor en el plato j estar4 dada como

2ABT; (2.6)

Yi = 1+(OtAB—1).'le

Bs claro que atin en este caso, la funcionalidad que relaciona las composiciones en la fase

lfquida y en la fase vapor es no lineal.

2. Tanto el balance de materia por componente asi como el balance de materia total en cada
plato dependen del flujo de liquido que abandona dicho plato. Tal y como se describié
previamente, el flujo de liquido que sale de cada plato depende del retenido de liquido en
dicho plato y de las condiciones hidrodindmicas. En general, para describir exactamente
las condiciones hidrodindmicas que ocurren en un plato en particular es necesario usar una
relacién funcional extremadamente compleja, la cual depende incluso del flujo de vapor
que atraviesa el plato (este punto se discute mds adelante). Con el fin de obtener una
descripcién sencilla de las condiciones hidrodindmicas en el plato, es comiin emplear una

aproximacién lineal.

A partir de la discusién anterior resulta evidente que el balance de materia por componente
asf como el balance de materia total en cada plato estarin determinados por un sistema de

ecuaciones diferenciales ordinarias altamente no lineal.

2.4.3 Balance de energia

Las ecuaciones que describen el balance de energfa para un plato j y un plato < en la zonas de

rectificacién y agotamiento respectivamente son
d
5 (Mihi) = Lixahjr = Lihj + Vi Hjmy = ViH; (2.7a)

d
T (Hihi) = L;+1hi+1 — Lihi + V! H;_1 — V] H; (2.7b)

donde h; y H; representan, respectivamente, las entalpias molares del liquido y del vapor en el

plato 7. En general, las relaciones funcionales para las entalpfas molares del liquido y del vapor
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son extremadamente complejas. Los dos primeros términos del lado derecho de la igualdad
representan la entrada de energia al plato j debido al liquido que cae del plato superior y del
vapor que sube del plato inferior respectivamente. De manera similar, los dos 1iltimos términos
representan la salida de energfa del plato j debido al liquido y al vapor que abandonan dicho
plato.

Una alternativa para evitar resolver el balance de energia es suponer que en cada plato,
la mezcla tiene un calor latente de vaporizacién constante y que los efectos relacionados con
el calor sensible asf como con el calor de mezclado son despreciables. A esta suposicién se
le conoce como suposicién de flujos molares constantes. En términos generales, la suposicién
anterior es vélida para sistemas dénde los componentes son quimicamente similares, tienen
pesos moleculares cercanos y los efectos relacionados con el calor de solucién son despreciables.
Cuando los efectos del calor de solucién son pequefios, se puede obtener informacién sobre la
validez de la suposicén analizando el cociente de los calores molares latentes de los componentes
puros.

Matemaéticamente, la suposicién anterior implica que

V' -V=('-L)-F (2.8)

donde F es el flujo molar de alimentacién. V' y L son los flujos de vapor y de liquido en la zona
de rectificacién (iguales para todos los platos en esta zona). V' y L’ son los flujos de vapor y
de liquido en la zona de agotamiento (iguales para todos los platos en esta zona).

Las columnas de destilacién que satisfacen esta suposicién se conocen como columnas de

destilacién ideales. Fn una columna de destilacién ideal se satisface la siguiente relacién:

AD = -AL+AV (2.9a)

AB=AL-AV (2.9b)

donde A representa un cambio con respecto al valor nominal, D y B son los flujos molares del

destilado y de los fondos respectivamente.
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2.4.4 Hipétesis para modelar columnas de destilacién binaria

A lo largo de esta seccién se presentaron y discutieron las hipétesis més importantes que se
hacen para simplicar el modelo matemético de una columna de destilacién. A continuacién se

presenta un resumen con las hipétesis que se tomarédn a lo largo de esta tesis:

1. En cada plato, las fases liquida y vapor estdn perfectamente mezcladas y en equilibrio

termodindmico.

2. El retenido molar en cada plato es constante (%i = 0). La presién es constante y uniforme

a lo largo de la columna. El retenido molar de vapor en cada plato es despreciable.

3. El flujo molar de liquido que entra a un plato es igual al flujo molar de liquido que sale de
dicho plato. El flujo molar de vapor que entra a un plato es igual al flujo molar de vapor

que sale de dicho plato.

4. La alimentacién es un liquido saturado.

2.5 Factores que afectan la destilacién

El comportamiento dindmico de una columna de destilacién es afectado por una gran cantidad

de factores, por ejemplo:

e Condiciones de la alimentacién (estado y composicién)

Trazas de impurezas que pueden afectar fuertemente el equilibrio liquido vapor de la

mezcla liquida

Condiciones internas de los flujos de liquido y vapor

Condiciones de los platos (o del empaque)

Condiciones ambientales

A continuacién discutiremos algunas de estos factores para mostrar lo compleja que puede

llegar a ser la operacién de una columna de destilacién.
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2.5.1 Condiciones de la alimentacién

Las condiciones del flujo de alimentacién asf como su composicién, afectan las lineas de opera-
cién y por tanto el nimero de etapas requeridas para alcanzar las purezas especificadas para los
productos. También afecta la localizacién del punto de alimentacién. Si durante la operacién
de la columna, las desviaciones con respecto a los valores en las condiciones de la alimentacién
son muy grandes, es posible que la columna no sea capaz de alcanzar la pureza especificada para
los productos. Para evitar este tipo de problemas, algunas columnas se construyen de tal forma
que cuenten con varios puntos de alimentacién, previendo la posibilidad de que la composicién

de la corriente de alimentacién tenga fluctuaciones severas.

2.5.2 Flujo de recirculado

Conforme la relacién de reflujo se incrementa, la pendiente de la lfnea de operacién para la
seccién de rectificacién se desplaza hacia un valor maximo de 1. Esto significa que se estd
recirculando un liquido que cada vez es méds y mds rico en el componente més volatil. La
separacién por tanto es cada vez mejor y se necesitan menos platos para alcanzar el grado
de separacién que se haya especificado. El ndmero mfnimo de platos para alcanzar un cierto
grado de separacién se obtiene bajo condiciones de reflujo total. En el caso contrario, cuando se
disminuye la relacién de reflujo, la linea de operacién para la seccién de rectificacién se mueve
hacia la lfnea de equilibrio. Conforme la linea de operacién se acerca a la curva de equilibrio
se requieren mds y maés etapas para lograr la separacién deseada. A la condicién limite se le
conoce como relacién de reflujo ménima, en la cual es necesario un mimero infinito de etapas.
La mayor parte de las columnas de destilacién operan usando entre 1.2 y 1.5 veces la relacién
de reflujo minima debido a que alrededor de estas condiciones se obtienen los costos minimos

de operacién.

2.5.3 Flujo de vapor
Cuando se usan valores incorrectos en el flujo de vapor se presentan los siguientes fenémenos
1. Formacién de espuma (foaming)

2. Arrastre (entrainment)
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3. Goteo (weeping/dumping)
4. Inundacién (flooding)

A continuacién se describira cada uno de estos fenémenos y su efecto sobre el proceso.

Formacién de espuma

La formacién de espuma se refiere a la expansién del liquido cuando pasa un vapor o un gas a
través de él. Aunque la formacién de espuma permite que exista un elevado contacto interfacial
entre el lfquido y el vapor, con la formacién excesiva de espuma el liquido es arrastrado por el gas
hacia el plato superior. Por otra parte, la espuma puede arrastrar vapor hacia el plato inferior.
En casos extremos, los tubos de bajada (que conducen el flujo de liquido entre las etapas)
se pueden llenar totalmente de espuma. Las causas que originan la formacién de espuma se
atribuyen, principalmente, a las propiedades fisicas de la mezcla, aunque en algunas ocasiones
es debida al disefio de los platos. La formacién de espuma se agrava cuando hay impurezas en
la alimentacién, cuando la presién dentro de la columna es muy baja y cuando la velocidad del
vapor es muy alta. Independientemente de cual sea la causa, la formacién de espuma disminuye

la eficiencia del plato, llegando a reducirla en un 50%.

Arrastre

El arrastre se refiere al hecho de que el liquido es arrastrado por el vapor hacia el plato superior.
El arrastre es originado por velocidades de flujo de vapor demasiado elevadas, aunque con
frecuencia se debe a un tamano inadecuado de los tubos de descenso o del espaciado entre
los platos. Cuando una columna de destilacién opera correctamente, la mayor parte de la
transferencia de masa tiene lugar en una capa de espuma o niebla turbulenta con una elevada
4rea interfacial que se forma sobre el liquido del plato. Cuando hay arrastre, la eficiencia del

plato se reduce drésticamente. Cuando el arrastre es excesivo se puede producir inundacién.

Goteo

Este fenémeno es causado por velocidades de flujo de vapor muy pequerias. Cuando la presién

que ejerce el vapor para mantener el liquido sobre el plato es muy pequena, se presenta el
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fenémeno de goteo. Cuando el goteo es excesivo, todo el liquido que hay en los platos cae hasta
el fondo de la columna (vaciado), por lo que la columna tiene que ser arrancada nuevamente. El
goteo puede detectarse por una pronunciada caida de presién en la columna y una disminucién

en la eficiencia de la separacién.

Inundacién

Esta condicién ocurre cuando las velocidades del vapor y/o del liquido son tan grandes que la
caida de presién del gas es superior a la carga neta de gravedad del liquido, lo que ocasiona que

el liquido sea arrastrado hacia arriba en la columna.

2.5.4 Didmetro de la columna

La mayor parte de las factores que afectan la operacién de la columna se deben a las condiciones
de flujo del vapor, ya sea por una velocidad demasiado alta o demasiado pequena. La velocidad
de flujo del vapor estd determinada por el didmetro de la columna. El goteo determina las
condiciones de flujo minimo de vapor requerido, mientras que la inundacién fija la velocidad
méxima de flujo de vapor permitida y por tanto, la capacidad de la columna. De esta forma, si
el didmetro de la columna no es deteminado apropiadamente, el desempeno de la columna no
serd el esperado. Esto es, no solo se pueden presentar problemas de operacién, sino que se puede

dar el caso de que no se puedan alcanzar las especificaciones de pureza para los productos.

2.5.5 Condiciones de los platos

Si se toma en cuenta que el mimero de platos para alcanzar las especificaciones de pureza
para los productos est4 determinada por la eficiencia del plato, es claro que cualquier factor
que disminuya la eficiencia del plato afectars el desempefio de la columna. La eficiencia del
plato es afectada por el ensuciamiento, por la corrosién y por el desgaste que sufren los platos.
La velocidad con la cual ocurren estés fenémenos depende de las propiedades quimicas de las
mezclas procesadas. Es por ello que es muy importante seleccionar cuidadosamente el material

con el cual serdn construidos los platos.
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2.5.6 Condiciones ambientales

La mayor parte de las columnas de destilacién estdn abiertas a la atmésfera. No obstante
que muchas de las columnas emplean aislamiento, los cambios en las condiciones ambientales
afectan la operacién de la columna. Es por esto que los rehervidores deben ser disefiados de tal
forma que sean capaces de generar suficiente vapor durante las temporadas con frio intenso y

que en temporada de calor, la generacién de vapor pueda disminuirse facilmente.

2.6 Comentarios finales

En este capftulo se presentaron los fundamentos de la destilacién asi como los conceptos bésicos
de la operacién de columnas de destilacién. Se discutieron también algunos de los factores més
importantes que pueden ocasionar un pobre desemperio de la columna de destilacién. Adem4s,
se presentaron y justificaron las hipStesis mds importantes que se proponen para simplificar
el modelado matematico de columnas de destilacién binaria. Existen algunos otros factores
que afectan la operacién de una columna de destilacién, como son cambios en la demanda
de productos y modificaciones en las especificaciones para la pureza de los productos. Ambos
factores dependen de las politicas de operacién de la planta en su conjunto. Todos éstos aspectos
deben ser considerados en la etapa de disefio puesto que, una vez que la columna ha sido
construida e instalada, son pocas las modificaciones que se pueden hacer sin necesitar de elevadas
inversiones.

En los siguientes capftulos de esta tesis se utilizaran las hipétesis y los conocimientos presen-
tados en este capftulo para analizar y disefiar esquemas de control robusto para los problemas

de control en uno y en dos puntos.
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Capitulo 3

Control en un punto

El objetivo de este capttulo es presentar el disefio de un esquema de control ro-
busto para regular la composicién de la fase liquida en el domo de una columna
de destilacion binaria. Este esquema de control representa una de las contri-
buciones de esta tesis al drea de control robusto para columnas de destilacién.
El esquema de control resultante consta de tres elementos: (i) Un compensador
nominal linealizante entradas-salidas; (ii) Un observador de estados y (iii) Un
estimador de incertidumbres, el cual constituye la parte adaptable del contro-
lador. Con esta configuracidén, la ley de control retroalimentada basada en el
observador compensa las incertidumbres y las peturbaciones externas. Mediante
stmulaciones numéricas se muestra y analiza el desempeno del controlador en

lazo cerrado.
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3.1 Introduccién

En el capftulo anterior se mostré que para representar adecuadamente el comportamiento di-
nadmico de una columna de destilacién es necesario resolver un modelo no lineal muy complejo
(Kooijman and Taylor, 1995). La complejidad estriba en la gran cantidad de ecuaciones dife-
renciales no lineales que se deben resolver para estudiar la respuesta dindmica de cada una de
las variables importantes del proceso (temperaturas y composiciones en cada plato, caida de
presién a lo largo de la columna, etc.). Ademds, se deben establecer las relaciones de equilibrio
de fase asi como las relaciones hidriulicas para cada componente en cada una de las etapas
de la columna. En la mayoria de los casos, éstas relaciones son funciones no lineales de la
temperatura, la presién y la composicién.

Para disefiar esquemas de control para este tipo de sistemas, una alternativa es aplicar
técnicas de control robusto usando modelos linealizados de alto orden. Por ejemplo, en €l caso
de una columna de destilacién binaria con 50 platos, el mimero de ecuaciones diferenciales a
resolver es 102 (52 representan dindmica de las composiciones y 50 corresponden con la dindmica
del retenido de liquido). Usando técnicas de reduccién de modelo, el orden puede ser reducido
de 102 a 10 o 15 sin una pérdida significante de precisién (Christen et al., 1997).

Por otro lado, la teorfa de control no lineal basada en herramientas de geometria diferencial
proporciona metodologias que permiten que una cierta clase de sistemas puedan ser linealizados
usando una transformacién de coordenadas y una retroalimentacién de estados. La descripcién
general de la teorfa de control no lineal se puede consultar en libros cldsicos como el de Isidori
(1989) y el de Marino y Tomei (1995). Asf mismo, Kravaris and Kantor (1990) presentaron
una excelente revisién sobre control no lineal basado en geometria diferencial y sus aplicaciones
al control de procesos quimicos. Este tipo de metodologfas ha mostrado su aplicacién para
controlar reactores continuos de tanque agitado y reactores de lecho fluidizado (Henson, et al.,
1994; Kosanovich, et al., 1995).

Entre los principales inconvenientes de las metodologfas de control basadas en geometria
diferencial es que se requiere del conocimiento exacto de los pardmetros del sistema y se deben
satisfacer ciertas condiciones de tipo estructural (Henson and Seborg, 1991a). Es necesario
conocer los valores exactos de los pardmetros debido a que estas metodologias cancelan las no

linealidades del sistema mediante una transformacién de coordenadas y una retroalimentacién
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de estados. Por lo tanto, si existe una diferencia entre la planta y el modelo identificado, la
retroalimentacién de estados estard basada en una transformacién de coordenadas incorrecta,
y las no linealidades no podrén ser canceladas. Bajo estas condiciones, no se puede asegurar la
estabilidad del sistema a lazo cerrado. Por otro lado, aunque se pueda garantizar la estabilidad
del sistema, es bien sabido que el desempefio de los esquemas de control linealizantes puede
degradarse considerablemente cuando hay incertidumbres no lineales. Aunque existen intentos
de incrementar la robustez de esquemas de control linealizantes por retroalimentacién de esta-
dos, el disefio de esquemas de control robusto sigue siendo un problema abierto (Kravaris and
Palanki, 1988; Alvarez-Ramirez, et al., 1996).

El creciente interés en el disefio de esquemas de control robusto para sistemas no lineales
ha producido nuevos resultados. Algunos de éstos han sido derivados del uso de estrategias del
tipo de control de modelo interno (IMC por sus siglas en inglés). Henson and Seborg (1991b)
propusieron un esquema de control basado en estrategias IMC para procesos no lineales con
una entrada y una salida (SISO). En este esquema se disefia un controlador que satisface un
desempefio nominal y se usa un filtro no lineal que toma en cuenta las diferencias entre el modelo
y la planta. La desventaja de este esquema de control es que estd restringido a sistemas estables
a lazo abierto con inversa estable. Aunque Henson and Seborg afirmaron que su esquema
podifa tener propiedades de robustez, no presentaron ninguna prueba formal de robustez del
controlador en lazo cerrado. Por otro lado, Kravaris and Chung (1987) propusieron un esquema
de control para sistemas no lineales de fase minima que es una combinacién de retroalimentacién
de estados junto con un observador estable a lazo abierto. En un trabajo posterior, Daoutidis
and Kravaris (1992) propusieron una solucién general al problema de disefiar esquemas de
control retroalimentado para procesos no lineales de fase no minima. En el trabajo de Kravaris
and Daoutidis se realiza la estimacién de estados usando al modelo de la planta como un
observador a lazo abierto, el cual se puede interpretar como un modelo interno. Cuando no hay
diferencias entre el modelo y la planta, se puede asegurar que el controlador en lazo cerrado serd
globalmente asintéticamente estable. Un inconveniente del esquema de Kravaris and Daoutidis
es que el controlador resultante hace uso de mediciones de la salida y de sus derivadas temporales
hasta de orden p — 1, donde p es el grado relativo del sistema. El controlador resultante es

no causal, por lo que en su implementacién se pueden presentar problemas asociados con el
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muestreo y el ruido en las mediciones. A pesar de los problemas antes descritos, el trabajo de
Kravaris and Daoutidis es muy importante para el disefio de controladores para sistemas no
lineales porque marca una gufa sobre la estructura de un controlador general. Esta versién de
controlador IMC no lineal se utilizé para controlar un reactor de polimerizacién de laboratorio
(Soroush and Kravaris, 1992). Se observé que el controlador era robusto ante errores en el
modelo y valores de inicializacién del observador. Se usé un modelo muy preciso para estimar
las concentraciones de monémero y de iniciador.

Una alternativa para hacer robusto un controlador linealizante por retroalimentacién es
incluir en el lazo de retroalimentacién una clase de procedimientos adaptables. Existen repor-
tados en la literatura una gran cantidad de trabajos que han estudiado el diseno de controladores
adaptables para plantas con pardmetros inciertos. De acuerdo con Kokotovic (1991), se pueden
identificar dos lineas principales de investigacién. En el primer caso se disefian esquemas de
control adaptable para sistemas no lineales con una estructura muy especifica, o que bajo ciertas
condiciones geométricas, se pueden llevar una forma candnica. En la otra lfnea de investigacién
se encuentran los esquemas de control basados en el método de Lyapunov, los cuales suponen
que existe una funcién de Lyapunov para el sistema. El trabajo de Dochain (1994) se puede
catalogar dentro de la primera linea de investigacién, en donde se propone un controlador linea-
lizante entrada-salida. En general, para poder usar esquemas de control adaptable es necesario
que los pardmetros inciertos aparezcan de manera lineal en el modelo. Este tipo de esquemas
de control se ha aplicado al control de un reactor quimico no isotérmico, en donde se utilizé un
esquema adaptable para estimar la energfa de activacién. Dentro de los esquemas de control
adaptable basados en el método de Lyapunov, estdn los trabajos de Fradkov (1979) y Seron
(1995). Estos trabajos presentan controladores adaptables basados en el método de gradiente.
El objetivo es cambiar el valor del pardmetro ajustable de acuerdo con la tasa de cambio del
gradiente de una cierta funcional. El método requiere que la funcional sea convexa con respecto
al pardmetro desconocido, lo cual, en la mayoria de los casos, es una restriccién muy severa. Por
otro lado, Chen (1992) propuso un controlador no lineal robusto basado en la teorfa min-max.
En este esquema se supone que la incertidumbre estd acotada en un cono (cota funcional), y
que los pardmetros de la funcional (lineales también), son desconocidos. Se propone entonces

estimar los pardmetros desconocidos de la cota funcional usando métodos de gradiente acele-
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rados. Es importante sefialar que para el caso de procesos quimicos, no es facil parametrizar
linealmente la cota funcional de la incertidumbre. En el caso de reactores continuos de tanque
agitado por ejemplo, la mayor parte de las incertidumbres est4n relacionadas con la cinética de
la reaccién, cuya funcionalidad en general, es poco conocida.

En un trabajo reciente, Sun et al. (1994) propusieron un esquema de control robusto para
plantas lineales de fase minima con una sola entrada y una sola salida. El controlador est4
basado en la compensacién de los errores de modelado (MEC). El controlador MEC se disefia
en dos etapas. En la primera etapa se propone una ley de control retroalimentado nominal.
En la segunda etapa, se compensan las incertidumbres generadas por los errores de modelado.
La determinacién de los errores de modelado se realiza usando informacién de las sefiales de
entrada y de salida del proceso. Ademds de la retroalimentacién nominal, se introduce un lazo
retroalimentado adicional usando el error de modelado.

El objetivo de esta seccién en presentar un controlador robusto por retroalimentacién de
salida para sistemas linealizables con una sola entrada y una sola salida (SISO por sus siglas en
inglés). Bajo la hipétesis de que existe una transformacién de coordenadas, la idea es agrupar las
incertidumbres en un nuevo estado cuya dindmica puede ser reconstruida a partir de mediciones
de la salida de control. De esta forma, el controlador est4 compuesto por una retroalimentacién
linealizante entrada-salida, un observador de estados y un estimador de incertidumbres. En este
controlador se estima una sefial que representa los efectos de las incertidumbres mediante el
uso de un observador tipo Luenberger. La informacién obtenida con este estimador se usa para
cancelar, simultdneamente, la dindmica desconocida y las perturbaciones externas. Cuando la
incertidumbre estimada se acerca a la incertidumbre real y no hay perturbaciones persistentes,
asintéticamente se alcanza la cancelacién de las no linealidades. En términos generales se
puede decir que el controlador resultante es una extensién de controladores MEC a sistemas
no lineales.

Alvarez et al. (1996) y Aguilar et al. (1997a) usaron esta técnica para controlar sistemas
SISO de grado relativo uno. Posteriormente, Femat et al. (1997) extendieron esta metodologia
a sistemas de grado relativo dos. Finalmente, Gonzalez-Trejo et al. (1997b) y Gonzalez-Trejo et
al. (1998c) mostraron que era posible usar esta metodologfa para controlar sistemas linealizables

entrada-salida de grado relativo p. Este resultado constituye una de las contribuciones de esta
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tesis al estado del arte. Es este capitulo se presenta la metodologfa desarrollada en Gonzalez-
Trejo et al. (1997b) y Gonzalez-Trejo et al. (1998c), asi como su aplicacién al control en un
punto de columnas de destilacién binaria.

Comparado con los controladores antes analizados, el esquema de control para sistemas no

lineales propuesto en este capftulo tiene las siguientes ventajas:

(i) No es necesario que los pardmetros desconocidos aparezcan de manera lineal ni que se

conozcan los términos no lineales.
(ii) No se requiere que las incertidumbres estén acotadas por una funcional explicita.
(iii) El método es aplicable a sistemas estables e inestables a lazo abierto.

(iv) Al igual que en el trabajo de Daoutidis and Kravaris (1992), el controlador resultante
emplea informacién de la salida exclusivamente. Sin embargo, nuestro controlador se
hace causal mediante un observador de estados. Ademds, este observador proporciona un

estimado de las incertidumbres en el modelo.

(v) Dado que la prueba de estabilidad del controlador a lazo cerrado se basa en los resulta-
dos previamente reportados sobre el control por retroalimentacién de salidas de sistemas
linealizables por retroalimentacién (Esfandiari and Khalil, 1992; Teel and Praly, 1994), se

puede obtener informacién adicional sobre el sintonizado del controlador resultante.

3.2 Meétodo de linealizacién entrada-salidas

En esta seccién se presenta un breve resumen sobre el método de linealizacién entrada-salida de
sistemas no lineales usando herramientas de geometria diferencial. Para tener una informacién
m4és amplia se recomienda la lectura del libro de Isidori (1989).

Considere una planta no lineal con una sola entrada y una sola salida (SISO). Suponga que

la planta no lineal se puede escribir como sigue:

z = F(z) + G(z)u

3.1
y = h(z) -1
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donde z € R" es el vector de estados, ¥ € R es la salida, u € R es la entrada de control, F(x)
es la dindmica de la planta y G(z) es el vector de distribucién asociado al control. F(z) y
G(z) son funciones suaves e inciertas. En la técnica de linealizacién entrada-salida se busca
una transformacién de estados z(w,z) = T'(z) con la cual el sistema (3.1) se pueda representar

en la forma normal de Byrnes-Isidori:

Z; = Zit1, 1<i<p

= f(2,0) + g(z, w)u 5
w = H(z,w;u)

y=2

donde a p se le conoce como el grado relativo de la salida y con respecto a la entrada de control
u, el cual corresponde con el minimo orden de la derivada temporal de la salida y que estd

directamente relacionada a la entrada de control u de la siguiente forma:

5 =T(z) =Ly h(z), 1<i<p (3-38)

f(z’w) = L;‘h(T_l(sz))

(3.3b)
9(zw) = L L h(T (2, w))

donde Lih(z) es la i-ésima derivada de Lie de h(z) in la direccién F(z). Una interpretacién si-

milar aplica para LgL;._lh(T_lz, w). w € R"™* es un vector de variables de estado adicionales.,

las cuales describen la dindmica interna (no observable) del sistema transformado (3.2).
Definamos a y,(t) como la trayectoria de referencia. Supongamos que el desempefio en lazo

cerrado estd definido por el siguiente modelo de referencia invariante en tiempo:

e®) + Kpel ™ 4 .+ Kpe® + Kie, = 0 (3.4)

donde e, = y — ¥, e,(.i) es la i-ésima derivada temporal de e,, y los valores de Kj;’s se eligen de

tal forma que el polinomio
s# + Kyl .+ Kes+ K1 =0
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es Hurwitz. Si g(z,w) = LgL’}.—lh(T’lz,w)) # 0, la ley de control retroalimentado ideal que

produce el desempefio antes especificado es

P (i-1)
wl(z,w) = —f(z,w)— Z Kier

)

1 d . .
= ~LPRT 2,w)) =Y K (L 'h(z) — g0
LGL’;;v_lh(T_IZ,’IU)) ( F ( )) ; ( F ( ) y )

(3.5)

La ley de control (3.5) anula el efecto de los términos no lineales f(z, w) y g(z,w) que aparecen
en la dindmica del sistema, logrando de esta forma el desempeno deseado en lazo cerrado
(3.4). Ademss, la ley de control retroalimentado (3.5) linealiza la relacién entrada-salida.
Hagamos la siguiente definicién y, = (yr, y,gl), ey ,Sp _1)). Si el comportamiento de la dindmica
interna dado por w = H(y,, w;ul(z,w)) es estable (esto es, todas las trayectorias del sistema
w = H(y,, w;ul(z, w)) estdn acotadas para todo ¢t > 0 ), entonces el sistema a lazo cerrado (3.2),
(3.5) ser4 asintéticamente estable alrededor de la trayectoria de referencia y, y todos los estados
internos estardn acotados (Henson and Seborg, 1991). Ademés, dado que la transformacién de
coordenadas z(w,z) = T(x) es globalmente invertible, el sistema en lazo cerrado (3.1),(3.5)
serd también asintéticamente estable alrededor de la trayectoria de referencia y, y sus estados
internos estardn acotados. A la ley de control (3.5) se le conoce como Ley de Control Ideal

(IFC) debido a que mediante una cancelacién ezacta de las no linealidades, conduce a un

comportamiento lineal a lazo cerrado entrada-salida.

3.3 Representacién implicita de estados

Si se supone que los campos vectoriales F(z) y G(z) en (3.1) no se conocen exactamente, el
cambio de coordenadas z(w,z) = T(z) que transforma el sistema (3.1) en el sistema (3.2)
depende también de incertidumbres y posiblemente de estados y perturbaciones no medidas.
Por tanto, z(w, z) = T(z) puede ser vista como un cambio incierto de coordenadas. Esto trae
como consecuencia que la IFC (3.5) no se pueda implementar, puesto que las funciones f(w, z)
y 9(z,w) son inciertas también y el estado interno w no es reconstruible a partir de mediciones
de la salida y. En las siguientes secciones se desarrollard una metodologfa que permite estimar

y compensar las incertidumbres.
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Para solucionar el problema de compensar términos inciertos, se propone una representacién

alternativa del sistema (3.2). Para esto se hacen las siguientes suposiciones:

Supuesto 1: Se pueden obtener mediciones del la salida y = hA(x).

Supuesto 2: El sistema (3.1) es estable con entradas acotadas y salidas acotadas, esto es, para
cualquier entrada acotada u(t), las trayectorias de la dindmica interna w = H(y., w; u(t))
estardn acotadas también. La dindmica interna w = H(yr, w;u) con y, constante es de

fase minima. ¥ es la entrada de control en el punto nominasl de operacién.

Supuesto 3: La funcién g(z,w) es acotada, diferente de cero y su signo es conocido. Se
dispone de 7v;(2) y 7v9(z) los cuales son estimados de f(z,w) y g(z,w) respectivamente,

donde sign(vy,(2)) = sign(g(z,w)).

Supuesto 4: El cambio de coordenadas que transforma el sistema (3.1) en el sistema (3.2)

existe.

Los supuestos 1 y 2 son comunes en teoria de control no lineal. En ingenierfa quimica existen
diversos procesos que satisfacen estos supuestos, por ejemplo, algunos reactores quimicos, las
columnas de destilacién , etc.

Con respecto al supuesto 3, observe que los estimados 4;’s no dependen del estado interno
w. Se impone este requerimiento debido a que en muchos casos el estado interno w no es medido
ni se puede reconstruir a partir de las mediciones de la salida y. Una forma sencilla de elegir
los estimados +;’s es evaluar de manera experimental la cota méxima que pueden alcanzar las
funciones f(z,w) y g(z, w) y tomar éstos valores.

A pesar de que el cambio de coordenadas depende de los campos vectoriales inciertos F(x)
y G(z), su conocimiento en realidad no es necesario debido a que en el disefio propuesto solo
se requiere que la transformacién z(w, z) = T(z) exista.

En la metodologfa propuesta, los estados z; = T;(z) = L’;lh(x), 1 < i £ p del sistema
(3.2) se interpretardn como estados no medidos pero observables. Por lo antes expuesto, en
principio es posible disefiar un controlador retroalimentado que use un observador de estados
que estime los estados inciertos z;’s. Posteriormente serd necesario probar que sistema plan-

ta+controlador+observador es estable.



Atn permanece el problema de compensar las incertidumbres asociadas con las funciones
transformadas f(z,w) y g(z,w). Definamos las incertidumbres 61(z, w) = f(z,w) — v1(2) y
82(z,w) = g(z,w) — v5(2). Si definimos ademds n(t) = 61(z(t),w(t)) + 62(2(t), w(?))u, el

sistema (3.2) se puede reescribir como:

2 = Zig1, 1<i<p

2 =71(2) + vo(2)u+ 1

n= F(Za w, 7 u) (36)
w = H(z,w;u)
Yy=2

donde U contiene la entrada de control y su derivada temporal u

L(z,w,n;U) = 2—:3151(2,71’)2“1 + 9,61(2, w) (v1(2) + vo(2)u + 1) + (3.7)

i=1

(2—: Diba(z, w)ziy1 + 9pba(z, w) (71(2) + y2(2)u + T))) u+

(Owb1(z, w) + Byba(z, w)) H(z, w;u) + b2(z, w)u

Observe que todas las incertidumbres hasta de grado relativo p han sido agrupadas en el nuevo
estado 7. Por otro lado, dado que 61(z,w) y 82(z, w) son funciones inciertas, I'(z, w,n;U) es
también incierta.

Una propiedad importante del sistema (3.6) es que la variedad ®(z, w, n;u) = n—61(2, w) —
82(z, w)u = 0 es invariante bajo las trayectorias generadas por el sistema (3.6) (Alvarez-Ramirez
et al., 1996; Gonzédlez-Trejo et al., 1997b, 1998c). Esto es, si se elige la condicién inicial 7, tal
que ®(zp, wo, Mg; o) = 0, entonces Y(z(t), w(t), n(t); u(t)) = 0y por tanto n(t) = 6;(z(t), w(t))+
82(2(t), w(t))u(t) para todo t > 0. A partir de las observaciones anteriores se puede concluir que
la representacién de estados (3.1),(3.2) es externamente (entrada-salida) equivalente al sistema
(3.6) siempre y cuando ®(z9, wp, 1g; uo) = 0.

Una propiedad interesante de la representacién de estados (3.6) es que si el sistema (3.1) es
de fase mfnima, el sistema implicito (3.6) también es de fase miima. No es dificil probar que

este resultado es una consecuencia de la invarianza de ®(z(t), w(t), n(t); u(t)) = 0.
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Partiendo de la representacién de estados (3.6), la siguiente propiedad es evidente.
Proposicién 1 (Gonzélez-Trejo et al., 1998c) Los estados (z,m) son observables a partir de
mediciones de la salida y = h(z) = .

Esta propiedad implica que la dindmica de los estados transformados z y la dindmica de la
incertidumbre n(t) pueden ser reconstruidas a partir de mediciones de la salida y(t).

Prueba Dado que y = h(x) = z, del sistema (3.6) se obtiene que

z1(t) = y(t)
z,-(t) = ﬁ,;_l(t) i=2,...,p

n(t) = 2,(t) — v1(2) — v2(2)u(t)

3.4 Un esquema de control robusto

Sin pérdida de generalidad se supondréd que el origen es un punto de equilibrio del sistema
(3.2), el cual corresponde con y = 0. Las propiedades de estabilidad en lazo cerrado del sistema
resultante se establecerdn para el problema de regulacidén. Las condiciones de estabilidad para el
problema de seguimiento se pueden derivar de manera andloga siguiendo la misma metodologfa.

La IFC para el sistema (3.6) es

p

W) = g | = ke (38)
Por hipétesis, v5(z) se elige acotada y es diferente de cero, lo cual implica que la ley de control
anterior est4 bien definida. La IFC (3.8) conduce a la cancelacién exacta de las incertidumbres
n(t) y de las no linealidades v;(z) y v2(2). Sin embargo, la ley de control (3.8) no se puede usar
debido a que no se dispone de mediciones de los estados z;’s ni del valor de la incertidumbre
n. Para construir una ley de control realizable se aprovechard la propiedad de que la dindmica

de los estados z;’s y de la incertidumbre 7 puede ser reconstruida a partir de la dindmica de

la salida y = z;. La idea es construir un observador de estados para obtener estimados de los
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estados Z y 7. De esta forma, la entrada de control fisicamente realizable es

1 4
-n(E) -1-)_ Kz (3.9)

u=u(Z,7) = %(—z—_) L

donde los estimados Z y 7 se obtienen mediante un estimador de estados (Esfandiari and Khalil,

1992). Siguiendo las ideas de Esfandiari and Khalil (1992), se propone el siguiente observador:

Zi= Zit1 FLB(y—-7), 1<i<p
Z="71(2) + 12 Z)u+ 7+ L7B,(y — %1) (3.10)
7= +£p+1ﬁp+l(y —71)

donde £ es un pardmetro ajustable £ > 0 y los valores de 3,’s se eligen de tal forma que el
polinomio s? + 8,871 + ... + Bps + Bpp1 = 0 sea Hurwitz. El estimador de estados (3.10)
depende exclusivamente de las mediciones de la salida y y de los estimados 7v,(z) y v5(2). El
sistema (3.10) es un observador tipo Luenberger puesto que se construye como una copia de la
parte conocida del sistema (3.6) corregido por un término de gradiente (y — Z1).

Observe que en la construccién del observador (3.10) no se consideré la dindmica interna
(w). La razén es que dicha dindmica no es observable a lazo cerrado. Note adem4s que no se
tomd al término del lado derecho de la dindmica de la incertidumbre 7;. La razén es que este
término es incierto.

En general, para reconstruir la dindmica de 2 y 7, el pardmetro £ debe tomar valores grandes.
En muchos casos esto origina un fenémeno llamado ” peaking” (Sussman and Kokotovic, 1989),
el cual puede conducir a la desestabilizacién del sistema a lazo cerrado, interpretado como
sobredisparos en los estimados (Z,7). Para reducir los sobredisparos en los estimados (Z,7),
Esfandiari and Khalil (1992) proponen acotar la entrada de control mediante una funcién de

saturacién de la siguiente forma:
u® = Bat [uP(Z,7); (Umin, Umax)] (3.11)

donde umin ¥ Umax SON, respectivamente, los limites inferior y superior de la funcién de satu-

racién. La ley de control resultante (3.9)-(3.11) es un controlador por retroalimentacién de
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salida (esto es, para su implementacién se requiere exclusivamente de mediciones de la salida

y = h(z) = z1).

3.4.1 Anadlisis de estabilidad

La novedad del controlador propuesto es tomar a las incertidumbres como un nuevo estado
cuya dindmica puede ser reconstruida a partir de mediciones de la salida. Posteriormente, se
construye un estimador de estados (3.10) para estimar los estados transformados desconocidos
z € R? y la incertidumbre 1. En otras palabras, el problema original de estabilizacién bajo
campos vectoriales inciertos se transformd a un problema de observacién robusta. Afortuna-
damente, existen resultados tedricos sobre la estabilizacién robusta por retroalimentacién de
salidas de sistemas linealizables. Por ejemplo, usando los resultados del trabajo de Esfadiari
and Khalil (1992) se pueden establecer las propiedades de estabilidad del sistema a lazo cerrado
(3.2),(3.9)-(3.11). También se pueden usar los resultados de Teel and Praly (1994).

Siguiendo las ideas de Esfandiari and Khalil (1992), se define el error de observacién como:

ei=LP "z ~Z)para 1<i<pyep1=n—7

Haciendo uso del hecho de que n = 61(z, w) + 62(z, w)u, la ley de control (3.9) se puede escribir

en términos de las coordenadas (2, w,€) como

wW(z,we) = |=f(z,w)—7(z - M(L)e) +71(2)) — ept1 —n — Z Ki(z+ L7 le) |/

i=1
(9(z,w) = 72(2) + 72(z — M(L)e))

donde ¢ = (ey,...,€) y M(L) = diag [L™",...,L7']. De esta forma lime_,ouP(z,w,e) =
u!(z, w). Esto es, el controlador (3.9)-(3.11) se aproxima a la ley de control ideal (3.5) conforme
e — 0. El célculo de la dindmica de los errores e;’s para 1 < 7 < p es directo. Por otro lado,
ép+1 = I'(2,e,n,U) — LB, €1, donde I'(z, e,n,U) estd dada en la ecuacién (3.7). Para calcular
€p+1, se requiere del célculo de la derivada temporal de la entrada de control u. Como en el

caso anterior, usando (3.9) y (3.11) y el hecho de que n = §;(z, w) + 82(z, w)u se puede obtener
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la siguiente expresién
u = L0,,16at'() (62(2, w)e1/79(2) + V(2,w, N(L)e)) (3.12)

donde Gat'() representa la derivada temporal de la funcién de saturacién en (3.12), N(L) =
diag [L7°, ..., £71,1] y V(z,w, N(L)e) es una funcién no lineal la cual es del orden de £, ¢ < 0,
con respecto al error de observacién e. Esto es, solo se amplifica el primer término del lado
derecho de la ecuacién (3.12) cuando la ganancia de observacién £ toma valores grandes. De

esta forma, la dindmica del error de observacién est4 gobernada por:
é = LAy (k(t)) e + ¢(z,w, N(L)e) (3.13)
donde ¢(z,w, N(L)e) es una funcién no lineal de sus argumentos,

K(t) = [v2(2(t)) + Sat () (g(2(t), w(t)) — v2(2()))] /72(2(2))

y Ao (k(t)) es la matriz compafiera de observacién con coeficientes { —8y, =83, ..., =8, —#(t)B,41 }:
10
my=| 0l
| —K(6)Bpy 0 O - 0 |

Observe que si £(t) = 1 (esto es, g(z,w) = y5(2)), entonces la matriz Ap(1) es Hurwitz dado
que su polinomio caracteristico es s* + 3,57 + ... + ByS + Bpt1 = 0. Tomando el valor de £
como un mimero suficientemente grande, el primer término de la ecuacién (3.13) mayoriza al
segundo término de dicha ecuacién , de tal forma que la dindmica del error de observacién se
comporta como é = LAg(k(t))e (Alvarez-Ramirez et al., 1998). Consecuentemente, se debe
garantizar la estabilidad exponencial de é = LAp(k)e. Tomando el resultado de Su et al.
(1994) sobre el célculo de mérgenes de estabilidad se puede concluir que si todos los valores
propios de la matriz Ag(1) estdn localizados en -1 y 0 < &(t) < 2, el sistema é = LAg (k) e

es globalmente asintéticamente estable. Esto es, existe una matriz positiva definida P tal
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que AF(x(t))P + PAo(k(t)) = —I, para 0 < k(t) < 2, esto significa estabilidad absoluta con
respecto al valor k(t). La funcién de saturacién se puede elegir de tal forma que cumpla con
—1 < &at'() < 1, lo que implica que las desigualdades 0 < x(t) < 2 se cumplen si [yy(2)| >
lg(z,w)| y sign(y9(2)) = sign(g(z,w)). Esto es, se debe conocer el signo de la ”ganancia
de alta frecuencia” g(z,w) y debe ser la cota superior de g(z,w); esto es, |v9(2)| > |g(z, w)|
para todo ¢ > 0. Un enfoque similar ha sido utilizado para la construccién de observadores no
lineales mediante la linealizacién aproximada del error (Lynch and Bortoff, 1997).

Por otro lado, el sistema controlado se puede escribir como

2; = Ziqp1, 1<i<p
by = £z, w) + 9(z, 0)Sat(uP(2,,0)) + (2, w)

+9(z, w) {Sat(uP(z, w, e) — Gat(vf(z, w,0)}
w = H(z, w; Sat(uP(z,w, e)))

(3.14)

Observe que u!(z,w) = uP(z, w,e = 0). De esta forma, cuando el error de estimacién e = 0,
el sistema (3.2) es gobernado por una versién saturada de la IFC (3.8). Por hipétesis, la IFC
conduce a estabilidad asintética global alrededor del origen, entonces el sistema a lazo cerrado
(3.14) con error de observacién cero y una retroalimentacién saturada es semiglobalmente asin-
téticamente estable alrededor del origen (Esfandiari and Khalil, 1992; Teel and Praly, 1994).
Esto es, dado un conjunto compacto de condiciones iniciales W C R", entonces existen limites
de la funcién de saturacién (u,,ﬁn,umax) tales que W estd contenida en la regién de atraccién
del sistema. Sin embargo, el error de estimacién e introduce ciertos efectos perturbativos en el
lazo de control retroalimentado. Suponiendo que g(z,w) es suave, el término de perturbacién

en (3.14) satisface la siguiente desigualdad
l9(2, w) {Sat(w?(2,w, &) — Sat(w(z,w, 0)}] < a1 + s (2, w))

para todo (z,w) € W C R™ y e € R?*!, Esto es, el termino de perturbacién anterior es semiglo-
balmente Lipchitz y globalmente acotado con respecto a los estados (2, w) y al error de estima-
cién e respectivamente. Por otro lado, si el término de perturbacién en (3.13) ¢(z, w, N(L)e) es

suave de tal forma que es semiglobalmente Lipchitz (con respecto a los conjuntos compactos), en-

50




tonces existen las constantes positivas ag y a4 tales que |¢(z, w, N(L)e)| < a3 ||(z, w)|| +aa |||
La estabilidad del sistema a lazo cerrado (3.13),(3.14) se puede establecer mediante una aplica-
cién directa del resultado de Esfandiari and Khalil (1992) (ver también Teel and Praly, 1994)
sobre estabilizacién por retroalimentacion de salidas de sistemas linealizables por retroalimen-
tacién. El Teorema 4 de Esfandiari and Khalil (1992) nos permite concluir que si se eligen
apropiadamente los valores de los pardmetros del controlador {t%min, Umax,£}, entonces el siste-
ma (3.13),(3.14) sers semiglobalmente asintéticamente estable alrededor del origen. Estabilidad
asintética semiglobal significa que, dada una regién compacta R C R**#*! conteniendo al ori-
gen (punto de referencia), entonces existe un conjunto de pardmetros {Umin, Umax,£*} tales que
para todo £ > L*, todas las trayectorias que inicien en R permanecen en dicho conjunto y
convergen asintéticamente al origen. Se puede obtener una versién débil de este resultado en el
caso de que existan perturbaciones externas o que el problema de control sea el de seguimiento.
En ese caso es posible concluir que el sistema a lazo cerrado (3.13),(3.14) es semiglobalmente
précticamente estable (esto es, todas las trayectorias que inicien en R permanecen en dicho
conjunto y convergen a una vecindad del origen Ry, la cual se puede hacer tan pequeia como
se desee (estabilidad practica) haciendo el valor del pardmetro £ més grande que cierto umbral
L*).

Cuando existe ruido en las mediciones, hay una limitacién en el valor que se puede usar
para el pardmetro L. Si se usa yn, = y + v(t) en el dltimo término de (3.10) implica que el
ruido de medicién v(t) es amplificado con una ganancia del orden de £. En implementaciones
précticas, se puede usar un prefiltrado de la sefal de salida asf como un sintonizado éptimo de
L (como en el caso de filtros Kalman), para disminuir los efectos del ruido y/o el muestreo en

las mediciones.

3.5 Aplicacién al control de columnas de destilacién

En el capitulo 2 se discutieron algunos de los problemas relacionados con el control de la com-
posicién en columnas de destilacién. En esta seccién se utilizard la metodologia desarrollada en
las secciones anteriores para controlar la composicién en el domo de una columna de destilacién

binaria. El propésito es mantener la calidad del producto dentro de las especificaciones, a pesar
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de que existan variaciones en el flujo y la composicién de alimentacién.

Para lograr esto se propone una ley de control robusto considerando una columna de des-
tilacién binaria con condensador total y control de nivel perfecto. Tomando las suposiciones
descritas en el capftulo anterior, es decir, la fase liquida y la fase vapor estdn perfectamente
mezcladas y en equilibrio termodindmico, etc, la dindmica de la composicién de la fase liquida

en cada etapa de la columna est4 dada como:

p = 77 (E(z1) — 2p)

& = 7 (V(E(®iv1) — B(x:)) + L (zi-1 — 33) — s 'Hi) i=1,.,f-1

i = H% (V (BE(xf41) = E(xg)) + Lag o+ (L+ F)zy + Fzp — x4 H;)

& = 75 (V (B(zj41) — E(z;)) + (L + F) (zj-1 — z5) — z; Hj) j=f+1,.,N~-1
i =75 ((L+F)an-1 = (L+F - V)an ~VE(zn) — 2 Hn )

Hi=L— I, il=1,..,.N—-1
Ll=f+%(H1—ﬂl) l=1,.,N-1

en donde los platos se cuentan desde el domo hacia el fondo, x; es la fraccién mol de la fase
lfquida en el plato j, zp es la fraccién mol de la fase liquida en el domo, E(x;) es la fraccién
mol de la fase vapor en el plato j, 3 es una constante de tiempo hidriulica, L es el flujo molar
de recirculado, L; es el flujo molar de liquido que baja del plato 7z, V es el fluyjo molar de
vapor que sube por la columna, H, y H; son los retenidos de liquido en el condensador y en el
plato 7 respectivamente, F' es el flujo de alimentacién a la columna y 25 es la composicién de
alimentacién.

Levine and Rouchon (1991) mostraron que usando las mismas hipétesis que se hicieron en
este capftulo, la columna de destilacién binaria es de fase minima (Teorema 2 en Levine and
Rouchon, 1991). Esto es, si la composicién en el domo converge asintéticamente a un punto
de operacién, el resto de las composiciones converge también a un punto de equilibrio. Este
resultado es razonable si se parte del hecho que las composiciones de la fase liquida y vapor en
cualquier etapa estdn contenidas en el intervalo [0,1].

Dado que el objetivo de control es mantener la composicién del destilado xzp en un cierto

f

valor de referencia x;)e manipulando el flujo de recirculado L, y considerando el resultado

anterior, es razonable realizar el disefio del controlador analizando el comportamiento dindmico
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de las composiciones en el domo y en el primer plato exclusivamente

3.

p = 7(B(z1) —2p)

i = 7{1—1 V (E(zq) — E(z1)) + L(zp — x1) — 71 Hl) (3.15)
Hi= L — Ly
I =E+%(Hl _7}-—(1)

Estrictamente hablando, el grado relativo de la salida de control y = zp — x'g'f

con respecto a
la entrada de control u = L es constante e igual a dos (Isidori, 1989). Esto es, la dindmica de y
puede ser representada por la siguiente ecuacién diferencial de segundo orden con coeficientes
variantes en tiempo:

) (Blay) — Blay)) - AV E @) T

=) (3.16)
HcH] HCHI

donde E'(x) representa la derivada de E(x).

3.5.1 Sistema de primer orden

Levine and Rouchon (1991) obtuvieron un modelo de pardémetro agregado para fines de control
usando técnicas de perturbacién singular en un modelo fisico de una columna de destilacién
binaria. También mostraron que el modelo agregado es equivalente, con una desviacién del
orden de H; /H,, a la solucién del modelo fisico. Dado que para la mayor parte de las columnas
industriales, los retenidos molares del condensador y del rehervidor son mucho m4s grandes
que los retenidos en cualquier otra etapa: H. > H;, con la propuesta de Levine and Rouchon
es posible obtener un modelo adecuado para fines de control, puesto que el error es pequetio
(H1/H. < 1).

Tomado como base la ecuacién (3.15), los resultados de Levine and Rouchon implican cuando
el retenido molar en todas las etapas es constante y el retenido en el condensador es mucho
mayor que el retenido del primer plato, entonces la dindmica de la composicién en el primer
plato es mucho més répida que la composicién en el condesador. De esta forma, aplicando

el Teorema de Tikhonov (ver Levine and Rouchon, 1991) al sistema (3.16), la dindmica de la
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composicién en el destilado se puede aproximar como

— VE'(:I:I)

LE'(:I:l)
rp H] A

Hl (:I:D — 1131) (3.17)

(E(z2) — E(x1)) + o(zp, E(z2), B(21),t) +

donde v(zp, E(zs), E(z1),t) es un término incierto de orden #;/H,. La dindmica de la compo-
sicién del destilado dada por (3.16) es de grado relativo uno (p = 1). Para diselar un esquema

de control basado en (3.17) haremos las siguientes suposiciones:

1. Solo se dispone de la composicién en el destilado xp para construir la retroalimentacién.
En aplicaciones précticas, zp se estima a partir de variables faciles de medir, tales como

temperatura, presion, etc.

2. Existe un mimero positivo conocido o tal que %f—‘l (zp — 1) < o, para todo t > 0. El
término %(f—l) (zp ~ 1) esté relacionado con el grado de separacién que se puede obtener
para la mezcla que se esta destilando. Para una operacién de alta pureza, zp — z; = 0,

por lo que o =~ 0.

Observacion 1 Para columnas de destilacién binarias, es claro que xp — 1 < z5, ddnde es
la composicion del flujo de alimentacién. Ademds, si L(t) > Lyin > 0, entonces H1 > H1i,min-
Por otra parte, es facil mostrar que E'(z) < o, donde o es la volatilidad relativa de la mezcla.
De esta forma, se puede tomar el valor de o como 0 < azf/Himin. El valor de o se puede

estimar también a partir de datos de planta y/o simulaciones numéricas a lazo abierto.

f

Tomando a w(t) como el vector (z1, E(x1), E(x32)), la dindmica de z; = zp — 2z’ se puede

llevar a la forma del sistema (3.2) donde

f(z,w,t) = Y2V (B(zy) — B(z1)) + v(zp, E(z2), E(21), )
9(z,0,t) = ZE) (@ — 1)

Por otro lado, dado que en f(z,w,t) sélo aparecen términos desconocidos, el estimado v, (z)
de f(z,w,t) se tomars como 7(z) = 0. El estimado ~,(z) de g(z,w,t) se seleccionars como

v4(z) = . Con éstos estimados, el observador de estados (3.10) y la ley de control (3.9) toman
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la siguiente forma
Z1=ou+7+2L(y — 71)
7= +L2(y —71) (3.18)
u=2(-T+Ky)
donde K < 0. Dado que zp toma valores solo en el intervalo [0,1], se puede concluir que existe
un valor £* tal que para todo £ > L* el sistema a lazo cerrado con el controlador (3.18) presenta

estabilidad préctica global.

Observacion 2 Se puede obtener un mejor desempenio del controlador (3.18) si ademds de
contar con mediciones de la composicidn en el destilado zp, se dispone de mediciones de la
composicién de la fase liquida en el primer plato z1. En este caso 0 < a(rp — 1) /H1i,min-
Sin embargo, si se toma 0 = a(zxp — 1) /Hi,min, €l desempero del controlador (3.18) estard
limitado por el ruido en las mediciones. Por ejemplo, en columnas de destilacién de alta pureza,
Tp es muy cercano a 1, de tal forma que la diferencia xp — x1 puede estar en el rango del
ruido en las mediciones. Por el contrario, cuando se toma 0 = AT f maxH1,min, dONdE Tfmax €5

una cota limite de z¢(t), el problema antes mencionado no se presenta.

Observacion 3 Si se hace la realizacién en el domino de la frecuencia del compensador (3.18),

se obtiene la siguiente funcién de transferencia para el controlador

u(s) = % ((K— g) 4 %% +%s) (ﬁ) o(s)

la cual es equivalente a la funcién de transferencia de un controlador PID con un post-filtro.
Observe que conforme L — oo, el tiempo de filtrado ast como el tiempo derivativo tienden a
cero, recuperando la estructura PI. Este resultado es muy interesante puesto que significa que
es posible controlar una columna de destilacién usando un controlador PID convencional, cuyo

sintonizado estd de acuerdo con la funcién de transferencia anterior.
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Tabla 3.1
Valores de los pardmetros y de las variables para el simulador

de la columna de destilacién binaria (Luyben, 1990)

Volatilidad Relativa (a) 1.6

Niimero de platos 40

Plato de alimentacién 19 (contado a partir del domo)
Composicién de alimentacién (zy) 50 % mol
Flujo de alimentacién (F) 100 kmol/min
Flujo de vapor del rehervidor (V/Fp) 0.50
Composicién en el destilado (zp) 0.99
Composicién en el fondo (zg) 0.01

Retenido en el condensador (H,) 100 kmol
Retenido en los platos (H;) 2 kmol
Retenido en el rehervidor (Hp) 80 kmol

Ejemplo numeérico y discusién de resultados.

Para mostrar el desempeno del sistema a lazo cerrado se realizaron algunas simulaciones nu-
méricas para una columna de destilacién binaria empleando el modelo descrito por Luyben
(1990). Para llevar a cabo las simulaciones se hicieron las siguientes suposiciones: (i) La pre-
sién a lo largo de toda la columna es constante y uniforme, (i) El retenido molar de vapor
en cada etapa es despreciable y (iii) El equilibrio liquido vapor estd dado por la ecuacién
E(z;) = azj/(1 — (1 — a)x;), donde x; y E(x;) son, respectivamente, las composiciones de la
fase liquida y vapor en el plato j y « es la volatilidad relativa.

Los valores nominales para los pardmetros de la columna de destilacién se reportan en la
Tabla 3.1. Observe que la relacién H;/H. ~ 0.02, de tal forma que se cumple la suposicién
planteada en el trabajo de Levine y Rouchon (1991). Los valores de los pardmetros del contro-
lador (3.18) se seleccionaron como: £ = 1 min~!, K =0.05min~! y ¢ = 0.005. Las condiciones
iniciales para el controlador (3.18) fueron z;(0) = zp(0) — x;ff (0) y 77(0) = 0. Antes de activar
la ley de control, se permitié que la columna de destilacién alcanzara el estado de equilibrio

correspondiente al caso de reflujo total (L = V). En t = 0, se activé la ley de control u(t) para
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regular la composicién en el domo zp(t) de acuerdo con el siguiente conjunto de perturbaciones
en escalén: (i) en ¢ = 300 min, se aument6 la composicién de alimentacién z; en un 20% con
respecto a su valor nominal; (ii) en ¢ = 450 min, se disminuyé la composicién de alimentacién
zs en un 20% con respecto a su valor nominal y (iii) en ¢ = 580 min, la composicién de ali-
mentacién z; toma su valor nominal y se cambio el valor de referencia de la composicién en el

domo a:'bef a x’;f =0.97.

1.00
(E) 0.00
c
0
(O 0.981
O
O
E 971  ~Confrol Propuesto t
> -PI-IMC
0.96 ' : ~ :
0 200 400 600 800 1000

Tiempo (min)

Figura 3.1

En la figura 3.1 se presenta el comportamiento dindmico de zp(t). Observe que zp(t) se
mantiene alrededor del valor de referencia a pesar de las perturbaciones y las incertidumbres
en el modelo. En la figura 3.2 se presenta la evolucién de la entrada de control correspondiente
a la secuencia de perturbaciones descritas anteriormente. A pesar de los cambios en escalén en
la concentracién de alimentacién y en el valor de referencia para la salida de control, observe
L(t) que no presenta sobredisparos muy pronunciados. Esto se debe a que la estructura del
controlador (3.9) permite la cancelacién casi exacta de las perturbaciones y las no linealidades
mediante el estimador de incertidumbres. Por otro lado, con el fin de comparar el desemperio del

controlador propuesto, en las figuras 3.1 y 3.2 se muestran también las simulaciones numéricas
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de un controlador PI sintonizado con técnicas de modelo interno (Chien and Fruehauf, 1990).
Observe que la respuesta del controlador PI es mds lenta que la respuesta del controlador
propuesto, esto se debe a que el controlador PI fue sintonizado basado en un modelo lineal de
primer orden K,/(7s + 1), donde K, y T son, respectivamente, los valores identificados de la

ganancia y el tiempo caracterfsticos de la planta en el punto nominal de operacién zp = 0.97.

S0
-Control Propuesto
48! -PI-IMC

R (kmol/min)

-
-

40 - ' — —+ :
0 200 400 600 800 1000

Tiempo (min)

Figura 3.2

3.5.2 Sistema de segundo orden

Recordemos que, formalmente, el grado relativo p de la salida de control y = xzp — :L'Bzf con

respecto a la entrada de control © = L es constante e igual a dos. Si retomamos la estructura
del sistema dada por (3.15) y hacemos las siguientes definiciones 21 = y y za = ¥, el sistema se

puede expresar en la forma canénica (3.2) como:

H(T(@),w) = =35+ S8 [(B(es) - Blar) - 21 701

HcHl
) (3.19
9(T(z), w) = L7 (y — zy) )
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donde w = x5 (composicién de la fase liquida en la segunda etapa). Levine and Rouchon (1991)
mostraron que si la composicién en el domo tiende asintéticamente a un punto de operacién, las
composiciones desde la segunda etapa hasta el rehervidor tienden asintéticamente a un estado
de equilibrio.

Para implementar el controlador (3.9)-(3.11) se requieren los valores de los estimados «;(2)
¥y Y9(2). Dado que el conocimiento exacto de las relaciones termodindmicas e hidréulicas es
muy dificil de obtener, también es dificil contar con estimados confiables de v;(2) y 7v4(2).
Una alternativa es obtener estos estimados mediante datos de planta o a través de simulaciones
numéricas a lazo abierto (recuerde que la mayor parte de las columnas de destilacién son estables
a lazo abierto). Por otro lado, recordando que el grado relativo del sistema es igual a dos, se
puede obtener un estimado de 7,(z) y 5(#) mediante el ajuste de los pardmetros de la funcién

de transferencia de un sistema de segundo orden
Y (8)/U(8) = Kp/(s? + 15 + az)

Haciendo la realizacién en espacio de estados de la funcién de transferencia anterior, se concluye

que

’71(2) = —a129 — a2 = —ap (] —ay

Y2(2) = Kp

(3.20)

Aunque los estimados anteriores se obtienen alrededor de un cierto punto de operacién nominal,
de acuerdo con las simulaciones numéricas que se muestran mas adelante, el desempernio del
controlador (3.9)-(3.11) es aceptable incluso cuando las condiciones de operacién est4én muy
alejadas del punto de operacién nominal. Es importante sefialar que para un punto de operacién
fijo, los valores de a1, ay y K son constantes.

De acuerdo con (3.9)-(3.11), un controlador que semiglobalmente estabiliza la columna de

destilacién (3.15) alrededor de un punto de operacién estd4 dado como:

F1=Zy + 61L(y — 71)
?2= 71(Z) +72(B)u + T+ oL (y — 71) (3.21)
Fe +03L3(y — Z1)

u=Sat [5h5 (~71(2) = 7~ K1y = K322); (L, Lina)|
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donde v,(2) y 79(2) se calculan usando (3.20). Se pueden hacer algunas observaciones con
respecto a la ecuacién anterior. En primer lugar, observe que Z; es una versién filtrada de la
salida medida zp y Z2 es un estimado de zp = HLC(E(xl) —zp). Por otro lado, recuerde que 7
es un estimado de la incertidumbre n = F(z,w) — ~;(2) + (G(2,w) — 45(z))L. Los valores de
los ;s se eligen de tal forma que las raices de polinomio s® + 3;s? + 855 + 83 = 0 se localizan
en -1. De esta forma, el esquema de control de la composicién del destilado estd compuesto por
una retroalimentacién de estados linealizante saturada y un estimador de estados, los cuales

dependen sélo de funciones conocidas (v;(z), v5(2)) y de sefiales medidas (zp(t), L(¢)).

Observacion 3 Supongamos que los estimados (7y1(z),79(2)) son constantes. Entonces, la
realizacién en el dominio de Laplace del controlador (8.21) sin saturacién da como resultado la

sigutente funcionalidad

L3K, 4 3L52K1 + 3L25K, + 32 K98 + L3sKy + £352 4+ 3K,
. y(s)

L(s) = b 572 (52 + 3KoL + Kas + 3sL + 3L2)

la cual se puede reescribir como

-1
25! T 2
L(s)= -2 — Kp | 1+ L +¢(s,s% £, K1, Ka) | y(s) (3.22)
Y2 $
K32 K K 1 K2 1
dond _ — R L3 TR LA P Ko LA 3K L+ L3 -AL8 32 —sL* g +aKa L~ 32 L2 +sKG+5 L% K =
onde ¢ = (L+K2)(s*+3Ky L+ Ko3+3sL+3L2) ’ =

- 2
—,szl Yy T 1 = m Note que el controlador (3.22) se puede ver como un controlador PI
modificado, donde el valor nominal de la entrada de control es disminuido por el término —%.
De manera similar al caso de primer orden, observe el término (s, s%; L, K1, Kz) es también
un componente de seqgundo orden. La funcién de este término es compensar por los errores de

modelado.

Ejemplo numérico y discusién de resultados.

Para mostrar el desempetio del controlador (3.21) a lazo cerrado se realizaron algunas simu-
laciones numéricas para una columna de destilacién binaria empleando el modelo descrito por

Luyben (1990). Para llevar a cabo las simulaciones se hicieron las siguientes suposiciones: (i)
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La presién a lo largo de toda la columna es constante y uniforme, (ii) El retenido molar de
vapor en cada etapa es despreciable y (iii) El equilibrio liquido vapor est4 dado por la ecuacién
E(z;) = ar;/(1 — (1 — a)z;), donde z; y E(z;) son, respectivamente, las composiciones de la

fase liquida y vapor en el plato j y a es la volatilidad relativa.

Tabla 3.2.
Valores de los pardmetros y de las variables para el simulador

de la columna de destilacién binaria (Luyben, 1990)

Volatilidad Relativa (a) 2.0

Nimero de platos 21

Plato de alimentacién 10 (contado a partir del domo)
Composicién de alimentacién (zy) 55 % mol

Flujo de alimentacién (F) 100 kmol/min

Flujo de vapor del rehervidor (V/Fp) 1.78

Composicién en el destilado (zp) 0.99
Composicién en el fondo (zg) 0.01
Retenido en el condensador (H,) 100 kmol
Retenido en los platos (H;) 10 kmol
Retenido en el rehervidor (Hp) 100 kmol

Los valores nominales para los pardmetros de la columna de destilacién se reportan en la
Tabla 3.2. Para obtener los valores nominales de los pardmetros de la funcién de transferencia
de segundo orden se utilizaron métodos de ajuste por minimos cuadrados, obteniendo: a; =
0.33min"! y as = 0.027 min~2. Con estos valores, los estimados de las constantes de tiempo a
lazo abierto son 7y = 6.5 min y 79 = 5.4. Cuando la composicién en el domo zp toma valores
entre 95% y 99%, la ganancia de la planta se encontré que la ganancia de la planta K, toma

valores en el intervalo [0.0005,0.0012] min/kmol.
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Para seleccionar los valores de los pardmetros del controlador (3.21) se hicieron las siguientes
consideraciones. El parédmetro £~! se puede interpretar como el tiempo dominante del estima-
dor de incertidumbres. Ademds, dado que el estimador de incertidumbres constituye la parte
integral del controlador retroalimentado (3.21), £~! se puede interpretar como una constante
de tiempo integral. Siguiendo las reglas de sintonizado IMC (Chien and Fruehauf, 1990) para
fijar el valor de la constante de tiempo integral de un controlador PID, el pardmetro £~! se
puede elegir del orden de O(r}), donde 7} es la constante de tiempo dominante a lazo abierto.
Tomado los valores de las constantes de tiempo a lazo abierto antes reportados, para las simula-

ciones que se describen a continuacién se seleccioné £ = 0.2 min™!

. Los valores de las ganancias
del controlador K7 y Kj se seleccionaron como K; = 0.25min 2 y Ky = 1.0 min~!, de tal forma
que la constante de tiempo a lazo cerrado es 7. = 2min. Con respecto a la saturacién, la cota
méxima para el flujo de recirculado corresponde con el flujo nominal de vapor Lpax =V = 178
kmol/min , mientras la cota minima corresponde con el valor del reflujo mfnimo L;, = 100

kmol/min. Las condiciones iniciales para el controlador (3.21) fueron z;(0) = zp(0) — xTDef (0),

Z(0) = 0y 7(0) = 0.
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Antes de activar la ley de control, se permiti6 que la columna de destilacién alcanzara el
estado de equilibrio correspondiente al caso de reflujo total (L = V). Ent = 0, se activé la ley de
control u(t) para regular la composicién en el domo zp(t) de acuerdo con el siguiente conjunto
de perturbaciones en escalén: (i) en t = 220 min, se aumento la composicién de alimentacién z ¢
en un 20% con respecto a su valor nominal; (ii) en ¢t = 380 min, se disminuyé la composicién de
alimentacién zy en un 20% con respecto a su valor nominal y (iii) en ¢ = 530 min, la composicién
de alimentacién z; toma su valor nominal y se cambio el valor de referencia de la composicién
en el domo z’i)ef a z’;f = 0.98.

En la figura 3.3 se presenta el comportamiento dindmico de zp(t). Observe que zp(t) se
mantiene alrededor del valor de referencia a pesar de las perturbaciones y las incertidumbres en
el modelo. En la figura 3.4 se presenta la evolucién de la entrada de control correspondiente a la
secuencia de perturbaciones descritas anteriormente. Con el fin de comparar el desempefio del
controlador propuesto, en las figuras 3.3 y 3.4 se muestran también las simulaciones numéricas
de un controlador PI sintonizado con técnicas de modelo interno (Chien and Fruehauf, 1990)
basado en un modelo lineal de la columna de destilacién Y (s)/U(s) = Kp/(s2+a15+a2), donde
K, a1 y ap fueron identificados alrededor del punto nominal de operacién. Al contrario del

controlador PI sintonizado con técnicas IMC, el controlador (3.21) no induce sobredisparos ni
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en la salida (zp) ni en la entrada de control (L) ante cambios en escalén el valor de referencia.
Este comportamiento dindmico se debe a que la estructura del controlador (3.21) permite
la cancelacién casi exacta de las perturbaciones y las no linealidades mediante el estimador
de incertidumbres. Observe ademds que la respuesta del controlador PI es més lenta que la
respuesta del controlador propuesto. En la figura 3.5 se presentan los valores de la incertidumbre
real n y de la estimada 7. Tal y como se esperaba del anélisis de estabilidad, la dindmica de 7
converge asintGticamente a la dindmica de la incertidumbre real 7.

Consideremos ahora el efecto que tiene el ruido en las mediciones sobre el desempeno del
controlador (3.21). Suponga que la salida medida ¥, €s = ym +v, donde v es una sefal aleatoria
Gaussiana con una amplitud del 2%. En la figura 3.6 se presenta el comportamiento transitorio
de la composicién del destilado ¥ = zp cuando la columna de destilacién es sometida al conjunto
de perturbaciones en escalén antes descritas. Observe que el desempeno del controlador es
aceptable a pesar del ruido en las mediciones. En la figura 3.7 se presenta la sefial de control

que se usé para regular la salida presentada en la figura 3.6.
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Finalmente, consideremos el caso de que exista un tiempo de retardo D en la accién de
control. En la figura 3.8 se muestra la respuesta dindmica de la salida de control cuando el
tiempo de retardo es igual a D = 0.5 min. El controlador (3.21) presenta un buen desempefio a
pesar de que existe un tiempo de retardo moderado en la entrada de control. Sin embargo, para
valores mds grandes del retardo, el sistema a lazo cerrado presenta inestabilidades inducidas
por una entrada de control retardada. En la figura 3.9 se presenta la accién de control L(t)

usada para regular la salida de control zp(t) mostrada en la figura 3.8.

3.6 Comparacién entre los controladores de grado uno y dos

A través de las simulaciones anteriores se mostré que es posible controlar en un punto (control
de la composicién de la fase liquida en el domo) una columna de destilacién considerdndola
como un sistema de grado relativo uno y dos (p = 1,2). Para disefiar el esquema de control
para el sistema de grado relativo uno, es necesario conocer una cota limite de la ” ganancia
de alta frecuencia” —l}fl—‘) (a: D — a:l) < . Este resultado concuerda con resultados anteriores
(Skogestad and Morari, 1988a), los cuales afirman que si se cuenta con un modelo lineal de

la planta que describa correctamente el comportamiento de alta frecuencia del sistema, es
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posible disefiar un esquema de control cuyo desempeno es aceptable para cualquier punto de
operacién. En este caso, al tomar a o como estimado de EL”(_ELZ (zp — z1), se estd sobreestimando
la respuesta de alta frecuencia de la planta. En otras palabras, el controlador espera que la
entrada L produzca grandes cambios en la salida zp. De esta forma, el controlador (3.18) regula
la concentracién en el domo zp sin grandes esfuerzos de control. Por otro lado, para disenar el
esquema de control para el sistema de grado relativo p = 2, es necesario hacer el ajuste de los

pardmetros de la funcién de transferencia de un sistema de segundo orden
Y()/U(s) = Kp/(s* + a1s + a)

Como se esperaba, ante la entrada de una perturbacién, ambos esquemas de control regresan
mds rdpido al estado estacionario que un controlador PI. La ventaja que tiene el esquema de
control de primer orden sobre el de segundo, es que se requiere de menor informacién para
poder implantarlo. Sin embargo, el desempeno del controlador de segundo orden es mejor que
el de primero. Por ejemplo, de la figura 3.2 es posible observar que ante un cambio en el valor
de la referencia, existe un sobredisparo en la entrada de control. De hecho, este sobredisparo
no es observado en el controlador PI. En la figura 3.4 se puede observar que los sobredisparos
para el controlador propuesto siempre son menores que los de un controlador PI.

En resumen, si no se cuenta con mucha informacién acerca del proceso, basta con implantar
un esquema de control basado en un modelo de grado relativo uno. Sin embargo, cuando se
desean satisfacer requerimientos de control més estrictos, serd necesario implantar un esquema

de control basado en un modelo de grado relativo dos.

3.7 Conclusiones

En este capftulo se presenté un esquema para el control robusto de la concentracién en el domo
(control en un punto) en una columna de destilacién binaria. El esquema de control resultan-
te estd compuesto por una retroalimentacién linealizante entrada-salida y por un controlador
adaptable. Cuando no existe ruido en las mediciones, el esquema de control permite realizar
el seguimiento de trayectorias de referencia para la salida de control (zp) y, simult4neamente,

proporciona un estimado de las incertidumbres asociadas con los errores de modelado. A través
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de simulaciones numéricas se mostré que el desempeno global del controlador a lazo cerrado es
satisfactorio y que el estimado de la incertidumbre converge asintéticamente al valor real.
Antes de presentar la extensién de la técnica desarrollada en este capitulo al control en dos
puntos de columnas de destilacién (control de las composiciones en el domo y en el rehervidor),
en el siguiente capftulo se discuten algunas de las caracteristicas mds importantes de los sistemas

con muiltiples entradas y miiltiples salidas.
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Capitulo 4

Consideraciones para el diseno de un

controlador multivariable

FEl objetivo de este capttulo es presentar y discutir las caracteristicas mds impor-
tantes de un sistema con maltiples entradas y maltiples salidas (MIMO por sus
siglas en inglés) y en particular las caractertsticas de modelos MIMO lineales
para columnas de destilacion binaria. La mayor parte del material de este ca-
pttulo es un resumen de la informacién que se encuentra en la literatura con
respecto al modelado de columnas de destilacién; sin embargo, como una contri-
bucidn de esta tesis al estado del arte, se demuestra que tomando adecuadamente
un estimado de la matriz de ganancias en estado estacionario, es posible diseniar
esquemas de control PI y PID que serdn robustamente estables a lazo cerrado.
Este resultado serd aprovechado en los capttulos 5 y 6 de esta tésis para diseriar
esquemas de control, cuya realizacién a lazo cerrado es similar a controladores

PI y PID desacoplados.
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4.1 Introduccion

El control de la composicién en dos puntos (control dual) para una columna de destilacién de
alta pureza es considerado como uno de los problemas que presentan mayor dificultad en el
control de procesos. El uso de un buen esquema de control ademés de lograr satisfacer los
requerimientos de calidad sobre los productos, puede minimizar los requerimientos de energfa
para la operacién de la columna. A pesar de que existe una gran cantidad de estudios sobre el
control en dos puntos de la composicién en una columna de destilacién (Strémborg et al., 1995;
Higgblom, et al., 1996; por ejemplo), esto no es una tarea sencilla (Lévine and Rouchon, 1991;
Lundstrom et al., 1995). Las razones principales por las cuales el control dual es un problema
dificil est4n relacionadas con las propiedades del proceso: comportamiento dindmico altamente
no lineal e interaccién entre los lazos de control. En general, conforme se incrementa la pureza
de los productos, el comportamiento no lineal de la columna se vuelve més severo (Mountziaris
and Georgiou, 1988). Este hecho impone fuertes limitaciones en el desempenio a lazo cerrado
que se puede alcanzar cuando se usan esquemas de control PI convencionales (Skogestad and
Morari, 1988a).

En el capitulo anterior se mostré que la dindmica de la composicién en el domo de una
columna de destilacién binaria se puede describir usando un modelo no lineal de grado relativo
uno o dos. Es facil mostrar que la dindmica de la composicién en el fondo de la columna puede
ser expresada usando un modelo no lineal de grado relativo uno. Por otro lado, suponiendo que
el equilibrio entre las fases liquido y vapor se puede describir usando un modelo de volatilidad
relativa constante y que el retenido molar en cada plato (H;) es constante, el balance de materia

linealizado usando variables de desviacién para cada plato estd dado como
d
'Hia (Az;) = Lipg Az — (Li — KiVy) Azi+ K Vi Az + (i1 — ) AL—(yi — yi-1) AV

donde K; es la funcién de equilibrio liquido-vapor linealizada y x;, y;, L;, V; son, respectiva-
mente, los valores en estado estacionario en el punto nominal de operacién de la composicién en

la fases liquida y vapor y los flujos molares de liquido y vapor en el plato 7. El sistema anterior
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se puede escribir en la forma de variables de estado como sigue:

x = Ax+Bu

y = Cx

donde x = (Auzy,...,Az,)T son las composiciones en cada plato, u = (AL, AV)T son las
variables manipuladas y y = (Azp, Azp)T son las variables controladas. La matriz A = {a;;}

es tridiagonal:

aiivy1 = Liy1/Mi iAN+1
aiz = —(Li +KiVi) /H; iAN+1
a1 = Ki1Vie/H; i#1

La matriz de entradas B = {b;;} est4 dada como

big = (Tig1— i) /H; 1#N+1
by = 0 i#FN+1

bia = —(yi—vyi-1)/Hi t#FN+1,1#£1
bniry = O P AN +1,i#1

big = (yi—z1)/Ha

La matriz de salidas C es

C=
10 --- 00

Note que para un punto de operacién fijo, las matrices A, B y C son constantes. El modelo

anterior se puede escribir en el dominio de Laplace como

AQSD AL
= G(s)
Azp AV

donde G(s) = C(sI — A)"!B.
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Dado que en diversas investigaciones experimentales (Musch and Steiner, 1995; Christen et
al., 1997) se ha mostrado que el comportamiento dindmico de una columna de destilaci6én
binaria alrededor de un punto de operacién fijo puede ser descrito adecuadamente usando
modelo lineales, en el resto de esta tesis se realizard el anglisis y disenio de esquemas de control
multivariable para columnas de destilacién usando modelos de referencia lineales.

Considerando que G(s) depende de A, B y C, las cuales a su vez dependen del punto
nominal de operacién, un controlador que sea estable en un cierto punto de operacién fijo, no
necesariamente serd estable en otro punto de operacién, dado que existe una diferencia entre
la planta y el modelo identificado. En los esquemas de control para sistemas con multiples
entradas y multiples salidas (MIMO por sus siglas en ingles), las diferencias entre el modelo
de referencia y la planta tienen una gran importancia sobre la estabilidad y el desempefio
del sistema a lazo cerrado. Recientemente se ha propuesto que una forma de incrementar la
robustez de los esquemas de control basados en modelo, es incluir explicitamente la descripcién
de las incertidumbres en el disefio del controlador (Koung and MacGregor, 1993). Sin embargo,
la imposibilidad de obtener una caracterizacién exacta de las incertidumbres conduce a la
obtencién de esquemas demasiado conservadores.

El problema de estabilizacién robusta consiste en disenar una ley de control que asegure que
el sistema en lazo cerrado seréd estable en cualquier punto de operacién que pueda alcanzar la
columna de destilacién. Entre las causas més importantes que originan las diferencias entre el
modelo y la planta se pueden mencionar las siguientes: relaciones no lineales entre las entradas y
las salidas del proceso, incertidumbres en las entradas de control, una mala identificacién de los
pardmetros del modelo, pardmetros variantes con el tiempo, uso de modelos de orden reducido,
etc. Una buena parte de estas fuentes de diferencias en el modelo son de naturaleza estocéstica,
por lo que su caracterizacién sélo se puede llevar a cabo suponiendo que son incertidumbres no

estructuradas y de norma acotada; esto es, la matriz de transferencia se expresa como

G(s) = G(s)+AG4(s)
G(s) = G(s)(1+AG(s))
G(s) = (I+AGo(s))G(s)
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donde AG4(s), AGa(s) y AG 4(s) son, respectivamente, incertidumbres aditiva, miltiplicativa
de entradas y multiplicativa de salidas. Este enfoque ha conducido al desarrollo de condiciones
necesarias y suficientes para la estabilidad de sistemas lineales multivariables (Morari and Zafi-
riou, 1989). Para sistemas mal condicionados como las columnas de destilacién por ejemplo, el
considerar que todas las incertidumbres son de naturaleza no estructurada lleva a la conclusién
de que virtualmente no se deben utilizar controladores por inversién de modelo, dado que la
magnitud del error que puede desestabilizar al proceso es extremadamente pequefia (Skogestad
and Morari, 1988b). Por ejemplo, suponiendo que los elementos de la matriz de transferencia
son independientes, Skogestad et al. (1988) reportaron que un error relativo mayor al 0.7% pue-
de volver singular la matriz de transferencia. A pesar de esto, en la prictica se ha encontrado
que este tipo de controladores son bastante robustos.

Por otro lado, la relacién no lineal entre las entradas y las salidas del proceso es de naturaleza
determinfstica, la cual depende casi exclusivamente de factores fisico-quimicos caracteristicos del
proceso. Por lo tanto, este tipo de diferencias se deben estudiar como incertidumbres altamente
estructuradas (Koung and MacGregor, 1991; Skogestad et al., 1988). En este enfoque se asume
que las incertidumbres en el modelado son de tipo estructurado y se parte del hecho que el
comportamiento en estado estacionario de la mayor parte de los sistemas MIMO se puede

modelar, usando variables de desviacién, de la siguiente forma
yi = fi(ua, ..., un), i1=12,..,n

Haciendo un desarrollo en series de Taylor del modelo anterior se obtiene que

y = Z(afz ) 22; (Za(afz/auk) )uj_l_o(hZ)

=1 = 4

3

= Z(g.,,]u] +Z(Az;)(ula o U ) )

]
M: i

(91.1 + Az]) Uy, 1=1,2,...,n
1

.
Il
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donde

E1 sistema anterior se puede expresar en forma matricial como

n gn+Agn ... gin+Agqn U Uy

Yn gn1 + A.‘]nl O Agnn Un Un

Observe que aunque la descripcién de las incertidumbres usando un enfoque estructurado y no
estructurado son similares, la forma de determinar las condiciones que garantizan la estabilidad
de un esquema de control basado en un modelo de referencia no es la misma para ambos
enfoques.

En general, las propiedades de estabilidad y robustez de un esquema de control lineal estdn
determinadas tanto por el modelo identificado como por el esquema de disenio del controlador.
La tnica excepcién es cuando las propiedades de robustez dependen exclusivamente las condi-
ciones en estado estacionario del sistema a lazo cerrado, puesto que las condiciones en estado
estacionario son las mismas para todos los esquemas de control que posean accién integral (Gar-
cia and Morari, 1982). Como una consecuencia de esto, Garcia and Morari (1985) mostraron
que cualquier planta lineal con un esquema de control con accién integral es controlable si y

solo si

Re (N (GOWTH(0))) >0  i=1,..,n (4.1)

donde G(0) y W(0) son las matrices de ganancias en estado estacionario del sistera y del
modelo identificado respectivamente. A; es el i-ésimo valor propio de la matriz (G(0)W ~1(0)).
A la condicién (4.1) se le conoce como controlabilidad integral (Morari and Zafiriou, 1989) o
estabilizabilidad.

La interpretacién fisica de la condicién de controlabilidad integral es rﬁuy sencilla para
sisternas SISO, puesto que corresponde al caso en el cual la planta y el modelo identificado
tienen el mismo signo en la ganancia en estado estacionario. De tal forma que si no se cumple

esta condicién, el sistema en lazo cerrado serd inestable. Tomado en cuenta este resultado, es
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facil darse cuenta que si la condicién de controlabilidad integral no es satisfecha, ningiin esquema
de control basado en modelo funcionar4, independientemente del disefio y del sintonizado del
controlador.

El objetivo de este capftulo es determinar las condiciones para las cuales un esquema de
control para una columna de destilacién con funcién de transferencia G(s) basado en un modelo
W (s), sers estable en lazo cerrado, esto es, bajo que condiciones se satisface la condicién de
controlabilidad integral. En la literatura existen bésicamente dos tipos de modelos lineales
que representan el comportamiento dindmico de una columna de destilacién binaria: modelos
con uno y dos tiempos caracteristicos. En la primera parte de este capitulo se describen y
analizan las caracteristicas de ambos modelos. Se muestra que para evaluar la condicién de
controlabilidad integral es suficiente con emplear un modelo con un tiempo caracteristico.

En la segunda parte de este capitulo se demuestra que un esquema de control PI desacoplado
ser4 robustamente estable. Un esquema de control PI desacoplado es equivalente a disefiar
un controlador por inversién de un modelo de referencia con matriz de ganancias en estado
estacionario diagonal. Se demuestra también que no es posible establecer condiciones generales
que garanticen que un esquema de control PID con desacopladores serd estable. Un esquema
de control PID con desacopladores es equivalente a disefiar un controlador por inversién de un

modelo de referencia con matriz de ganancias en estado estacionario completa.

4.2 Seleccién del Modelo de la Planta

A nivel industrial, la mayor parte de los esquemas de control dual para una columna de destila-
cién binaria se disenian tomando como variables manipuladas al flujo molar de recirculado (L) y
al flujo molar de vapor que sube por la columna (V), y como variables a controlar a la fraccién
mol del componente ligero en el destilado (zp) y a la fraccién mol del componente ligero en el
fondo (zp).

La respuesta dindmica en lazo abierto de cualquiera de las salidas de control ante un cambio
en el valor de alguna de las entradas se puede dividir en dos etapas: una respuesta inicial
rapida seguida de un asentamiento lento hacia el nuevo estado estacionario. Cuando se utiliza

un controlador retroalimentado y entra una perturbacién al sistema, la respuesta inicial es muy
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similar a la que se presenta a lazo abierto, pero en la segunda etapa, el controlador actia y lleva
la salida de control hacia su valor de referencia. A la parte inicial de la respuesta en tiempo
se le conoce como respuesta de alta frecuencia (lim,—, G(jw)) ¥y al asentamiento lento hacia
el nuevo estado estacionario se le conoce como respuesta de baja frecuencia (lim,_,0 G(jw)).
Para fines de control, es necesario contar con un modelo que represente adecuadamente la
respuesta de alta frecuencia porque su efecto sobre el desempefio del controlador, es decir,
la presencia de sobredisparos se hace m4s importante conforme se hacen més estrictas las
especificaciones del controlador, esto es, cuando el tiempo caracteristico a lazo cerrado se hace
més pequefio. Por otro lado, la respuesta de baja frecuencia es importante puesto que la
condicién de controlabilidad integral (4.2) se debe satisfacer para que un controlador basado en

este modelo sea estable.

4.2.1 Modelos lineales con uno y dos tiempos caracteristicos

Para disenar un esquema de control retroalimentado se requiere de un modelo global que des-
criba el efecto que tienen las variables manipuladas sobre las variables a controlar. Usualmente
no es necesario contar con un modelo exacto de la planta, sino con un modelo que incluya las
caracterfsticas mds importantes para el controlador (respuestas inversa, efectos multivariables y
sensibilidad a incertidumbres en el modelo). Cormminmente, la respuesta dindmica a lazo abierto
de columnas de destilacién se representa usando modelos de bajo orden, conteniendo uno o dos
tiempos caracterfsticos. Un modelo con un solo tiempo caracterfstico corresponderia con un
sistema de primer orden para procesos SISO, ya visto en el capitulo 3 de esta tesis, mientras
que un modelo con dos tiempos caracteristicos corresponderia con un sistema de segundo orden
para procesos SISO.

A través de evidencias experimentales se ha encontrado que la respuesta dindmica de la
mayor parte de las columnas de destilacién estd dominada por una constante de tiempo muy
grande, 7, la cual es casi constante, independientemente del punto donde se midan las compo-
siciones y de las perturbaciones que entran al sistema. Este resultado se explica considerando
que alrededor de un punto de operacién fijo, la columna de destilacién se asemeja a un enorme
tanque de mezclado con un tiempo caracteristico igual a 7 (Skogestad and Morari, 1988a). A

pesar de que este modelo es una aproximacién muy elemental, su aplicabilidad ha sido de-
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mostrada a través de resultados experimentales (Musch and Steiner, 1995; por ejemplo) y en
investigaciones teéricas (Skogestad and Morari, 1987).
Usando variables de desviacién, el modelo de la columna de destilacién con un tiempo

caracterfstico (OTC) est4 dado como:

k k

Azp | _ | 7% 196 | | AL (4.2)
k23 ko2

AzB 14178 14718 AV

donde k;;, 2,7 = 1,2 son las ganancias en estado estacionario. Con respecto a este modelo se
puede mencionar que debido a su sencillez y a que la identificacién de los pardmetros del modelo
se puede realizar con relativa ”exactitud”, es el que més frecuentemente se usa para disefiar
esquemas de control (Jacobsen y Skogestad, 1994). Sin embargo, es un hecho bien conocido que
los valores de las ganancias en estado estacionario que aparecen en (4.2) cambian drasticamente
atn para desviaciones moderadas en el punto de operacién (Skogestad and Morari, 1988b).
Ademés, el transitorio répido debido a cambios en los flujos internos (L, V') no es representado
correctamente.

Tomando esto en cuenta, algunos investigadores han propuesto modelos lineales con dos
tiempos caracterfsticos (TTC), los cuales retienen las diferencias fundamentales entre los tiem-
pos de respuesta para cambios en los flujos internos y externos. Skogestad and Morari (1988a)

propusieron el siguiente modelo:

k11 k11tki2 k11
Azp _ (1+-rls) ( 14128 1+-rls) AL (4 3)
ko ka1 +kga ko ’
Azp (1+‘r18) ( 1+—:23 - 1+‘rls) AV

donde 71 y T2 son las constantes de tiempo. Experimentalmente se ha encontrado que para la
mayor parte de las columnas de destilacién 7) es al menos un orden de magnitud m4s grande
que 75. Sagfors and Waller (1995) probaron que el modelo anterior es adecuado para describir
columnas de destilacién ideales. Estos autores probaron también que para describir una columna

de destilacién no ideal se puede usar un modelo con la siguiente estructura:

k11(z119+1) k12(z128+1
Azp _ (1+lr113;213+r23) (14:72-13;(213”33) AL (4 9
AfEB k21(z218+1) k2a(z225+1) AV .

(A+7118)(1+728) (A+718)(1+729)
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donde z;; > 0, 7,5 = 1,2 son los ceros de la matriz de transferencia dada por (4.4). Con respecto
a los modelos (4.3) y (4.4) se puede sefialar que en diversas investigaciones se ha mostrado que
alrededor de un punto de operacién fijo, se pueden diseniar controladores por inversién que
tengan alto desempeno a lazo cerrado y muy buenas propiedades de rechazo a perturbaciones
(Jacobsen y Skogestad, 1994; Skogestad y Morari, 1988c).

Para evaluar la condicién de controlabilidad integral, es necesario elegir uno de los modelos
presentados anteriormente (4.2) y (4.4). Para tomar la decisién se analizarén el comportamiento

de ambos modelos en condiciones de alta y baja frecuencia.

4.2.2 Comportamiento dindmico de alta y baja frecuencia

Desde un punto de vista de control, un sistema como las columnas de destilacién se dice que
es altamente acoplado. Este término significa que un cambio en cualquiera de las entradas de
control (L o V), afectara ambas salidas (zp,zp). Mds atin, algunos sistemas MIMO tienen
la propiedad de ser muy sensibles a ciertas combinaciones de las entradas. En las columnas de
destilacién de alta pureza, las composiciones en el domo y en el fondo (zp, zg) son més sensibles
a cambios en los flujos internos que a cambios en los flujos externos. A un sistema que presenta
esta propiedad se le conoce como mal condicionado o con alto grado de direccionalidad. Para
sistenas MIMO, obtener un modelo que capture la direccionalidad y el mal condicionamiento
de la planta no es una tarea sencilla. Se dice que un sistema es mal condicionado cuando la
matriz de transferencia del modelo (evaluada en una cierta frecuencia) tiene un ntimero de
condicién muy grande. El nimero de condicién se define como el cociente del valor singular
més grande (omax) entre el valor singular més pequenio (o min ).

En teorfa de control se acepta que en la mayoria de los casos, una planta que tenga mimeros
de condicién muy grandes seré dificil de controlar. De (4.2) es claro que el nimero de condicién
para este modelo es el mismo para cualquier frecuencia. En la figura 4.1 se muestran los valores
singulares m4s grandes y més pequeiios como funcién de la frecuencia para una columna de
destilacién de alta pureza tipica modelada con uno y dos tiempos caracteristicos (Sagfors and
Waller, 1995). En esta figura se puede observar que ambos modelos tienen el mismo o,y para
todas las frecuencias. Por lo que respecta a omin, en condiciones de baja frecuencia ambos

modelos tiene el mismo valor, sin embargo, conforme aumenta la frecuencia, el o n;, del modelo
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con dos tiempos caracterfsticos es un orden de magnitud mayor que el onin del modelo con
un tiempo caracterfstico. Esto implica que en condiciones de alta frecuencia, el mimero de
condicién para el modelo con dos tiempos caracteristicos serd un orden de magnitud menor que

el nimero de condicién del modelo con un tiempo caracterfstico.
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Figura 4.1

Por otro lado, para algunos autores el hecho de que un sistema MIMO tenga un mimero
de condicién grande no implica que el sistema sea dificil de controlar (Waller y Waller, 1995).

Un ejemplo sencillo que confirma esta aseveracién es una planta con la siguiente matriz de
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transferencia;
e~ * 100 0

CO=Tsr1| 4 |

El nimero de condicién de esta matriz de transferencia es constante e igual a v(G) = 100. A
pesar de que el nimero de condicién es muy grande, disefiar un controlador para este sistema
no representa ninguna dificultad puesto que el sistema es desacoplado. Esto ha ocasionado que
se estudien otras formas de medir el grado de direccionalidad de un sistema MIMO.

Algunos autores han mostrado el arreglo de ganancias relativas (RGA por sus siglas en
inglés) es una variable que aporta més informacién sobre la direccionalidad y el mal condicio-
namiento de un sistema. Al igual que en el caso del mimero de condicién, es un resultado bien
conocido que una planta con valores grandes del RGA serd dificil de controlar, dado que el
controlador serd extremadamente sensible a incertidumbres en las entradas. De hecho, la planta
serd mas dificil de controlar si alrededor de la frecuencia de cruce (la frecuencia correspondiente
con el tiempo caracteristico a lazo cerrado), los elementos del RGA son muy grandes. Por
tanto, el andlisis de los elementos del RGA para altas y bajas frecuencias serd importante para

evaluar posibles problemas de control.

4.2.3 Comparacién del RGA para modelos con uno y dos tiempos caracte-

risticos

Para una planta MIMO con dos entradas y dos salidas, el RGA para un sistema con una

matriz de transferencia G(jw) = [g; j(jw)], ,7 = 1,2 estd definido como:

RGA(Jw)z /\11(]:(4)) /\12(]:(4)) — /\11(]'(4).) 1——/\11(jw) (45)
A21(jw)  Age(jw) 1=Mijw)  A(jw)
donde
) = 1 i) = g12(jw) 921 (jw)
)= T0G Y = Gy

Es claro que para el modelo con un tiempo caracteristico (4.2), el RGA es independiente de la

frecuencia:

. 1
A1 (jw) = PR (4.6)

T kuka

83



Esto es, si la columna de destilacién a controlar se puede modelar correctamente usando (4.2),
la planta tendr4 el mismo grado de direccionalidad en condiciones de alta y baja frecuencia. Por
otro lado, el primer elemento del RGA para una columna de destilacién cuyo comportamiento
dindmico corresponde a un modelo con dos tiempos caracterfsticos es:

1

/\ll(]w) = 1— k12(z12jw+1)ka1 (2215w +1)
k11 (z11jwt1)kaa(ze2jw+1)

(4.7)

De la ecuacién (4.7) se puede concluir que para condiciones de baja frecuencia (w — 0), el
primer elemento del RGA es el mismo para modelos con uno y dos tiempos caracteristicos:
A(0) =

_ kigkoy
ki1ko2

Este resultado nuevamente confirma que a baja frecuencia, la planta tendré el mismo grado
de direccionalidad independientemente del modelo que la represente (al igual que el caso del
mimero de condicién). En condiciones de alta frecuencia (w — 00), el primer elemento del

RGA para el modelo con dos tiempos caracteristicos es:

1

1— ki2k91 212221
k11k92 211222

A11(00) = (4.8)
En diversas investigaciones (Skogestad y Morari, 1988a; por ejemplo) se ha encontrado que
A11(00) < A11(0). Una condicién suficiente para que se verifique la condicién anterior es que el

determinante de la matriz
7= 211 212
221 222
sea positivo. A pesar de que el modelo con dos tiempos caracteristicos reproduce con més
precisién el comportamiento dindmico de la planta, la identificacién de la constante de tiempo

més pequefia no es una tarea sencilla (Sagfors and Waller, 1995). Una alternativa para la

identificacién es usar control retroalimentado con ” reelevadores” (Koung and MacGregor, 1993).
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4.3 Seleccién del Esquema de Control

El objetivo de implementar un esquema de control retroalimentado es mantener las salidas de
control (zp,zpg) lo més cerca que sea posible del valor de referencia. La distancia entre el
valor real de las salidas y el valor de referencia define los requerimientos de desempefio del
controlador. Estos requerimientos de desempernio deben ser satisfechos a pesar de que exista
ruido en las mediciones, incertidumbres en el modelo, etc. La forma de obtener un esquema de
control multivariable que satisfaga requerimientos de desempefio m4s estrictos es a través de un
controlador que invierta el comportamiento dindmico de la planta. Sin embargo, la estabilidad
a lazo cerrado de un esquema de control basado en modelo depende no solo de las diferencias
entre la planta y el modelo identificado, sino también de la estructura del controlador y de su
sintonizado.

Una forma de obtener informacién general sobre la estabilidad de un controlador basado
en modelo es mediante la evaluacién de la condicién de controlabilidad integral (4.1), la cual se
evalia a baja frecuencia y es independiente del disefio del controlador. En la seccién anterior se
mostré que los modelos con uno y dos tiempos caracteristicos tienen el mismo comportamiento
dindmico a baja frecuencia, es decir, cerca del estado estacionario. Esto implica que las condi-
ciones que garantizan que en lazo cerrado el sistema serd asintéticamententoticamente estable
serdn las mismas para un controlador con accién integral basado en un modelo con uno o con
dos tiempos caracteristicos. Dado que el andlisis es m4s sencillo empleando €l modelo con un
tiempo caracterfstico, en lo que resta de esta seccién se utilizard inicamente el modelo con un

tiempo caracteristico.

4.3.1 Propiedades de la matriz de ganancias en estado estacionario

Para realizar el anélisis del comportamiento en lazo cerrado para diferentes esquemas de control,
enunciaremos algunas caracterfsticas de la columna de destilacién. Supongamos que la matriz
de transferencia de la columna en estado estacionario se puede representar de la siguiente forma:

G(0) = b~k (4.9)

ka1 —ka
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donde k;; > 0 para i,j = 1,2. A través de diversas investigaciones experimentales y teéricas
(Skogestad and Morari, 1988b; Musch and Steiner, 1995) se ha encontrado que para la mayor

parte de las columnas de destilacién, la matriz (4.9) presenta las siguientes propiedades:

Propiedad 1. det(G(0)) <0

. 1 tn —ti2 .
Propiedad 2. G™'(0) = | donde t;; > 0 para 2,7 =1,2.

tor —ta2
Propiedad 3. det(G~1(0)) <0

Las Propiedades 1 y 3 estdn relacionadas intimamente. Por ejemplo, si el signo de los deter-
minantes de G(0) y G~1(0) son diferentes para algiin punto de operacién se podrfa presentar
el caso en el que det(G(0)) = 0. Usando un enfoque no estructurado para estudiar el efecto
de las incertidumbres en la matriz de transferencia, Skogestad et al. (1988) mostraron que con
un error relativo mayor al 0.7% sobre los elementos de la matriz de transferencia, ésta se vol-
verfa singular. Sin embargo, se ha encontrado que en la practica este problema no se presenta.
La propiedad dos est4 relacionada con el efecto que tienen las vriables manipuladas sobre la
distribucién de composiciones en la columna de destilacién.

Supongamos que W(0) es un estimado de la matriz de transferencia de la columna de
destilacién en estado estacionario. La descomposicién en valores singulares (SVD por sus

siglas en inglés) de W(0) se puede expresar de la siguiente forma:

cosf sinf 1 0 cos¢ —sing
W(0) = omax (4.10)
sin@ —cosd 0 (W) sing cos¢
donde oax s el maximo valor singular de W(0), (W) es el nimero de condicién de W(0),

6, ¢ € (0,90°). Definamos ahora el pardmetro v como:

tané
tan ¢

v(0, ) = (4.11)

El siguiente Teorema define las condiciones para que W posea las mismas propiedades que G.

Teorema 1 Sea W(0) una matriz de transferencia en estado estacionario cuya descomposicién

en valores singulares esta dada por (4.10). Las condiciones suficientes para que la matriz W (0)
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tenga las propiedades 1 y 2 son:

Siv(6,¢) # 1 entonces v~ ! < v < ; (4.12)

Si v(6,¢) = 1 entonces v~ ! < 1

La prueba del Teorema anterior no es complicada, pero si laboriosa. La prueba se realiza
analizando las combinaciones que se obtienen para los diferentes valores que pueden tomar 6 y
¢. En la figura 4.2 se muestran los valores posibles de 6 y ¢ para diferentes valores de v~ 1. Los
valores de 0 y ¢ estdn definidos por el 4rea sombreada. Como se puede observar, conforme el
mimero de condicién se hace més grande, el mimero de combinaciones (8, ¢,~) que satisfacen

la condicién (4.12) también crece.

4.3.2 Esquemas de control

Antes de analizar el comportamiento a lazo cerrado del controlador, es necesario definir los po-
sibles esquemas de control. Debido a su simplicidad, robustez y facilidad de implantacién, los
esquemas de control PID siguen siendo los controladores més utilizados en la industria. Para
garantizar el buen desempeftio del sistema a lazo cerrado, los pardmetros del controlador, dos
para esquemas PI y tres para PID, deben ser sintonizados tomando en cuenta la dindmica del
sistema en lazo abierto. Tradicionalmente se han utilizado esquemas PID desacoplados para
el control de sistemas MIMO, sin embargo, para sistemas mal condicionados, como las colum-
nas de destilacién por ejemplo, la direccionalidad de las ganancias disminuye notablemente el
desempeiio del controlador (Skogestad y Morari, 1988). Con el fin de superar este tipo de in-
convenientes, diversos autores han reportado metodologfas para el sintonizado de controladores
PID multivariable (Ho et al., 1997; Hwang and Hsu, 1997).

El objetivo de esta seccién es determinar las condiciones para las cuales la columna de desti-
lacién en estado estacionario serd estable con un controlador PI diagonal y con un controlador
compuesto por un desacoplador en estado estacionario con dos controladores PI. Este 1iltimo

esquema es equivalente a usar la inversa del modelo con un solo tiempo caracterfstico.
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Figura 4.2

4.3.3 Controlador PI diagonal

La estructura de control PI diagonal es probablemente la mds empleada para controlar las

composiciones en el domo y en fondo en columnas de destilacién industriales. La funcién de
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transferencia para un controlador PI diagonal es:

k w 0
Os)=L(rps+1) | (4.13)
s 0 —wy

donde ki,wi1,wqy > 0. Este esquema de control es equivalente a disefiar un controlador por

inversién del siguiente modelo de la columna (Skogestad et al., 1988):

1 wl“l1 0

W(s) (4.14)

- 1 ~1
718 + 0 —ws,

En diversas investigaciones tedéricas y experimentales (Mush and Steiner, 1995; Skogestad y

Morari, 1988b; Waller and Waller, 1995) se ha encontrado que el controlador PI diagonal es

estable para cualquier rango de frecuencia y es poco sensible a perturbaciones e incertidumbres

en el modelo. Este resultado se puede explicar evaluando la condicién de controlabilidad integral

usando (4.14) y (4.9):

ky —k wil 0 ku o ki
cow-Yoy=| """ ° 1 R (4.15)
ka1 —kg2 0 —wy — e

Se puede mostrar ficilmente que la matriz G(0)W~1(0) es positiva definida puesto que:

(a) todos sus elementos son positivos y

(b) tiene determinante positivo: det (G(0)W~1(0)) = det (G(0)) det (W ~1(0)). De la propie-
dad 1 se tiene que det (G(0)) < 0. De (4.14) se sabe que det (W~1(0)) < 0. Por lo tanto,
det (G(0)W~1(0)) > 0.

Dado que la matriz G(0)W ~1(0) es positiva definida, la condicién de controlabilidad integral

para el controlador PI diagonal se satisface trivialmente y
Re(X (GW 1)) >0 i=1,2 (4.16)

El resultado anterior es muy importante puesto que asegura que un controlador PI diagonal

sers estable incluso cuando se trabaja en diferentes puntos de operacién (Skogestad and Morari,
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1988b). Sin embargo, la principal desventaja de este esquema de control es que no toma en
cuenta las fuertes interacciones entre los dos lazos de control. Esto trae como consecuencia
que el controlador alcance muy lentamente el estado estacionario cuando hay perturbaciones
que entran al sistema, lo cual ha sido confirmado de manera experimental (Mush and Steiner,
1995).

En general, la forma de hacer més rapida la respuesta a lazo cerrado de una planta es incluir
una accién derivativa en el esquema de control. Los controladores comerciales aproximan la
accién derivativa mediante un término 2traso/adelanto" (Ogunaike and Ray, 1994), de tal forma

la funcién de transferencia de un controlador PID diagonal es

k 1+ kos w11 0
C(9) =2 rs 41 ({52 (4.17)
2 0 —ws

donde k9, > 0 y a es un nimero pequeno, usualmente menor que 0.1. A la ley de control
anterior se le conoce también como controlador PID con filtro. Este esquema de control es

equivalente a invertir el siguiente modelo de la columna

(4.18)

1 (l+ak2s) w0

1%% =
(s) T1s+ 1\ 1+ kys

0 —w2_21

Es facil darse cuenta que la evaluacién de la condicién de controlabilidad integral para el contro-
lador PID diagonal es la misma que para el controlador PI, esto es, un esquema de control PID
diagonal (4.17) ser4 estable en cualquier rango de frecuencias y en cualquier punto de operacién.
Ademads, si los valores de a y k2 se fijan adecuadamente, el regreso al estado estacionario ante
la entrada de una perturbacién serd més rapido para un controlador PID diagonal que para
un PI1. Sin embargo, el principal inconveniente de usar un controlador con accién derivativa es
que el sintonizado no es una tarea sencilla. Una alternativa para obtener un controlador con
buen desempeifio a lazo cerrado es usar reglas de sintonizado basadas en la técnica de control
de modelo interno (IMC por sus siglas en inglés). No obstante, de acuerdo con Chien and
Fruehauf (1990), para una planta cuya funcién de transferencia es (4.2), el valor de k3 obtenido
usando reglas IMC es kg = 0, de tal suerte que se recupera la estructura PI y no hay forma

de incluir el término derivativo.
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Tomando como base que un controlador PID diagonal es robustamente estable (es estable
para cualquier rango de frecuencias, en cualquier punto de operacién y es poco sensible a
incertidumbres en las entradas), en el siguiente capitulo de esta tesis se presentardn algunos
esquemas de control cuya estructura es similar a la de un PID diagonal. Se mostrars que el
término derivativo surge de manera natural y que el sintonizado del controlador est4 en funcién

de pardmetros fisicos de la columna.

4.3.4 Controlador PI con desacopladores

Con el fin de mejorar la respuesta a lazo cerrado del controlador PI diagonal se ha propuesto el
uso de desacopladores (Lau et al., 1985; Musch and Steiner, 1995). Este esquema es equivalente
a disefiar un controlador por inversién del modelo con un solo tiempo caracteristico (4.2). La

funcién de transferencia para este controlador es:
k] -1
C(s) = ” (ris+1)G7(0) (4.19)
la cual, de acuerdo con la propiedad 2 de G(0), tendr4 la siguiente estructura general:

tin —ti2

C(s) = % (r1s + 1) (4.20)

tor —t22
donde t;; > 0 paraz,5 =1, 2.

Sobre este esquema de control se han realizado una gran cantidad de investigaciones tedricas
y experimentales (Mountziaris and Geourgiou, 1988; Skogestad and Morari, 1988b; Koung and
MacGregor, 1991; Koung and MacGregor, 1993; Mush and Steiner, 1995; Li and Lee, 1996).
Entre las razones principales por las cuales este esquema ha sido tan estudiado est4 el supuesto
de que la forma de obtener un controlador que satisfaga requerimientos de control més estrictos
es disefiar el controlador mediante la inversién del modelo identificado.

En general se ha encontrado que el controlador PI con desacopladores muestra un excelente
desempeio si no hay incertidumbres en el modelo y se trabaja en el punto de operacién donde
el sistema fue identificado. Sin embargo, también se ha encontrado que el controlador es muy

sensible a incertidumbres en el modelo y en las entradas de control. De hecho, en algunos casos
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el sistema puede ser inestable a lazo cerrado. Tomemos el siguiente ejemplo (Li and Lee, 1996):

0.8747 —0.8610 0.8591 —0.8668
G(0) = ;o W(0) =
1.0853 —1.0990 1.1059 —1.0862

No obstante que la diferencia entre cada uno de los elementos es menor del 2%, los valores

propios de la matriz G(0)W ~1(0) son:

A (GOW1(0)) = 1.0015

A2 (GOOW™1(0)) = -1.0539

con lo que se viola la condicién de controlabilidad integral, de tal forma que cualquier controlador
con accién integral que se disefie usando a W como modelo serd inestable a lazo cerrado. Note
que W (0) no cumple con ninguna de las propiedades de G(0), esto es, det(W (0)), det(W~1(0)) >

Oy
—42.697 34.073

—43.471 33.77

wHo) =

El ejemplo anterior muestra de manera muy simple que obtener un modelo que retenga la
direccionalidad de la planta es un problema dificil de resolver. Durante la dltima década se han
realizado un gran ndimero de investigaciones encaminadas a caracterizar la direccionalidad de la
funcién de transferencia de la columna de destilacién. Para algunos investigadores (Skogestad
and Morari, 1988; Andersen and Kumel, 1992), la direccionalidad en el comportamiento di-
némico de la columna de destilacién est4 relacionada con las diferencias entre los flujos internos

y externos de la siguiente forma:

(a) Cambios en los flujos internos (L, V') tales que los flujos externos (D, B) permanezcan
constantes dan como resultado un cambio répido en el perfil de composiciones pero sin
modificar la pureza de los productos (zp,xg). Se dice que este tipo de cambios actdan

en la direccién de baja ganancia.

(b) Cambios en los flujos externos (D, B) mueven todo el perfil de concentraciones hacia arriba

o hacia abajo segin sea el caso. La respuesta es muy lenta y pequefios cambios en los

92



flujos externos pueden modificar enormemente la pureza de los productos (zp,zp). Se

dice que estos cambios actian en la direccién de alta ganancia.

Las suposiciones que se hacen al modelar una columna de destilacién (flujos molares constan-
tes, despreciar el balance de energfa, reflujo y alimentacién no subenfriadas, no hay intercambio
de calor con el medio ambiente, etc) conducen a una situacién idealizada en donde la relacién
entre los flujos internos y externos est4 dada como:

AD -1 1 AL
= (4.21)

AB 1 -1 AV
sin embargo, en la préctica esta relacién no se cumple (Sagfors and Waller, 1995). En general,
se puede usar la siguiente relacion:
AD kpr kpv AL
= (4.22)
AB kpr kpv AV
donde las ganancias que aparecen en la ecuacién anterior son conocidas como ganancias de
flujo. De manera experimental se ha encontrado que los valores reales de las ganancias de flujo
son muy distintos de los que aparecen en (4.21).
Por otro lado, una de las formas més aceptadas de caracterizar cuantitativamente la direc-
cionalidad de la columna de destilacién es a través de la SVD de la funcién de transferencia

en estado estacionario:

G(0) = UuxzvT (4.23)

donde U, 3, VT son matrices de tamaifio 2x2. U y V7 son matrices ortogonales que se pueden

expresar mediante funciones trigonométricas:

cosf sinf Oma 0 Cos —sin
u_ g | o yr_ | osd —sing
sinf —cosé 0 O min sing cos¢

en las matrices anteriores, Omax ¥ Omin son los valores singulares méximo y mfnimo de G(0)

respectivamente y 6,¢ € (0,90°). La SVD de la funcién de transferencia (4.23) se puede
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reescribir como:

~cos@cosf +singsinfd —ysin@cos b + cos Ppsind

G(O) __ Omax
v ~ycos¢psind —singpcos —~ysin¢gsinb — cos ¢ cos f

(4.24)

De acuerdo con Sagfors and Waller (1995), es posible obtener un estimado experimental de VT

empleando los valores de las ganancias de flujo:

9T 1 —kprL —kpv

= (4.25)
“ kDL va “2 ’“kDV kDV

En un trabajo previo, Koung and MacGregor (1992) encontraron que para una sistema de com-
ponentes especifico, una columna de destilacién binaria tiene en cualquier punto de operacién
los mismos valores de VT; esto es, un cambio en el punto de operacién modifica exclusivamente
los valores singulares (0 max,Omin) ¥ l& matriz U. Tomando como base este resultado es f4cil

mostrar que si la columna de destilacién tiene la siguiente estructura

cosfy sinf 1 0 cos —sin
G(0) = 0 max ' ' 7 ? (4.26)
sinf; —cosf 0 v7XG) sing; cos@,

y se toma un modelo de referencia con el mismo valor de ¢y = ¢y = ¢

cos 8 sin 6 1 0 cos ¢, —sing
W(0) = 02 max 2 2 ? 2 (4.27)
sinfy —cosfy 0 7, X(G) singy cos ¢y

la condicién de controlabilidad integral se satisface para cualquier conjunto (0y, 4,62, v,).
El principal problema con las columnas de destilacién es que el valor de ¢ no puede ser

identificado con suficiente exactitud. Tomemos el siguiente ejemplo (Koung and MacGregor,

1992):
0.169 —0.168 0.484 —0.495

= : ) =

0.795 —0.796 0.473 -0.503

los valores de (6, v, ¢) para la matriz de transferencia de la columna G(0) y la matriz identificada
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W (0) son:

0, = 13621 v, = 13719 ¢, = 0.78587

0, 0.7840 v, = 102.61 ¢ = 0.80636

Il

la evaluacién de la condicién de controlabilidad integral es:

A (GO)W™1(0)) = —0.14586 4 0.2866%

A2 (GO)W1(0)) = —0.14586 — 0.28669:

lo cual implica que ningin controlador con accién integral basado en W{(0) serd estable a lazo
cerrado. Note que la diferencia entre ¢; y ¢, es del 2.6%. Tomemos ahora una matriz de
referencia con los mismos dngulos pero con un nimero de condicién diez veces menor, esto es,

~(W(0)) = 10.261
.929 —.45191

42787  —. 54622

wW(0) =
la condicién de controlabilidad integral con esta matriz de referencia es:

A (G(OW10)) = 0.011885

A2 (G(O)W™1(0)) = 0.84849

lo que implica que es posible disefiar un controlador con accién integral basado en W(0) que
serd estable.

El ejemplo anterior muestra que a pesar de que existan incertidumbres en el modelo, es
posible obtener una matriz de referencia que permite disefiar un controlador con accién integral
que sea estable a lazo cerrado. Sin embargo, para una columna de destilacién operando en
un punto de operacién fijo (61,7,,¢, constantes), el mimero de combinaciones de (02, ~,, ¢5)
que generan una matriz de referencia que satisfaga la condicién de controlabilidad integral es
muy grande. De hecho, Koung and MacGregor (1992) concluyeron que no existe una condicién
suficiente que asegure que la condicién de controlabilidad integral se cumplird cuando existen

diferencias significativas entre los 4ngulos de la matriz de la columna (61, ¢;) y los 4ngulos de
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la matriz de referencia (02, ¢,).

Supongamos que seleccionamos una matriz de referencia W(0) que cumpla con las condi-

ciones del Teorema 1. Su inversa estari dada como:

—¢y) sin(g — ¢y) 10 cos(y —62) —sin(§ —62)

—¢y) —cos(§—¢) | [0 7' | | sin(§~62) cos(§ —62)

Yo cos(

T2max | gin(

w~1(0) =

(CE IO

la cual se puede reescribir de la siguiente forma

W_I(O) _ 1 r11(02, 2,72)  —T12(62, P2, ¥2) (4.28)

T2max | 741(0, dg,v9) —722(02, b2y 7va)

1 7o sin @ sin @9 + cos g cos @y —yy sin @y cos O + cos P, sin Oy

T2max | ~,cos@,sinfs — sin gy cosf —y, oS Py cOs By — sin @y sin Oy

De igual forma, la matriz de transferencia en estado estacionario para la columna de desti-

lacién (23) se puede expresar como:

0 —g12(0
G(O) — O max gll( 1¢’7) gl?( ,¢a’7) (429)

7] 921(0,6,7) —g22(0.4,7)

~ycospcosf + singpsind —~sin¢gcosf + cos@sinb

v ycos¢sinf —singcosf —ysingsinfd — cos ¢ cosl

Dado que det (G(0)W~1(0)) > 0, para que se cumpla la condicién de controlabilidad integral
es suficiente que Tr(G(0)W~1(0)) > 0:

(911711 — J12791) + (—ga1712 + g22722) > 0 (4.30)

En general, esta condicién es muy dificil evaluar (Koung and MacGregor, 1992), por lo que

para su anilisis serd dividida en dos condiciones:
(=g21712 + gaar22) > 0 (4.31)

(911711 — g12r21) > 0 (4.32)
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Las condiciones anteriores se pueden expresar como funciones que dependen de (01,v1,¢;) ¥y

(02, Y2, ¢2)

Ql(ev¢a7) _92(02a¢2a72) >0 (434&)
_Fl(07¢, 7) + F2(02v¢2772) >0 (434b)
donde
_ 7y+tanftang
h(,¢7) = —tanf + vy tan ¢

—tan ¢y + v, tan 6o
1+ 7, tan ¢, tan s

D2(02, 09,72) =

~tanf — tan ¢
~ytangtand + 1
9 + tan ¢, tan b
~o tan ¢, — tan 6o

Fl (05 ¢7 7)

[2(02, 9,72)

De acuerdo con (4.12), I'1(8, ¢,7), [2(02, ¢2,72), (6, ¢,7), Q2(02, #5,75) > 0. En las figu-
ras 4.3 y 4.4 se muestran las superficies definidas por cada una de las funciones anteriores para
diferentes valores de v(G(0)) y v5(W(0)) respectivamente. Para que se cumpla la condicién de
controlabilidad integral es necesario que la superficie £, (0, ¢, ) esté por encima de la superficie

Q2(02, #9,72) ¥ que la superficie ['y(6, ¢, ) esté por encima de la superficie Ty (03, ¢4,75).
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Q1(01,¢1771) Q2(02v¢2’72)

Figura 4.3

Tomando en cuenta que una columna de destilacién de alta pureza tiene en general un
mimero de condicién grande (v(G(0)) > 100), de las figuras 4.3 y 4.4 se puede observar que
la condicién (4.34) se cumplird usando una matriz de referencia con un nimero de condicién
pequeiio. Sin embargo, de estas figuras es facil darse cuenta que no es sencillo definir a prior:
el conjunto de valores de (62, ¢3,7,) que definan una matriz de referencia W(0) con la cual se
pueda disenar un controlador con accién integral que a lazo cerrado estabilice la columna de

destilacién definida por G(0).
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1(01,¢1,71)

Ly(02, ¢9,772)

Tomemos los valores del ejemplo anterior. En la figura 4.5 se muestra el conjunto de valores
(zona sombreada) de 8, y ¢, para diferentes valores de «y, tales que W(0) satisface la condicién
de controlabilidad integral. Conforme se incrementa el nimero de condicién de la matriz de
referencia y(W(0)), la regién de valores de (2, ¢y) que satisfacen (4.34) disminuye considera-
blemente. Note que para (W (0)) > 100 la regién de valores de (62, ¢,) que satisfacen (4.34)

permanece casi constante.

Figura 4.4
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Figura 4.5

4.4 Conclusiones

En este capitulo se presentaron las caracterfsticas més importantes de los modelos MIMO
(multiples entradas y muiltiples salidas) para columnas de destilacién binaria. Para diseriar un

controlador linealizante por retroalimentacién, es necesario evaluar la inversa de la funcién de
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transferencia, de tal forma que sélo un sistema MIMO puede ser mal condicionado (se debe
calcular la inversa de una matriz). En este capitulo se presentaron diferentes formas de evaluar
el grado de mal condicionamiento de los modelos MIMO para columnas de destilacién binaria.
Como una contribucién de esta tesis al estado del arte, en este capitulo se demostré que tomando
adecuadamente un estimado de la matriz de ganancias en estado estacionario, es posible disefiar
esquemas de control PI y PID desacoplados que serdn robustamente estables en lazo cerrado.
Dado que el desempeiio de los controladores PI1 y PID desacoplados lejos del punto nominal
de operacién es pobre, en los capitulos 5 y 6 de esta tesis se desarrollaran metodologias que
permiten disenar esquemas de control cuya realizacién es similar a los controladores PI y PID

desacoplados, pero que tienen un mejor desempeno.
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Capitulo 5

Controladores diagonales

En el capttulo anterior se demostré que para columnas de destilacién binarias,
un controlador PI desacoplado es robustamente estable. Con el fin de mejorar el
desempenio del controlador PI diagonal, en este capitulo se presentan dos nue-
vos esquemas de control robusto para el problema de control dual en columnas
de destilacion. Ambos esquemas constituyen una contribucién de esta tesis al
estado del arte. Se demuestra que la realizacion en el dominio de Laplace de
ambos esquemas de control es equivalente a un controlador PID diagonal. El
primer esquema de control es una extension a sistemas con multiples entradas y
maultiples salidas (MIMO) del controlador por compensacién del error de mo-
delado (MEC) presentado en el capttulo 8. En el sequndo esquema, la ley de
control se obtiene usando un proceso iterativo que se basa en las metodologias de
mapeos de contraccion. El desempenio de ambos esquemas de control se muestra

mediante simulaciones numéricas.
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5.1 Introduccién

En el capftulo anterior se mostré que para el controlador PI diagonal, la condicién de con-
trolabilidad integral se satisface trivialmente. El resultado anterior es muy importante puesto
que asegura que un controlador PI diagonal sers estable incluso cuando se trabaja en diferen-
tes puntos de operacién (Skogestad and Morari, 1988b). Sin embargo, la principal desventaja
de este esquema de control es que no toma en cuenta las fuertes interacciones entre los dos
lazos de control. Esto trae como consecuencia que el controlador alcance muy lentamente el
estado estacionario cuando hay perturbaciones externas, lo cual ha sido confirmado de manera
experimental (Musch and Steiner, 1995).

En este capitulo se presenta el disenio de dos dos nuevos tipos de esquemas de control basados
en modelo. La realizacién de ambos esquemas es equivalente a un controlador PI diagonal. El
primer esquema de control es una extensién a sistemas multivariables del controlador desarro-
llado en el capitulo 3 de esta tesis. El segundo esquema de control se basa en la construccién
de una ley de control recursiva. En este caso, la ley de control se disefia empleando un enfoque

numérico.

5.2 Control por compensacién del error de modelado

En esta seccién se tomarén las ideas centrales de Sun et al. (1994) que se utilizaron en el capitulo
3 de esta tesis para diseflar un esquema de control por compensacién de errores de modelado
(controladores MEC) para el control dual de una columna de destilacién binaria. En este
seccién se describe la metodologfa reportada previamente en Gonzslez-Trejo et al. (1997a).
Como se recordard, en la primera etapa de disefio del controlador MEC se propone una
ley de retroalimentacién nominal que se construye como un controlador por inversién de un
cierto modelo de referencia nominal. Sin embargo, como es bien sabido, los controladores
obtenidos por inversién de modelo son sensibles a incertidumbres en las entradas, las cuales
pueden ocasionar que el sistema a lazo cerrado sea inestable (Morari and Zafiriou, 1989). En
la segunda etapa del disenio de un controlador MEC, se propone un nuevo lazo de control
retroalimentado usando un estimado del error de modelado. El objetivo de este segundo lazo

de control es hacer robusto al controlador retroalimentado nominal.
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El controlador MEC serd disenado para los dos tipos de modelo multivariable de la co-
lumna de destilacién binaria que se estudiaron en el capitulo 4. En primer lugar se disefiaré el
controlador MEC suponiendo que la planta se puede describir usando el modelo con un tiempo

caracterfstico (OTC):

K K
Azp | | s T | | AL (5.1)
Azg _Ka1  _Kp AV

14718 14718
donde k;j, 4,j = 1,2 son las ganancias en estado estacionario. Se presentard también el disefio

del controlador MEC usando el modelo con dos tiempos caracteristicos (TTC):

Kl stl Kia(Gyp8+1
Azp - | @ +1rl;(ﬂ1]1+n)s) a +}r21(s)1(213—}—1-2%) AL 5.2
Azp K21(¢p;8+1) Ko2((99+1) AV .

(A+r18)(1+728) (1+7118)(1+728)

En esta seccién se mostrard que es posible usar un modelo de referencia diagonal para
disenar el controlador MEC para ambos modelos. Posteriormente se discutirdn las ventajas y
desventajas de usar cada uno de los controladores MEC obtenidos.

Es importante sefialar que en el trabajo original de Sun et al. (1994) solo se estudi6 el
caso de plantas SISO en el dominio de Laplace. En esta seccién se desarrollard un controlador

MEC multivariable en el dominio del tiempo.

5.2.1 Diseno MEC basado en un modelo OTC

T

T T
Haciendo las siguientes definiciones y = [ Y Y2 ] = [ Azp Azp ] , U= [ Uy U ] =

T
[ AL AV ] , la representacién minima en espacios de estados de un modelo OTC dado por

(5.1) es la siguiente:

G = =2 b haur + kgug, 1< <2 (5.3)
1
donde k;; = Kj;/71, i,j = 1,2. En notacién vectorial, el sistema (5.3) puede ser escrito de
manera equivalente como
y=Ty+Ku

donde T = diag(~77!, —71!) y K = [ki;] € R?*? es la matriz de acoplamiento de entradas. Para

diseniar el controlador se supondré que se cuenta con mediciones de las variables controladas
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y=[y1 ) ]T:[Axp AzB]T

Suponga también que se cuenta con un modelo de referencia ¥, = Aryr, yr € R?, donde
A, es una matriz Hurwitz. La matriz A, se puede disenar tomando en cuenta los objetivos
de desempeno previamente especificados. Por ejemplo, si se desea obtener un esquema de
control desacoplado, A, se puede elegir como A, = diag(—'ra}zvl, —75}5’2), donde 7¢1,1 ¥y ToL,2
son las constantes de tiempo en lazo cerrado que se desea obtener para cada lazo de control.
Supongamos que I, = {F1,711,712,R—21,?22} son los estimados de los pardmetros de la
planta. Con estos estimados, se construyen los estimados K y T de K y T respectivamente.

El controlador que impone el comportamiento a lazo cerrado g, = A,y, es el controlador

por inversién:

u(y,t) =K (4, ~T)y

Dado que los estimados K y T del modelo no son iguales a los verdaderos y que la planta
puede estar sujeta a perturbaciones externas d(t), no se puede lograr la cancelacién exacta
de la dindmica en lazo abierto, y por tanto, no es posible obtener el comportamiento dindmico
deseado ¢ = A,y,. Més alin, si la distancia “H1 — 1L ” es muy grande, el sistema en lazo cerrado
=Ty —HCTC-—I(A, —T)y puede ser inestable. Por otro lado, si la matriz K es mal condicionada
y los elementos de su RGA son grandes, los errores por redondeo y las incertidumbres en
las entradas pueden hacer que el sistema a lazo cerrado sea inestable o presente un pobre
desempefio, atin y cuando K = K (Skogestad et al., 1988c).

Una alternativa al uso de controladores por inversién u(y,t) = E_I(A, —T)y es emplear el
siguiente esquema. Supongamos que en lugar de usar a K, se usa la matriz invertible B = [b;] €
R2%2, Esta matriz se puede seleccionar como la matriz de acoplamiento estimada o alguna otra
matriz con ciertas propiedades predefinidas (nimero de condicién pequefio, elementos de la
RGA pequetios, etc). El objetivo de introducir una matriz bien condicionada B en lugar de
usar el estimado de la matriz de acoplamiento K es: (i) Reducir los efectos adversos debidos
a la inversién de matrices mal condicionadas, por otro lado y (ii) Seleccionar a B con una
estructura espectfica tal que se asequre la estabilidad del sistema en lazo cerrado.

Si se definen n;(y, u, di(t)) = —ATT'y; + Akjiug + Akjgug +di (t), 1 <4 < 2, donde Ary! =
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7'1'1 - ?1_1, Ak;j = kij — bij, €l sistema (5.3) se puede expresar como

Ui = —g—i + bauy + bigug + n;(y, u, di(t)), 1<i<2

donde d(t) = [dy(t), da(t)]T € R? es una perturbacién acotada actuando en la planta. De forma

compacta, el sistema anterior se puede expresar como
§ =Ty + Bu +n(y, u, d(?)) (5.4)

El vector n{y, u, d(t)) = [ (y1, u, d1(2)), ma(y2, u, d2(t))]” contiene las incertidumbres asociadas
con los pardmetros de la planta y las perturbaciones. A la funcién 7n(y,u,d(t)) se le conoce
como error de modelado.

Si se toma la i-6sima entrada del sistema representado por (5.4), entonces n;(y, u, d;(t))
puede ser interpretado como un estado aumentado, de tal forma que la dindmica de la i-ésima
salida puede ser escrita como

Ui = _1?1;; + bijur + bgug + 1, 1<1<2 (5.5)

7:71' = Soi(yi) u, t)

donde
Soi(yi7u7t) = °ATI1(_% + bituq + bjgua + ni) + Aki]u(ll) + Akig’ugl) -+ d(ll)

m

para 1 < ¢ < 2. ¢;(yi,u,t) es una funcién que define la dindmica del nuevo estado 7;, y u;
denota du;/dt. Dado que 7n,(y,u, d;(t)) es desconocida, ¢;(y:, u,t) es desconocida también.

Por otro lado, recordando que por hipétesis las salidas de control son medibles, si la ley de
control se define como u(y, t), de (5.4) es fécil concluir que los nuevos estados 7; son observables.
La prueba es evidente a partir del siguiente hecho:

. i(t .
n; = wi(t) + y;_.(l) — birui(t) — bipua(t), 1<i<2 (5.6)

esto es, la dindmica de los estados 7); se puede reconstruir usando la dindmica de las salidas
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medidas y de la entrada de control.
Dado un modelo de referencia 3 = Ay, €l controlador por inversién para la planta (5.4)

€s

u(y,n) = B™? [(Ar =T)y —n(y,u, d(t))] (5.7)

Observe que esta ley de control retroalimentado compensa el error de modelado 7(y, u, d(t)).
La idea del lazo de control adicional —B~7(y,u, d(t)) es contrarrestar el efecto que tiene el
error de modelado sobre la salida regulada y = [y, yg]T .

Dado que el error de modelado 7(y, u, d(t)) es desconocido, para implantar la ley de control
(5.6) es necesario contar con un estimado del error de modelado, 7(t). Considerando que los
nuevos estados 7; son observables a partir de medidas de las salidas de control, de manera
similar al procedimiento que se siguié en el capitulo 3, se propone usar un observador tipo

gradiente para obtener un estimado de n:

zi = —& + byyuy + bigug +7; + 2L(yi — 1), 1<:1<2

) (5.8)
= L2(y; — )

donde £ es un parametro positivo, 2 y 29 son estados internos del estimador, %; y 7, son
estimados de 7; y 75 respectivamente. Es importante sefialar que para obtener la dindmica del
estimado de la incertidumbre dada por (5.8), solo es necesario contar con medidas de la salida
de control, puesto que la dindmica de los estados internos del observador se obtiene también
a partir de mediciones de la salida de control. De esta forma, el sistema (5.8) puede ser visto
como un estimador de estados tipo Luenberger para el sistema (5.5) (Sastry and Bodson, 1989).
Observe que la funcién desconocida ¢;(y;, u,t) no fue incluida en la construccién del estimador
de estados (5.8).

Si se emplean los estimados 7, y 7, en la ley de control retroalimentado nominal, se obtiene
que

u(y,7) = B~ [(A- - T)y -7 (5.9)

El esquema de control resultante estd compuesto por una retroalimentacién nominal dada por
(5.9) y un estimador de incertidumbres de cuarto orden dado por (5.8). Observe que el contro-

lador (5.8),(5.9) tiene un solo parametro de sintonizado £ > 0. El estimador de incertidumbres
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(5.8) junto con el lazo de control adicional —B~'7 constituyen la estructura basica de un es-
quema MEC (Sun, et al.,, 1994). Una diferencia importante entre el esquema propuesto por
Sun et al. (1994) y el esquema propuesto en esta tesis es que en el trabajo de Sun et al., el

controlador se obtiene al resolver una ecuacién polinomial.

Estabilidad del sistema resultante a lazo cerrado

El siguiente paso es estudiar la estabilidad del sistema resultante a lazo cerrado. Para analizar
la estabilidad del sistema a lazo cerrado, es necesario probar en primer lugar que los estimados
de las incertidumbres convergen a los valores reales. Con este fin, definamos los errores de
estimacién e; = L(y — z) y e = n — 7. Cuando se aplica el control retroalimentado (5.9) al

sistema (5.4), éste dltimo toma la siguiente forma

el cual, por construccién, es asintéticamente estable cuando es = 0. Definamos AT =T - Ty
AK = K — K. Después de realizar las substituciones pertinentes (ver Apéndice A), la dindmica

del error de reconstruccién est4 gobernada por
é=LHe+y(y,e,t) (5.11)

donde ¥(y,e,t) = (0,0,¢(y,e,t)) € R4, ¢(y,e,t) € R? estdn definidas en el Apéndice A y la
matriz H estd dada por

—2I3x2  Iyx2
—-KB-1 0

Si B = K, entonces H es una matriz Hurwitz cuyos valores propios son {~1,—-1,~1,—1}. Sin
embargo, en general se tiene que B # K, ain y cuando B se tome igual a K. El siguiente

resultado establece las propiedades de estabilidad del sistema a lazo cerrado (5.10),(5.11).

Proposicién 1 Suponga que la matriz H es Hurwitz y que d(t) ast como su tasa de cambio
d(l)(t) son acotadas. Entonces, existe un numero positivo L*, denominado como ganancia

minima de estimacién de incertidumbres, tal que para £ > L*, y(t) y e(t) estdn acotadas. Si
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ademds, d(t) — cte conforme t — oo, entonces y(t), e(t) — 0 conforme t — oo.

Prueba Ver Apéndice A. B

5.2.2 Diseno MEC basado en un modelo TTC

Una realizacién minima (observable y controlable) del modelo TTC (5.2) es

Yi = 31
3i1= 3i2 — a1¥i + kirur + kigug 1<2<2 (5.12)

3i9= —aoyi + bius + bigug

donde 3,5, 7,7 = 1,2, son estados internos, a1 = (71 + T2)/T172, ao = 1/71T2 y bij = Ki; /7179,
i,j = 1,2. En este caso, la matriz de acoplamiento es K = [k;] = [K;;(;;/7172] € R?*2. Para
el disefio del esquema de control se supondrd que la planta es de fase minima (ver Apéndice
B). Como en la seccién anterior, supongamos que se tiene un modelo de referencia - = Ary,,
yr € R2, donde A, es una matriz Hurwitz. Dado un estimado IIs de los valores del conjunto
de pardmetros [Iy = {7y, 79, K11, K12, K21, K22,{11,C12,€21, €22}, €l controlador que impone el
comportamiento de salida deseado §r = Aryr es u(y,3) = ! [-32+ (Ar —T)y], donde T =
diag(—ay, —a;). Sino existen incertidumbres en el modelo, la suposicién de fase mfnima implica
que el controlador anterior producird un sistema que en lazo cerrado es internamente estable
(Sastry and Bodson, 1989). Como en el caso del modelo OTC, el objetivo del controlador es
cancelar exactamente la dindmica en lazo abierto. Sin embargo, dado que las matrices K y T
son inciertas y que la planta puede estar sujeta a perturbaciones externas d(t), no se puede
lograr la cancelacién exacta de la dindmica en lazo abierto y por tanto no es posible obtener el
comportamiento dindmico deseado 3. = Ary-. Por otro lado, la implementacién del controlador
anterior u(y,3) = ! [—32 + (A,. - T) y] requiere mediciones del estado interno 35. Dado que
el estado 32 no es medible, una alternativa es emplear un estimador de estados, lo cual implica
usar un controlador de alto orden que ademés es muy dificil de sintonizar (Sastry and Bodson,
1989).

Para disefiar un controlador MEC basado en el modelo (5.12) sin tener que contar con

mediciones del estado interno 32 € R2, se recurrirs a la propiedad de fase minima del sistema.
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Como en el caso del controlador MEC para modelos OTC, supondremos que d(t) € R? es una
perturbacién externa. Dado que y; = 31, se puede reescribir el primer componente en (5.12)
como sigue;

¥ = —a1Y: + biyuy + bigua + m;(vs, 342, u, di(2)), 1<:1<2

donde 1;(y;, 3i2, u, di(t)) = —Dayy; + Dkiuy + ADkigug +3i2 +d1(t), 1 <1 <2,y Aay = a1 —a.

La ecuacién anterior se puede escribir en notacién compacta como
v = A1y + Bu+1(y, 32, u, d(t)) (5.13)

donde A; = diag(—a1,—@1). Observe que el estado no medido 39 fue incluido en el término
del error de modelado 7(y, 32, u,d(t)). El fundamento de incluir el estado no medido 32 en
el término del error de modelado es que si la salida y(t) y la entrada u(t) estdn acotadas, 39
también lo estard, como consecuencia de la suposicién de fase minima.

Tomado en cuenta la analogfa entre el modelo del sistema dado por (5.13) y el modelo del

sistema dado por (5.4), se propone el siguiente controlador:

2= -A1y+ Bu+7+2L(y — 2)
= Ly - 2) (5.14)
w(y, ) = B~ [(Ar = A1) y ~ 7]

Observe que para reconstruir la dindmica del término incierto 7 sélo es necesario contar con
mediciones de las salidas de control, puesto que la dindmica de los estados internos de observador
se obtiene también a través de mediciones de las salidas de control.

Considerando los mismos argumentos que para el caso de modelos OTC, los resultados de
la Proposicién 1 también se aplican en este caso. Esto es, si la matriz H € R**4 con K = [k;;] =
[KijCij/m172] es Hurwitz, entonces existe un nimero positivo £* tal que para £ > L*, y(t) y
e(t) estan acotadas. Si ademds, d(t) — cte conforme t — o0, entonces y(t), e(t) — 0 conforme

t — o0.
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5.2.3 Funcién de transferencia del controlador

El estimador de incertidumbres (5.8) puede ser escrito en forma compacta como

2 = —Twy+Bu+7n+2L(y—2)

L2y - 2)

3
"

Tomando la transformada de Laplace del sistema anterior, es posible obtener la siguiente funcién

de transferencia para el compensador (5.8),(5.9):

_ Py Py
Cls) = P {I2X2 + s + s(s+2[,)}

donde P, = B~YA, -T), b= (A -T)/L?y P, = L?(A, — T)~Y(A, + 2LI5x2). Se puede
obtener una expresién similar para el controlador (5.14) si se toma A; en lugar de T. El

controlador anterior se puede llevar a una forma PID con filtro

7! 1
donde K. = 3B71 (2(A; —T) + Lhxs), Tt = L (2Iaxs — L(A- —T)" V) (A, = T)7'4A,, Tp =
L (212><2 - L(Ar — T)‘l) yT5= 2—15 A continuacién se presentan algunos comentarios acerca

de la estructura del compensador (5.15):

(a) El controlador estd compuesto por cuatro partes: (i) Una parte proporcional con ganancia
de control K., (ii) Una parte integral con tiempo integral T;, (iii) Una parte derivativa
con tiempo derivativo Tp, y (iv) Un post-filtro con una constante de tiempo 75. Conforme
se incrementa e] valor de £ la importancia de las contribuciones proporcional, integral y
derivativa se incrementan, pero el tiempo de filtrado 7; disminuye. Observe que para
valores muy grandes de £, el controlador (5.15) es un controlador PID de alta ganancia
sin filtro. Esto implica que se pueden presentar sobredisparos en la entrada de control.

Para evitar este efecto adverso, se pueden acotar las entradas de control.

(b) La vnica forma en que la accién derivativa en el controlador (5.15) sea cero es que A, =

—2L 1549, obteniendo un controlador PI.
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(c¢) Supongamos que A, y B se eligen como matrices diagonales, entonces K., 7; y Tp también
serdn matrices diagonales. De esta forma, si A, y B son matrices diagonales, el controlador

(5.15) serd un controlador PID diagonal con filtro.

(d) En el capitulo anterior se mostré que un controlador PI diagonal es robustamente es-
table y poco sensible a incertidumbres en las entradas de control en una columna de
destilacién. Sin embargo, el controlador PI diagonal es incapaz de tomar en cuenta la
fuerte direccionalidad de la planta. En otras palabras, para una planta mal condicionada,
un controlador PI diagonal tiene buen desempeiio a bajas frecuencias porque reduce los
efectos de acoplamiento, pero tiene mal desempefio a altas frecuencias porque pierde la
interaccién entre los lazos de control. Esto trae como consecuencia que el regreso al estado
estacionario cuando se usa un controlador PI diagonal sea muy lento. Para mejorar su
desempeio se sugirié incluir una accién derivativa. En el capitulo anterior se mostré que
un controlador PID diagonal satisface también la condicién de controlabilidad integral.

Tomando como base el compensador (5.15), se puede concluir que la funcién del término
P
s(s+2L)
es compensar por los errores de modelado. Este término mejora el desempeno del sistema

a lazo cerrado para altas frecuencias, en donde la tasa de cambio del error de seguimiento

es muy grande.

5.2.4 Condiciones de estabilidad para la matriz H

Analizando el controlador MEC (5.8),(5.9) o (5.14), se puede observar que la estructura de
inversién del controlador es inducida por B~!. En principio, B se puede tomar como el estimado
correspondiente de la matriz de acoplamiento K en el punto nominal de operacién, ya sea
[f,-j/n] o) [?,-j(,-j /7'17'2]. Sin embargo, si K es mal condicionada, los errores por redondeo
debido a la inversién de la matriz pueden ser muy importantes. En este caso, el controlador
puede ser muy sensible a ruido en las mediciones e incertidumbres en las entradas. Por otro
lado, la estabilidad a lazo cerrado del sistema resultante depende fuertemente de la estabilidad

de la matriz H (ver Proposicién 1). De hecho, para asegurar estabilidad a lazo cerrado, H debe
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ser una matriz Hurwitz. Sin embargo, H depende de la matriz KB~!, la cual es una matriz
incierta. Por tanto, es necesario definir las condiciones para que la matriz H sea Hurwitz.
Tomando en cuenta las propiedades que en general tiene la funcién de transferencia en estado
estacionario de una columna de destilacién binaria (seccién 4.3), el siguiente resultado muestra

que si se elige B = diag(w, —w), w > 0 (control descentralizado), la matriz H es Hurwitz.

Proposicién 2 Definamos la matriz G = [g;;] € R?*? donde g;; = |ki;|, 1 < 4,5 < 2. Suponga
que G es positiva definida (esto es, g11922 — g12g21 > 0). Entonces, la matriz H es Hurwitz
si B = diag(w,—w), w > 0. Ademds, la matriz H tendrd la siguiente estructura de valores
pTOPLOS:

(i) {—1 £ myi, —1 £ mai} donde my,my — oo conforme w — 0, s 0 < w < Ayin(G)

(ii) {n1,n9, —1 £ m1i} donde —2 < ny <ng <0, st Amin(G) < W < Amax(G)

(iii) {n1,n9,n3,n4} donde —2 < ny < nyg <ngzg <nyg <0, yni,ng —» =2, ng,ng — 0, si

W > Amax(G)-
Prueba Ver Apéndice A. B
El elegir a B como una matriz diagonal tiene diversas ventajas:

(a) El controlador MEC tiene una estructura de desacoplamiento. De hecho, para cada uno de
los lazos de control, la accién del otro lazo es considerada como una perturbacién externa

la cual es detectada por el estimador del error de modelado.

(b) El nimero de condicién de B es uno, con lo que se reduce al minimo los errores por
redondeo y los efectos que tienen las incertidumbres en las entradas cuando se hace la

inversién de la matriz B.

(¢) Los resultados de la Proposicién 2 pueden ser extendidos al caso K = diag(wi, —ws),
wy, w2 > 0. Esta es una situacién muy interesante puesto que se pueden tomar como

valores para w; y ws los elementos de la diagonal de la matriz K.
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5.2.5 Comparacién entre controladores MEC derivados a partir de modelos

OTC y TTC

Los controladores MEC derivados a partir de modelos OTC o TTC muestran la misma es-
tructra. De hecho, ambos controladores poseen, para cada canal de entrada, un controlador por
inversién retroalimentado nominal més un estimador del error de modelado. De la Proposicién
2, se puede asegurar la estabilidad de la matriz H y por tanto del sistema a lazo cerrado si la
matriz B se elige como B = diag(wi, —w2) € szz, wi,we > 0. De esta forma, la estabilidad
del sistema a lazo cerrado puede ser asegurada atin si la direccionalidad de la matriz B~ no
coincide con la direccionalidad de la matriz de transferencia de la planta K~!. Esto implica
que los controladores MEC inducen ciertas propiedades de robustez ante incertidumbres en las
entradas (Morari and Zafiriou, 1989).

Por otro lado, si un controlador MEC derivado a partir de modelos OTC o T'TC muestra
la misma estructra, jcuél es la ventaja de usar un modelo TTC en lugar de un modelo OTC?.
La principal diferencia entre el controlador (5.8),(5.9) y el controlador (5.14) es la estructura
de la matriz de acoplamiento de las entradas K. En el primer caso, K = [K,;/71], la cual
contiene informacién exclusivamente de la constante de tiempo dominante 7. En el segundo
caso, K = [KijCij / 7'17'2], la cual, a través de la matriz ( = [Cij] € R%*2, contiene informacién de
la dindmica de los flujos internos y externos. La estructura de K = [KUCU / 7'17'2] proporciona
mayor informacién al controlador sobre los acoplamientos entre los lazos de control. Este punto
se puede ilustrar con un modelo tomado de Jacobsen and Skogestad (1994) (Eq. 16). El mimero
de condicién de la matriz de acoplamiento K para los modelos OTC y TTC son 134.62 y 10.88
respectivamente. Un mimero de condicién més pequeiio significa que el sistema a lazo cerrado
serd menos sensible a errores por redondeo. Dado que el nimero de condicién de la matriz
[K:j/71] es mayor que el mimero de condicién de la matriz [KijC—ij /7172], se puede concluir que
el controlador (5.14) serd menos sensible a incertidumbres en las entradas que el controlador
(5.8),(5.9). De hecho, se ha mostrado en diversas investigaciones (Skogestad et al., 1988a) que
las plantas mal condicionadas pueden presentar severos problemas de robustez. De esta forma,
la siguiente conclusién es muy interesante;: La matriz { = [Cij] es un precondicionador de
entradas (Lau et al., 1985) para la matriz de ganancias en estado estacionario K = [K;j] en la

forma K - x¢, donde ”-x” denota multiplicacién elemento por elemento o producto Hadamard.
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5.2.6 Ejemplo numeérico y discusién de resultados

Para mostrar el desempefio a lazo cerrado del controlador MEC, se empleard un simulador no

lineal de una columna de destilacién binaria.

Tabla 5.1
Valores de los parametros y de las variables para el simulador no lineal

en el estado estacionario estudiado

Mezcla Acetona-tolueno

Nimero de platos 40

Plato de alimentacién 21 (contado a partir del domo)
Composicién de alimentacién (zy) 50 % mol

Flujo de vapor del rehervidor (V/Fp) 3.34

Flujo de recirculado (L/ Fp) 2.74

Composicién en el destilado (zp) 0.99

Composicién en el fondo (zp) 0.01

Simulador no lineal

El simulador est4 diseflado para describir el comportamiento dindmico del proceso de destila-
cién de una mezcla binaria. Se tomaron como componentes de la mezcla acetona y tolueno.
Los pardmetros ffsicos del procesos, tales como nimero de platos, composiciones en el estado
estacionario, etc., se muestran en la Tabla 5.1. Para describir el equilibrio termodindmico se
empleo un modelo UNIQUAC (Gmehling et al., 1982). El algoritmo de solucién est4 basado
en el método de Naphtali-Sandholm (Naphtali and Sandholm, 1971), el cual es simple, robusto
y consume poco tiempo de célculo. Las variables manipuladas son el flujo molar de reflujo (L)
y el flujo molar de vapor del rehervidor (V). Dado que la estimacién de los pardmetros de la
planta se realizard con el método de respuesta al escalén, con el fin de lograr una estimacién m4s
simple, en el simulador no se consideré la dindmica del intercambiador de calor en el rehervidor.

Informacién adicional sobre el simulador se encuentra en el Apéndice C.
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Estimacién de los parametros de la matriz de ganancias

La identificacién de los parametros de la matriz de ganancias en estado estacionario de la
columna de destilacién se realiz6 imponiendo, de manera independiente, cambios del 5% con

respecto a los valores nominales que aparacen en la Tabla 5.1, en los flujos molares de reflujo y

de vapor . Los resultados de la identificacién son:

0.5058 —0.3463
K= (5.16)

1.4520 —1.0569

y las constantes de tiempo son 7, = 193 min, 72 = 15.3min. El mimero de condicién de la

matriz K es y(K) = 113.4, lo cual indica que la planta es mal condicionada.
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Figura 5.1

Sintonizado del controlador

Como se recordars, los controladores (5.14) y (5.6),(5.7) presentan la misma estructura. En
ambos casos, los parametros de sintonizado son la matriz de referencia A, y la ganancia de

estimacién del error de modelado £. Siguiendo las reglas de sintonizado con técnicas IMC

para controladores PI (Morari and Zafiriou, 1989), tomaremos A, = diag(-1/7cr 1, —1/TcL2),
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donde T¢r,1 < T1Y TeL2 < T1son las constantes de tiempo a lazo cerrado que se desean obtener
para cada uno lazos de la composicién en el domo y en el fondo respectivamente. Observe que
si A, se elige de esta forma, la respuesta nominal a lazo cerrado serd desacoplada. Para fijar el
valor de L recordaremos que Py = —(A, — T)/L£2. Dado que A, = diag(—1/TcrLi, —1/TeL2),
tenemos que Pp; = (1/71 — 1/Tcr:)/L% 1 <i < 2. De acuerdo con las reglas de sintonizado
IMC, P,; = 71 + 6 donde 6 es el teimpo de retardo del proceso. Siguiendo estas ideas, para
obtener un sisntonizado similar al menos para la parte integral, se propone elegir el valor de £
del orden de [(t1 — 7¢1) / (1 + 0)]Y2.

Para fijar los valores de los elementos de la matriz B = diag(w1, —w2) tenemos dos opciones:
(i) Fijar B = diag(kys, —Ezz) o (ii) De acuerdo con los resultados de la Proposicién 2, fijar w; =
wy = w > 0 donde ,\mi,,(ﬁ) < W < Apax (6) con el fin de no obtener un comportamiento dindmico

a lazo cerrado demasiado oscilatorio. En las simulaciones que se describen a continuacién se

tomé B = diag(k11, —kg3).
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Figura 5.2

Desempeno del controlador

En esta seccién se analizard el comportamiento dindmico del controlador MEC alrededor del

punto de operacién nominal cuando la planta es sometida a las siguientes perturbaciones y
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cambios en los valores de referencia: xp .y es cambiada de 0.99 a 0.995 para un tiempo ¢ =
750 min, zp s €s cambiada de 0.01 a 0.02 para un tiempo ¢ = 1500 min, la composicién de
alimentacién x5 se modifica de 0.5 a 0.4 para un tiempo ¢ = 2250 min. Los cambios en los
valores del punto de referencia se implemetaron usando un filtro de primer orden con un tiempo
caracterfstico de 10min. Las figuras 5.1 y 5.2 presentan, respectivamente, la respuesta a lazo
cerrado para un controlador MEC cuando el estimado de la matriz de acoplamiento de entradas
B se toma como el estimado de la matriz de acoplamiento K dada por (5.16) y cuando B se
toma como B = diag(ki1, —7522). Debido a que K tiene un nimero de condicién muy grande,
el controlador con B = K es muy sensible a errores de redondeo (figura 5.1). De hecho, el
controlador induce sobredisparos excesivos, los cuales pueden ser vistos como inestabilidades
practicas. Como era de esperarse, el controlador con B = diag(Ell, —E22) presenta un mejor
desempeiio que el controlador con B = K. A partir de estos resultados podemos concluir
que para columnas de destilacién mal condicionadas, la eleccién B = diag(Eu, —7522) conduce
a un controlador MEC donde se han minimizado los efectos adversos ocasionados por una
matriz de acoplamiento con alto nimero de condicién. De hecho, el tomar a B como una
matriz diagonal disminuye drésticamente los errores por redondeo. Para mostrar que la eleccién
B = diag(k11, —ka2) conduce a un controlador que puede satisfacer requerimiento de control
muy estrictos, en la figura 5.3 se presentan los resultados de una simulacién mimérica para
Tcr1 = Teor2 = 0671y 7cr,1 = Tor,2 = 0.271. En esta figuras se muestra que cuando una
perturbacién entra al sistema, es detectada por el estimador del error de modelado, la cual es
compensada por el lazo de control retroalimetado, de tal forma que la desviacién con respecto

al valor de referencia es pequeiia.
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En las simulaciones anteriores, el estimado de la matriz de acoplamiento se tomé como
B = diag[K;i(;;/T172]. En la seccién anterior se mostré que un controlador MEC basado
en un modelo TTC tendré un mejor desempefio debido a que la matriz de acoplamiento K €
R2?*? tiene un nimero de condicién pequefio debido a la matriz de precondicionamiento { =
[C,-j]. En general, este resultado coincide con resultados previamente reportados (Sagfors and
Waller, 1995) donde se usaron controladores PI decentralizados para regular la operacién de
una columna de destilacién.

En las secciones anteriores se afirmé que la respuesta a lazo cerrado es casi desacoplada.
Esto es, si se hace un cambio en el valor de referencia en alguno de los lazos de control, la
entrada de control manipulada actda de tal forma que el otro lazo de control permanece casi
sin cambio. En la figura 5.4 se muestra la respuesta del sistema a lazo cerrado cuando el
valor de referencia para la composicién en el destilado zp,r.f se modifica de su valor nominal
a Tpref = 0.995. Observe que la composicién en el fondo T casi no se afecta por este cambio

en el valor de referencia.
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Efecto del tiempo de retardo en las entradas de control

Analicemos ahora el desempeno del controlador MEC cuando existen retardos en las entradas
de control. Se supondrd que el tiempo de retardo # para cada una de las entradas de control
es igual a # = 30min. En la figura 5.5 se presentan los resultados de una simulacién cuando B
se toma como B = diag(Eu, —Egz) y los valores k;; se obtienen a partir de un modelo TTC.
Observe que conforme se incrementa el valor de L, se acentda el comportamiento oscilatorio
del sistema. Este es un comportamiento tipico de sistemas con retardos en las entradas (Hale,
1968), puesto que cuando se usa una accién integral de alta ganancia, se excitan las dindmicas
de alta frecuencia. Estas simulaciones apoyan la afirmacién hecha en las secciones anteriores
acerca de que el desempeno alcanzable por el estimador del error de modelado estd limitado
por los retardos en las entradas de control y las dindmicas no modeladas. Sin embargo, para

valores moderados de L, el desempefio del sistema a lazo cerrado sigue siendo aceptable.
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Efecto de incertidumbres en las variables manipuladas (L, V')

En la préctica, las acciones de control aliementadas al sistema (AL, AV') son diferentes a las
calculadas por el controlador (AL.,AV.). Para mostrar el desempefio del controlador MEC
cuando existen incertidumbres en las entradas, supondremos que los flujos molares de vapor y

de liquido tienen un comportamiento (no modelado) de primer orden:

AL=AL./ (55 +1), AV = AV,/(10s + 1)

donde los retardos considerados son 5min y 10 min respectivamente. En la figura 5.6 se pre-
sentan los resultados de una simulacién numérica para un controlador MEC basado en un
modelo TTC. Como se puede observar, el dempefio del controlador es satisfactorio a pesar de

las incertidumbres en las entradas descritas anteriormente.
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Figura 5.7
Comparacién con otros esquemas de control

Usando el modelo TTC se disené un controlador u-6ptimo (Morari and Zafiriou, 1989). En
la figura 5.7 se presenta la respuesta del sistema a lazo cerrado. La principal ventaja de un

controlador MEC sobre un controlador u-6ptimo es que el primero regresa més rdpidamente
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al estado estacionario. En términos generales, ambos controladores presentan un desempefio
similar. De hecho, los pardmetros de controlador MEC, en particular 7¢r; y £, pueden ser

sintonizados de tal forma que se obtenga un desempefio similar al de controlador p-éptimo.

5.3 Control con un enfoque numérico

En la mayor parte de los esquemas de control basados en modelo, la ley de control se obtiene
de la inversién exacta o aproximada del modelo de referencia, lo cual trae como consecuencia
que para sistemas cuyo modelado no es preciso, el desempeno del sistema a lazo cerrado no sea
satisfactorio. Para superar este problema se han propuesto diversos enfoques, que van desde el
control adaptable (Stromborg et al., 1995) hasta el uso de redes neuronales (Gonzélez et al.,
1996, Gonzslez et al., 1997c; Aguilar et al., 1997b).

Tomando un enfoque distinto, Ostojic (1996) propuso una metodologia para construir una
ley de control retroalimentado que solo usa informacién de tipo estructural sobre el modelo de
referencia. Esta metodologia ya ha sido utilizada para controlar sistemas quimicos y eléctricos
que tienen incertidumbres en el modelado (Gonzalez et al., 1998a; Gonzalez et al., 1998b). En
este esquema de control sélo es necesario contar con un modelo que muestre la relacién explicita
entre la dindmica de la salida de control y la entrada de control. En la seccién anterior se mostré

que el modelo OTC (5.4) se puede expresar de la siguiente forma
=Ty + Bu+n(y,u,d(t)) (5.17)

donde y = [ Y1 Y2 ]T: [ Azp Azp ]T, U= [ U Us ]T= [ AL AV ]T. La matriz de
acoplamiento de entradas es K = [k;;] = [K;;/71] € R?*2. Las matrices T y B se definen como
T = diag(~77',—71"), B = [b;] € R**2, La incertidumbre es 7;(y, u, di(t)) = —Ar{ly; +
Akijuy + Akigug +di(t), 1 <4 <2, donde Aty =771 =7y Akyj = kij — by

Por otro lado, el modelo TTC (5.13) se puede expresar de la siguiente forma:

y = A1y + Bu +n(y, 32,u, d(t)) (5.18)

donde A; = diag(—ai, —a1). En este caso, la incertidumbre es 1;(y;, 3i2, 4, di(t)) = —Aary; +
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Akjuy + Akigug + 32 + di(t), 1 <4 < 2, y Aar = a1 —a1. 32 es un vector de estados
internos y ay = (71 + 72)/7172, ap = 1/T179. La matriz de acoplamiento de entradas es
K = [kij] = [Kij¢ij/m172] € R

Es claro que en ambos casos, los modelos del sistema (5.17) o (5.18) se pueden escribirr

CcOomo:

Ui = Si(Yi, uis t), 1<:<2 (5.19)

donde la estructura de ¢;(y;, us, t) depende del modelo que se use. Observe que ¢;(ys, u;,t) no se
expres6 como una funcionalidad explicita de u; donde ¢ # j. Esto se debe a que la ley de control

retroalimentado resultante u; serd funcién de la salida medida y; y del tiempo exclusivamente.

5.3.1 Definicién del Esquema de Control

Para desarrollar la ley de control, definamos el error de seguimiento como:

&=y —ui 1<i<2 (5.20)

Lo que se desea es obtener una ley de control que imponga a la planta un comportamiento lineal

(de primer orden) sobre el error de seguimiento:

dei
— +eei=0 (5.21)

donde ¢ € R es un coeficiente de disefio constante que se elige como ¢ > 0.
Empleando la definicién del error de seguimiento (5.20) y el modelo del sistema (5.19), la

dindmica deseada sobre el error de seguimiento (5.21) se puede reescribir como:

d .
wi(us,t) = - (y,-’e’) —6i (Y, ui t) + Nie; =0,  1<i<2 (5.22)

donde w;(us,t) es una funcién que depende explicitamente de u;, lo cual indica que es posible
encontrar una ley de control u;(t) tal que se alcance el objetivo de control (5.21) mediante la
solucién de la ecuacién algebraica no lineal variante en tiempo (5.22).

Desde un punto de vista matemético, w;(u;,t) = 0 se puede resolver de manera analftica o
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numérica. La solucién analitica define un mapeo no lineal del tipo:

wi() = o (57 (0, w(0), ei(t), ) (5.23)

Desafortunadamente, esta férmula depende del modelo del proceso (5.19), por lo cual, sélo se
obtendr4 una solucién correcta a (5.22) si el modelo del proceso se conoce de manera exacta.
Por otro lado, la solucién numérica de la ecuacién (5.22) presenta algunas ventajas. En
primer lugar estd la robustez de los métodos numéricos para resolver ecuaciones no lineales.
Esto es, los métodos numéricos obtienen una solucién aproximada para cualquier conjunto de
pardmetros que satisfagan las condiciones de convergencia del método en particular. La segunda
ventaja es que el método numérico puede generar una solucién correcta empleando evaluaciones
discretas de la funcién de iteracién. Ademas, como se demostrard més adelante, no es necesario
conocer los valores exactos de los pardmetros de la planta, puesto que el esquema no hace una
inversién explicita de la dindmica del sistema. En la siguiente subseccién se disefiard una ley

de control retroalimentado que emplea mediciones discretas de las concentraciones a regular.

5.3.2 Ley de control recursiva

Existen diferentes métodos para obtener la solucién de una ecuacién algebraica no lineal (Na-
kamura, 1992). Cada uno de estos métodos presenta ventajas bajo ciertas condiciones. Dentro
de estos métodos se encuentran aquellos que emplean el Teorema del punto fijo, el cual genera

un ley de control recursiva como la siguiente:

ui(tk+1) = S(Ui(tk)’ tk)

wi(tp1) € [uP®, uf]

1 2

(5.24)

donde wu;(ty+1) representa el valor de la entrada al tiempo tx = to + k6, 6 es el tiempo de

min

: ,uf“”‘] representa el intervalo dentro del

muestreo. k£ toma los valores £k = 1,2,...,k ¥ [u
cual estdn contenidos los valores que puede tomar la ley de control. Esta es una restriccién que
ademds de permitir encontrar la ley de control, corresponde con una situacién real. Esto es,
si recordamos que las entradas de control son flujos cuya velocidad estd controlada en forma

directa o indirecta por una vélvula, ffsicamente no se puede abrir ni cerrar la vdlvula de manera
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ilimitada.
Se puede llegar a una ley de control recursiva como (5.24) partiendo de encontrar una
solucién a (5.22) de varias formas. Una alternativa es el método de Substituciones Sucesivas

dénde el mapeo F (ui(tx),tx) que aparece en (5.24) se calcula de la siguiente forma:
S(ui(tk), tk) = ui(tk) + Ajw; (ui(tk), tk) (5.25)

donde \; es un pardmetro constante. Empleando (5.25), la ley de control recursiva se expresa

como sigue:
ui(te1) = wi(te) + Aiws (us(te), te)

_ (5.26)
ui(tps1) € [uf‘"‘, uP>]

El valor del pardmetro )\; se elige de tal forma que la ley de control (5.26) sea convergente.
El que la ley de control recursiva (5.26) sea convergente significa que conforme t; — oo, la
dindmica a lazo cerrado del error de seguimiento se comportard como la dindmica deseada

de;

dt=—cei, 1<:<2

Ostojic (1996) demostré que (5.26) es convergente si se cumplen las siguientes dos condiciones

(ver Teorema 1 en Ostojic, 1996):

Condicién 1. El signo de &‘i (i (%, ui, t)) es constante para cualquier valor de u;(tg41) €

i
min ,,max
[ui y Uy ] :

Condicién 2. 0 < ’\iaiu; (Ci (yi,ui, t)) <2

De acuerdo con las representaciones del sistema (5.17) y (5.18), es f4cil concluir que ambas

condiciones se cumplen trivialmente para ambos modelos, OTC y TTC,; esto es:
0
3 (S (Wi, ui, 8) = ks (5.27)
(1

donde k;; es el elemento de la matriz de acoplamiento. Para el modelo OTC (5.17), k;; =

K;j/T1, 1 <4,j < 2, mientras que para el modelo TTC (5.18), ki; = K;;¢;;/7172, 1 < 4,5 < 2.
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Es evidente que si k;; nunca cambia de signo, el signo de Bui,- (i (yi, ui, t)) serd constante.
Por otro lado, la segunda condicién se cumple si:
0< < 2 (5.28)
kii
Para utilizar la desigualdad (5.28) no es necesario conocer los valores exactos de los pardmetros
del sistema. De hecho, basta con tener una cota méxima de los valores que pueden tomar k;;,
1<2<2.

Adema4s, la desigualdad (5.28) es muy 1til pues se pueden obtener algunos resultados intere-
santes de su anélisis. En la desigualdad (5.28), la tnica diferencia entre un modelo OTC y un
modelo TTC es el valor que toma el elemento #i de la matriz de acoplamiento X € R?*2, Para
el modelo OTC, k;; = K;i/71, 1 <4 < 2; mientras que para el modelo TTC, k;; = K;i(;;/T172,
1 <1 < 2. En la mayor parte de los casos practicos, (;; ¥ T2 son del mismo orden de magnitud,
esto es, O((;;) = O(rq). Bajo esta condiciones, la evaluacién de la desigualdad (5.28) es igual
para un modelo OTC y para un modelo TTC.

Un punto importante que resta discutir es la estabilidad del sistema en lazo cerrado emplean-
do la ley de control (5.27). Ostojic (1996) demostré que el sistema a lazo cerrado es globalmente
estable si se satisfacen las dos condiciones para que la ley de control sea convergente y €l valor
del pardmetro c se elige suficientemente pequeno, es decir, se pide que el modelo de referencia

posea una dindmica lenta (ver Teorema 2 en Ostojic, 1996).

5.3.3 Evaluacién de la ley de control

Para implantar la ley de control recursiva como se expresa en (5.26), es necesario conocer
exactamente el valor de ¢;(y;, ui,t) para poder evaluar a w;(u;(t),t). Sin embargo, es posible
obtener un estimado de w;{u;(t), t) tomando en cuenta que la dindmica del error de seguimiento

se define mediante la ecuacién (5.21):

d .
wilug, 1) = =2+ ce;, 1<i<? (5.29)

donde el valor del error de seguimiento se obtiene como la resta de dos variables medidas

€ = y:ef — Y
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Puesto que la ley de control recursiva que se propone en este trabajo es de tipo discreto,

una forma de evaluar (5.29) es aproximar numéricamente la derivada temporal del error de

seguimiento como sigue:
dei (tk) -~ €; (tk) — €; (tk—l)

5.30
dt ) (5-30)
de tal forma que la ley de control (5.26) se expresa como:

witer) = uiltn) + A (S eyt 1<i<2 (5.31)

ui(tre1) € [uf™, upax]

1 1

La inicializacién de la ley de control recursiva (5.31) se realiza tomado u;(tg) = u}, donde es
uy el valor de la entrada de control ¢ en el punto nominal de operacién. Usando coordenadas
de retardo, Alvarez-Ramifrez et al. (1996) llegaron a una expresién similar para controlar una
clase de osciladores caéticos. En este trabajo se sefialé que el principal problema del esquema
de control resultante, es la progacién del ruido de medicién debido a la aproximacién de las
derivadas de la salida de control mediante esquemas de diferencias finitas. Por otro lado, usando
balances calorimétricos, Aguilar et al. (1996) y Barrén et al. (1998) obtuvieron un esquema de
control discreto similar al controlador (5.31). Estos autores mostraron que el problema de la
propagacién del ruido de medicién afecta notablemente el desempefio del controlador. Observe
que de acuerdo con el controlador (5.31), este problema se puede reducir tomando un valor de
A; suficientemente pequeno.

Supongamos que se eligen los valores de A\; y c como A\, = kiz y ¢ = TEILJ. Si el tiempo de
muestreo se hace tender a cero (§ — 0), entonces la aproximacién (5.30) tiende a la igualdad.
Haciendo algunas manipulaciones sobre la ley de control (5.26), es facil concluir que conforme

6 — 0, entonces la ley de control (5.26) tenderd a la ley de control ideal:
u(t) > ul(t) =K (A, - Ty (5.32)

donde T' = diag(—77!,—771), K =[kij] e R?2 y A, = diag(—'ra}J,I, —75}4,1). En otras pala-
bras, tomando A\; = k;; yc = 752,1, conforme § — 0, se recupera el comportamiento del control
linealizante ideal por retroalimentacién de estados.

El problema de tomar un tiempo de muestreo muy pequefio es que al aproximar la derivada
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temporal del error de seguimiento, se magnifica el error asociado con el ruido de las mediciones
de las composiciones. Por otro lado, dado que A; es un pardmetro ajustable, su valor se puede

fijar tan pequefio como sea necesario para obtener un desempenio satisfactorio a lazo cerrado.

5.3.4 Funcidén de transferencia del controlador

En el Capftulo 4 se mostré que un controlador PI diagonal serd estable incluso cuando se trabaja
en diferentes puntos de operacién (Skogestad and Morari, 1988b). Sin embargo, la principal
desventaja de este esquema de control es que no toma en cuenta las fuertes interacciones entre
los dos lazos de control. El objetivo de esta seccién es comparar la estructura del controlador
recursivo (5.31) con la de un controlador PID diagonal. Existen diferentes formas de obtener
aproximaciones digitales de controladores anal6gicos. El método més comiin es aproximar el
término integral mediante una regla cuadrada y el término derivativo con diferencias finitas.
Empleando este método, la forma de velocidad para la versién digital de un controlador PID

desacoplado es:

8 TDi 27D TDi
u,-(tkﬂ) = ui(tk) + k’p,i 14+ + ~ ei(tk) -1+ Dyt ei(tk_l) + —D’lei(tk-g)
’7'1,1' é é é
(5.33)
donde kp i, T1; ¥ Tp, son, respectivamente, la ganancia proporcional, la constante de tiempo
integral y la constante de tiempo derivativo para el lazo de control 3.

La ley de control (5.31) puede ser expresado como:

-1 -1

wiltorn) = uilty) + Aic ((1 + CT) eilty) — %-e,-(tk_l)) (5.34)

Si comparamos la ley de control (5.33) con la ley de control recursiva (5.34), obtenemos una

gufa que nos permite sintonizar los valores de ky;, T7; y Tp,; como:

kpi = Aic
Tii = 1 (c_l — 8)
* 2
roe = 262
" 5§+ c1
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Es interesante analizar el sintonizado anterior. Si el tiempo de muestreo se hace tender a cero
(6 — 0), entonces la aproximacién (5.30) tiende a la igualdad. En este caso, la constante
de tiempo derivativo desaparece, esto es 7p; — 0, con lo que se recupera la estructura de
controlador PI diagonal.

Supongamos ahora que la derivada temporal del error de seguimiento es aproximada como

sigue:
de; (tk) € (tk) — 2¢; (tk—l) +e; (tk_2) (5 35)
d 26 ‘
entonces, la ley de control recursiva toma la siguiente estructura
¢! c1 ¢!
u,-(tkH) = ui(tk) + Aic ((1 + %) e,-(tk) — Tei(tk_l) + %ei(tk_2)> (5.36)

En este caso, es claro que la constante de tiempo derivativo no es cero bajo ninguna circuns-

tancia. De hecho, 7p; = ¢ 1/2.

5.3.5 Ejemplo numérico y discusién de resultados

Para mostrar el desemperio a lazo cerrado del controlador MEC, se emplears un simulador no
lineal de una columna de destilacién binaria.

Para realizar las simulaciones de la columna de destilacién se empleé el mismo simulador que
se usé para evaluar el desemperio del controlador MEC. Los pardmetros fisicos del procesos,
tales como mimero de platos, composiciones en el estado estacionario, etc., se muestran en la

Tabla 5.1. En el Apéndice C se puede consultar informacién adicional sobre el simulador.

Sintonizado del controlador

Los pardmetros de sintonizado del controlador (5.31) son A\;, 1 <1 < 2y c Para sintonizar
estos pardmetros Usaremos los argumentos de la discusién anterior. Si consideramos que el
tiempo de muestreo es pequefio (en general se recomienda usar § < 0.27;), entonces ¢! es del
orden de la constante de tiempo integral, esto es, O(c™!) = O(7). De acuerdo con las reglas de
sintonizado con técnicas IMC para controladores PI (Morari and Zafiriou, 1989), el valor de
la constante de tiempo integral es igual al tiempo caracteristico dominante del sistema. Para

las simulaciones que se presentan a continuacién se seleccioné el valor de ¢ como ¢ = 7'1_1.
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La identificacién de los parametros de la matriz de ganancias en estado estacionario de la
columna de destilacién se realizé imponiendo, de manera independiente, cambios del 5% con
respecto a los valores nominales que aparacen en la Tabla I, en los flujos molares de reflujo y

de vapor. Los resultados de la identificacién son:

0.5058 —0.3463
1.4520 —1.0569

y las constantes de tiempo son 7; = 193 min, 79 = 15.3 min. Para estas condiciones, el sintoni-

zado del controlador (5.31) es

¢ = 0.0052
0 < M <7632

—-365.3 > X >0

0.020}
0.018} — 1. -‘
2 I *
g ootzp Referencia
©
9 0.008 |-
0004 ]
“f T,
----------------------------- VIF,
8 1
g ‘ ¥ J
& * i ——-J\/\———
m ‘\/\’h.
28 ®)
10 20 30 ) %

Tiempo fhr]

Figura 5.8
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Desempeno del controlador

En esta seccién se analizars el comportamiento dindmico del controlador recursivo (5.31) alre-
dedor del punto de operacién nominal cuando la planta es sometida a las siguientes perturba-
ciones y cambios en los valores de referencia: zp .y es cambiada de 0.99 a 0.995 para un tiempo
t = 750 min, g r.; s cambiada de 0.01 a 0.02 para un tiempo ¢ = 1500 min, la composicién
de alimentacién z; se modifica de 0.5 a 0.4 para un tiempo ¢ = 2250 min. Los cambios en

los valores del punto de referencia se implementaron usando un filtro de primer orden con un

tiempo caracteristico de 10min.

0.020}
0016+ —— 1%
g ¢ cevaamana xB
B 0012} Referencias |
[\]
9 go0a}
0.004 | (a)
4
©
®
B
(=3
ui
(o 1
10 20 30 40 50
Tiempo [hr]

Figura 5.9

Las figuras 5.8 y 5.9 presentan la respuesta a lazo cerrado para el controlador recursivo
(5.31) usando dos valores diferentes de los pardmetros ajustables );. Para generar la figura 5.8
se tomo A; = 350.0 y Ay = —180.0, mientras que en la figura 5.9 \; = 500.0 y Ay = —250.0.
Como era de esperarse, el controlador con A\ = 500.0 y Ay = —250.0, es capaz de regular con
més precisién ambas salidas de control que el controlador que usa Ay = 350.0 y Ay = —180.0.
Sin embargo, las acciones de control son més severas en el primer caso. Este resultado coincide
con Nakamura (1995), el cual sefiala que para el métocio de substituciones sucesivas, la velocidad

de convergencia es casi 6ptima cuando
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A =1.0.
Para mostrar que el controlador recursivo (5.31) puede satisfacer requerimientos de control muy
estrictos, en la figura 5.10 se presentan la comparacién entre los resultados de las simulacién
numéricas a lazo cerrado para ¢! = 0.57(, ¢c”! = 2.0ry y ¢! = 2.07;. En esta figuras se mues-
tra que cuando el valor de ¢ es grande (c~! = 0.57), los sobredisparos son mds pronunciados,
aunque el estado estacionario se alcanza con mayor rapidez.

En todas estas figuras se muestra que cuando una perturbacién entra al sistema, el controla-

dor actia de tal forma que es contrarrestada y la desviacién con respecto al valor de referencia

es pequeiia.
0012 T
¢t =05,
sl £ ¢t =20
o e G 2 4.0v,
: Referencia
0006 1
(a)
0.003———+ -
0.020 }
0.016} ¢ o
K | 7 < =20y
ol e ¢V = 4.0r,
— Refarencia
(b)
0.008 - 29 30 40 0
Tiempo [hr]

Figura 5.10

En las secciones anteriores se afirmé que la respuesta a lazo cerrado es casi desacoplada.
Esto es, si se hace un cambio en el valor de referencia en alguno de los lazos de control, la entrada
de control manipulada actia de tal forma que el otro lazo de control permanece casi si cambio.
En la figura 5.11 se muestra la respuesta del sistema a lazo cerrado cuando el valor de referencia

para la composicién en el destilado zp ey se modifica de su valor nomina a zp .y = 0.995.

135



Observe que la composicién en el fondo zp casi no se afecta por este cambio en el valor de

referencia.
0.012
@ 0.0087
he
8 —1-%
oooer )I;seforencias 1
. (a)
40} )
A —_— UFQ :r.“ --------
--------- VIFO H ‘.‘ B
w» 36}
©
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€ 32| —_—
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28p | ®) 1
16 ——

Tiempo [hr]

Figura 5.11

Efecto del tiempo de retardo en las entradas de control

Analicemos ahora el desempeiio del controlador MEC cuando existen retardos en las entradas
de control. Supondremos que el tiempo de retardo 6 para cada una de las entradas de control
es igual a @ = 50min. En la figura 5.12 se presentan los resultados de unas simulaciénes
para diferentes valores de A; y Ag. En la figura 5.12a se tomaron Ay = 700.0 y Ay = —350.0,
mientras que en la figura 5.12b se tomaron Ay = 350.0 y Ao = —180.0. Observe que conforme se
incrementa los valores de |);|, se acentia el comportamiento oscilatorio del sistema. Este es un
comportamiento tfpico de sistemas con retardos en las entradas (Hale, 1968). Como se puede
observar, el dempeno del controlador es satisfactorio a pesar de los retardos en las entradas de

control.
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Efecto del ruido en las mediciones

Consideremos ahora el efecto que tiene el ruido en las mediciones sobre el desempenio del
controlador recursivo (5.31). Suponga que la salida medida y, es = yn + v, donde v es una
sefial aleatoria Gaussiana con una amplitud del 4%. En la figuras 5.13 y 5.14 se presenta el
comportamiento del sistema ante mediciones ruidosas para diferentes valores de A; y Ag. En la
figura 5.13 se A; = 700.0 y Ao = —350.0, mientras que en la figura 5.14 se tomaron A; = 350.0
y A2 = —180.0. Observe que conforme se incrementa los valores de |);|, las salidas de control se
regulan con mayor precisién pero las entradas de control tienen variaciones muy fuertes. Una
forma de eliminar este efecto es filtrar las entradas de control. Como es sabido, si se filtran
las entradas de control se induce un tiempo de retardo en los controladores. Sin embargo, en
el punto anterior se mostré que el esquema de control recursivo es robusto ante retardo en las
entradas de control. Por lo tanto, se puede esperar que si se filtra la entrada de control cuando
existen mediciones ruidosas de la salida de control, el esquema de control ser estable y tendrs

un buen desemperio.
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5.4 Conclusiones

El principal resultado del capitulo anterior es que para el controlador PI diagonal, la condicién
de controlabilidad integral se satisface trivialmente. Esto implica que un controlador PI diagonal
ser4 estable incluso cuando se trabaja en diferentes puntos de operacién (Skogestad and Morari,
1988b). Sin embargo, la principal desventaja de este esquema de control es que no toma en
cuenta las fuertes interacciones entre los dos lazos de control. Partiendo del hecho que la
estructura de control PI diagonal es probablemente la més empleada a nivel industrial, con el
fin de mejorar el desempefio del controlador PI diagonal, en este capitulo se presentaron dos
esquemas de control robusto para regular las composiciones en el domo y en el fondo de una
columna de destilacién, usando como entradas de control los flujos molares de recirculado y
de vapor. Ambos esquemas constituyen una contribucién de esta tesis al estado del arte. Se
demostré también que la realizacién en el dominio de Laplace de ambos esquemas de control es
similar a un controlador PID diagonal. El desempeifio de ambos esquemas de control se mostré
mediante simulaciones numéricas.

El primer esquema de control es una extensién a sistemas con miltiples entradas y multiples
salidas (MIMO) del controlador por compensacién del error de modelado (MEC) presentado
en el capftulo 3. El esquema de control resultante estd constituido por una retroalimentacién
nominal y un estimador de incertidumbres de cuarto orden. Como una caracteristica importante
del esquema de control resultante, es que el nmimero de pardmetros es pequeno y su sintonizado
se puede realizar usando informacién fisica del proceso.

En el segundo esquema, la ley de control se obtiene usando un proceso iterativo que se
basa en las metodologfas de mapeos de contraccién. A pesar de que su implantacién se realiza
utilizando mediciones discretas de las salidas de control, este esquema tiene como ventaja que,
ante mediciones ruidosas, su desempeno no se degrada tan fuertemente como en el caso de los
esquemas de control de alta ganancia.

Por otro lado, ambos esquemas de control tienen el inconveniente de que para su implanta-
cién, es necesario conocer una cota méxima de las incertidumbres en el modelo (para asignar
los valores de la matriz B en el primer esquema, y para satisfacer la condicién 2 de convergencia
del segundo esquema). Obtener esta cota a nivel experimental puede llegar a ser una tarea muy

compleja.
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Considerando que es posible identificar con cierto grado de certidumbre los elementos de
la matriz de ganancias en estado estacionario, en el siguiente capitulo se presenta la forma de
evaluar si un esquema de control PID con desacopladores basado en un modelo nominal, sers

robustamente estable.
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5.5 Apéndice A
5.5.1 Cdlculo de ¢(y,e,t) € R%

Recordando que

e(y,u,t) = AT(Ty+ Bu+n)+ Aku® 4 40
AT(Ary + e3) + AKuD 4 4V

Por otro lado, u(y,n) = B! [(4, ~T) —7]. Usando la Regla de la Cadena, obtenemos la

derivada temporal de la entrada de control:
u = B [(A, = T) (Ary + €2) — Le]
Por tanto
o(y,e,t) = AT(Ary + e2) + AK {B7' [(Ar = T) (Ary + €2) ~ Leq] } +dP (5.A.1)

5.5.2 Cdlculo de la dindmica del error é = LHe + ¢(y, e,t)

Partiendo de las definiciones de los errores e; = L{y — z) y ep = 1 — 7 y las ecuaciones (5.6),
obtenemos é; = L(—2ey + e32) y éa = —Le; + ¢(y,u,t). Tomando ¢(y,u,t) en términos de las

coordenadas obtenemos é; = ~LKX B~ le; 4+ ®(e,y,t), donde
®(e,y,t) = AT(Ay + e2) + AK {B7 [(A, = T) (Ary + €2) + e2) } +dV (5.A.2)
En notacién vectorial, ¢ = LHe + ¥(y, e,t) donde ¥(y, e,t) = (0,0, #(y, e, t)) € R%.

5.5.3 Prueba de la Proposicién 1

Por hipétesis, las matrices A, y H son Hurwitz. Entonces, existen las matrices positivas
definidas P, y P, que satisfacen, respectivamente, las ecuaciones de Lyapunov AT P, + PA, =

Inxa y H'Pe+ P.H = —Ix4. Tomemos la siguiente funcién candidato de Lyapunov W (y, e) =
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(yTPyy + eTPee) /2. La derivada temporal de W (y, e) es
W = —yTy — LeTe + yTPye2/2 + eTPell)(y, e, t)/2

Dado que la variacién de d(t) se supuso acotada, tenemos que Hd(l)” < =3. Por otra parte,
#(y,e,t) es una funcién lineal de y y e. Por lo tanto existe dos constantes positivas v, y 79
tales que

%y, e, O < 71 llyll + 72 llell + s

La desigualdad anterior puede ser usada para obtener la siguiente expresién

W< =yl = Lllell” + Amax (B) lyl llell + 71 Amax (P) llell* + (5.A.3)

Y2 max (Fe) |[yl] lel] + v3Amax (Fe) Jle]

donde Amax {Py) ¥ Amax (Pe) denotan los maximos valores propios de las matrices P,y P, res-

pectivamente. Tomemos ahora la parte cuadratica de (5.A.3):

QI llells£2) = —llyl® = (£~ 71 Amax (Pe)) llell” +

(Amax (Fy) + YaAmax (Fe)) ||yl llell
la cual tiene asociada la siguiente matriz simétrica

1 — (Amax (Py) + Yo Amax (FPe)) /2
— (Amax (Fy) + Yo Amax (Fe)) /2 L — Y1 Amax (Pe)

Esta matriz es negativa definida para £ > £* donde
L* = Y1 Amax (Fe) + (Amax (Fy) + Yo Amax (Fe)) /4

con lo que Q (||y|| el ;£2) es negativa para todo (y, e).
Por otro lado, dado que 0 < Y3 Apmax (Pe) < 00, esto muestra que y(t), e(t) y por tanto todos
los estados internos, estardn acotados para £ > L£*. Con esto se prueba la primera parte de

la Proposicién 1. La segunda parte (estabilidad asintética del sistema en lazo cerrado) es una
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consecuencia del hecho de que si T3 = 0, la derivada temporal de W (y, e) es negativa para todo

yER?2y.ecRL

5.5.4 Prueba de la Proposicién 2

Usando MATHEMATICA®, los valores propios de la matriz H son

1
—-1= \/2 (2w —g22 —gu1) £ E\/ﬂ%l — 2911922 + 92, + 4912971

Los cuatro valores propios se obtienen tomando las combinaciones {+,-} en la expresién anterior.

Las condiciones suficientes para que la matriz H sea Hurwitz es que w > 0y

1
22w —g2—gn) * E\/g%l — 2911922 + 9% + 4912921 < 0 (5.A.4)

Si las condiciones anteriores se satisfacen, los cuatro valores propios de la matriz H tendridn

parte real negativa igual a -1. Los valores propios de la matriz G son

1
2 (922 +gn1 \/9%1 — 2911922 + 9% + 4912921) (5.A.5)

Por hipétesis g11922 — g21912 > 0. También g;; > 0, 1 <i,5 < 2. Entonces los valores propios
de G tienen parte real positiva ¥y Amin (G) se obtiene al tomar la opcién negativa de la ecuacién
(5.A.5). Combinando (5.A.4) y (5.A.5), obtenemos que la condicién suficiente para que la

matriz H sea Hurwitz es tomar W > 0.

5.6 Apéndice B

Se dice que la funcién de transferencia Gz (s) es de fase minima si todos sus ceros tienen parte real
negativa (Sastry and Bodson, 1989). Es f4cil verificar que G (s) es de fase minima si el polinémio
Bys? + B1s + By = 0 es Hurwitz, donde By = Kj1Kao2 — K12Ka1, By = K11Ka2 (C11 + C99) —
K12K91 (€12 +€a1) ¥ Ba = K11K22¢11€22 — K12K91¢12(5;. Una condicién necesaria y suficiente
para que el polinémio Bys% + 85+ By = 0 sea Hurwitz es que sign (8,) = sign (8,) = sign (8,).

Por ejemplo, tomando los valores de los pardmetros del modelo de segundo orden reportado por
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Sagfors and Waller (1995) (Ec. 32 en el articulo), obtenemos los siguientes valores 8y = —0.0274,

B, = —5.75y By = —79.89, lo que implica que la columna de destilacién es de fase minima.

5.7 Apéndice C

La técnica para simular la columna de destilacién est4 basada en el método presentado por
Naphtali and Sanholm (1971), donde las ecuaciones de balance por componente, las condiciones
de equilibrio de fase y el perfil para la ecuacién de balance de energia se reformulan para usar
una férmula de integracién trapezoidal y resolver el sistema de ecuaciones algebraicas resultante
mediante el método de Newton-Raphson. El hecho de que el Jacobiano resulte una matriz

tridiagonal simplifica enormemente la inversién de la matriz.
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Capitulo 6

Controladores PI con desacopladores

La mayor parte de la informacién acerca de las propiedades mds importantes para
fines de control de un sistema con maiiltiples entradas y maltiples salidas (MI-
MO) y en particular la evaluacion de la condicién de controlabilidad integral
para sistemas de control decentralizados, dependen de la matriz de ganancias en
estado estactonario. Es un hecho bien conocido que los valores de los elementos
de la matriz de ganancias en estado estacionario se modifican considerablemente
cuando se cambia el punto de operacién. En este capftulo se muestra que las
condiciones suficientes que garantizan que para un estimado W (0) de la matriz
de ganancias en estado estacionario G(0) se satisface la condicién de contro-
labilidad integral, son equivalentes a las condiciones suficientes que garantizan
que la matriz —G(0)W~1(0) es Hurwitz estable. Dado que en general, G(0) se
puede expresar como una matriz de intervalos, en este Capttulo se presentan las
condiciones suficientes que garantizan que la matriz de intervalos —G(0)W~1(0)

es Hurwitz estable.
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6.1 Introduccién

En el capitulo anterior se estudi6 el comportamiento de controladores PI diagonales. Con el fin
de mejorar la respuesta a lazo cerrado del controlador PI diagonal, se ha propuesto el uso de
desacopladores (Lau et al., 1985; Musch and Steiner, 1995). Se ha encontrado que en general, el
controlador PI con desacopladores muestra un excelente desempeno si no hay incertidumbres en
el modelo y se trabaja en el punto de operacién donde el sistema fue identificado. Este esquema
es equivalente a disehar un controlador por inversién del modelo con un tiempo caracterfstico
(OTC):
Azp 1 k11 k1o AL 1 AL

= = G(0) (6.1)
AIIZB 1+7s k21 k22 AV 1+7s AV

donde G(0) = [ki;], 4,7 = 1,2 es la matriz de ganancias en estado estacionario y 7 es el tiempo
caracteristico dominante. Con respecto a este modelo se puede mencionar que debido a su
sencillez y a que la identificacién de los pardmetros del modelo se puede realizar con relativa
“exactitud”, es el que m4s frecuentemente se usa para diseflar esquemas de control (Jacobsen
y Skogestad, 1994). Sin embargo, es un hecho bien conocido que los valores de las ganancias
en estado estacionario cambian drésticamente atin para desviaciones moderadas en el punto
de operacién (Skogestad and Morari, 1988b). Por otro lado, también se ha encontrado que
el controlador PI con desacopladores es muy sensible a incertidumbres en el modelo y en las
entradas de control. De hecho, en algunos casos el sistema puede ser inestable en lazo cerrado.
Este hecho se puede entender ficilmente se se recuerda que el sistema (6.1) es una realizacién

en el dominio de la Laplace del modelo linealizado de la columna de destilacién:

x = Ax+Bu

y = Cx

donde x = (Awy,...,Az,)T son las composiciones en cada plato, u = (AL, AV)T son las

variables manipuladas y y = (Azp, Azp)7T son las variables controladas. La matriz A = {a;;}
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es tridiagonal:

aiiv1 = Liy1/Hi i1#N+1
ai; = —(Li+KV;) /M i#N+1
aii-1 = KioiVio/M 1#£ 1

La matriz de entradas B = {b;;} est4 dada como

bin = (Tiv1— ) /M i#N+1
bv411 = O 1# N+1

bia = —~(%—vyi-1)/M t#EN+1i#1
byirs = O iAN+1Li#]

b = (i—x1) /M

La matriz de salidas C es

C=
10 --- 00

Usando este modelo es facil darse cuenta que G(s) = C(sI — A)~!B. Considerando que G(s)
depende de A, B y C, las cuales a su vez dependen del punto nominal de operacién, un con-
trolador que sea estable en un cierto punto de operacién fijo, no necesariamente sers estable en
otro punto de operacién, dado que existe una diferencia entre la planta y el modelo identificado.
El problema de estabilizacién robusta consiste en disefiar una ley de control que asegure que
el sistema en lazo cerrado seré estable en cualquier punto de operacién que pueda alcanzar la
columna de destilacién.

En los esquemas de control para sistemas con muiltiples entradas y miltiples salidas (MIMO
por sus siglas en ingles), las diferencias entre el modelo de referencia y la planta tienen una
gran importancia sobre la estabilidad y el desempefio del sistema en lazo cerrado. Reciente-
mente se ha propuesto que una forma de incrementar la robustez de los esquemas de control
basados en modelo, es incluir explicitamente la descripcién de las incertidumbres en el disefio

del controlador (Koung and MacGregor, 1993). Sin embargo, la imposibilidad de obtener una
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caracterizacién exacta de las incertidumbres conduce a la obtencién de esquemas demasiado
conservadores.

Entre las causas mds importantes que originan las diferencias entre el modelo y la planta
se pueden mencionar las siguientes: relaciones no lineales entre las entradas y las salidas del
proceso, incertidumbres en las entradas de control, una mala identificacién de los pardmetros
del modelo, pardmetros variantes con el tiempo, uso de modelos de orden reducido, etc. Una
buena parte de estas fuentes de diferencias en el modelo son de naturaleza estocéstica, por
lo que su caracterizacién sélo se puede llevar a cabo suponiendo que son incertidumbres no

estructuradas y de norma acotada; esto es, la matriz de transferencia se expresa como

G(s) = G(s)+AG4(s)

G(s) = G(s) (I+AG(s))
G(s) = (I+AGo(s))G(s)

donde AG 4(s), AG 4(s) y AG 4(s) son, respectivamente, incertidumbres aditiva, miltiplicativa
de entradas y multiplicativa de salidas. Este enfoque ha conducido al desarrollo de condicio-
nes necesarias y suficientes para la estabilidad de sistemas lineales multivariables (Morari and
Zafiriou, 1989). Algunos investigadores (Doyle et al., 1992; Skogeestad et al., 1988c) han en-
contrado que las incertidumbres en la entrada imponen restricciones mucho més severas que
las incertidumbres en as salidas. De acuerdo con Morari and Zafiriou (1989), una condicién
necesaria y suficiente para que el esquema de control sea robustamente estable es que la norma
de la incertidumbre multiplicativa de entrada sea menor que uno.

Para sistemas mal condicionados como las columnas de destilacién por ejemplo, el conside-
rar que todas las incertidumbres son de naturaleza no estructurada lleva a la conclusién de que
virtualmente no se deben utilizar controladores por inversién de modelo, dado que la magni-
tud del error que puede desestabilizar al proceso es extremadamente pequefia (Skogestad and
Morari, 1988b). Por ejemplo, suponiendo que los elementos de la matriz de transferencia son
independientes, Skogestad et al. (1988c) reportaron que un error relativo mayor al 0.7% puede
volver singular la matriz de transferencia. A pesar de esto, en la préctica se ha encontrado que

este tipo de controladores son bastante robustos.
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Por otro lado, la relacién no lineal entre las entradas y las salidas del proceso es de naturaleza
deterministica, la cual depende casi exclusivamente de factores fisico-quimicos caracteristicos del
proceso. Por lo tanto, este tipo de diferencias se deben estudiar como incertidumbres altamente
estructuradas (Koung and MacGregor, 1991; Skogestad et al., 1988b). .En este enfoque se
asume que las incertidumbres en el modelado son de tipo estructurado y se parte del hecho que
el comportamiento en estado estacionario de la mayor parte de los sistemas MIMO se puede

modelar usando variables de desviacién como
Yi = fi(ury oy tn), 1=1,2,...,n

Haciendo un desarrollo en series de Taylor del modelo anterior se obtiene que

v Z(aﬂ ) 22(28((9—;?@ k) uj + O(h?)
J=1 j=1 3
= Z (gi5uj) + > (Aij(ug, ..., u2)uj)
7=1 i=1
= > (g +Ayu;  i=1,2..,n

=1

donde
A (Of:/ Ouy)

Aij =
7 au]'

1
5 U + O(hz)
k=1

El sistema anterior se puede expresar en forma matricial como

) g1 +Agn ... gin+Agin Uy U
= : : C | =G+ AG]

Yn gn1 + Ag-n,l cvr Gnn t+ Ag-rm Un Un

Observe que aunque la descripcién de las incertidumbres usando un enfoque estructurado y no
estructurado son similares, la forma de determinar las condiciones que garantizan la estabilidad
de un esquema de control basado en un modelo de referencia no es la misma para ambos
enfoques.

Koung and Macgregor (1992) encontaron que una condicién suficiente para que el sistema
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anterior sea robustamente estable es que la norma de la incertidumbre multiplicativa de entrada
sea menor que uno. Este resultado fue obtenido usando un enfoque estructurado y es similar
al obtenido por Morari and Zafiriou (1989), los cuales usaron un enfoque no estructurado.
Sin embargo, existe una diferencia fundamental. En el enfoque no estructurado, la condicién
anterior es necesaria y suficiente, mientras que en el enfoque estructurado es sélo suficiente. Esto
implica que los resultados obtenidos con el enfoque no estructurado serdn més conservadores
que los resultados obtenidos con el enfoque estructurado. Por tanto, en este capitulo se usard un
enfoque estructurado para describir las incertidumbres asociadas con la funcién de transferencia.

El objetivo de este capitulo es presentar una metodologia que permita deteminar las con-
diciones para las cuales un esquema de control retroalimentado con accién integral basado en
un estimado de la matriz de ganancias en estado estacionario W(0), serd estable a lazo cerrado
cuando se aplica a una columna de destilacién operando en un cierto conjunto de condiciones
de operacién. Esto es, el problema a resolver es deteminar la condiciones para las cuales, dado
un estimado de la matriz de ganancias en estado estacionario W(0), la condicién de controlabi-
lidad integral se satisface para cualquier condicién de operacién. Posteriormente, se estudia el
problema de obtener un estimado de la matriz de ganancias en estado estacionario W(0) que
satisfaga la condicién de controlabilidad integral a partir de la identificacién de las matrices
de ganancias en estado estacionario para el conjunto de condiciones de operacién que puede

alcanzar la columna de destilacion.

6.2 Planteamiento del problema

El problema més importante al disehar un controlador basado en modelo para una columna
de destilacién es obtener un modelo que retenga la direccionalidad de la planta. Durante la
tiltima década se han realizado un gran nimero de investigaciones encaminadas a caracterizar
la direccionalidad de la funcién de transferencia de la columna de destilacién.

Una de las formas més aceptadas de caracterizar cuantitativamente la direccionalidad de
la columna de destilacién es a través de la descomposicién en valores singulares (SVD) de la

funcién de transferencia en estado estacionario:

G(0) = UxVvT (6.2)
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donde U, ¥, VT son matrices de tamafio 2x2. Uy V7T son matrices ortogonales que se pueden
expresar mediante funciones trigonométricas:
Uz cosf sind . m— O max 0 ; VT = cos¢p —sing
sin@ —cosf 0  Omin sing cos¢
en las matrices anteriores, 0 max ¥ Omin son los valores singulares méximo y minimo de G(0)
respectivamente y 6, ¢ € (0, 90°).

Koung and MacGregor (1992) encontraron que para una mezcla de componentes especifica,
una columna de destilacién binaria tiene en cualquier punto de operacién los mismos valores de
VT, esto es, un cambio en el punto de operacién modifica exclusivamente los valores singulares
(Cmaxy Omin) ¥ la matriz U.

Tomando como base este resultado es facil mostrar que si la columna de destilacién tiene la

siguiente estructura

cosf; sinf 1 0 cos —sin
G(0) = 01 max ! ! “ %1 (6.3)
sinf, —cosb 0 ~;Y(G) sing; cos¢,

y se toma un modelo de referencia con el mismo valor de ¢y = ¢,
cosfly  sinfy 1 0 cos ¢y —sin gy

W(O) = 02max (64)
sinfy —cosfy 0 vy 1(W) sing, cos ¢,

la condicién de controlabilidad integral se satisface para cualquier conjunto (61,~4,02,vs):
Re (\ (GOWTH0)) >0 i=1,2

El principal problema con las columnas de destilacién es que el valor de ¢ no puede ser estimado
con suficiente exactitud. Por otro lado, en el capitulo 4 se mostré que a pesar de que existan
incertidumbres en el modelo, es posible obtener una matriz de referencia que permite disefiar un
controlador con accién integral que sea estable a lazo cerrado. Sin embargo, para una columna
de destilacién operando en un punto de operacién fijo (81,7;,¢,) constantes, el mimero de

combinaciones de (82,75, ¢3) que generan una matriz de referencia que satisface la condicién de
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controlabilidad integral es muy grande. De hecho, Koung and MacGregor (1992) concluyeron
que no existe una condicién suficiente que asegure que la condicién de controlabilidad integral se
cumplird cuando existen diferencias significativas entre los 4ngulos de la matriz de la columna
(01,¢;) y los dngulos de la matriz de referencia (6, ¢).

Supongamos que mediante alguna metodologfa como la propuesta por Koung y MacGregor
(1993) o por Li and Lee (1996) se pueden identificar los elementos de la matriz de ganancias
en estado estacionario en el rango de condiciones de operacién que puede alcanzar la columna
de destilacién. Recuerde que este rango de condiciones de operacién quedard determinado por
la pureza de los productos que se desea obtener. Entonces, la matriz de ganancias en estado
estacionario G(0) para cualquier condicién de operacién estard contenida en una matriz de
intervalos GI € R?2*2. Esto es, una matriz en la cual lo tnico que se sabe es que cada uno de
sus elementos estan contenidos en un cierto intervalo cerrado (Moore, 1966). Comminmente la

matriz G’ se expresa como
¢'=le T ={lohllg; <eh<vy ii=12} (6.5)

tj
En resumen, los problemas que se estudian en este capitulo son:

donde G = [g ] yG= [ﬁij].
1. Dado un estimado de la matriz de ganancias en estado estacionario W(0), determinar si
satisface la condicién de controlabildad integral
Re (A (GOW™1(0))) >0  i=1,2

en cualquier punto de operacién; esto es, detrminar si satisface la condicién de controla-

bildad integral para cualquier G(0) € GL.

2. Dada la matriz de intervalos de ganancias en estado estacionario G!, obtener un estimado

W (0) que satisfaga la condicién de controlabilidad integral para cualquier G(0) € G,
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6.3 Condiciones para alcanzar controlabilidad integral

Definamos a @ € R?*% como

Q=G(OW(0) (6.6)

Los valores propios de la matriz @ son

Tr(Q) £ /Tr2(Q) —4det(Q) (6.7)

A2(Q) = 5

Supongamos que la matriz en estado estacionario de la planta G(0) y la matriz de referencia

W(0) presentan las siguientes propiedades:

Propiedad 1. det(G(0)) < 0; det(W(0)) < 0
Propiedad 2. det(G~1(0)) < 0; det(W~1(0)) < 0

La mayor parte de las columnas de destilacién cumplen con la propiedad 1 (Skogestad el al,

1988). La segunda propiedad se verifica trivialmente. Si G(0) tiene la siguiente estructura

ki1 ki
ko1 koo

G(0) =

su determinante es det(G(0)) = k11ko2 — k12k21. La estructura de G=1(0) es

k2o _ k12
G—I(O) — k11kea—k12k21 k11k22—k12k21
_ ko1 k11
ki1k2z—kizko) k11kaa—ki2ke;

su determinante es det(G~'(0)) = g——Lz——, por lo tanto sign(det(G~'(0))) = sign(det(G(0))).
Con estas dos propiedades, es claro que det(Q) > 0. Entonces, una condicién suficiente para

que los valores propios de @ tengan parte real positiva es que Tr(Q) > 0. De acuerdo con la

discusién presentada en el capitulo 4, no es posible dar condiciones suficientes sobre (62, ¥4, ¢5)

de tal forma que Tr(Q) > 0.
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Planteemos el problema de manera diferente. Definamos ahora a @' € R?*? como
Q =-Q=-GO)W 0 (6.8)

Los valores propios de la matriz @' son

@) = T EVTP@) 18] 69)

Usando las propiedades de G y de W, es claro que el determinante de @’ no se altera, esto es,
det(Q') > 0.

Se dice que una matriz es Hurwitz estable si la parte real de todos sus valores propios
es negativa. Una condicién suficiente para que los valores propios de @' tengan parte real
negativa es que Tr(Q’) < 0. Pero como Q' = —@Q), se concluye entonces que las condiciones que
garantizan que la parte real de los valores propios de la matriz ) serd positiva son las mismas
que garantizan que la parte real de los valores propios de la matriz @’ serd negativa.

En otras palabras, si las matrices G(0) y W(0) cumplen con sign(G(0)) = sign(W(0)), las
condiciones que garantizan que la matriz @ = —G(0)W ~1(0) sea Hurwitz, son equivalentes a
las condiciones que garantizan que la matriz Q@ = —(@’ cumpla la condicién de controlabilidad
integral Re(X;(Q)) > 0,i=1,2.

Por lo tanto, el problema de determinar si una ley de control retroalimentado con accién
integral basado en W(0) ser4 estable a lazo cerrado en cualquier punto de operacién es equiva-
lente a determinar las condiciones que garanticen que la matriz Q' = —G(0)W ~1(0) sea Hurwitz
para toda G(0) € G'.

Si consideramos que las matrices G(0) y W~1(0) tienen la siguiente estructura de signos

o G(0)= g TN Gonde gi; >0 parai,j=1,2.
g1 —922
_1 tn —ti2 o
e WH0) = donde t;; > 0 para¢,j =1,2.
tor —ta

Entonces la matriz Q' tendra la siguiente estructura
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Q= —gutn + gizta1  gutiz — giztar
—goit11 + g22t21  gaatiz — g22t22

Para la mayor parte de las columnas de destilacién se cample que (Li and Lee, 1996):

tin > ti2

taa > tn

de tal forma que la matriz de intervalos Q' se define como

Qr=[Q Q= {|QZJ| |£I_ij < (Iin < Gij» 1<4,5< 2} (6.10)
donde
Q, _ g —912 W_I(O)
| 921 —922 |
g = - 91 "2 w=1(0)
| 921 992

Finalmente, el problema de determinar si una ley de control retroalimentado con accién integral
basado en W(0) serd estable a lazo cerrado en cualquier punto de operacién es equivalente a

determinar si la matriz Q] es Hurwitz estable.

6.4 Estabilidad de matrices intervalo

Recientemente ha existido un gran interés en analizar la estabilidad Hurwitz de matrices de
intervalos (Heiner, 1984; Daoyi, 1985; Yedavalli, 1993; Barmish et al., 1988; Jiang, 1988; Man-:
sour, 1989; Horng, et al., 1993). Los métodos para analizar la robustes de sistemas inciertos
representados en el espacio de estados se pueden clasificar como métodos directos y métodos in-
directos (Xu et al., 1998). Los métodos directos estudian la estimacién de valores propios o usan

la teoria generalizada de Lyapunov. Por otro lado, los métodos indirectos transfieren el proble-
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ma de estudiar la estabilidad de un sistema incierto al analisis de una familia de polinomios,
por lo cual deben probar la estabilidad de familias de polinomios y politopos de polinomios.
Por limitaciones de espacio no se presentard un anélisis de cada una de éstas técnicas, sino que
se describirdn algunos de los resultados més importantes. Para una revisén mds amplia de cada
una de éstas técnicas se recomienda la lectura de libros como el de Ackermann (1994).

Horng et al. (1993) establecieron algunas condiciones suficientes para la aglomeracién de
valores propios en varias subregiones en el plano complejo para matrices de intervalos mediante
la teorfa generaliza de Lyapunov presentada por Gutman and Jury (1981) para una matriz
nominal. Usando la misma teorfa generalizada de Lyapunov, Yedavalli (1993) estudi6 la aglo-
meracién de rafces de matrices en una subregién general en el plano complejo para matrices
inciertas, la cual puede ser extendida al caso de matrices de intervalos. Por otro lado, Zhou
and Khargonekar (1987) presentaron las condiciones que garantizan la estabilidad Hurwitz para
sistemas con incertidumbres estructuradas, la cual también puede ser extendida al caso de ma-
trices de intervalos. Mansour (1989a) presenté una excelente revisién de los diferentes tipos de
condiciones sufucientes para la estabilidad robusta de matrices de intervalos. Wang and Shieh
(1994) present6 una teorfa general para la aglomeracién robusta de polos en subregiones muy
generales en el plano complejo.

En este trabajo usaremos las condiciones suficientes que presentaron Wang et al. (1997)
para determinar si la matriz @, es Hurwitz estable. Las condiciones suficientes presentadas por
Wang et al. se basan en el principio de Rayleigh y en estimados de los valores propios. En su
trabajo, Wang et al. representan la matriz de intervalos como una matriz incierta equivalente.
Esta matriz incierta consiste de una matriz central y una matriz de perturbacién. Los elementos
de la matriz de perturbacién estdn normalizados.

La ventaja de las condiciones presentadas por Wang et al. (1997) es que su complejidad
computacional es menor que la complejidad de los métodos que emplean la teoria generalizada
de Lyapunov, los que usan sumas de Kronecker y métodos de productos, los métodos en el
dominio de la frecuencia y los métodos que evalian las esquinas de una matriz los cuales est4n

descritos en Mansour (1989b).
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Siguiendo la metodologfa de Wang et al., reescriberemos la matriz de intervalos @ como

Qr=Q+A¢ (6.11)

donde Q| es la matriz central y AQ' es la matriz de perturbacién. Estas matrices se pueden

expresar como

Qo= % @ +Q) (6.12)
2
AQ’ = Z l/,'jE,'j (6.13)
2,5=1

donde E;; = %i:;EUij y U = e,Tej. v;; son pardmetros inciertos que cumplen |v;;| < 1. e; y
e;j son vectores unitarios cuyos elementos i-ésimo y j-ésimo respectivamente, son iguales a uno.
U;j es una matriz con todos sus elementos iguales a cero exceptuado el elemento (¢, j), el cual
es igual a uno.

La matriz F se puede expresar como
2 1
E=3 Byj=5(@-Q) (6.19)
3,7=1

Usando el principio de Rayleigh, conocido como método directo, Wang et al. (1997) enunciaron

el siguiente Teorema:

Teorema 1 La matriz de intervalos Q' definida en (6.10) serd Hurwitz estable si la matriz
(Q{, + (Q{,)T) /2 es Hurwitz estable y se satisface alguna de las siguientes condiciones:
(i) 46(H,) < c,
2
(u) Z E(Hij) <ec,

2,7=1
2
(’i’i’i) T (Zl IHijl) <c
‘L,]Z
donde
c = X2((Q+(@Q)7)/2) (6.15)
H;; = (E;+E})/2 i,j=1,2
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H, = [Hu Hyy Hyp H22]

A partir de este Teorema, Wang et al. derivaron el siguiente Corolario:

Corolario 2 La matriz de intervalos Q) definida en (6.10) serd Hurwitz estable si la matriz

(Qo + (Q0)T) /2 es Hurwitz estable y se cumple que
c[(E+ET) /2] <c (6.16)

donde c se define en el Teorema anterior y E se define en (6.14).

Note que para evaluar las condiciones del Corolario 2 sélo se necesitan matrices conocidas.
Esto es, a pesar de que la matriz de intervalos ; se expres6 como una matriz incierta, para
evaluar un condicién suficiente que garantice que la matriz Q; es Hurwitz estable, solo se
requiere utilizar los extremos que definen la matriz de intervalos @, @), puesto que Qg y E

dependen de éstas matrices.

6.5 Evaluacién de la estabilidad de @} para una W(0) dada

Para mostrar los resultados estudiaremos el ejemplo presentado por Koung and MacGregor
(1992) que se muestra en la Tabla 6.1. Los puntos de operacién 1y 2 corresponden a condiciones
de alta pureza en el domo y en el fondo respectivamente. El punto de operacién 3 corresponde
a una alta pureza en el domo y en el fondo simultdneamente. Finalmente, el punto de operacién
4 corresponde a una operacién con baja pureza en ambos productos. En esta tabla se presentan
los niimeros de condicién v(G(0)) para cada uno de los puntos de operacién. También se muestra
el mimero de condicién minimo 7y, (G(0)). Como se puede observar, el trabajar en condiciones
de alta pureza implica tener una matriz de ganancias en estado estacionario con un nimero de
condicién alto. Observe también que el nimero de condicién minimo para alta pureza en sélo
uno de los productos es dos ordenes de magnitud menor que el niimero de condicién normal.
Por lo que respecta al punto de operacién con alta pureza en ambos productos, el nimero
de condicién minimo no disminuye considerablemente comparado con el nimero de condicién

minimo.
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Tabla 6.1

Matrices de ganancias en estado estacionario (Koung and MacGregor, 1992)

Punto de operacién X G YG)  Ymin(G)
[ 00083 | [ 0813 —0812 |

1 1505.2  60.8
0.0009 0.015 —0.016
0.0089 | [ 0.018 —0.017

2 1587.5  68.5
0.0918 0.810 —0.811
0.9948 0.494 —0.493

3 988.0  487.9
0.0052 0.494 —0.495
00457 | | 0.446 —0.304 |

4 17.212  17.1
0.0543 0.446 —0.498

Con los valores mostrados en la Tabla 6.1, los extremos (Q’, @) de la matriz de intervalos

Q' son:

[ 0.813 -0.812 |

9 = - w=(0)
0.810 —0.811

_ 0018 —0.017 | .

Q = - W=H(0)
0.015 —0.016

Si tomamos como modelo la siguiente matriz

0.486 —0.481
0.486 —0.492

=
Il

los extremos de la matriz de intervalos son

—1.0034 -0.66947
—0.8182 —0.84848
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—4.86x 1074 294 x10™*
486 x107* —6.57 x 1074

|

Por lo tanto, la matriz E y la matriz Q son

-0.50145 0.33488
0.40935 0.42391

—0.50195 —0.33459
—0.40886 —0.42457

B = ;@-Q)-

1 _
Qo = 5(_’+Q')=

Evaluemos ahora las condiciones del Corolario 2

—0.50195 —-0.37173

(Qo+ (@)7) /2=
-0.37173 —0.42457

Los valores singulares de esta matriz son Ay o [(Qf, + (Q{,)T) /2] = {-0.837,—0.0895}, por lo
tanto, ¢ = 0.837. Como los dos valores propios de (Qf, + (Qf,)T) /2 tienen parte real negativa,
la matriz (Qp + (Qp)T) /2 es Hurwitz estable. Para evaluar la segunda parte del Corolario 2,

necesitamos calcular la siguiente matriz

0.50145 0.37212

(E+ET) /2=
0.37212 0.42391

Calculemos ahora los valores singulares de esta matriz oy 2 [(E + ET) / 2] = {0.83681,0.0885}.
Como @ [(E + ET) / 2] < ¢, entonces la matriz @} es Hurwitz estable y por tanto se puede
disefiar un controlador por retroalimentacién con accién integral basado en W(0) que ser4

estable para cualquier condicién de operacién comprendida entre las condiciones reportadas en

la Tabla 6.1
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6.6 Obtencién de una W(0) que garantice la estabilidad de Q]

Es importante sefialar que aunque en este caso
c[(E+ET) /2] <ec

la diferencia entre [(E + ET) / 2] y cno es muy grande. La razén principal es que se utilizé una
matriz de referencia con un mimero de condicién grande ¥(W(0)) = 177. De hecho, recordemos
que una matriz W(0) con mimero de condicién igual a uno que cumpla con las propiedades

previamente sefialadas

W(0) = oo (6.17)
0 -1

satisface trivialmente la condicién de controlabilidad integral. El mismo resultado aplica a una
matriz diagonal con la siguiente estructura

w11 0

W(0) = (6.18)

0 —wy

donde wiy, w9y > 0. Es claro que se puede obtener una matriz con la estructura anterior a
partir de una matriz llena como la que sigue

w1 —Wi2€

wW(0) = (6.19)

wr1€  —wp2
donde w;; > 0, i,j = 1,2. € es un parametro ajustable tal que e € [0,1]. Si el valor de ¢ se
toma como £ = 0, W(0) toma la forma de (6.18), mientras que si toma el valor , W(0) toma la
forma de (6.4).

En la figura 6.1 se muestra la forma en que tipicamente se modifican los valores de los
pardmetros (02,79, d9) que definen la estructura del estimado de la matriz de ganancias en
estado estacionario W(0). Como se puede observar, para valores de £ > 0.5, los valores de 6, y
¢4 permanecen casi constantes. Por el contrario, el valor del mimero de condicién v,(W(0)) no

se modifica considerablemente para valore de € menores de 0.8. Sin embargo, el valor del mimero
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de condicién 7,(W(0)) se incrementa en un orden de magnitud para valores de ¢ mayores de

0.8.

0.90
0.87

0.81
0.78

0.90 [ ]
087 | _

@ 084 ]
081 | 4
0.78 L L 1 L

Figura 6.1

Si recordamos que Koung and MacGregor (1992) encontraron que para una mezcla de com-
ponentes especifica, una columna de destilacién binaria tiene en cualquier punto de operacién
los mismos valores de V7; esto es, un cambio en el punto de operacién modifica exclusivamente
los valores singulares (0max, Omin) ¥ la matriz U, la parametrizacién (6.19), entonces

—3g12€
W(D) _ (81 912

g21€  —g22

nos permite obtener un estimado de la matriz de ganancias en estado estacionario W(0) em-

pleando alguno de los elementos de la matriz de intervalos G!:
G¢'=[c é]={|gfj||gij59,-’j$§,-j, 1gi,jgz}

la cual contiene las matrices de ganancias en estado estacionario identificadas en todo el rango

de condiciones de operacién que puede alcanzar la columna de operacién. Recuerde que este
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rango de condiciones de operacién quedara determinado por la pureza de los productos que se
desea obtener.

La principal ventaja de la parametrizacién (6.19) es que modificando el valor del parametro
ajustable €, se puede obtener una matriz W(0) cuyos valores de 8, y ¢, son muy parecidos a los
valores de 61 y ¢, de una matriz G(0) € G', pero con la propiedad de que vo(W (0)) < v,(G(0)).

Recuerde que usar un estimado de la matriz de ganancias en estado estacionario con un

mimero de condicién v,(W(0)) pequefio no garantiza que la matriz Q}
Q=@ @ ={ldllg;<d<a;, 1<ii<2}

serd Hurwitz estable. Sin embargo, el que W(0) tenga un nimero de condicién pequefio implica
que los problemas numéricos relacionados con la inversién de W (0) se reduciran al mfnimo.
Tomamos como modelo la misma matriz empleada en la seccién anterior con la parametri-

zacién (6.19)
0.486 —0.481e

0.486e —0.492

W (0) =

El mimero de condicién de la matriz anterior para un valor de ¢ = 0.9 es v(W(0)) = 17.163.
Note que el mimero de condicién de la matriz parametretrizada es un orden de magnitud menor
que el mimero de condicién de la matriz sin parametrizar.

La prueba de que la matriz Q}
=@ @={ldllg;<di<a;, 1<ij<2]

usando este estimado de la matriz de ganancias en estado estacionario ser4 Hurwitz estable, se
realiza de la misma manera que se presenté en la seccién anterior. Dado que la metodologia ya
fue presentada, se omite en este paso, sin embargo, en la Tabla 6.2 se muestran los valores propios
de la matriz G(0)W~1(0) en los cuatro puntos de operacién descritos en la Tabla 6.1 Como
era de esperarse, los dos valores propios en cada una de los puntos de operacién tienen parte
real positiva, lo cual implica que usando como modelo al estimado de la matriz de ganancias en
estado estacionario W(0), es posible disefiar un controlador por retroalimentacién con accién

integral que sera estable a lazo cerrado para cualquier punto de operacién compendido entre
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los puntos de operacién reportados en la Tabla 6.1.

Tabla 6.2

Valores propios cuando ¢ es igual 0.9

Punto de operacién A1 (G(0)W~1(0)) A2 (G(O)W~1(0))

1 0.90829 0.018319
2 0.018827 0.88382
3 1.0692 0.01857
4 0.96511 + 0.026129; 0.96511 — 0.026129:

6.7 Conclusiones

En este Capitulo se mostré que las condiciones suficientes que garantizan que para un estimado
W(0) de la matriz de ganancias en estado estacionario G(0) se satisface la condicién de con-
trolabilidad integral, son equivalentes a las condiciones suficientes que garantizan que la matriz
—G(0)W~1(0) es Hurwitz estable.

Dado que en general, G(0) se puede expresar como una matriz de intervalos, en este Ca-
pitulo se presentaron las condiciones suficientes que garantizan que la matriz de intervalos
—G(0)W~1(0) es Hurwitz estable.

Se mostré también que la parametrizacién (6.19)

e £
W(O) _ g11 12

g21¢  —g22

nos permite obtener un estimado de la matriz de ganancias en estado estacionario W(0) em-

pleando alguno de los elementos de la matriz de intervalos G':

=la G ={ldllg;<oh<s,; 1<ii<2}

con el cual es posible disefiar un controlador por retroalimentacién con accién integral que serg
estable a lazo cerrado para cualquier punto de operacién que puede alcanzar la columna de

destilacién.

165



166



Capitulo 7

Conclusiones y trabajo futuro
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7.1 Conclusiones generales
Los principales resultados de esta tesis son

1. Se presenté un esquema para el control robusto de la concentracién en el domo (control en
un punto) en una columna de destilacién binaria. El esquema de control resultante estd
compuesto por una retroalimentacién linealizante entradas-salidas y por un controlador
adaptable. Cuando no existe ruido en las mediciones, el esquema de control permite
realizar el seguimiento de trayectorias de referencia para la salida de control (zp) ¥,
simultdneamente, proporciona un estimado de las incertidumbres asociadas con los errores
de modelado. A través de simulaciones numéricas se mostré que el desempeno global del
controlador a lazo cerrado es satisfactorio y que el estimado de la incertidumbre converge

asintéticamente al valor real.

2. Se mostré que tomando adecuadamente un estimado de la matriz de ganancias en estado
estacionario, es posible diseniar esquemas de control PTI y PID que serdn robustamente es-
tables a lazo cerrado puesto que ambos esquemas satisfacen la condicién de controlabilidad

integral.

3. Con el fin de mejorar el desempeiio del controlador PI diagonal, se presentaron dos
esquemas de control robusto para regular las composiciones en el domo y en el fondo
de una columna de destilacién usando como entradas de control a los flujos molares de
recirculado y de vapor. Se demostré que la realizacién en el dominio de Laplace de
ambos esquemas de control es equivalente a un controlador PID diagonal. FEl primer
esquema de control estd comprendido por una retroalimentacién nominal y un estimador
de incertidumbres de cuarto orden. En el segundo esquema, la ley de control se obtiene
usando un proceso iterativo que se basa en las metodologias de mapeos de contraccién.
Se establecieron también las condiciones de estabilidad y algunas reglas de sintonizado

para ambos esquemas de control.

4. Se mostré que las condiciones suficientes que garantizan que para un estimado W(0) de
la matriz de ganancias en estado estacionario GG(0) se satisface la condicién de controlabi-

lidad integral, son equivalentes a las condiciones suficientes que garantizan que la matriz

169



—G(0)W~1(0) es Hurwitz estable.

Dado que en general, G(0) se puede expresar como una matriz de intervalos, se presentaron
las condiciones suficientes que garantizan que la matriz de intervalos —G(0)W~1(0) es

Hurwitz estable.

Se mostré también que la parametrizacién del estimado de la matriz de ganancias en

estado estacionario

- £
W(O) _ g11 912

921  —g22

nos permite obtener un estimado de la matriz de ganancias en estado estacionario W(0)

empleando alguno de los elementos de la matriz de intervalos GI:
¢'=[c T ={ld|lg,<ds<vy 1<iis<2]

con el cual es posible disenar un controlador por retroalimentacién con accién integral
que serd estable a lazo cerrado para cualquier punto de operacién que puede alcanzar la

columna de destilacién.

7.2 Trabajo futuro

Dado que el desempefio de los esquemas de control presentados en esta tesis depende de la
exactitud de los estimados de la matriz de ganancias en estado estacionario (y por tanto de la
matriz de acoplamiento de las entradas de control), un punto importante a seguir trabajando
en esta tesis es estudiar métodos de identificacién para sistemas mal condicionados.

También es importante hacer una comparacién mas completa del desempefio a lazo cerrado
de los esquemas de control propuestos en esta tesis contra otros esquemas de control reportados
en la literatura para sistemas mal condicionados.

Sobre este mismo punto, los resultados sobre el anilisis de la matriz de Intervalos presen-
tada en el Capftulo 6 de esta tesis se refieren a estabilidad robusta exclusivamente (estabilidad
Hurwitz). Sin embargo, es importante extender este anélisis a desempefio robusto. Esto es, de-
terminar si los polos de cualquier matriz que pertenece a la matriz de intervalos estan contenidos

en una cierta regién del lado izquierdo del plano complejo.
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