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Resumen

A pesar del creciente esfuerzo de investigacion para el desarrollo y aplicacion de
sistemas no lineales para el control de procesos, los esquemas lineales con estructura PID
contindan teniendo un uso extensivo en el control de procesos industriales. En particular los
esquemas basados en control PI clasico se distinguen por su fécil implementacion y
comprension a nivel operativo. Teniendo esto en mente, en el presente trabajo exploramos
la aplicacion de esquemas de control PI para una clase de procesos quimicos que muestran
una naturaleza dindmica distribuida. Con este propdsito se presentan una serie de esquemas
simples de control lineal PI en los cuales se explotan caracteristicas dinamicas de los
procesos distribuidos con el objetivo de obtener mejores desempefios de control
manteniendo las caracteristicas de simplicidad de los esquemas lineales de control.

Buscamos desarrollar esquemas que sean factibles de implementar de manera
sistematica pero tomando en cuenta aspectos derivados de los fendomenos fisicos que
afectan la dinamica de cada proceso en particular. El proposito es obtener esquemas de
control que presenten un mejor desempefio que los esquemas simples Pl y que conserven
una estructura simple y de facil implementacion. Como ejemplo de esto estudiamos la
aplicacion de un esquema de control en cascada que emplea dos mediciones de temperatura
en el elemento secundario del lazo de control para una torre de destilacion y para un reactor
tubular. Esta simple modificacion respecto a los esquemas convencionales permite
aprovechar la dinamica de transporte axial de estos procesos. Un tercer caso de estudio es el
desarrollo de un esquema lineal de control PI basado en estimador para sistemas con
retardo. Los resultados obtenidos mediante simulacion muestran que es posible superar las
limitaciones que muestran los esquemas basados en control lineal PI aplicados a procesos
no lineales y de parametros distribuidos, permitiendo hasta un cierto grado, mejorar el

desempeio de control manteniendo una estructura simple.
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Capitulo 1. Introduccion

Resumen

En este capitulo se presentan la motivacion de la presente investigacion, se hace una
revision de los antecedentes bibliograficos en los tres temas principales de esta tesis, es
decir, control en cascada de columnas de destilacion, control de reactores tubulares y
control de sistemas con retardo. Las caracteristicas comunes de estos sistemas es que son
procesos de parametros distribuidos, lo cual significa que su comportamiento dindmico
riguroso se debe representar por medio de ecuaciones diferenciales parciales para tomar en
cuenta el cambio de las variables de control respecto al tiempo y a otras variables
espaciales. Estas caracteristicas son comunes en una gran variedad de procesos, de manera
que los esquemas de control resultantes pudieran tener aplicacién en otros procesos que
compartan esta caracteristica. Después de la revision del estado del arte sobre el tema se
presenta la justificacion formal de esta investigacion y en base a esto es que se plantea el
objetivo general y los objetivos especificos que se cumpliran. Finalmente, se describe como

esta organizada la tesis y se describe brevemente el contenido de cada capitulo.

Motivacion

La creciente importancia de contar con sistemas eficientes de control de procesos en
los sectores industriales es resultado del aumento en las exigencias por mejorar la calidad
de los productos, disminuir el consumo de energia y la generacion de deshechos.
Actualmente es dificil concebir mejoras a procesos que no deban incorporar esquemas de
control adecuados para aprovechar sus ventajas o incluso para evaluar la posibilidad de
realizacion de las mismas. El desarrollo de nuevos procesos e incluso la mejora de procesos

bien estudiados plantea retos importantes para el desarrollo de mejores esquemas de control



ante la necesidad de optimizar recursos, disminuir costos y hacer mas eficientes los
procesos productivos. Los elevados costos de energéticos, niveles elevados de
contaminacién y mayores requerimientos de seguridad son algunos de los problemas que
enfrentan las industrias de procesos quimicos a nivel mundial y son factores que estdn en
primer lugar al momento de tomar decisiones acerca de cambios 6 implementaciones para
garantizar la sustentabilidad de los procesos industriales.

La implementacion de estrategias de control adecuadas puede significar la
diferencia para que un proceso sea realizable industrialmente en términos de operabilidad.
Este trabajo se enfoca al disefio de esquemas de control para procesos con naturaleza
dinamica distribuida (columnas de destilacion, reactores tubulares, sistemas con retardo,
etc.) los cuales constituyen un problema especial para el disefio de controladores, como
consecuencia de que presentan dindmicas complejas, alta no linealidad e interaccion entre
los lazos de control. Muchas importantes unidades de procesos son inherentemente de
parametros distribuidos, esto es, las variables de salida son funciones del tiempo y de la
posicion. Asi, sus modelos contienen una 6 mas ecuaciones diferenciales parciales.
Ejemplos pertinentes incluyen intercambiadores de calor de tubo y coraza, reactores de
lecho empacado, columnas empacadas, y tuberias que transportan gases compresibles. En
cada uno de estos casos las variables de salida deben ser modeladas (si se hace
rigurosamente) como una funcion de la distancia del tubo (tuberia), altura en el lecho
(columna), 6 alguna otra medida de localizacion. En algunos casos se deben de considerar
dos ¢ tres variables espaciales; por ejemplo, la concentracion y la temperatura en un reactor
tubular pueden depender de las posiciones radial y axial, asi como del tiempo.

A continuacion se describe brevemente los problemas que involucra el disefio de
sistemas de control y el estado del arte para los tres casos de estudio abordados en este
proyecto, es decir, el control de columnas de destilacion, de reactores tubulares y de

sistemas con retardo.

Control en cascada de columnas de destilacion

El principal problema de control en columnas de destilacion consiste en mantener la

composicion de un producto del destilado o del fondo (o ambos) en un valor de referencia



preestablecido ante la presencia de perturbaciones en las condiciones de operacion
(principalmente variaciones en la composicion 6 en los flujos de alimentacion). Esto se
logra manipulando algunas variables de control tales como la tasa de reflujo y/o la tasa de
vapor generada en el bullidor para mantener la composicion del destilado y/o del producto
del fondo lo més cercano posible al valor de referencia. Las columnas de destilacion
constituyen un problema especial para el disefio de controladores, lo cual se deriva de
caracteristicas Unicas tales como dindmicas complejas, alta no linealidad e interaccion entre
los lazos de control. A continuacion se describen algunos trabajos importantes para el
disefio de sistemas de control en columnas de destilacion.

En 1969 Luyben propone una técnica para controlar la composicion del producto de
una columna de destilacion mediante el control de la diferencia entre dos diferencias de
temperatura (AT) en la columna —esto es, controlando un doble diferencial de temperatura.
Planteado como un esquema de control efectivo para una variedad de perturbaciones en
diferentes condiciones de operacion tales como: perturbaciones en la tasa de alimentacion,
en las composiciones de alimentacion, en las tasas de vapor y liquido dentro de la columna,
en la presion absoluta de la columna y en la caida de presion entre platos. La idea es lograr
un mejor funcionamiento con base en que se cancelen los cambios en la caida de presion si
los dos AT se toman en la misma seccion de la columna donde se ven los mismos cambios
en las cargas de vapor y liquido. Este método puede considerarse como un antecedente a
los métodos posteriores basados en un modelo de onda.

Con base en la idea de que este esquema seria mas conveniente para columnas con
un numero bastante grande de platos, los resultados que presenta son limitados a una
columna desisobutanizadora de 25 platos tedricos en la que se controla la composicion del
fondo. Con la alimentacion en el plato 19 (contados del fondo al destilado), utiliza los
platos 5, 10 y 15 (en la seccion de agotamiento) para este esquema sin proporcionar
ninguna justificacion para la seleccion de estos platos. Aun cuando se reporta como una
alternativa atractiva para el control indirecto de la composicion de los productos, no se han
encontrado trabajos que retomen este tipo de esquemas para tratar los diferentes problemas
que se encuentran en el control de columnas de destilacion.

Fuentes y Luyben (1983) estudiaron el comportamiento dindmico de las columnas

de destilacion con productos de alta pureza, explorando los efectos de la pureza del



producto, de la volatilidad relativa, de los tiempos de muestreo del analizador de
composicion y de la magnitud de las perturbaciones. Utilizaron un sistema en cascada
composicion-temperatura que muestra deficiencias en el caso de sistemas con volatilidad
relativa alta (& = 4 ) que responden de manera tan rapida que ocurren grandes desviaciones
en la pureza de los productos antes de que el analizador pueda responder.

Skogestad y Wolff (1996) presentan ejemplos de la aplicacion del control en
cascada para columnas de destilacion enfocdndose a cuantificar las mejoras en la
interaccion y en el rechazo a las perturbaciones y proporcionan algunas expresiones
analiticas para la ganancia del controlador secundario. Shin, J. et al. (2000) proponen un
observador que usa mediciones de las temperaturas de los platos en lugar de las
composiciones. Ellos modelan el estado de la columna en términos de propagacion de
ondas de composicion o de temperatura. Han y Park (1993) también propusieron un
esquema de control no lineal que esta formado por un observador de perfil no lineal y un
controlador basado en modelo para el control de la posicion del perfil de la columna de
destilacion de alta pureza. Sin embargo, estos esquemas son muy dependientes de la
capacidad para estimar las posiciones del perfil que no se pueden medir directamente, los
resultados estan restringidos a la destilacion binaria de alta pureza, donde se espera que la
dindmica del proceso sea mucho mas lenta que el observador propuesto, ademas de que
requiere de bastantes sensores de temperatura (minimo 10 platos) para alcanzar un
desempefio aceptable y la complejidad en su sintonizacion dificulta su aplicacion en la

practica industrial.

Control lineal PI en cascada para reactores
tubulares

El principal objetivo de control para los reactores tubulares es la regulacion de la
concentracion de la salida con la restriccion de que la temperatura del reactor no exceda
algin valor maximo pre-especificado por cuestion de seguridad. Recientemente, se han
realizado considerables esfuerzos de investigacion en la aplicacion de técnicas de control
moderno para sistemas de ecuaciones diferenciales parciales (EDP) que directamente

consideran la naturaleza distribuida espacialmente (Christofides et al. 1996; 1998). La idea



basica es extender los conceptos de control geométrico con ecuaciones diferenciales
ordinarias (EDO) a los sistemas de EDP. Como resultado, se desarrollaron controladores de
retroalimentacion distribuidos que refuerzan la regulacion de la salida y garantizan
estabilidad global para sistemas a lazo cerrado. Los disefios de control por
retroalimentacion basados en modelos de propagacion de onda de baja dimension
mostraron que una regulacion y estabilizacion eficiente del reactor requieren de estructuras
de retroalimentacion para compensar la propagacion espacial de las perturbaciones (Doyle
et al. 1996). Esto es, el control de retroalimentacion requiere informacion sobre la dindmica
de propagacion de las perturbaciones para actuar de manera eficiente. Otros métodos estan
basados en técnicas de control no lineal y de transformacién de coordenadas. Por ejemplo,
las técnicas de control adaptivo sobre un modelo de orden reducido a partir de colocacion
ortogonal han demostrado ser eficientes para controlar la concentracion de salida (Dochain
et al. 1997). También se han propuesto controladores de retroalimentacion de estados de
baja dimension (Wu, 2000) que buscan suprimir el efecto de perturbaciones en la entrada
de reactores de flujo piston, mostrando que los controladores pueden requerir medicion 6
estimacion de estados internos para un rapido amortiguamiento de las perturbaciones en la
alimentaciéon. Se ha explorado el control inferencial no lineal con mecanismos de
reconciliacion de datos (Wu et al. 2003), mostrando que el esquema de control por
retroalimentacion a tramos no distribuido resulta ser robusto contra perturbaciones
desconocidas.

En general, los disefios de control por retroalimentacion descritos anteriormente
estan basados en metodologias modernas (e.g. no lineal, adaptivo, etc.). La principal
desventaja es que la aplicacion practica de los controladores resultantes puede requerir gran
cantidad de informacion del sistema (modelos y parametros) y mediciones en linea, las
cuales pueden ser prohibitivas para la mayoria de las condiciones de procesos industriales.
La complejidad y la dependencia de modelo de los controladores por retroalimentacion
resultantes puede ser una limitacion seria para su aplicacion en la practica industrial donde
la falta de mediciones y de un modelamiento dindmico detallado es la situacion comun. Los
procesos reales que involucran reactores tubulares ¢ de lecho fijo atin son controlados con
compensacion de retroalimentacion tradicional (Luyben, 2001). De esta manera, es

deseable que los objetivos combinados de regulacion de la concentracion de salida y de



operacion segura se puedan lograr con estructuras de control compuestas por

compensadores clasicos PI/PID.

Control lineal PI basado en observador para
procesos con retardo

Los sistemas dinamicos con retardo en la entrada de control son frecuentes en los
procesos quimicos. En varios casos, tal como en sistemas de destilacion 6 en reactores
tubulares, los tiempos de retardo son inducidos por fendmenos de transferencia (de tipo
convectivo y difusivo). Debido a esto, el desempeiio de un sistema de control (e. g. tiempos
de asentamiento, sobredisparo, etc.) se puede degradar de manera considerable si un
proceso tiene un tiempo de retardo relativamente grande comparado con la constante de
tiempo dominante (Marshall, 1979; Malek-Zavarei, 1987). De acuerdo con la propuesta de
del-Muro y Alvarez-Ramirez (2003), los controladores de alto orden han sido el enfoque
principal usado en la literatura del tema para obtener un buen desempefio de control (e.g.,
altas tasas de convergencia y rdpido rechazo de perturbaciones). Los controladores de alto
orden pueden requerir el empleo de un filtro pasa bajas para evitar amplificar el ruido de
medicion. Una alternativa que se explora en este trabajo es el uso de esquemas de control

de retroalimentacion de estados con observador para mejorar la velocidad de convergencia.

Justificacion

Contrariamente a los reactores de tanque agitado, el control de la concentracion de
salida de los reactores tubulares enfrenta retardos inherentes inducidos por el transporte
convectivo y difusivo del fluido, de tal forma que las perturbaciones en la alimentacion
afectan las condiciones de la salida después de un cierto tiempo de retardo. Por otro lado,
muchos estudios de control en columnas de destilacion han mostrado que se pueden
controlar sistemas complejos con esquemas de control relativamente simples. La cuestion
es que se pueda realizar lo mismo para reactores tubulares y el elemento unificante debe ser
la naturaleza distribuida, con fenémenos de intercambio de calor y masa corriente arriba y

corriente abajo. De hecho, en columnas de destilacion, las perturbaciones en la



alimentacion son transportadas a través de las etapas de agotamiento/rectificacion para
afectar posteriormente la dinamica de la composicion del producto. Si la composicion del
destilado fuera la unica medicion disponible, la capacidad del controlador por
retroalimentacion para rechazar perturbaciones podria estar seriamente limitada por el
retardo de transporte vapor/liquido. Para hacer frente a esta situacion, en la practica del
control de las columnas de destilacion se han usado estructuras de control en cascada
compuestas por un lazo primario para el control de la composiciéon de producto, y de un
lazo secundario rapido para estabilizacion de la temperatura localizada en una posicion
dentro de la seccion de rectificacion. El lazo secundario tiene un papel de prealimentacion
para detectar perturbaciones rapidas antes de que se pueda afectar la composicion del
producto, y para tomar acciones correctivas para contrarrestar sus efectos adversos. El
resultado es una estructura de control de retroalimentacion robusta para lograr la regulacion
de la composicion del producto y la operacion segura por estabilizacion de la temperatura.
Aun teniendo en cuenta las diferencias entre las dinamicas de la columna de
destilacion y del reactor tubular, existen algunos factores comunes tales como la presencia
de retardos inducidos por el transporte del fluido y la naturaleza distribuida de ambos
procesos, de tal manera que establecemos como uno de los objetivos de este trabajo
explorar la aplicacion de esquemas de control en cascada para mejorar el desempeio de
controladores PI/PID en el control de la concentracion de salida del reactor. A partir de
modelos dindmicos simples E/S de primer orden obtenidos de respuestas escalon, se
muestra que la incorporacion de un lazo secundario para regular la temperatura del reactor
en una posicion interior dada, mejora significativamente el desempefio de control frente a
perturbaciones en la composicion y temperatura de alimentacion. Evaluando los efectos de
la localizacion del sensor de temperatura, aparentemente se obtiene un mejor desempefio de
control cuando el sensor de temperatura se localiza en posiciones adelante del hot-spot.
También se analiza el uso de mediciones multiples de temperatura, resultando en un mejor
desempeio con respecto al uso de una sola medicién de temperatura cuando se emplea una
combinacion lineal de dos mediciones. La localizacion de las mediciones de temperatura ha
sido estudiada extensamente principalmente con propositos de estimacion de la
concentracion de salida (Alvarez, Romagnoli y Stephanopoulos, 1981; Alonso, y col.,

2004; y Singh y Hahn, 2005), Sin embargo se ha hecho poco énfasis en la localizacion de la



mediciéon de temperatura para el desarrollo de esquemas de retroalimentacion. Los
resultados obtenidos mediante este trabajo muestran cierto grado de coincidencia en la
localizacion de las mediciones de temperatura con propodsitos de estimacion y las
mediciones de temperatura para los esquemas de control en cascada con los que se logra un

mejor desempeio.

Propuesta

Las principales limitaciones de los esquemas de control lineal se deben a que, en
general, su implementacion esta basada en una linearizacion local que es valida alrededor
de las condiciones nominales de operacion. De esta manera es posible obtener un buen
desempefio si el controlador lineal logra mantener la dindmica del proceso en la region
donde la linealizacion es valida. Los esquemas lineales de control basados en estructuras PI
contintan siendo aplicados para el control de una amplia variedad de procesos, aun en
casos de procesos que presentan caracteristicas dinamicas complejas y no lineales tales
como los sistemas de destilacion y en los reactores tubulares (Luyben, 2001).

En una gran variedad de procesos quimicos no lineales de naturaleza dindmica
distribuida es comun la presencia de cierto tiempo de retardo que afecta la respuesta de la
salida frente a perturbaciones en la entrada del proceso. Si estos tiempos de retardo son
considerables se llega a limitar la utilidad de los esquemas lineales de control basados en
retroalimentacion de la salida debido a que la dindmica del proceso puede salir de la region
donde es valida la linealizacion, resultando en un bajo desempefio del esquema de control.
Los esquemas de control en cascada han sido una manera efectiva de contrarrestar los
efectos adversos de los retardos al hacer factible una respuesta mas rapida por parte de un
elemento secundario del lazo de control.

Se puede razonar que en sistemas de naturaleza distribuida espacialmente se podria
mejorar el desempefio de los esquemas en cascada si se usara mas de un elemento
secundario de control distribuidos espacialmente a lo largo de una dimension del proceso.
En general, los esquemas de control en cascada convencionales cuentan con un elemento

secundario de control y no se han encontrado trabajos en los que se reporte la utilizacion de



elementos secundarios multiples distribuidos espacialmente en el sistema de naturaleza
distribuida.

Nuestra propuesta consiste modificar la estructura convencional de esquemas de
control en cascada aumentando el nimero de elementos de control en el lazo secundario. La
idea es asignar la posicion de los elementos secundarios de control de tal manera que se
obtenga una respuesta mas rapida bajo el efecto de perturbaciones en la alimentacion. De
esta manera se busca reducir las limitaciones que muestran los esquemas lineales cuando se
aplican a este tipo de procesos no lineales de naturaleza distribuida. Su mayores ventajas se
mostrarian en casos donde la no linealidad limite el desempeiio de esquemas
convencionales. Por otra parte, y teniendo en mente que es una practica comun el
modelamiento dindmico de procesos mediante modelos simplificados de primer orden con
tiempo de retardo, se explora la posibilidad de tratar procesos con retardo mediante el

disefo de un observador lineal para estimar salida del sistema libre de retardo.



Obijetivo

El objetivo de este trabajo es analizar y disefiar esquemas de control en cascada para
procesos no lineales de parametros distribuidos usando estructuras clasicas de control PI,

que permitan obtener un mejor desempefio respecto a sistemas lineales convencionales.

Objetivos especificos

1. Evaluar el uso de mediciones multiples de temperatura en el lazo secundario de un
esquema de control en cascada para el control de la composicion de salida en torres
de destilacion y reactores tubulares.

2. Evaluar el efecto de la posicion de los sensores de temperatura y el empleo de
combinaciones lineales de las mediciones de temperatura sobre el desempeiio del
control en cascada para el control de composicion de salida del reactores tubulares y
de columnas de destilacion.

3. Disenar un sistema de control lineal PI por retroalimentacién para sistemas con
retardo utilizando un observador para estimar la respuesta del sistema libre de

retardo, y utilizar la salida estimada como variable de retroalimentacion.

Organizacion de la tesis

La presente tesis estd organizada de la siguiente manera: En el Capitulo 2 se
presenta el desarrollo de un esquema de control en cascada con dos mediciones de
temperatura para columnas de destilacion, se evaluan varias aspectos de disefio que afectan
en el desempefio del control tales como la localizacion de las mediciones de temperatura en
cada seccion de la columna, la robustez del control con respecto a la localizacion de las

mediciones de temperatura, el peso asignado a la temperatura de cada seccion en el lazo de
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control. El resultado es un procedimiento sistematico para el disefio de control en cascada
en columnas de destilacion que permite mejorar el desempefio del control con respecto a
esquemas convencionales.

En el Capitulo 3 se contintia con el desarrollo de estas ideas para el disefio de un
sistema de control en cascada para un reactor tubular. Se evalua el efecto de la localizacion
de la(s) medicion(es) de temperatura a lo largo del reactor, y se encuentra que la posicion
del hot spot sirve como un punto de referencia, encontrandose mejores resultados para
mediciones de temperatura localizadas adelante del 4ot spot. De igual manera que en caso
de control de composicion del destilado, la utilizacion de dos mediciones de temperatura
para el elemento secundario del control en cascada mejora la capacidad de regulacion del
lazo de control. También se evalua el efecto del peso de cada medicion de temperatura
sobre el desempefio del controlador.

En el Capitulo 4 se incluye el estudio de esquemas de control para sistemas con
retardo. Se estudia una metodologia para disefiar sistemas de control basado en observador
para estimar la respuesta del sistema libre de retardo como si se tratara de un estado del
sistema que no es posible medir, en base a esta estimacion se disefia un control PI para un
lazo de retroalimentacion. El esquema resultante es de naturaleza predicativa con base en la
estimacion de la salida del sistema previa al retardo. Los resultados obtenidos muestran que
se mejora el desempeio del controlador con respecto a control PI tradicional al tiempo que
se mantiene una estructura lineal simple, lo cual es una ventaja a nivel operativo.

En el Capitulo 5 se presentan las conclusiones de la investigacion y se proponen

algunas tareas de investigacion relacionadas con el tema.
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Capitulo 2. Uso de un componente
de medicion de dos temperaturas
para el control en cascada de la
composicion del destilado

Resumen

El proposito de este capitulo es mostrar que la incorporacion de una medicion de
temperatura en la seccion de agotamiento mejora el desempefio del controlador en cascada
de la composicion del destilado. El controlador propuesto regula la composicion del
destilado manipulando la tasa de reflujo, basandose en un componente primario, el cual es
llevado por la medicion en la composicion del destilado; y un componente secundario, el
cual es llevado por mediciones de dos temperaturas localizadas en los platos mas sensibles
de las secciones de agotamiento y rectificacion. El controlador en cascada con dos
temperaturas propuesto tiene un mejor comportamiento comparado con el esquema
estandar de control en cascada con una sola temperatura, debido a la mejora en la capacidad
de rechazo a las perturbaciones tipo prealimentado del componente secundario de control.

Consideramos un promedio ponderado ajustable de dos temperaturas como una
salida a ser regulada por un lazo secundario SISO (por sus siglas en ingles, Single Input
Single Output), con el setpoint de temperatura promedio generado por un controlador de
composicion primario. De esta manera, la consideracion de una temperatura de salida
promedio puede conducir a disefios estdndar de control en cascada SISO de composicion-
temperatura donde el pardmetro de ponderacion para la temperatura promedio se vuelve un
parametro adicional de sintonizado. Las técnicas propuestas se evaluan por medio de

simulaciones numéricas que muestran que se pueden obtener mejores resultados para el
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rechazo a perturbaciones en el flujo y la composicion de la alimentacion con el empleo de

esquemas en cascada con un componente secundario de dos temperaturas.

Introduccidon

Las industrias quimicas y petroquimicas hacen uso extensivo del proceso de
destilacion que requiere la regulacion de las composiciones del producto (destilado y/6
fondos) para una operacion eficiente (consumo de energia minimo) (Humphrey et al. 1991;
Luyben, 1975). El problema del control de composicion se ha estudiado extensivamente
con esquemas de control lineal (Castellanos-Sahagun y Alvarez, 2006; Skogestad, 1997) y
no lineal (Castro et al. 1990). Castellanos-Sahagun y Alvarez (2006) establecen una
equivalencia entre controladores lineales y no lineales de destilacion que puede conducir a
recuperar el desempefio de un controlador robusto basado en un estimador no lineal y
dependiente de modelo por medio de realizaciones lineales.

En columnas de alta pureza con poca sensitividad entrada-salida en la composicion
y con retardos en las mediciones, estos esquemas de control por retroalimentacion de la
salida pueden exhibir respuestas lentas debido a que las acciones de control tienen lugar
después de que se ha modificado todo el perfil de composicion por las perturbaciones. Para
superar este problema se han empleado esquemas de control en cascada de composicion-
temperatura (Fuentes y Luyben, 1983), de acuerdo con el razonamiento de que el
controlador secundario de temperatura es mas rapido y realiza la mayor parte del rechazo a
las perturbaciones, y el control de composicion primario, que es mas lento, esta dedicado a
regular las composiciones del producto. El esquema de control en cascada se puede manejar
razonablemente con herramientas de disefio de control lineal convencionales (Wolff y
Skogestad, 1996) (Internal Model Control, IMC), y con guias para la localizacién de los
sensores de temperatura (Tolliver y McCune, 1980).

En el caso de control de la composicion del destilado, se combina un lazo de
composicion primario (retrasado) con un controlador secundario de temperatura, el cual es
llevado por una medicion de temperatura localizada en platos suficientemente sensibles de
la seccion de rectificacion. Dado que las mediciones de composicion generalmente estan

retrasadas debido a las restricciones en las respuestas de los aparatos de medicion y en el
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transporte interno del liquido, un lazo de retroalimentacion que solo este basado en
mediciones de composicion puede padecer o mostrar un desempefio pobre y hasta
inestabilidad. Para corregir esta situacion se han propuesto esquemas de control en cascada
de composicion-temperatura. La idea basica es que se puedan detectar mas rapido los
efectos de las perturbaciones en la tasa de flujo de alimentaciéon o en la composicion
mediante el lazo de temperatura, de manera que se puedan tomar acciones correctivas
anticipadas para contrarrestar sus efectos adversos. Los criterios para seleccionar la
localizacion de las mediciones de temperatura (Tolliver y McCune, 1980) se basan en
maximizar la sensitividad del lazo seleccionando la temperatura en la etapa con el mayor
gradiente en estado estacionario. En el Apéndice E se da una descripcion mas amplia de la
aplicacion de este criterio. Sin embargo, el desempefio del esquema de control en cascada
puede estar limitado debido a los retardos intrinsecos en el transporte del liquido a través de
la columna de destilacion. Por ejemplo, las perturbaciones en las tasa de flujo de
alimentacion en la fase liquida pasan primero a través de la seccion de agotamiento, y
eventualmente afectan la composicion del destilado mediante el transporte de vapor. Ain
cuando se cuenta con un lazo de temperatura, la perturbacion en la tasa de flujo de liquido
solo se detecta después de un cierto retardo (posiblemente variable en el tiempo), debido al
transporte interno del liquido a lo largo de la secuencia de platos. Estas consideraciones
sugieren la posibilidad de mejorar el comportamiento del control en cascada mediante la
incorporacion de una medicion de temperatura en la seccion de agotamiento, 6 de forma
equivalente, mejorando la capacidad, de tipo prealimentado, de rechazo a las perturbaciones
del componente de control secundario en el esquema de control en cascada. En otras
palabras, un controlador secundario que es llevado por dos mediciones de temperatura en
lugar de una debe ser capaz de tener una mejor deteccion y compensacion de las
perturbaciones de alimentacion en el lazo de control de secundario. La idea es que con la
medicion de temperatura en la seccion de agotamiento se puede hacer una répida deteccion
de perturbaciones en la tasa de flujo y se puede usar ésta informacién dentro de una
configuracion de control por retroalimentacion para contrarrestar dinamicas adversas de
forma mas rapida que cuando se emplean solamente mediciones de temperatura en la

seccidn de rectificacion.
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La idea de usar dos temperaturas en un esquema de control de una sola composicion
es consistente con los métodos de estimacion y control de destilacion, basados en modelos
de onda no lineales (Han y Park, 2004), y en antiguos esquemas de control basados en una
temperatura promedio (Luyben, 1969). El problema de control de dos temperaturas y una
sola composicion no ha sido tratado con el método de modelo de onda, y el intento
correspondiente podria conducir a un esquema de control complejo, no lineal y muy
dependiente del modelo que haria aumentar los costos de confiabilidad y de
implementacioén que son de importancia en los practicantes. Por otra parte, se han reportado
pocos estudios orientados a la aplicacion de esquemas de control de una sola composicion y
temperatura promedio (Luyben, 1969), y hay una carencia de procedimientos sistematicos

para disefiar estos esquemas de control.

Contribucidon

En este trabajo, nuestra contribucion consiste en presentar un esquema mejorado de
control de columnas de destilacion de tipo convencional que explota la informacion
proporcionada por un sensor de temperatura adicional localizado en la seccion de
agotamiento para mejorar la regulacion de composicion del destilado. El promedio con
peso ajustable de las dos temperaturas, una por seccion, se considera como una salida que
puede ser regulada por un lazo secundario de una sola entrada y una sola salida (SISO), con
un setpoint de temperatura promedio generado por un controlador de composicion primario.
Asi, la consideracion de un promedio de la temperatura de salida produce un disefio de
control en cascada estandar SISO de composicion- temperatura con el parametro de
ponderacion de la temperatura promedio como un parametro adicional de sintonizado. El
resultado es un esquema de control en cascada convencional llevado por dos temperaturas
cuya sefal de control equivale a la combinacion lineal de peso ajustable de dos
controladores en cascada estandar disefiados de manera independiente. La técnica propuesta
es evaluada por medio de simulaciones numéricas, mostrando que se obtienen beneficios en
el comportamiento de control a partir de la aplicacion de un esquema en cascada con un
componente secundario con dos temperaturas. En la Tabla 2.1 se presentan un comparativo

de los sistemas de destilacion y de las mediciones de temperatura utilizadas en diferentes
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esquemas propuestos en la literatura y de las mediciones utilizadas en el esquema propuesto

en este trabajo.

Caracteristicas | Lyuben | Hany Park (1993) Shin, y Esquema
(1969) col. propuesto
(2000)
Mezcla Binaria Binaria Binaria 5
alimentacion componentes
1 2 3
Numero de 25 27 40 40 40 15
platos
Plato de 19 14 21 16 21 5
alimentacion
Xp 0.87 0.99 0.99 0.9 0.99999 0.99 0.973
Xz 0.05 0.01 0.01 0.002 | 0.00001 0.01
Xg 0.40 0.5 0.5 0.5 0.5 0.6
F (mol/min) 33,7 1.65 L/F=2.7 | 2.737 | 61.7 1000 Ibmol/h
D (mol/min) 14.38 0.825 D/F=0.5 | 0.55 30. 85 0.5xF 510 Tbmol/h
B (mol/min) 19.32 30.85 0.706xF
R (mol/min) 150 527xD 21.579 400 Ibmol/h
Platos de 5,10,15 | 8,11,14,17 | 16,19, 22,25,28 | 9,10,11, | 10,12,14, | 3y 13
medicion 19, 20, 16, 18, 22,
21,22 24, 26, 28,
30

Tabla 2.1 Comparativo de diferentes esquemas de control de columnas de destilacion que utilizan
mediciones multiples de temperatura para el control de composicion de columnas de destilacion

Dinamica de columnas de destilacion

En esta seccion, se caracteriza la respuesta de la temperatura de la columna bajo
perturbaciones en la tasa de flujo de alimentacion. Para este fin, consideramos una columna
de destilacion de cinco componentes (Luyben, 1989), con 15 platos (mas ebullidor y
condensador), con alimentacion en el quinto plato, estando los platos enumerados desde el
fondo hasta el domo, y con 4 (6 10 ) platos en la seccion de agotamiento (6 rectificacion).
(Ver Tabla 2.2). No se puede asumir flujo equimolar, por lo tanto, el modelo incluye un
balance de energia por plato (ver Apéndice A). Se trabaja con una subrutina para calcular el

punto de burbuja cuando se conocen las composiciones del liquido y la presion; se asume
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una caida de presion lineal desde el fondo hasta el domo, se asume que las dindmicas del

enfriador y del vapor, en el condensador y en el ebullidor, son despreciables, y la

hidraulica del liquido se describe por medio de la formula de Francis. La tasa de reflujo (R)

es la variable manipulada usada para regular la composicion del destilado.

Tasa de flujo de liquido alimentado 800.0 Ibmol/ hr
Tasa de flujo de vapor alimentado 200.0 Ibmol/ hr
Temperatura de alimentacion 120.0 °F
Numero de componentes 5

Composicion de alimentacion, x,

0.6 fraccion molar

Composicion del destilado, xp

0.9738 fraccidon molar

Tasa de Reflujo

400.0 Ibmol/ hr

Tasa de Destilado

200.0 Ibmol/ hr

Entrada de calor al rehervidor

5.0x 10° BTU/ hr

Tabla 2.2. Flujos y composiciones para la columna de destilacion estudiada.

Las mediciones de temperatura se seleccionaron siguiendo las guias de Tolliver y

McCune (1980), en los platos con el mayor gradiente de plato a plato. Estos criterios

resultan en la seleccion de los platos 3 y 13 de las secciones de agotamiento y rectificacion,

respectivamente. Se usaran los simbolos 75 y 7; para denotar la temperatura de agotamiento

en el plato 3 y la temperatura de rectificacion en el plato 13, respectivamente. La Figura

2.1 muestra la respuesta en lazo abierto de la composicion del destilado (xp) y la

temperatura (7s y Tr) para una perturbacion en escalén de + 5% en la tasa de flujo de

alimentacion.
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Figura 2.1. Respuesta de la fraccion mol del producto y de la temperatura de los platos 3 y 13 a
perturbaciones en el flujo de alimentacion

En la Figura 2.1 se puede observar que: (i) la composicion del producto xp tiene una
constante de tiempo de respuesta de ~1 hr, reflejando el hecho de que la composicion del
destilado se forma por medio de un lento proceso de rectificacion que es inducido por el
reflujo interno, y por la capacidad del condensador de destilado que induce un tiempo de
retardo y (ii) la constante de tiempo de la respuesta de la temperatura de agotamiento (6

rectificacion) es ~0.075 hr (6 0.20 hr), lo que significa que la temperatura de agotamiento
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refleja rapidamente el efecto de las perturbaciones. Las dinamicas de temperatura detectan
mas rapido los efectos de la perturbacion. Asi, la temperatura de agotamiento responde ~3
veces mas rapido que la temperatura de rectificacion, debido a que la perturbacion en la
tasa de flujo de alimentacion se transporta primero a través de la seccion de agotamiento
para eventualmente transportarse a través de la seccion de rectificacion por medio del flujo
de vapor. Se observan resultados similares para una perturbacion de = 2.5% en la

composicion de alimentacion (ver Figura 2.2).
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Figura 2.2. Respuestas de la fraccion mol del producto y de la temperatura a perturbaciones en la
composicién de alimentacion.
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En otras palabras, la respuesta de alta frecuencia (6 baja frecuencia) de la columna
estan mejor reflejada por la temperatura de agotamiento (6 enriquecimiento) de la columna.
En esta seccion, se explota esta caracteristica dinamica para mejorar el comportamiento de
un esquema de control en cascada estdndar de composicion del destilado - temperatura

mediante la inclusion una medicion de temperatura también en la seccion de agotamiento.

Diseno de control en cascada

En un disefio de control en cascada convencional de composicion del destilado a
temperatura, se usa un lazo secundario (rdpido) de temperatura en la seccién de
rectificacion para lograr una regulacion de composicion segura frente a retardos en la
medicion y en el transporte. De hecho, la operacion segura esta garantizada por la rapida
accion del lazo de retroalimentacion de temperatura (no retrasada). Dado que, frente a
perturbaciones en la alimentacion, la respuesta de la temperatura en la seccion de
agotamiento (7y) es mas rapida que la respuesta de la temperatura de la seccion de
rectificacion (7)), la incorporacion apropiada de la medicion 75 en el lazo de control en
cascada debe acelerar la respuesta del lazo de temperatura, y esto a su vez debe mejorar el
comportamiento del lazo primario de composicion del producto.

Para el proposito de disefio del control, consideramos modelos entrada/salida de
primer orden mas retardo, calculados a partir de la respuesta a un cambio escalon de +1%

en el reflujo, R:

xD(S)

R(s) Gy (s)= R(S_i_leXp( Or.S)
T(S) K,

R(s) G (s) = —S+1

T(S) RTs

R(s) G ()= TonS+1

donde 8> 0 es el retardo debido a las mediciones y al transporte interno. Los valores de las
ganancias en estado estacionario, de las constantes de tiempo y del retardo estan reportados

en la Tabla 2.2 y en la Figura 2.3 se muestran las gréaficas de estas funciones.
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Parametro Ganancia en estado-estacionario Constante
de tiempo
Composicion 3.2714 x 10™ fraccion mol h/lb-mol 0.282 h
Temperatura
seccion de rectificacion -1.39 x 10" °F h/Ib-mol 0.2549 h
seccion de agotamiento -2.7 x 10 °F h/lb-mol 0.0055 h

Tabla 2.2. Parametros del modelo lineal de entrada - salida

0.9748
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0.9744—-
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Figura 2.3. Representacion de los modelos de primer orden mas retardo usados para el disefio del

control.
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Disenio convencional de control en cascada

El controlador en cascada estandar composicion del destilado a temperatura que es
regido por una medicion de temperatura en la seccion de rectificacion se disena de acuerdo

con el siguiente procedimiento.

Lazo de composicion

La funcion del lazo primario es regular la composicion del producto, xp, mediante
“manipulaciones” de la temperatura de la seccion de rectificacion 7;. El lazo primario es
regido por la medicion de la composicion del destilado, xp, y calcula la temperatura
requerida en la seccion de rectificacion 7,, este lazo se considera como un “controlador
virtual”.

Debido a que Ggy(s) = xp(s)/R(s) y Grr(s) = T,(s)/R(s), se tiene que

TorS+1
G, s(s)=—r® _ e [T -t
rx G (s) s+l

donde K7, = Kr/Kgr.. Para condiciones cercanas al estado estacionario, (zgrs + 1)/(7ges +

1) = 1, y la dindmica del retardo exp(-6&s) domina la dindmica global de E/S. Esto implica
que Gr.(s) = Kz« exp(-65) 'y, en consecuencia, que se puede realizar la regulacion del lazo

de composicidon con una retroalimentacion integral simple, i. €.,

C (s)—K”x Jop—
xT, S 1.x KT’_XT[’X

con la ganancia integral K;, ajustada de acuerdo con las reglas de sintonizado de control de

modelo interno (IMC; Morari y Zafiriou, 1989): 7, es ~ 1.5 — 2 veces mayor que 6.
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Lazo de temperatura

El disefo del lazo de composicion se basa en la consideracion de que la temperatura
T: es la variable manipulada. Debido a que 7; no es una variable manipulada, se puede
considerar la salida del controlador de composicion como una trayectoria de temperatura
preescrita que se debe seguir para lograr la regulacion de la composicion. Esto implica que
el lazo de composicion proporcione la temperatura de referencia a un lazo de temperatura

(secundario) donde la entrada manipulada es el reflujo, R.

\

\
\
\

> g
o

T, <

L —»| CONTROL |, . | CONTROL X
—»| EscLavo [t { vaESTRO D, ref

Figura 2.4. Diagrama de la columna de destilacion y del esquema de control en cascada.
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Este componente de control manipula la tasa de reflujo, R (ver Figura 2.4), para
seguir el setpoint variable (7, ), el cual se calcula usando el controlador de composicion
primario. Asi, el disefio del lazo de temperatura esta basado en el modelo

T K
R(s) (Trps+1)

Si er(s) = T..As) — T)(s) es el error de seguimiento de temperatura, y R(s) es la

salida de control (i.e., er(s): Cr(s) — R(s)), el controlador PI correspondiente estd dado

por:

T
CTr (S) = KC,T, (1 + LJ KC,T, = 1 R TI,T, = TRTr

(&
Trr K rr, U1,

con la ganancia K, 7, y el tiempo integral 7; 7, escogidos de acuerdo a la regla de sintonizado

IMC (Morari y Zafiriou, 1980): 7, es ~0.75-1.5 veces mayor que zr. El esquema de

retroalimentacion resultante estd compuesto de un lazo rapido de temperatura que realiza la
mayor parte de la tarea de rechazo a las perturbaciones, y de un lazo de composicion lento

que esta dedicado a asegurar la regulacion de la composicion del destilado.

Disefio de control en cascada propuesto

La idea en el disefio del control es dividir la sensitividad del control en los lazos
inducidos por las dos mediciones de temperatura. Para explotar la rapidez de la respuesta de
la temperatura de la seccion de agotamiento 7, vamos a redisefiar el esquema de control en
cascada precedente de acuerdo con el siguiente razonamiento:

(1) Se asume que la entrada de control, que es la tasa de reflujo R, tiene dos
componentes ponderados; uno (R,) esta asociado con la respuesta lenta de la
temperatura de la seccion de rectificacion (7,), y el otro (R;) que estd asociado
con la respuesta rapida de la temperatura en la seccion de agotamiento (7):

R =oaR;+ (I — )R, 0<a<l)
donde el factor de ponderacion « se puede considerar como un parametro de

sintonizado.
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(i1) Se disefian dos controladores en cascada convencionales, uno para cada
medicion de temperatura (7, para la seccion de rectificacion y 7 para la seccion
de agotamiento) y se denotan C.r(s) y Cxr(s). Cada par es capaz de regular la
composicion del producto al tiempo que mantiene una operacion segura de la
columna de destilacion. De acuerdo con esto se asume que la salida del modelo
en la que se basa el componente de control secundario es una combinacidon
lineal de las dos temperaturas medidas (7, y Ty), i.e.,

T,=al,+ (I - a)Ts (ae [0,1])
Cin(s) = aCyr(s) + (1 — @) Cyri(s) 0 <a<l
Cr(s) = aCr(s) + (1 — a)Cry(s)
donde Cyr(s) es el regulador de composicion primario, y Cr(s) es el regulador
de temperatura secundario.
Si a = 1, se recupera el esquema estandar de control de composicion-temperatura.
A medida que disminuye el pardmetro de sintonizado ¢, la temperatura de la seccion de
agotamiento tiene un mayor efecto sobre la dinamica del control en cascada. Este
controlador en cascada con dos temperaturas es semejante a la idea del método de control
no lineal basado en el modelo de onda (Shin et al.,, 2000), en el sentido de que la
informacion relevante de la columna esta contenida en sus dos frentes de propagacion de
onda, uno por cada seccion. En consecuencia, los dos sensores de temperatura hacen
posible el monitoreo de la onda generada por las perturbaciones en la alimentacion. En
principio, al comparar con el esquema de control en cascada estandar con una sola
temperatura, el esquema propuesto de dos mediciones de temperatura debe tener una
capacidad mas rapida de rechazo a las perturbaciones de temperatura o, de manera

equivalente, un mejor comportamiento a lazo cerrado.

Resultados de simulacion

Se usaron algunos ejemplos de simulacion para ilustrar el desempeino del esquema
de control propuesto. En todos los casos, se consideré un retardo de /0 min en el lazo de

composicion.
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Reflujo, R (Ibmol/hr)

Fraccion mol del
destilado, X5

Integral del error
al cuadrado, E 2
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Figura 2.5. Desempefio del esquema de control en cascada para una secuencia de perturbaciones en
la alimentacion, con mediciones de temperatura en los platos 3 y 13.

Ejemplo 1. Se considera la columna de destilacién de cinco componentes

descrita anteriormente para ilustrar la dindmica de la columna de destilacion. Una vez que
la columna se estabiliza alrededor de la composicion preescrita (x = 0.974), la columna se
sujeta a la siguiente secuencia de perturbaciones en la alimentacidon: un cambio escalon de
+5% en la tasa de flujo de alimentacion a un tiempo ¢ = 7.5 h, un cambio escalon de —5%

en la tasa de flujo de alimentacion a un tiempo ¢ = /0.5 h, un cambio escaloén de +2.5% en
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la composicion de alimentacion a un tiempo ¢ = /4.5 h, y un cambio escalon de —2.5% en la
composicion de alimentacion a un tiempo ¢ = /6.5 h. En la Tabla 2.1 se presentan estas

secuencias de perturbaciones en forma de Tabla 2.2

Perturbaciones en la alimentacion
Tiempo (hr) 7.5 10.5 | 145 16.5

Flujo +5% | -5%
Composicion +2.5% |-25%

Tabla 2.2. Secuencia de perturbaciones como cambio escalon de las condiciones de alimentacion
utilizadas en las simulaciones para evaluar el desempefio del esquema de control propuesto

Se us6 el error de regulacion de la composicion al cuadrado
= ) dt
- O(xref _x( ))
como un indice para cuantificar el desempefio del esquema de control. En la Figura 2.5 se
muestren los resultados de las simulaciones numéricas para tres valores diferentes del
parametro «. El controlador en cascada convencional corresponde a « = 1, el cual es
mejorado cuando & < /. En la misma Figura 2.5 se puede observar que se obtiene un mejor
desempeio del controlador, con respecto al controlador en cascada convencional, cuando

a € (0.75, 1.0). Para valores de o < (.75 el lazo de control muestra oscilaciones severas

. . . 2
que aumentan significativamente el error integral E~.

Efecto de cambios en la localizacion de la medicion de temperatura

Debido a cambios en las condiciones de operacion ¢ a incertidumbres en la
localizacion Optima del sensor de temperatura, un esquema de control en cascada
convencional puede sufrir de comportamiento inestable. La Figura 2.6 muestra que, para un
esquema de control en cascada convencional (¢ = [) con el sensor de temperatura
localizado en el segundo plato, la falta de un buen sintonizado puede causar un
comportamiento inestable representado, en este caso, por oscilaciones con tiempos de
asentamiento excesivamente largos. La incorporacion de una medicion de temperatura en la

seccion de agotamiento en el lazo de control por retroalimentacion puede estabilizar estas
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oscilaciones. De hecho, la Figura 2.6 muestra que las oscilaciones se reducen drasticamente
cuando se comparte la sensitividad a las perturbaciones en la alimentacion por medio de
mediciones de temperatura en ambas secciones de la columna. Este resultado muestra que
la temperatura de la seccion de agotamiento también aumenta el margen de robustez del

esquema de control en cascada composicion-temperatura.

Reflujo, R (Ib mol/hr)

0.9804
2 .
5:. 0.9741
€3
c ®
3 @ 0.968
(&) . -
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0.962 : : . . .
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5 _8. 6.0x10™ 1
T 2 1
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7 9 11 13 15 17
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Figura 2.6. Desempefio del esquema de control en cascada propuesto para una secuencia de
perturbaciones en la alimentacion, con mediciones de temperatura en los platos 2 y 13.
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Efecto de cambios en la localizacion del plato de alimentacion

También hemos probado el desempefio del esquema de control en cascada para
cambios en la localizacion del plato de alimentacion. Un cambio en la localizacion del plato
de alimentacion puede inducir cambios significativos en la sensitividad de las temperaturas
de los platos. En particular, la localizacion 6ptima de las mediciones de temperatura
encontradas anteriormente (de acuerdo a las guia de Tolliver y McCune, 1980) pueden no
ser Optimas para una localizacion diferente del plato de alimentacion. El esquema de
control en cascada debe ser robusto, hasta cierto punto, para cambios en la configuracion de
la columna de destilacion. Esto es, que el esquema de control en cascada con dos
mediciones de temperatura debe conducir a menores errores de regulacion que el esquema
con una sola medicion de temperatura. En la Figura 2.7 se muestran las simulaciones
numéricas para la columna de destilacion con la alimentacion en el sexto plato
(anteriormente la alimentacion se localizo en el plato 5). Se nota que, a pesar de no haberse
realizado ningtn reconfiguracion (i.e., no se cambiaron las mediciones de temperatura), el
esquema de control en cascada mantiene la misma capacidad de rechazo a las
perturbaciones. Esto es, la medicion de temperatura de la seccion de agotamiento actia
como un elemento prealimentado que permite un rapido rechazo de los efectos de alta

frecuencia de las perturbaciones de alimentacion.
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Figura 2.7. Desempefio del esquema de control en cascada para una secuencia de perturbaciones en
la alimentaciéon: Ejemplo 1(destilacion multicomponente), después de cambiar la localizacion del
plato de alimentacion del quinto al sexto plato. Se debe notar que no se reconfigura el esquema de
control en cascada.
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Efecto de cambios en el tamano de la columna

La adicion de platos aumenta la capacidad de la columna, lo cual tiene el efecto de
aumentar los efectos de damping. Esto es, una mayor capacidad de la columna aumenta las
constantes de tiempo de la columna (e.g., la constante de tiempo R/xp). Aunque una
capacidad grande en la columna resulta en una dindmica mas lenta, también se aumentan
los efectos de filtrado (i.e., pasa baja) contra las perturbaciones en la alimentacion. Como se
comentd previamente, el esquema de control en cascada con mediciones multiples de
temperatura se puede considerar como una configuracion prealimentada que mejora la
capacidad de rechazo a las perturbaciones. La Figura 2.8 muestra simulaciones numéricas
para la columna de destilacion con un plato adicional en la seccion de agotamiento. Se nota
que debido al incremento en la capacidad de la columna, la mejora introducida por la
medicion adicional de temperatura no es tan significativa como en los casos de las Figuras
2.5-2.7. Esto es debido a que el aumento de capacidad en la seccion de agotamiento ha
reducido los efectos de la perturbacion en la alimentacion. Sin embargo, tal reduccion se
obtiene a expensas de una columna mas grande (no 6ptima) con una dindmica mas lenta.
De esta forma, el esquema de control en cascada propuesto produce sus mejoras mas

importantes en columnas de destilacion con capacidad relativamente baja.
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Figura 2.8. Desempefio del esquema de control en cascada: Ejemplo 1 (destilacion
multicomponente), cuando la columna es aumentada con un plato en la seccion de agotamiento.

E] emplo 2. Ahora se considera una columna de destilacion de 18 platos con una mezcla

benceno — tolueno, como se describe en la Tabla 1 de Castellanos-Sahagun et al. (2005). La
columna tiene 18 platos sin incluir los tambores del ebullidor y el condensador. La
alimentacion esta localizada en el plato 10 contando desde abajo. La hidraulica del liquido

esta descrita por la formula de Francis. De acuerdo con las guias de Tolliver y McCune
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(1980), las mediciones de temperatura se seleccionaron en los platos con los mayores

gradientes entre platos sucesivos, resultando en los platos 7 y 14.
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Figura 2.9. Desempefio del esquema de control en cascada: Ejemplo 2 (destilacion binaria benceno
tolueno), para una secuencia de perturbaciones en la alimentacion, con mediciones de temperatura
en los platos 7 y 14.

Las constantes de tiempo correspondientes son (.415 h para la composicion, (.2428
h para la temperatura del plato 14 (en la seccion de rectificacion) y 0.0356 h para el

séptimo plato (en la seccion de agotamiento). Después de que la columna se estabiliza
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alrededor de la composicion preescrita x = (.983, la columna estuvo sujeta a la siguiente
secuencia de perturbaciones en la alimentacion: un cambio escalon de +5% en la tasa de
flujo de alimentacion a un tiempo ¢ = 7.5 h, un cambio escalon de —/0% en la tasa de flujo
de alimentacion a un tiempo ¢ = 9.5 h. Como en el caso de la columna de destilacion
multicomponente, las simulaciones numéricas en la Figura 2.9 muestran que la medicion
secundaria de temperatura (i.e., en la seccion de agotamiento) induce una accion rapida de

rechazo a las perturbaciones.
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Figura 2.10. Desempefio del esquema de control en cascada: Ejemplo 2 (destilacion binaria

benceno-tolueno), para una secuencia de perturbaciones en la alimentacion, con mediciones de
temperatura en los platos 6 y 14.
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Con el propoésito de detallar los efectos de la medicion secundaria, solamente se
muestran los efectos de la perturbacion en la tasa de flujo de alimentacion; los efectos de la
perturbacion en la composicion de alimentacion (no mostrados), presentan un
comportamiento similar al observado en el ejemplo anterior. Resulta interesante que se
obtiene una mejora importante en el desempefio del control (~40% de reduccion en el error
integral al cuadrado) con un 5 — /0% del peso de la medicion secundaria. Las simulaciones
numéricas muestran que el esquema de control en cascada es robusto contra cambios en la
localizacion del plato de alimentacion, en la capacidad de la columna, etc. La Figura 2.10
ilustra esto para un cambio en la localizacion de la medicion de temperatura de agotamiento
(del séptimo al sexto plato). Es interesante notar que no se obtiene una mejora significativa
para « < 0.93. Este valor puede ser visto como un limite para el mejoramiento del control
en cascada por medio de mediciones secundarias (en la seccion de agotamiento). De hecho,
aunque la sobre ponderacion de la medicion de la temperatura secundaria puede resultar en
tiempos mas cortos para el rechazo a las perturbaciones, también resulta en una

disminucion de la respuesta del lazo de control para escalas de tiempo mayores.

Conclusiones

En este capitulo se ha mostrado que la incorporacion de una medicion de
temperatura en la seccion de agotamiento dentro de un disefio de control en cascada mejora
el comportamiento del esquema de control al aumentar la capacidad de rechazo a las
perturbaciones del componente de control secundario. La mejora en el comportamiento se
puede explicar en términos de la teoria de onda para la propagacion de las perturbaciones
dentro de la columna: (i) la temperatura en la seccion de agotamiento induce una
compensacion de tipo prealimentado del error de trayectoria que permite un rechazo mas
rapido de las perturbaciones en la alimentacion, y (ii) la temperatura de la seccion de
rectificacion esta mas enfocada a inducir una regulacion mas rapida de la composicion. Una
caracteristica importante es que el disefio de control es bastante simple en el sentido de que
equivale a una combinacion con peso ajustable de dos disefios convencionales de control en

cascada composicion — temperatura.
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Capitulo 3. Control lineal PI en
cascada de temperatura —
concentracion para reactores
tubulares.

Resumen

En este capitulo exploramos la aplicacion de esquemas de control en cascada PI
para mejorar el desempeiio de controladores industriales PI/PID para controlar la
concentracion de salida de un reactor tubular. Muchos estudios en control de columnas de
destilacion han mostrado que es posible controlar sistemas complejos con esquemas de
control relativamente simples. La cuestion es acerca de si este principio se puede aplicar
para reactores tubulares, donde la conexion entre estos sistemas es la naturaleza distribuida,
con fendmenos de intercambio de calor y masa corriente arriba y abajo. A partir de modelos
dindmicos simples de Entrada/Salida (E/S) de primer orden obtenidos por medio de
respuesta escalon, se muestra que la incorporacion de un lazo secundario para regular la
temperatura del reactor en una posicion interna mejora significativamente el desempefio de
control frente a perturbaciones en la temperatura y en la composicion de alimentacion. Se
evaluan los efectos de la localizacion del sensor de temperatura y del uso de mediciones

multiples de temperatura para el lazo secundario.
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Introduccion

El principal objetivo de control para los reactores tubulares es la regulacion de la
concentracion de la salida a la vez que se pone atencion al mantenimiento de una operacion
segura por el requerimiento de que la temperatura del reactor no exceda algun valor
maximo pre-especificado. Recientemente, se han realizado considerables esfuerzos de
investigacion en la aplicacion de técnicas de control moderno para procesos descritos por
sistemas de ecuaciones diferenciales parciales (EDP) que directamente consideran la
naturaleza distribuida espacialmente (Christofides y Daoutidis, 1996; 1998). La idea basica
es extender los conceptos de control geométrico de las ecuaciones diferenciales ordinarias
(EDO) a los sistemas de EDP. Como resultado, se desarrollaron controladores de
retroalimentacion distribuidos que refuerzan la regulacion de la salida y garantizan
estabilidad global para sistemas a lazo cerrado. Los disefios de control por
retroalimentacion basados en modelos de propagacion de onda de baja dimension
mostraron que una regulacion y estabilizacion eficiente del reactor requieren de estructuras
de retroalimentacion para compensar la propagacion espacial de las perturbaciones (Doyle
et al. 1996). Esto es, el control de retroalimentacion debe requerir informaciéon sobre la
dindmica de propagacion de las perturbaciones para actuar de manera eficiente. Otros
métodos estan basados en técnicas de control no lineal y de transformacion de coordenadas.
Por ejemplo, las técnicas de control adaptivo sobre un modelo de orden reducido a partir de
colocacion ortogonal han demostrado ser eficientes para controlar la concentracion de
salida (Dochain et al. 1997). También se han propuesto (Wu, 2000) controladores de
retroalimentacion de estados de baja dimension que buscan suprimir el efecto de
perturbaciones en la entrada de reactores de flujo piston, mostrando que los controladores
pueden requerir medicion 6 estimacion del estado interno para un rapido amortiguamiento
de las perturbaciones en la alimentacion. Se ha explorado el control inferencial no lineal
con mecanismos de reconciliacion de datos (Wu, 2003), mostrando que el esquema de
control por retroalimentacion a tramos no distribuido resulta ser robusto contra

perturbaciones desconocidas.
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En general, los disefios de control por retroalimentacion descritos anteriormente
estdin basados en metodologias modernas (e.g. no lineal, adaptivo, etc.). La principal
desventaja es que la aplicacion practica de los controladores por retroalimentacion
resultantes puede requerir gran cantidad de informacion del sistema (modelos y parametros)
y mediciones en linea, las cuales pueden ser prohibitivas para la mayoria de las condiciones
de procesos industriales. De hecho, la complejidad y la dependencia de modelo de los
controladores por retroalimentacion resultantes puede ser una limitacion seria para su
aplicacion en la practica industrial donde la falta de mediciones y de un modelamiento
dinamico detallado es la situaciéon comun. Los procesos reales que involucran reactores
tubulares 6 de lecho fijo atin son controlados con compensacion de retroalimentacion
tradicional (Luyben, 2001). De esta manera, los objetivos combinados de regulacion de la
concentracion de salida y de operacion segura se deben lograr con estructuras de control
compuestas por compensadores clasicos PI/PID.

Contrariamente a los reactores de tanque agitado, el control de la concentracion de
salida de los reactores tubulares enfrenta retardos inherentes inducidos por el transporte
convectivo y difusivo del fluido, de tal forma que las perturbaciones en la alimentacion
afectan las condiciones de la salida después de un tiempo muerto de control. Muchos
estudios de control en columnas de destilacion han mostrado que se pueden controlar
sistemas complejos con esquemas de control relativamente simples. La cuestion es que se
pueda realizar lo mismo para reactores tubulares y el elemento unificante debe ser la
naturaleza distribuida, con fendémenos de intercambio de calor y masa corriente arriba y
corriente abajo. De hecho, en columnas de destilacion las perturbaciones en la alimentacion
son transportadas a través de las etapas de agotamiento/rectificacion para afectar
posteriormente la dindmica de la composicion del producto. Si la composicion del destilado
fuera la tinica medicion disponible, la capacidad del controlador por retroalimentacion para
rechazar perturbaciones podria estar seriamente limitada por el retardo de transporte
vapor/liquido. Para hacer frente a esta situacion, en la practica del control de columnas de
destilacion se han usado estructuras de control en cascada compuestas por un lazo primario
para el control de la composicion de producto, y de un lazo secundario rapido para
estabilizacion de la temperatura localizada en una posiciéon dentro de la seccion de

rectificacion. El lazo secundario tiene un papel de retroalimentacion para la deteccion
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rapida de perturbaciones antes de que se pueda afectar la composicion del producto, y para
tomar acciones correctivas para contrarrestar sus efectos adversos. El resultado es una
estructura de control por retroalimentacion robusta para lograr la regulacion de la
composicion del producto y la operacion segura por estabilizacion de la temperatura.

Aun teniendo en cuenta las diferencias entre las dindmicas de la columna de
destilacion y del reactor tubular, existen algunos factores comunes tales como la presencia
de retardos inducidos por el transporte del fluido y la naturaleza distribuida de ambos
procesos, de tal manera que establecemos como uno de los objetivos de este trabajo
explorar la aplicacion de esquemas de control en cascada para mejorar el desempefio de
controladores PI/PID en el control de la concentracion de salida del reactor. A partir de
modelos dindmicos simples E/S de primer orden obtenidos de respuestas escalon, se
muestra que la incorporacion de un lazo secundario para regular la temperatura del reactor
en una posicion interior dada, mejora significativamente el desempeiio de control frente a
perturbaciones en la composicion y temperatura de alimentacion. También se evaluan los
efectos de la localizacion del sensor de temperatura y el uso de mediciones multiples
temperaturas en la estructura del controlador, aparentemente se obtiene un mejor
desempefio de control cuando el sensor de temperatura se localiza en posiciones adelante
del hot-spot. Este resultado coincide con diferentes trabajos en los que se ha estudiado la
localizacion de las mediciones de temperatura con propositos de mejorar la estimacion de la
concentracion de salida (Alvarez, Romagnoli y Stephanopoulos, 1981; Alonso, y col.,
2004; y Singh y Hahn, 2005), aunque en nuestro caso este resultado esta orientado a

modificar la estructura del controlador en cascada.

Modelo del reactor tubular

El reactor particular a ser investigado es un reactor tubular homogéneo, no
adiabatico en el cual tiene lugar una reaccion de primer orden, irreversible, y exotérmica.
El modelo del reactor esta dado por las ecuaciones (3.1) — (3.7), las cuales se considera que

representan, ya sea un reactor tubular vacio, 6 un reactor catalitico asumiendo un modelo
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seudo-homogeneo con tasas de reaccion y propiedades de transporte descritas en el
Apéndice B.

El reactante 4 entra al reactor con concentracion ¢; y temperatura 7;. Se considera
que existe difusion axial de calor y masa y se desprecian los gradientes radiales. Se extrae
el calor del sistema a través de la pared por medio de un fluido enfriante, siendo 7, la
temperatura de la pared del reactor. Las ecuaciones que describen el comportamiento

dindmico del reactor son, para el balance de masa,

2
G_{ZDa_f_vﬁ_r'(c,T), 0O<s<L, >0 (3.1)
ot Os Os

y, para el balance de energia

oT o°T oT 2h
— = — pv—+(-AH (c,T)+=—(T,-T), 0<s<L, >0 (3.2
" o o PV ( ', T) R(W ) s (3.2)

con las condiciones de frontera

- D@ =v(c,—c), s=0, >0 (3.3)
0s
—Ki—T:vap(Ti—T), s =0, >0 (3.4)
s

% _y, s=1, 20 (3.5)

os
or =0, s=1L, >0 (3.6)

Os

donde

r'(c,T) = c exp(-Eo/RT) (3.7

Para poner las ecuaciones del sistema en forma adimensional, definimos las siguientes
variables adimensionales
T s t'D

C
:—’ :—’ :—’ t:— 3.8
d c 7 T : L r (3.8)

donde ¢; y T; son los valores de referencia de la concentracion y temperatura. Las
ecuaciones (3.1) y (3.2) se pueden reescribir como sigue:

or 0% o
% _p%s _pe % _grE ), 0<z<l, >0 3.9
ot oz* “n oz arle-1n ‘ 69)
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on 1 0°n on
il A —Pe, —+afr(&,n)+ —n), O0<z<l, t>0 3.10
o Lo or Py Br(&,n) +y(n, —n) (3.10)

Las condiciones de frontera (3.3) — (3.6) se reescriben en la siguiente forma:

%:Pem(f—fi), z=0, t>20 (3.11)
0z
on
—=Pe,(n—-n1,), z=0, t=20 (3.12)
0z
% o, =1, 120 (3.13)
0z
6_77:0, z=1, t>0 (3.14)
oz
donde r&n) = Eexp[-0/ 1] (3.15)
En las ecuaciones anteriores, los parametros adimensionales son
c; T, _T,
51 _Zﬂ 77[ - Tr ’ nw - Tr
E Ly
5=Fa e LV p PC,
RT, D K
r’r(,,T —AH)c, 2hL
g Lren) g (A
Dc, pC,T, pC,DR

Las simulaciones numéricas del modelo de reactor adimensional se hacen usando
discretizacion espacial por medio de diferencias finitas, con una malla de tamafio N = 500,
y la EDO resultante se integra con un método de Runge-Kutta de 4/5 orden con un tamafio

de paso At =0.001.

Formulacion del problema

El problema de control consiste en regular la concentracion de salida y = &z = 1)
en un valor de setpoint yy.s, por medio de manipulaciones de la temperatura de la pared del
reactor 7y. Las dindmicas del reactor son afectadas por perturbaciones en las condiciones
de la concentracion y de la temperatura de entrada £; y 7, respectivamente. El controlador

por retroalimentacién disefiado debe ser capaz de rechazar los efectos adversos de estas
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perturbaciones de una manera eficiente (e. g. tiempos de asentamiento pequeios). Las
mediciones disponibles para la operacion del control por retroalimentacion son la
concentracion de salida & (z = 1) y la temperatura en cualquier posicion del reactor.

Aunque se han reportado en la literatura sofisticados disefios de control por
retroalimentacion (e.g., Christofides y Daoutidis 1996; 1998), su aplicacion en procesos
industriales estd limitada por su complejidad y dependencia del modelo. Debido a que los
compensadores industriales PI/PID son bien aceptados en la practica industrial, es deseable
lograr la concentracion objetivo de salida por medio de estructuras de control realizadas

con controladores PI/PID sintonizados con métodos estandar (e.g., Internal Model Control,

IMC).

Diseno de control en cascada

En esta seccion, se describe una metodologia para disefiar controladores en cascada

con base en modelos simples E/S obtenidos a partir de la respuesta escalon estandar.

Control lineal en cascada para columnas de destilacion

Para motivar el uso de esquemas de control en cascada para reactores tubulares, se
repasan algunos conceptos basicos, haciendo algunas analogias a partir del disefio de
control en cascada para columnas de destilacion. La regulacion directa de la composicion
del destilado puede mostrar respuestas lentas, debido a que las acciones de control se
realizan después de que se ha modificado todo el perfil de composicion por las
perturbaciones en la alimentacion. Para aminorar este problema, se han propuesto esquemas
de control en cascada temperatura/composicion. En un disefio de control en cascada
convencional de composicion de destilado — temperatura, se emplea como lazo rapido un
lazo secundario de temperatura en la seccion de rectificacion para lograr una regulacion
segura de la composicion frente a retardos de medicion y de transporte (ver Figura 3.1). De

hecho, la operacion segura estd garantizada por la accion rapida del lazo de
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retroalimentacion de la temperatura (no retrasada). Dado que, en la presencia de
perturbaciones en la alimentacion, la respuesta de la temperatura es mas rapida que la de la
composicion de salida xp (destilado), la incorporaciéon apropiada de la medicion en la
seccion de rectificacion Tr.. dentro del lazo de control en cascada debe acelerar la respuesta
del lazo de control global, y esto a su vez debe mejorar el comportamiento del control de la

composicion del producto.

D
Xbp
T,
L] conTROL | T v,ref | CONTROL XD, ref
—»| ESCLAVO |« MAESTRO
F. +
—>
XL

Figura 3.1. Diagrama de un esquema de control en cascada para columnas de destilacion
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Para el proposito de diseio de control, consideramos modelos E/S de primer orden

mas retardo calculados a partir de una respuesta al escalon en el reflujo:

xD(S)

R(s) G (s) = R§+Jemx Or.S)
Toe(s) _ _ K,

R(s) G, ()= Tpr S +1

donde R es la tasa de reflujo, > 0 es el retardo debido a mediciones y al transporte
convectivo.

El controlador en cascada estandar composicion del destilado — temperatura llevado por
una medicién de temperatura en la seccion de rectificacion estd disefiado de acuerdo al
siguiente procedimiento:

e Lazo de composicion. El lazo primario, considerado como un “controlador virtual”,

es llevado por la mediciéon de la composicion del destilado, xp, y calcula la

temperatura requerida en la seccion de rectificacion T, Debido a que Gg.(s) =

I‘GC( )

X, (s )
ﬁ Grrw(s) = , se tiene que

R(s) ~ R(s)

Tpr S+1
GTreux(S) = GRX(S)/GRTrec(S) = KTre(:x —_— exp(_gs)
Tpos+1
Donde K7...r = Kg./Krr1io. Para condiciones cercanas al estado estacionario se puede

Tpr S+1

aproximar RT—l ~1, y la dindmica del retardo exp(-6 s) domina la dinamica
Tp S+

global de E/S. Esto implica que Gr..(s) = Kn..exp(-6 s) y, en consecuencia, que la
regulacion del lazo de composicion se puede realizar con una retroalimentacion
integral simple, i.e.,

1
K ToeX T[ X

— K1>X _
CxTreC(S) - s s Kl,x -

con la ganancia integral K;, ajustada de acuerdo con las reglas de sintonizado de
control de modelo interno (Internal Model Control, IMC) (Morari y Zafiriou, 1989):
7, alrededor de 1.5 a 2 veces el tiempo muerto 6.

e Lazo de temperatura. La salida del lazo de composicion es la dinamica requerida en

la seccion de rectificacion Tr(s). Sin embargo, esta no es una entrada manipulada.
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El objetivo del lazo de temperatura es manipular la tasa del reflujo, R (ver Figura
3.1), para seguimiento del setpoint variable en el tiempo, Tje..s , dado por el

controlador de composicion primario. Asi, el disefio del lazo de temperatura esta

Treu (S)
N

K
basado en el modelo = Grr(s) = Ll . St er(8) = Tree,ref(S) — Trec(s) €5
+

Tk,

el error de seguimiento de la temperatura, y R(s) es la salida de control (i.e, Cr..(s):

er..(s)—R(s)), el controlador PI correspondiente esta dado por

1

Trr

rec

TI»Trec TRT-e

con la ganancia K.z, y el tiempo integral 7;7,.. escogido de acuerdo a la regla de

sintonizado IMC (Morari y Zafiriou, 1989): 77, alrededor de 0.75 a 1.5 veces tzr..

El esquema de retroalimentacion resultante estd compuesto por un lazo rapido de
temperatura que realiza la mayor parte de la tarea de rechazo a las perturbaciones, y un lazo
de composicion lento que estd dedicado a asegurar la regulacion de la composicion del
destilado. Recientemente se han reportado (Castellanos-Sahagun y Alvarez, 2006) extensos
resultados de simulacion que demuestran la capacidad del esquema de control en cascada
para regular la composicion del destilado con un buen desempefio en el rechazo a las

perturbaciones.

Control en cascada para reactores tubulares

En esta seccion mostraremos, basandonos en simulaciones, que la dinamica de los
reactores tubulares muestran algunas similaridades con la dinamica de las columnas de
destilacion, de tal forma que se usa un esquema de control en cascada como el descrito
anteriormente para mejorar el desempefio de control frente a perturbaciones en la

alimentacion. Como un caso representativo para mostrar el perfil de temperatura con /ot-
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spot, consideraremos el siguiente conjunto de parametros: L = I, Pe,, = Pe, = 5, aa = 35,
=0.75,y=13,6=1,Le = 10,c; = 1.05y T; = 1. La temperatura nominal de la pared es T,
= [. La figura 3.2 muestra los perfiles de concentracion y temperatura en estado
estacionario. El nimero de Pe;, = 3, utilizado en estas simulaciones resulta en la presencia
clara del hot spot alrededor de z = 0.25, lo cual representa un caso especial que permite la

obtencion de un perfil de temperatura no monotono.

1.0
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0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0
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Posicion axial, z

Figura 3.2. Perfiles de concentracion y temperatura en estado estacionario para L = I, Pe,, = Pe;, =
S,a=35=075y=13,06=1,Le=10,c; =1.05y T; = 1. Se puede notar que el hot-spot esta
localizado aproximadamente en z = 0.25.

Las perturbaciones en la alimentacion se transportan a través del reactor y tienen
diferentes efectos sobre las condiciones en diferentes posiciones del reactor. Esto se ilustra
en la Figura 3.3 para una perturbacion de +75% en la concentracion de alimentacion. Las

dindmicas se pueden describir como una respuesta de primer orden mds un retardo
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dependiente de la posicion. Se observa que mientras mas adelante sea la posicion dentro del
reactor, mas grande es el retraso en el transporte, y el retraso mas grande se encuentra en
las condiciones de salida para z = /. De hecho, el retraso de composicion es alrededor de

0.3 unidades de tiempo, lo cual puede limitar el desempefio de un controlador por

retroalimentacion dedicado a regular la concentracion de salida y = &(1).

Temperatura, n

1.33 - T - T - T

0.152 -

0.150 4

0.148 4

0.146 : i : . : . ,
0.00 0.05 0.10 0.15 0.20

Tiempo, t

Concentracion de Salida, &(1)

Figura 3.3. Respuestas de la concentracion de salida y de la temperatura del reactor para una
perturbacion de +15% en la concentracion de alimentacion.

Un sensor de temperatura localizado en una posicion interna del reactor detectara
mas rapido los efectos de las perturbaciones que un sensor en la salida del reactor. De
manera similar al control en la columna de destilacion, en principio, esta informacion puede
usarse dentro de un esquema de control en cascada para contrarrestar, al menos

parcialmente, los efectos de las perturbaciones antes de que sea afectada la concentracion
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de salida. Para cumplir los objetivos de control, la variable manipulada es la temperatura de

la pared 7,.

1.295-

1.291
1.287
1.283 T T . ;

0.00 0.05 0.10 0.15 0.20 0.25
1.375
1.370+
1.365+
1.360+
1.355-
1.350 T T . ;

0. .

Temperatura, n(0.6) Temperatura, n(0.2)

0.147

0.146-

0.145-

salida, &(1)

Concentracion de

0.144 T . .
0.00 0.05 0.10 0.15 0.20 0.25

Tiempo, t

Figura 3.4. Respuesta del reactor para una perturbacion en escalon de +25% en la temperatura de la
pared 7,. Se muestran dos temperaturas: 7(z = 0.2) correspondiente a una posicion antes del hot
spot, y n(z = 0.6) corresponde a una posicion posterior al Aot spot.

Como sucede en las columnas de destilacion, la regulacion directa de la
composicion de la salida puede mostrar respuestas lentas, debido a que las acciones de
control se realizan después de que se ha modificado todo el perfil de composicion por las
perturbaciones. De esta manera, considerando que las perturbaciones son transportadas

dentro del reactor como un fenomeno de onda, la idea de introducir mediciones de

51



temperatura dentro del lazo de control por retroalimentacion es detectar los efectos
adversos de las perturbaciones antes de que afecten la concentracion de salida.

Para construir un esquema de control en cascada para el reactor tubular, las
dinamicas de temperatura para las posiciones internas del reactor deben ser mas rapidas que
la dinamica de la composicion de salida. La Figura 3.4 muestra la respuesta del reactor para
una perturbacion en escalon de +2.5% en la temperatura de la pared 7,. Se muestran dos
temperaturas 7(z = 0.2) corresponde a una posicion antes del hot spot, y 7(z = 0.6)
corresponde a una posicion después del hot spot (ver Figura 3.2). Como se esperaba, las
dindmicas de la concentracion de salida son més lentas que la dinamica de la temperatura
interior. De forma similar a la composicion del destilado, la dindmica de la concentracion

de salida se puede describir como un proceso de primer orden mas retardo:

y(s) K $oy
=G. (s)=—=—exp(-0. s
XW(S) &y ( ) Tgwys +1 p( &y )

Con 0= 0.04, Kz, = 0.104 'y 75, = 0.12. De la misma forma, la dindmica de la temperatura

se puede aproximar como un proceso de primer orden:

K
S ,
77( ) — Ggw,] (S) — Sl
&.(s) TS+ 1

Los parametros de las funciones de transferencia para la posicion antes del hot-spot
(m7(z = 0.2)) son K, = 0.444 y 7z, = 0.023, y para la posicion después del hot spot (77(z =
0.6)) son K¢, = 0.804 'y 7z,,= 0.072.

FLUJO
ENFRIADOR CONTROL | T ¢ +  Crr
ESCLAVO CONTROL _04_
MAESTRO
1
[ 1
Ci | Cout
T i : T out
—> ‘

BN

Figura 3.5. Diagrama de un esquema de control en cascada para el reactor tubular.
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Figura 3.6. Desempeiio del esquema de control en cascada para una perturbacion de +20 % en la
concentracion de alimentacion en el tiempo ¢ = 0.5, y para una perturbacion de +20 % en la
temperatura de alimentacion en el tiempo ¢ = 2, y para un valor de referencia en la concentracion

de salida y,s = 0.2.

Estas funciones de transferencia se pueden usar dentro de un esquema de control en
cascada para regular la concentracion de salida mientras se obtiene un buen desempeio
para rechazar perturbaciones en la alimentacion (ver Figura 3.5). En la Figura 3.6 (a) se
compara el desempefio de los esquemas de control directo y en cascada bajo una

perturbacion de +20% en la concentracion de alimentacion a ¢ = (0.5, y bajo una
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perturbacion de +20% en la temperatura de alimentacion a ¢ = 2, para una concentracion de
referencia en la salida y., = 0.2, para el caso donde la medicion de temperatura esta
localizada antes del hot spot (i.e., n(z = 0.2)). La integral del error al cuadrado
correspondiente se muestra en la Figura 3.6 (c¢). Se puede notar que el controlador directo
supera al controlador en cascada, principalmente para perturbaciones en la temperatura de
alimentacion. Es interesante observar que bajo este controlador en cascada la composicion
muestra una dinamica de respuesta inversa para perturbaciones en la temperatura de
alimentacion, lo cual induce el pobre desempefio observado en la Figura 3.6 (¢). Sin
embargo, cuando la medicion de temperatura se realiza después de la posicion del ot spot
el controlador en cascada tiene un mejor desempeiio que su contraparte sin cascada (ver

Figura 3.6 (b)).

1.0 4,
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Figura 3.7. Perfiles de concentracion y temperatura en estado estacionario para L = 1, Pe,, = Pe;, =
5,a=35 =025 y=10,06=1,Le =1,¢; = 1.05y T; = 1.2. Se puede notar que la posicion del
hot spot se ha desplazo mas cerca de la entrada del reactor.
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Al contrario que en el caso anterior, la dindmica de la composicion controlada se
comporta de manera similar a la dindmica generada por el controlador en cascada. Se
encontraron resultados similares para otras posiciones de medicion de temperatura,
localizadas antes y después del hot spot. Estos resultados sugieren que la seccion del
reactor después del hot spot es la mejor seccion para mediciones de temperatura dentro de
un esquema de control en cascada composicion/temperatura. Se encuentran mas evidencias
para el caso con parametros L = 1, Pe,, = Pe, = 5, a =35, =025, y=10,06=1,Le = 1,
c; = 1.05y T; = 1.2. En este caso se ha aumentado la dispersion difusiva lo cual lleva a
cambios mas suaves en la temperatura respecto a la posicion (ver Figura 3.7). Se nota que
el perfil de temperatura es casi decreciente, solamente con un ligero hot spot, de tal forma
que ambas posiciones, z = 0.2 y z = (.6, se localizan después del /ot spot.

Como en el caso anterior, la Figura 3.8 muestra que el mejor desempeiio se
encuentra cuando el sensor de temperatura se localiza después del hot spot. Una posible
explicacion a este comportamiento es que antes del hot spot la generacion de calor por la
reaccion domina sobre los mecanismos de transferencia de calor en la pared, de tal forma
que los cambios en la temperatura de la pared solo tienen efectos pequefios sobre la
dindmica del reactor. Para posiciones después del hot spot, la manipulacion de la
temperatura de la pared tiene una sensitividad significativa sobre la dinamica de la
concentracion en la salida. De esta manera, las mediciones de temperatura después del hot
spot contienen informacion sensible que permitiria amortiguar los efectos adversos de las
condiciones de entrada.

También se ha explorado el uso de mediciones multiples de temperatura. Inspirado
por el control de estructura variable para reactores tubulares (Alvarez et al. 1981), se ha
calculado una temperatura promedio ponderada, la cual es regulada por el lazo secundario
de control. Por ejemplo, uno puede definir la temperatura promedio

(@) = an(0.2) + (I - )1n(0.6), aec [0, 1]
lo cual corresponde a una combinacion convexa de mediciones de temperaturaenz = 0.2y
z=(.6. La idea detras del uso de la temperatura promedio 7,,() para el control en cascada
es tomar ventaja de la rapida deteccion de perturbaciones por 7(0.2), y de la cercania de

1(0.6) para la regulacion de concentracion &(7). De hecho, mientras que 7(0.2) puede
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proporcionar una deteccion rapida de las perturbaciones en la alimentacion, esta lejos de la
concentracion controlada, y esto puede inducir una respuesta lenta para bajas frecuencias.

Esta desventaja se puede disminuir si se usa una medicion de temperatura mas cercana a las

condiciones de la salida, por decir 7(0.6).

0.27
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0.23] ---- Cascadaenz=0.2

Concentracion, (1) Concentracion, (1)

0.25] —— Sin cascada
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0.21+
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0.15 . . .
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« 2000 ,
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Figura 3.8. Desempefio del esquema de control en cascada para las condiciones mostradas en la
Figura 3.7. Se puede notar que ambas mediciones de temperatura estan localizadas en posiciones
después del hot spot.

Es facil ver que el compensador en cascada correspondiente para 77,(@) es una

combinacién convexa, con un peso «, de los compensadores en cascada para 7(0.2) y
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1(0.6). Asi que el controlador en cascada para las mediciones de temperatura 7(0.2) y

17(0.6) se recupera cuando o = 1.0 y = 0.0, respectivamente.
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Figura 3.9. Comparacion del desempefio del esquema de control en cascada que usa una
temperatura promedio ponderada. Se puede notar que este esquema de control en cascada supera los
esquemas de control en cascada con una sola medicion de temperatura.

En la Figura 3.9 se muestran los resultados de las simulaciones para cuatro valores
del parametro . Como se mostro previamente (Figura 3.8), el controlador en cascada que
usa 77(0.2) tiene un mejor desempeiio que el control en cascada que usa 7(0.6). Sin
embargo, el controlador en cascada con la temperatura promedio 77,(c), supera a los
controladores con una sola medicion de temperatura. Tal mejora en el desempefio es

inducida por la accion combinada de las mediciones de temperatura en diferentes
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posiciones del reactor, lo cual proporciona una rapida deteccion de las perturbaciones en la
alimentaciéon con una rapida accién de control. De hecho, el esquema de temperatura
multiple actia como un detector del desplazamiento de la onda de perturbacion a lo largo

del reactor tubular.

Comentarios adicionales

Los resultados presentados en este capitulo se refieren a simulaciones realizadas con
el esquema de control en cascada para posiciones de la temperatura del reactorenz=0.2 y
z=10.6. No se abordo el problema de localizacién 6ptima de las mediciones de temperatura.
Para seleccionar la posicion de las mediciones utilizadas en los lazos de control se tomaron
en cuenta aspectos dinamicos observados en las respuestas tanto a lazo abierto como a lazo
cerrado.

En el caso de las respuestas a lazo abierto se observd que las posiciones cercanas a
la entrada del reactor muestran una respuesta mas rapida para cambios escalon en la
composicion de alimentacion. En el caso de las simulaciones a lazo cerrado se observo una
mayor sensitividad de la temperatura del reactor después del hot spot para cambios en la
temperatura de la camisa del reactor (usada como variable de control), lo cual resulté en un
mejor desempefio de un esquema convencional de control en cascada. Aun cuando las
posiciones seleccionadas no se pueden considerar 6ptimas, los resultados muestran que con
la combinacion de estas mediciones fue posible mejorar el desempefio del control en

cascada convencional.

Conclusiones

Haciendo una analogia heuristica con el control de columnas de destilacion, en este
capitulo hemos propuesto el uso de un esquema de control en cascada para mejorar el
desempeio de control para un reactor tubular. Se utiliz6 un modelo de reactor tubular que
se encuentra comunmente en la literatura (Froment y Bischoff, 1990) con el propdsito de

descartar posibles complicaciones en la implementacion del esquema propuesto de control
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que sean derivas del uso de configuraciones 6 modelos mas complejos de reactor tubular.
El esquema contiene un lazo primario que regula la concentracién de salida por medio de
manipulaciones de un set-point de temperatura. Un lazo secundario hace el trabajo de
seguimiento del set point para una temperatura en una posicion dada en el interior del
reactor. Por medio de simulaciones numéricas se ha mostrado que la mejor region para
implementar el lazo secundario (control de temperatura) es después del hot spot. De hecho,
la retroalimentacion de las mediciones de temperatura antes del kot spot induce una
respuesta inversa de la concentracion de salida bajo la accion de perturbaciones en la
temperatura de alimentacion. Aunque no abordamos el problema de escoger la localizacion
optima del sensor de temperatura, nuestros resultados muestran que las mediciones de
temperatura en puntos medios entre el hot spot y la salida del reactor resultan en un
desempeio similar del control, el cual es evaluado como un indice de la integral del error al
cuadrado.

El empleo de una temperatura promedio para el lazo de control permite obtener
mejores resultados en comparacion con el esquema da una sola temperatura, esto es porque
la combinacidn convexa de dos mediciones de temperatura retine las ventajas de rapidez en
la deteccion de perturbaciones (cerca del hot spot) y una mayor sensibilidad entre la entrada
de control (7) con la variable de salida (&(1)) (después del hot spot). Es razonable suponer
que seria factible obtener resultados similares en los modelos reactores tubulares con

caracteristicas dinamicas similares al modelo utilizado.
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Capitulo 4. Control lineal PI basado
en observador para procesos con
retardo.

Resumen

En este capitulo se considera el problema de regulacion y compensacion para sistemas
lineales con retardo. La idea principal es hacer una aproximacion finita dimensional del
término de retardo por medio de una funcion de Pade clasica. Se usa un observador lineal
para estimar la salida libre de retardo y se aplica dentro de un esquema de compensacion
por retroalimentacion disefiado a partir de una realizacion en el espacio de estados del
proceso aproximado. La estrategia de control resultante tiene la estructura de un esquema
de prediccion de Smith basado en observador. Los resultados numéricos de varios ejemplos
muestran que es posible obtener un sistema de control con desempefio mejorado para las
tareas de seguimiento de setpoint y compensacion de perturbaciones manteniendo

estructuras lineales simples y de orden bajo para el controlador basado en observador.

Introduccidon

Los sistemas con retardo constituyen una forma conveniente de representar el
comportamiento dinamico de diferentes tipos de procesos quimicos, principalmente con
fines de disefio de controladores con estructura PI/PID (Proporcional-Integral-Derivativa).
El tiempo muerto o retardo permite cuantificar el tiempo que transcurre desde la entrada de
una perturbacion al sistema hasta que se puede detectar su efecto en la salida del mismo,
puede ser originado por la dinamica del propio sistema (fenémenos de transporte, cinéticos,

etc.) 6 por la dinamica de los elementos del lazo de control (actuadores, sensores, analisis,
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etc.). Los tiempos de retardo aparecen cominmente en problemas de control de procesos
debido a los retrasos distancia—velocidad, lazos de reciclo, y lazos de analisis de
composicion 6 en la aproximacion de sistemas de orden mayor mediante sistemas de orden
mas bajo (de primer o segundo orden) con un tiempo de retardo que se emplean para
facilitar el andlisis dindmico y disefio de lazos de control. En el caso de procesos estables
cuando el tiempo de retardo es pequefio, normalmente es suficiente un controlador PID para
producir un desempefio aceptable. Para tiempos de retardo grandes, el predictor Smith
(Smith, 1957) proporciona un estimado a lazo abierto de la salida libre de retardo,
resultando en un esquema efectivo de compensacion. Watanabe e Ito (1981) propusieron
estructuras basadas en el predictor Smith para el rechazo de perturbaciones de carga.

El desempefio de los controladores PID, se puede ver muy afectado por el
procedimiento de sintonizado utilizado, por ejemplo, un controlador PID sintonizado por la
reglas de Ziegler-Nichols puede presentar una respuesta oscilatoria (Tyreus y Luyben,
1992). Para reducir el comportamiento oscilatorio, Chien y Fruehauf (1990) desarrollaron
un método de control de modelo interno para seleccionar las constantes de sintonizado para
el controlador PID, pero Tyreus y Luyben (1992) mostraron que las reglas de control de
modelo interno pueden resultar en respuestas lentas. La principal desventaja de estos
esquemas de control es que pueden existir pequefios errores en el estado estacionario
cuando existe incertidumbre en los valores del tiempo de retardo de los procesos.

del-Muro y col. (2007) propusieron un esquema de estabilizacion para procesos
inestables con tiempo de retardo. La metodologia se basa en descomponer el tiempo de
retardo en muchos retardos pequefios y de igual tamafio, los cuales son subsecuentemente
aproximados por medio de una funciéon de transferencia de Pade convencional. En un
segundo paso, efectuaron una realizacion en el dominio del tiempo del proceso libre de
retardo y de la particion del retardo, para lo cual construyen un observador tipo Luenberger.
De esta manera, la salida estimada del proceso libre de retardo es retroalimentada para
estabilizar el proceso real por medio de un controlador conveniente. En consecuencia, el
compensador de retroalimentacion resultante tiene la estructura de un predictor Smith
debido a que proporciona, por medio de un observador en lazo cerrado, un estimado de la

salida libre de retardo. De esta forma, concluyeron que la mejora en el desempefio para
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procesos estables 0 inestables con tiempo de retardo pueden requerir el uso de
controladores de orden alto para compensar tiempos de retardo largos.

Considerando los sistemas con tiempo de retardo como sistemas de pardmetros
distribuidos (ver Apéndice C) y siguiendo con los objetivos de este trabajo de tesis, en este
capitulo nos enfocamos al desarrollo de sistemas de control lineal de orden bajo (PI) para
sistemas estables con tiempo de retardo basandonos en el empleo de un observador de
estado para obtener la estimacion de la respuesta del sistema libre del retardo. Nos hemos
enfocado a sistemas estables considerando que la estabilidad es una condicion regular para
las condiciones de operacion de muchos procesos quimicos, de manera que el disefios de
esquemas de control con propdsitos de estabilizacion para sistemas inestables queda fuera
de los alcances de este trabajo, de tal manera nos restringiremos al empleo de herramientas
de control lineal con el proposito de mejorar el desempefio del lazo de retroalimentacion
con respecto a sistemas de control convencionales.

Como parte del procedimiento se emplea una funcion de Pade de primer orden para
aproximar el termino de retardo con lo cual obtenemos un modelo de dimension finita,
resultando en un esquema lineal de control de orden bajo (PI) basado en observador que
mantiene una estructura lineal simple y permite mejorar el desempefio respecto a esquemas
convencionales. Para evaluar el desempeiio del esquema propuesto analizamos algunos
ejemplos encontrados en la literatura de procesos quimicos presentados en forma de
funcion de transferencia. Ademds evaluamos la aplicacion de este esquema al reactor
tubular estudiado en el capitulos 3. La mejora en el desempeiio obtenida en comparacion
con un esquema de retroalimentacion tradicional se mantiene atin cuando la estimacion de

la salida esta basada en una medicién muestreada de la salida.

Preliminares

Vamos a trabajar con sistemas lineales de una solo entrada y una solo salida, SISO (por
sus siglas en inglés, Single Input - Single Output), con entrada retrasada g(s) = A(s)exp(-0
s). Esto es,

g(s): U(s) > Y(s) (4.1)
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Aqui @ es el tiempo de retardo, Y(s) es la salida del proceso y U(s) es la entrada de control.
Debido a que el proceso g(s) estd compuesto de una funciéon de transferencia libre de
retardo /(s) mas un operador de tiempo de retardo exp(-€ s), el proceso se puede
representar como un sistema en cascada de la siguiente forma:
h(s): U(s) = Yas)
exp(-6s): Yar(s)— Y(s) (4.2)
donde Y4d(s) es la salida libre de retardo. Se considera que la funcion de transferencia libre

de retardo es:

sy = ),
D, (s)
donde el grado de Ny(s) es myp, y el grado de Dy(s) es ny, con ny=>myp, y Nu(s) y Diu(s) son

polinomios coprimos. Dado que la funcion de transferencia de lazo cerrado se vuelve

_c(s)h(s)
hels) 1+ c(s)h(s) 55

el polinomio Ny(s)N¢(s) + Di(s)Dc(s) es Hurwitz. Se puede calcular un controlador c(s),
para el proceso libre de retardo /4(s), con técnicas de disefio de control estandar, y métodos
de control robusto. Se pueden usar técnicas de control Optimo robusto, tales como las
reportadas por Morari y Zafiriou (1989), para calcular un controlador c(s) para la familia de
procesos A(s).

La implementacion practica del controlador c(s) debe enfrentar el problema de la
falta de mediciones de la salida libre de retardo. De hecho, el controlador c(s) debe usar la
senal de salida real Y(s) en lugar de la sefal de salida libre de retardo Yud(s). Asi, la funcion

de transferencia real a lazo cerrado es

c(s)h(s) exp(—6k) (4.4)
1+ c(s)h(s) exp(—6k) '

gds) =

El anélisis de la ecuacion caracteristica 1 + c(s)h(s)exp(-6 s) es bastante complejo debido a
que involucra la determinacion de un nuamero infinito de raices caracteristicas. Una
alternativa es remover el operador de retardo de la ecuacion caracteristica mediante el uso
adecuado de una estrategia de control. Esto se hace usando una estrategia similar a los

esquemas de prediccion de Smith. Si la sefial libre de retardo, Yyi(s), esta disponible para
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retroalimentacion, se podria remover el operador de retardo exp(-6 s) del denominador de

la ecuacion 4.4, y la funcion de transferencia correspondiente a lazo cerrado podria ser

_ i _ c(s)h(s)exp(—0s)
8ate(s) = he(s) exp(-0s) L+ e(s)h(s) (4.5)

debido a que el polinomio Ny(s)N(s) + Du(s)Dc(s) se hizo Hurwitz por el controlador c(s):
la funcidn de transferencia a lazo cerrado gurc(s) también es estable. Sin embargo, debido a
que
Yar(s) = exp(65)X(s),
la sefal Ygi(s) es una version no causal de la salida Y(s). En el dominio del tiempo
yai(f) = y(t + 0),
lo cual implica que la sefial Yy(s) nunca estd disponible para retroalimentacion. Una

solucion para este problema es calcular un estimado, Y3, (s), de la sefial libre de retardo
Yar(s) y usarlo para retroalimentacion por el controlador c(s). De esta manera, Y7, (s) debe

ser un estimado de la salida del proceso para el tiempo ¢ + €. Se espera que en el caso que
V¢ () > ya(?), el controlador retroalimentado c(s) con Y7, (s) como entrada debe ser capaz
de regular la salida y(f) con un mejor desempenio (Ej. menor tiempo de asentamiento,
sobredisparo) bajo la presencia de perturbaciones. En otras palabras, de acuerdo con la
ecuacion 4.5, el uso de un estimado exacto Y, (s) permitiria una reduccion significativa de
los efectos adversos del retardo sobre el proceso controlado.

Si la funcién de transferencia g(s) = A(s)exp(-6 s) es minima y causal, entonces se
puede suponer que el proceso retrasado descrito en forma de cascada como en la ecuacion
4.2 es observable, lo cual es una condicion importante para obtener el estimado Y, (s). Asi,
la dindmica de la sefial libre de retardo Yu(s) se puede reconstruir a partir de mediciones de
la sefal de salida Y(s). En principio, se puede obtener una realizacion minima en el dominio
del tiempo del proceso retrasado, g(s) = h(s)exp(-6 s), para lo cual se necesita construir un
observador asintotico. Especificamente, sea

x,=Aix1 + Biu

var= Cix1 + Diu
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una realizacion en el espacio de estados del proceso libre de retardo /(s): U(s) — Yad(s) (g(s)
= Ci(s] — Al)'lBl + D)), donde x; es un vector de dimensiones convenientes. Por otra parte,
sea

w=A _w+B_ya

y=C_w+D_ys
una realizacién en el espacio de estados del operador de retardo exp(-0s)=c, (sI—A4,)"'B,

+ D . Se puede notar que las matrices 4, B, C_ y D son infinito dimensional. Dada

la naturaleza infinita dimensional del operador de retardo exp(-8s), el vector w debe ser
infinito dimensional (Curtain y Pritchard, 1978). Debido a que el sistema anterior es
observable, se puede construir un observador para estimar asintdticamente la dindmica de la
sefial y4(f). De esta manera,
X =Aix; +Bu+ Gi(y—)»~
w'=4_w'+B_(Cx; +Du)+G,_,(y-))

donde x| es un estimado de xi, y asi sucesivamente, y las matrices G; y G, son matrices de
ganancia del observador. Las dindmicas estimadas de la salida libre de retardo se recuperan

como y, = Cix; + Du, y la entrada de control es calculada como U(s) = c(s)Y 5, (s). A

partir de esto es posible simplificar un problema de control de retroalimentacion de salida
en un problema de control de retroalimentacion de estados y un problema de disefio de
observador de estados.

Desafortunadamente, dada la naturaleza infinita dimensional del operador de

retardo, exp(-0 s), el controlador compuesto por el compensador U(s) = c(s)Y (s) vy el

esquema de prediccion basado en observador es infinito dimensional, lo cual no es
realizable en situaciones practicas. Una alternativa para superar este problema es usar
observadores finito dimensionales para estimar la sefial libre de retardo Yyds). Para este
propdsito se puede considerar una aproximacion finita dimensional del operador de retardo
exp(-6s).

En el procedimiento de disefio del controlador empezamos a partir de un
controlador calculado para el proceso libre de retardo, y después, sélo enfrentamos el

problema de disefiar un esquema de estimacion finita dimensional para la salida libre de
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retardo Yy(s), de esta manera, se evita el problema de disefiar un controlador para el

proceso retrasado.

Planteamiento del método

El diagrama de bloques para un sistema tipico a lazo cerrado se muestra en la Figura
4.1 para una planta de primer orden con retardo, con un controlador PI
donde se utiliza la siguiente notacion:

C(s) representa el controlador, en este caso, el controlador PI,

K, es la ganancia de la planta
Tp es la constante de tiempo de la planta
0 es el tiempo de retardo
Control Pl Planta
Vr " e y
— Oy = et T
+ _ 7,8 +

A

Figura 4.1. Diagrama de bloques del sistema a lazo cerrado para una planta de primer orden con
retardo.

En el diagrama de la Figura 4.1, se puede notar que el sistema de retroalimentacion
estd basado en la medicion de la salida del sistema, y, puesto que esta salida incluye el
efecto del operador de retardo ¢ ®, el desempefio del lazo del control es afectado por el
tiempo de retardo, debido a que el controlador actua & unidades de tiempo después de que
la salida, y, se ha desviado del valor de referencia, y, Cuando la magnitud del retardo es
considerable (i.e. 8 /7, >1.0 ) la capacidad de regulacion del lazo de retroalimentacion
puede ser muy limitada y resultar en un desempefio muy pobre (tiempo de asentamiento

considerable, sobredisparo, oscilacion excesiva, etc.).
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Como una manera de enfrentar esta deficiencia, se utiliza el esquema de
retroalimentacion basado en observador descrito en la seccion anterior con el propdsito de
implementar un lazo de retroalimentacion basado en la salida de la planta libre de retardo.

Este esquema se muestra en la Figura 4.2.

Control PI Planta
yr ) T )
= o) F—={ K [ 4]
+ - TPS +1 : e

Figura 4.2. Diagrama de bloques del sistema de retroalimentacion para un sistema de primer orden
libre de retardo. Se puede observar el operador de retardo en un bloque separado de la funcion de
transferencia de la planta. Se desea estimar el valor de la sefial w para utilizarlo como sefial de
retroalimentacion en el lazo de control.

Para la implementacion del esquema propuesto se sigue el siguiente método.

1. Disefiar un controlador P/ para el proceso libre de retardo.

2. Aproximar el operador de retardo mediante una funcion de Pade de primer orden

3. Obtener la realizacion en el espacio de estados del proceso aproximado.

4. Construir un observador para obtener un estimado de la salida del proceso sin
retardo.

5. Implementar el controlador P/ con el estimado de la salida libre de retardo como la

entrada de control

Aproximacion de Pade para exp(-6s)

Como se comentod en la seccion anterior, el operador de retardo exp(-6s) es infinito
dimensional. Para derivar un esquema de prediccion finito-dimensional para el proceso
descrito en la ecuacion 4.1, derivaremos una aproximacion causal de orden p para exp(-6's).
La reduccion finita dimensional mas conocida para el operador de retardo es la

aproximacion de Pade de primer orden
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(4.6)

Para reducir posibles incertidumbres de fase y evitar problemas de inestabilidad, se han
considerado aproximaciones de orden mayor (del-Muro y col., 2007). Para hacer esto, se
descompone el retardo en p > 1 retardos no sobrepuestos como sigue:

exp(-0's) = [exp(-2a,s)]° 4.7)
donde a, = 6 /2p. Debido a que o < 6, una aproximacion de Pade para exp(-a,s) debe
mostrar menores desviaciones de fase que exp(-€ s). De ésta forma, se introduce la

aproximacion de Pade para exp(-as) en la ecuacion 4.7 para obtener la siguiente expresion:

exp(-65) z[l“”} 4.8)

1+aps

Se tiene que ésta aproximacion converge uniformemente al operador de retardo real infinito

dimensional. Esto es,

. (l—a s]p
lim L1 =exp(-0s) (4.9)
a,s

p
de esta manera, si se usa una aproximacion de Pade de primer orden para el operador de
retardo, la funcion de transferencia para la salida es

—as+1
as +1

y(s) = (4.10)

con a=0/2

Esquema de prediccion finita dimensional

Con base en la aproximacion anterior, se propone un esquema de prediccion basado en
observador que usa la estimacion de la dindmica de yq/(¢). Para este fin, empezamos a partir
de una representacion minima en el espacio de estados del proceso libre de retardo A(s)

fCl = A1X1 +B 1u

var= Cix1 + Diu (4.11)
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donde x;€R™ es un vector de estados, y A4;, By, Ci, y D; son matrices de dimensiones
convenientes. Cada factor (1 — a,s)/(1 + a,s) introduce un estado adicional en la
representacion del dominio del tiempo del proceso. Se puede mostrar (del-Muro y col.,
2007) que el término [(1 — a,s)/(1 + ,s)} se puede describir como sigue:
X, =Axxs + Byyar
¥ =Cox2 + Dayar (4.12)
donde x, € R” . De ésta forma, el observador asintotico esta dado por
X =Ax] +Bu+ Gi(y—)°)
x5 =Ax + By (Cixy + Diu) + Gy (y —)°) (4.13)
donde y es la salida medida y
V= Cax5+ Dy(Cix| + Dyu)
es la salida estimada. Las matrices G| y G, son las matrices de ganancia del observador y se
escogen para alcanzar la estabilidad de la matriz
A, -G,D,C -G,C
(o -cme, 4-66) @19
La observabilidad del sistema descrito por las ecuaciones 4.11 y 4.12 garantiza la existencia
de tales matrices de ganancia G| y G,. Como en el caso infinito dimensional, la prediccion

de la salida libre de retardo esta dada por

Yo @O =Cuxi () + Du(r) (4.15)
y la entrada de control esta calculada como U(s) = c(s) Y ().

Resumiendo, el disefio de un controlador para el proceso retrasado (4.1) se puede
hacer siguiendo los siguientes pasos:
(1) Disefiar un controlador c(s) para el proceso libre de retardo /4(s)
(i1) Sustituir el operador de retardo por una aproximacion de Pade de primer orden.
(iii))  Hacer una realizacion minima (observable y controlable) en el espacio de
estados del proceso aproximado (ver ecuaciones 4.11 y 4.12).
(iv)  Construir un observador asintdtico para obtener un estimado de la salida libre de

retardo, es decir, ) 4df). Como es usual en los disefios de control basados en
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observador, se escogen las ganancias G; y G, de tal forma que el observador es
~10 veces mas rapido que el proceso nominal libre de retardo a lazo cerrado.

(v) Se implementa el controlador c(s) con el estimado, y 4t), como la entrada de

control.

Funcion de transferencia para la salida sin retardo

Para ilustrar la aplicacion del esquema propuesto de manera detalla tomamos como
caso de estudio una funcién de transferencia correspondiente a un modelo de integrador con
retardo. De acuerdo con Chien y Fruehauf (1990) la funcion de integrador con retardo se
puede utilizar para modelar una gran variedad de procesos quimicos con el propdsito de
disefiar controladores tipo PID, de tal manera que este proceso se sigue estudiando como
referente para evaluar procedimientos para el disefio de este tipo de controladores
(Chidambaram, 2003; Panda, 2006)

La funcion de transferencia del integrador con retardo esta dada por la siguiente
expresion

¥(s) =K,,£u(8)
T,

P
donde se consideran valores unitarios para la ganancia de la planta, la constante de tiempo y
el tiempo de retardo. Si se realiza la separacion de los bloques de la planta y del operador
de retardo como en la Figura 4.2, se puede representar la planta como una funcion de
transferencia libre de retardo
KP
w(s) =——u(s) (4.16)
7,8
P
Si se sustituye el operador de retardo por la funcion de Pade de primer orden, como en la
ecuacion (4.10), y se aplica la transformaciéon » =y + w, se obtiene el siguiente modelo en

el espacio de estados a partir de las ecuaciones (4.10) y (4.16):

7= l(2w—r)
¢ 4.17)
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De manera que resulta un sistema lineal de la forma
X = Ax+ Bu
y==Cx

el ] e

que resulta ser controlable.

con

Diseno del observador

Debido a que no se puede medir la salida la planta libre de retardo, para estimar el

valor de la sefial w se propone el siguiente el observador

?:l(zw—f)ug(y—ﬂw)
. al (4.18)
w=—ZK u+K,(y—7+w)

T

P

donde K1 y K2 son las ganancias del observador.

La dindmica del error de estimacion esta dada por la diferencia entre los sistemas de

las ecuaciones (4.17) y (4.18):

1 2
s—x=[a-k,CJx-5)=| " 5 TR x-x%)

_Kz Kz

(4.19)
mediante un procedimiento de colocacion de polos se obtiene la matriz K = [169.8, -29.2]T

con la cual se asegura que la trayectoria del sistema converge al origen con rapidez

adecuada.
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Resultados de la simulacidon

En esta seccion se presentan los resultados obtenidos mediante simulacion numérica
para el modelo de integrador con retardo presentado anteriormente y para diferentes tipos
de plantas que se representan tipicamente en casos de estudio para el disefio de
controladores, adicionalmente se muestran los resultados obtenidos con el proceso del
reactor tubular estudiado en el capitulos 3. En estos ejemplos se aplica el esquema de
estimacion propuesto para implementar el lazo de retroalimentacion basado en observador.
El desempefio del controlador se evalua para cambios de setpoint y para rechazo a
perturbaciones.

El sintonizado de los parametros del controlador PI se realiza por medio de las
reglas de sintonizado IMC (por sus siglas en inglés, Internal Model Control) (Morari y
Zafiriou, 1986), y se realizan comparaciones del sistema llevado por un control PI sin

observador.

Integrador con retardo

En la Figura 4.3 se presentan los resultados de la respuesta del sistema, y, y la salida del
controlador, u, para un cambio de setpoint seguido de una perturbacion de +50% en la
entrada al sistema para la planta del integrador con retardo. Para descartar el efecto del
procedimiento de sintonizado sobre el desempefio del controlador, en este caso se evaltian
tres métodos de sintonizado diferentes para propositos de comparacion. El método de
Chidambaram y Padma (2003) se basa en hacer coincidir los coeficientes de las potencias
de s en el numerador y denominador de la funcidon de transferencia a lazo cerrado e
incluyen un parametro adicional para reducir sobredisparo en la respuesta. Por otra parte
Panda y col. (2006) combinan las estructuras de un predictor Smith (Smith predictor, SP) y
de controlador tipo PID introduciendo un parametro adicional para conmutar entre los

modos SP y PID.
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salida del sistema, y

entrada de control, u

integral del error,
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Figura 4.3. Evaluacion del esquema de control PI con observador para un cambio de setpoint
seguido de una perturbacion. Se compara con la respuesta del lazo obtenida mediante un control PI
simple con tres procedimientos de sintonizado.

Skogestad presenta unas reglas analiticas simples para el sintonizado de

controladores tipo PID partiendo de las reglas de sintonizado IMC (Internal Model

Control), de ahi la designacion SIMC (Skogestad IMC). En general estos métodos son

faciles de aplicar pues se reducen a la aplicacion de expresiones simples que son funcion de

los parametros del modelo de primer orden con retardo (ver Apéndice D).
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Se puede notar que el desempefio de controlador con observador, evaluado mediante
la integral del error al cuadrado, resulta considerablemente mejor comparado con el control

PI simple, independientemente del método de sintonizacion usado.

Proceso de séptimo orden

En este caso se toma como caso de estudio una funcion de transferencia de séptimo
orden tomada del trabajo de Skogestad (2003), esta funcién permite evaluar la aplicacion
del esquema para una planta con una dindmica mas compleja que la funcion estudiada
inicialmente. La funcién de transferencia de la planta es la siguiente:

(~0.35 +1)(0.008s +1) .
(25 + 1)(s +1)(0.4s +1)(0.25 + 1)(0.055 +1)°

y(s)= (s)

Para disefiar el controlador se hace una reduccion del modelo original de séptimo
orden a un sistema de primer orden con retardo (Skogestad 2003). Siguiendo el
procedimiento descrito en el Apéndice D se obtienen los pardmetros Kp =1, =147y 5
= 2.5 para el modelo de primer orden con retardo. Siguiendo el procedimiento de disefio del

controlador se obtiene la dinamica del error de estimacion

—l—K1 z+K1
i-x=[A-KC[x-x)=| ¢ % (x—x)
-K, -——+K,
T

P

con la matriz de ganancia K = [5832.9, 5634.7]T. En la Figura 4.4 se muestra la respuesta
del sistema para un cambio de setpoint y una perturbacion en la sefial de entrada, en este
caso se puede observar que la mayor complejidad del proceso (orden mayor) limita el
desempeio del controlador PI, por lo que en estos casos se puede considerar como opcion
el uso de controladores tipo PID. Sin embargo, a pesar de que en este caso el procedimiento
de reduccion de modelo resulta en un tiempo de retardo menor que la constante de tiempo
del proceso (@ /t , < 1), es posible obtener un mejor desempefio al implementar el

controlador propuesto basado en observador.
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Figura 4.4. Aplicacion del esquema de control PI con observador para una funciéon de séptimo
orden. El esquema con observador supera al control PI simple principalmente para el rechazo a

perturbacién de entrada.
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Proceso de tercer orden con respuesta inversa

Como un tercer ejemplo se aplica el método propuesto al siguiente modelo de tercer
orden:

-2s5+1
(s+1)3

y(s)= u(s)

la caracteristica dominante de esta funcion es la dindmica de respuesta de inversa que afecta
de manera considerable el desempefio del sistema de control. Siguiendo el mismo
procedimiento, se reduce la planta a una funcioén de primer orden mas retardo obteniéndose

los siguientes parametros K, = 1, 8= 3.5, 7, = 1.5. La dindmica del error de estimacion es la

siguiente:
—l—K1 z+K1
i-x=[A-KC[x-x)=| ¢ % (x—x)
-K, -—+K,
T

p
en este caso @ = 6/ 2 = 1.75. Los resultados de la simulacion se presentan en la Figura 4.5.
Debido al largo tiempo de retardo respecto a la constante de tiempo de la planta (6/ 3, =
2.33) podriamos esperar una mejora considerable en el desempefio del controlador basado
en estimador respecto al control PI simple, sin embargo, en la Figura 4.5 se puede observar
que esta mejora en el desempefio es moderada en el caso de un cambio de setpoint. Este
comportamiento puede atribuirse al efecto de la dinamica de respuesta inversa, que induce
un mayor sobredisparo bajo un cambio de setpoint para el esquema propuesto. A pesar de
esto, se puede notar que este esquema es capaz de proporcionar un mejor desempeio
respecto al control PI convencional, de hecho, la capacidad de rechazo a perturbaciones se

puede considerar bastante mejorada.
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Figura 4.5. Aplicacion del esquema de control PI con observador para una funcioén de tercer orden
con respuesta inversa. La capacidad para el rechazo a perturbacion de entrada es la principal ventaja
resulta en esta aplicacion.

Reactor tubular

Se aplica el esquema propuesto al proceso de reactor tubular estudiado en el
capitulo 3. Al igual que en los casos anteriores, el disefio del observador se basa en un
modelo de primer orden con retardo obtenido de acuerdo con el procedimiento descrito por
Smith y Corripio (1985) a partir de la respuesta a lazo abierto de la concentracion de salida

para un cambio escalén en la temperatura de la camisa del reactor. Los pardmetros
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obtenidos para el modelo son K, = -0.158, 7, = 0.087 y &€ = 0.168 para la ganancia,
constante de tiempo y retardo, respectivamente. Las ganancias para el observador son K; =
3420 y K, = 3400, obtenidas por asignacion de polos. Los resultados obtenidos se muestran
en la Figura 4.6 donde se compara la respuesta de un control PI simple con la del esquema
propuesto basado en observador, se aplican las mismas perturbaciones aplicadas en las
simulaciones del capitulo 3, es decir, al tiempo t = 0.5, una perturbacion de + 25% en la
concentracion de alimentaciéon y una perturbacion de +25% en la temperatura de

alimentaciéon a t = 2.

---Pl
—— PI + observador

concentracion de salida, g(1)

. 2
integral del error, e” entrada de control, n

3 4
2000- Lo
-

1500 !
1000

500

0 :
0 3 4

tiempo, t

Figura 4.6. Aplicacion del esquema de control PI con observador para el proceso de reactor tubular
sujeto a una secuencia de perturbaciones de +25% en la concentracién de alimentacion en el tiempo
t=0.5y de +25% en la temperatura de alimentacion en el tiempo t = 2.
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Se puede notar que el desempefio del esquema basado en observador permite
mejorar de manera considerable el desempefio del controlador sin complicar el disefio de la

estructura de control, aiin a pesar de la fuerte no linealidad del modelo de reactor tubular.

----Pl
—— PI + observador

entrada de control, n,~ concentracién de salida, &(1)

3200——————————————————————————————————=========
2400+
1600+

800+

. 2
integral del error, e

tiempo, t

Figura 4.7. Aplicacion del esquema de control PI con observador para el proceso de reactor tubular
sujeto a una secuencia de perturbaciones de +25% en la concentracion de alimentacion en el tiempo
t = 0.5y de +25% en la temperatura de alimentacién en el tiempo t = 2, con un muestreo de la
concentracion de salida con periodo de 10 min.

En la Figura 4.7 se muestra la respuesta del proceso bajo la misma secuencia de
perturbaciones pero en esta ocasion se considera que la retroalimentacion se realiza en base

a muestreos de la concentracion de salida con periodos de 10 min. Las salidas muestreadas
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suelen afectar de manera considerable el desempefio de los sistemas de control, pero la
estructura propuesta basada en el observador mantiene un mejor desempefio que el sistema

convencional aun bajo estas condiciones.

Conclusiones

Se compar¢ el esquema de control propuesto con esquemas de control P, para tres tipos
de plantas que representan problemas interesantes desde el punto de vista de control. Los
resultados de las simulaciones muestran que el esquema de control basado en observador es
capaz de mejorar el desempefio frente a perturbaciones y a cambios de setpoint
manteniendo una estructura simple en el lazo de control. El nivel de mejora obtenido
mediante el esquema de control estudiado depende de las caracteristicas dinamicas de la
planta, en particular se pueden obtener mayores ventajas para los casos en que el tiempo de
retardo es mayor respecto a la constante de tiempo dominante del proceso. El resultado es
un método sistematico para el disefio de sistemas de control basado en observadores en
especial para sistemas que se pueden representar de manera adecuada con funciones de
transferencia simples tales como funciones primer orden 6 ain funciones de integrador con
retardo y en las cuales un tiempo de retardo elevado afecte de manera considerable la
dindmica de la planta (i. e. &/ 7, > 1 ). El control propuesto permite tratar con éxito
sistemas de dindmica un poco mas complicados tal como el caso del reactor tubular

estudiado en el Capitulo 3 de esta tesis.
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Capitulo 5. Conclusiones y
perspectivas

Conclusiones

En esta tesis se han presentado los resultados obtenidos en el proyecto de
investigacion doctoral correspondientes al disefio de esquemas de control lineal PI para
procesos distribuidos. Para este trabajo se consideraron las caracteristicas dinamicas
relacionadas con la naturaleza distribuida de algunos procesos no lineales de manera que
pudieran tomarse en cuenta para el disefio de esquemas de control con estructuras lineales
simples. Los resultados obtenidos mediante simulacion muestran que es posible mejorar el
desempeio con respecto a esquemas de control convencionales.

El empleo de diferentes mediciones de temperatura distribuidas espacialmente
dentro de esquemas de control en cascada, permitié obtener informacion relacionada con la
propagacion de perturbaciones en la alimentacion para los casos de la torre de destilacion y
del reactor tubular. Esta modificacion en la estructura del control hace posible detectar de
forma mas rapida los efectos de diferentes perturbaciones a lo largo de estos sistemas y
tomar acciones correctivas con mayor rapidez. Por otra parte, la combinacién lineal de las
mediciones de temperatura en una sola sefial permite conservar un esquema SISO en el cual
es posible ajustar la ponderacion de cada medicién de acuerdo con el efecto que ésta tenga
sobre la salida controlada. Estas estructuras permiten compensar hasta cierto punto las
desventajas de los esquemas de control lineales que han limitado su aplicacion en los
procesos no lineales de naturaleza distribuida. El resultado es que la respuesta mas rapida
ante las perturbaciones en la entrada de los procesos reduce la propagacion de sus efectos a

lo largo de las dimensiones del sistema controlado, permitiendo que el proceso se mantenga
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dentro de las condiciones de operacion donde se preserva la validez de los modelos lineales
usados comunmente para representar a la planta durante el disefio de los controladores.

El trabajo de sistemas con retardo en esta tesis permite incluir el tratamiento de una
mayor variedad de procesos quimicos. El empleo del tiempo de retardo es una manera de
modelar los retardos debidos al transporte y a otros factores que se presentan en una gran
cantidad de procesos quimicos representados mediante funciones de transferencia. Los
resultados obtenidos con los esquemas de retroalimentacion basados en la estimacion de la
salida del sistema libre de retardo muestran que las mayores ventajas del uso de estos
esquemas de control se obtienen para procesos con tiempo de retardo relativamente grandes
(mayores que algun tiempo caracteristico del sistema) comparados la constante de tiempo
dominante del proceso. La aplicacion de este esquema al proceso del reactor tubular mostrd
que es posible obtener mejoras en el desempeiio cuando se tratan modelos de mayor

complejidad.

Trabajo a futuro

Los resultados presentados en esta tesis se han aplicado a procesos representados
mediante modelos simplificados con el propdsito de descartar complicaciones inherentes a
modelamientos mas rigurosos 6 a configuraciones mas complejas. De esta manera ha sido
posible enfocarnos a los problemas derivados del disefio de las estructuras de control
propuestas, asi como realizar una mejor interpretacion de los resultados obtenidos mediante
simulacion.

Es factible que a partir los resultados presentados se pueda motivar la realizacion de
investigaciones adicionales enfocadas a tratar problemas de control en procesos mas
complejos mediante estructuras de control similares. Para el caso de las columnas de
destilacion consideramos que seria conveniente evaluar la implementacion del esquema en
cascada con mediciones multiples de temperatura para situaciones en que se utilicen
configuraciones mas complejas de destilacion, como en el caso de las columnas Petlyuk, o
en sistemas que requieren un control mas estricto de la composicion como en el caso de las

columnas de destilacion que procesan mezclas azeotrdpicas.

84



Otra area de estudio interesante para explorar seria la busqueda de métodos
sistematicos para determinar el factor « de ponderacion de las mediciones de temperatura
utilizado en los esquemas en cascada de la columna de destilacion y del reactor tubular.
Una posibilidad seria proponer y evaluar relaciones entre este factor y pardmetros
caracteristicos del sistema a controlar, tales como la volatilidad relativa en los sistemas de
destilacion 6 parametros cinéticos en el caso de reactores tubulares.

Los sistemas lineales de control PI basado en observadores de orden reducido son
un area de interés para trabajos adicionales en procesos mas complejos. En general se
requiere realizar mas investigacion para poder determinar bajo que condiciones resulta mas
conveniente la aplicacion de alguno de los esquemas propuestos O incluso evaluar
estructuras de control que puedan combinar las ventajas del esquema basado en observador

y las del esquema en cascada con mediciones multiples.
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Apeéndice A. Columna de destilacion
multicomponente no ideal

So considera un modelo matematico para una columna de destilacion
multicomponente no ideal con NC componentes (Luyben, 1989), sobreflujo no equimolar,
y considerando la eficiencia de los platos. Las consideraciones que se realizan son:

1. El liquido en los platos esta perfectamente mezclado y no es compresible.

2. Laretencion de vapor en los platos es despreciable.

3. Se desprecian las dinamicas del condensador y del ebullidor.

4. El vapor y el liquido estan en equilibrio térmico (a la misma temperatura) pero no
en equilibrio de fases. Se usara una eficiencia de Murphree para la fase vapor para
describir la desviacion del equilibrio

Y =Y nT-l, j

Enj= * T
ynj _yn—l,j

(A.1)

donde yzj = composicion del vapor en equilibrio de fases con el liquido del plato n con
composicion Xx,;.
¥» = composicion real del vapor que sale del plato n.

y,ffl, ; = composicion real del vapor que entra al plato n.

E,; = eficiencia de vapor de Murphree para el componente j en el plato .
Se permiten alimentaciones multiples, ya sea como liquido y/o vapor, y salidas laterales
tanto de liquido como de vapor. Las ecuaciones que describen cada plato son:

Continuidad total (una por plato):

7
dt" =L, +F.+F  +V, 1 —V,—L,—-St-S" (A.2)
Ecuaciones de continuidad del componente (NC — 1 por plato):
d(M,x,)
dt — _L"+1x"+1]+Fﬁx2 +Fn1ynlj+V” 1.Vn— Lj
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- Vnynj_Lnxnj_S 5xnj_S Z ynj (A3)

Ecuacion de energia (una por plato):

d(M h
(dn n) =Ln+1hn+l+FﬁhnF +FZ,1
t

HY +V, 1H,
~VuHy— Lyhy—S 2 h,— S H, (A4)
donde las entalpias tienen unidades de energia por mol.
Equilibrio de fase (NC por plato):
Vo =Ly i) (A.5)

Se debe usar una relacion apropiada de equilibrio vapor —liquido para encontrar y:j.

Entonces se puede usar la ecuacion A.1 para calcular y,; para la eficiencia del plato. El
valor de yanl, ; se podria calcular a partir de los dos vapores que entran al plato: F 571 y
V1.

Ecuaciones adicionales incluyen relaciones de propiedades fisicas para obtener
densidades y entalpias, una ecuacion de la hidraulica de vapor para calcular las tasas de
flujo de vapor a partir de las caidas de presion conocidas en los platos, y una relacion con la
hidraulica del liquido para obtener las tasas de flujo de liquido sobre los rebosaderos a

partir los retenidos conocidos en los platos.
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Apeéndice B. Modelos seudo-homogéneos de
reactor tubular

Los modelos pseudo-homogéneos son los mas simples de usar en el modelamiento
de reactores cataliticos (Elnashaie y FElshishini, 1993). La suposicion bdasica en estos
modelos es que el reactor se puede describir como una entidad que solamente consiste de
una sola fase, aunque en la realidad esten presentes dos fases, la fase sélida del catalizador
y la fase gaseosa. En otras palabras, este modelo considera que toda la superficie del
catalizador estd expuesta totalmente a las condiciones del flujo global y de esta manera se
pueden describir completamente mediante las variables globales (concentracion,
temperatura, presion). Esto es valido cuando el factor de efectividad igual a la unidad y las
tasas de reaccion intrinsecas se utilizan en el modelo de reaccidn sin ninguna modificacion.

Tambien se pueden usar los modelos pseudo-homogéneos en los casos donde los
factores de efectividad no cambian significativamente a lo largo de la longitud del reactor,
de manera que se pueden usar valores promediados de los factores de efectividad para
incorporarlos en los modelos pseudo homogeneos donde aparecen multiplicando a las tasas
de reaccion intrinsecas correspondientes.

El modelo pseudo-homogeneo mas simple es el modelo de flujo piston en una
dimension, en el cual se asume que el fluido se mueve como un piston a través del tubo del
reactor y la tasa de reaccion se describe como la velocidad de consumo 6 de generacion por
unidad de volumen de reactor, dependiente de las concentraciones y temperatura locales.

El modelo de flujo piston se puede aumentar mediante la inclusion de los efectos de
la dispersion axial y/o radial, tanto para el transporte de calor y masa. La introduccion de un
término de dispersion “efectivo” permite tomar en cuenta los efectos del mezclado en la
direccion axial sobre el transporte globlal por el flujo piston. Estos efectos son debidos a la
turbulencia y a la presencia del empaque. La dispersion axial estd caracterizada por el
numero de Peclet. Normalmente se considera que la dispersion axial de masa no es

significativa si la relacion de la longitud del tubo sobre el diametro del pellet es mayor de
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50, mientras que en el caso de la dispersion de calor tambien se considera despreciable si la
misma relacion es mayor de 300. Los modelos de dispersion axial estan descritos por
conjuntos de ecuaciones diferenciales ordinarias de segundo orden del tipo de condiciones
de frontera en dos puntos. Las condiciones mas utilizadas son las condiciones de frontera

de Danckwert.

Modelos en una dimensidn

La mayoria de los trabajos que emplean los modelos en una dimension de los
reactores de lecho empacado surgen debido al interés en la estabilidad y sensibilidad
paramétrica de estos reactores.

Basicamente se considera que la concentracion de las especies y la temperatura del
fluido s6lo cambian en la direccion axial. Con el flujo convectivo global como el nico
mecanismo de transporte que opera en esa direccion. Las ecuaciones de conservacion se
pueden obtener a partir de los balances de masa y energia sobre un componente 4 de
referencia sobre una seccion transversal del reactor tubular.

El mezclado en la direccion axial estd caracterizado por la difusividad efectiva para
el transporte de masa y la conductividad térmica efectiva para el transporte de calor.
Usualmente se considera que la magnitud de la dispersion sea indepenediente de la posicion
dentro del reactor. La ecuacion de continuidad para el modelo pseudo-homogéneo en

estado estacionario para un componente 4 se puede escribir como:

d’c,  dC

PP

—rp, =0

y la ecuacion de energia para el caso de operacion no adiabética se puede escribir mediante

la siguiente expresion:

d*T dT 4U
Aea W—Pg“scp —l+(—AH)r/3b —d—(T—Tc) =0

t
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Las condiciones de frontera son:

En/=0
dC, u
=—(C,-C
dl ngw( o= C)
dr _ p.uC,
—=lEer(r T
dl A, @ =D
En/=L
dc, _dr _
dl - dl

Adicionalmente se pueden considerar algunas simplificaciones justificadas fisicamente
en el modelamiento de reactores cataliticos industriales. Entre las simplificaciones mas
comunes son las siguientes (Elnashaie y Elshishini, 1993):

1) Se puede despreciar la dispersion en la direccion axial en reactores industriales
debido a que las elevadas tasas de flujo y a la extensa longitud de los tubos de
catalizador, resultando en ntimeros de Peclet que son lo suficientemente altos para
justificar las consideracion de flujo piston

2) En muchos casos industriales resulta apropiado despreciar los gradientes radiales de
concentracion y de temperatura y emplear un modelo unidimensional.

3) Pueden despreciables las resistencias externas a la transferencia de calor y masa

debido a la tasas de flujo altas que destruye las resistencias externas.
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Apendice C. Sistemas de parametros distribuidos

Muchas importantes unidades de procesos son inherentemente de parametros
distribuidos, esto es, las variables de salida son funciones del tiempo y de la posicion. Asi,
sus modelos de proceso contienen una 6 mas ecuaciones diferenciales parciales. Ejemplos
pertinentes incluyen intercambiadores de calor de tubo y coraza, reactores de lecho
empacado, columnas empacadas, y tuberias que transportan gases compresibles. En cada
uno de estos casos las variables de salida deben ser modeladas (si se hace rigurosamente)
como una funcién de la distancia del tubo (tuberia), altura en el lecho (columna), 6 alguna
otra medida de localizacion. En algunos casos se deben de considerar dos 0 tres variables
espaciales; por ejemplo, la concentracion y la temperatura en un reactor tubular pueden

depender de las posiciones radial y axial, asi como del tiempo.

Retardo de transporte como un sistema de parametro
distribuido

Un término empirico de tiempo muerto es caracteristico de modelos de parametros
distribuidos usualmente debido al tiempo requerido para el transporte de materia y/o de
energia. En algunos sistemas de parametros distribuidos, tales como los reactores de lecho
empacado, el tiempo asociado con el transporte de energia a través del lecho catalitico
puede ser de dos a tres ordenes de magnitud mas largo que el tiempo requerido por los
reactantes y productos para fluir a través del reactor.

A continuacion se demuestra (Coughanowr, 1991) que el retardo en el transporte es,
de hecho, un sistema de parametro distribuido: Se considera el flujo de un fluido
incompresible a través de una tuberia aislada de seccion transversal uniforme 4 y longitud
L, como se muestra en la Fig. 1.C.(a) El fluido tiene una velocidad v, y el perfil de
velocidad es plano. Sabemos que la funcion de transferencia que relaciona la temperatura

de salida T) a la temperatura de entrada 7; es
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M — e s

T (s)
La tuberia se divide en n zonas como se muestra en la Fig. 1.C (b). Si cada zona de longitud
L/n se considera que es un tanque bien agitado, entonces la tuberia es equivalente a n
sistemas no interactuados de primer orden en serie, cada uno teniendo una constante de

tiempo

T=—=
nv

(Se puede notar que considerar cada zona como un tanque bien agitado es tomar un
promedio de los pardmetros por zona.) Por lo tanto, la funcion de transferencia global para

este modelo de pardmetros promediados por zona es

To(s)_( 1 J”_ 1 ’
T(s) \m+1) |(L/v)s/in+1

Para “distribuir” los parametros, hacemos que el tamafio de las zonas individuales tiendan a

cero haciendo n — o«

To(S)_ . 1 '
T.(s) =lim (LIv)s/n+1

La capacitancia térmica ahora esta distribuida sobre la longitud del tubo. Se puede mostrar
mediante el uso de calculo que el limite es

e—(L/v)s
la cual es la funcion de transferencia previamente derivada. Esta demostracion debe
proporcionar algo de vision inicial hacia la relacion entre un sistema de parametro
distribuido y un sistema de parametro promedio, e indica que un retraso de transporte es un

sistema distribuido.
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Figura 1.C Obtencion de la funcion de transferencia de retardo de transporte a partir de un
modelo de parametros promediados.
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Apendice D. Procedimiento de sintonizado SIMC

Esta seccion proporciona una descripcion breve de el procedimiento de sintonizado
de control PI/PID basado en IMC como fue descrito por Skogestad (2003). Este

procedimiento sigue los siguientes dos pasos:

Paso 1 Obtener un modelo aproximado de primer o segundo
orden mas retardo.

Se reconoce que los modelos de primer y segundo orden son s6lo una abstraccion de
la dinamica del proceso real que resulta 1util, y que tales modelos de orden reducido son
convenientes para obtener reglas de sintonizado simples para controladores industriales
PI/PID. De esta manera, el primer paso es disefiar un procedimiento simple de reduccion de
modelo que conserve las principales caracteristicas del proceso. Esto es, dada una planta

descrita por

k| | (-1"s +1)
() _ H >
u(s) H(To,is +1)

() = exp(—6,5) (D.1)

donde 7™ son las constantes de tiempo de respuesta inversa, 7, . son las constantes de
0,/ 0,/

tiempo de lazo abierto ordenadas de acuerdo a su magnitud, y 6, es el tiempo de retardo de

lazo abierto, el primer paso es obtener un modelo aproximado de primer o segundo orden

g(s) en la forma

g(s) = xp(—tk) (D.2)

(ts+ (s +1)
Para este fin, la regla media de Skogestad establece que la constante de tiempo (retardo)
mas grande despreciada (denominador) se debe distribuir en partes iguales entre el tiempo
de retardo efectivo y la constante de tiempo mas pequeia retenida. Entonces para obtener

un modelo de primer orden, se usa la siguiente relacion:
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T, =Ty, +—

0=6, o2 +ZTOI+ZTW

i23
donde / es el periodo de muestreo. Por otra parte, para obtener un modelo de segundo

orden, uno debe usar las relaciones

T, =17, (D.3.a)
y
_ To3
T, =Ty, t—— (D.3.b)
’ 2
y
0=0, Do +270z +ZT’"”+— (D.3.¢)

>4
Las relaciones descritas estan orientadas a mantener ciertas propiedades de robustez
de las reglas de sintonizado PI/PID. Esto es, manteniendo los polos dominantes, el modelo

reducido esencialmente proporciona una sobrelimitacion sobre la magnitud de la planta.

Paso 2. Derivar los ajustes del controlador con base en el
modelo.

El modelo aproximado (D.2) es el punto de partida para derivar las reglas de
sintonizado SIMC. Un modelo de segundo orden conduce a un compensador PID y el
modelo de primer orden produce un compensador PI.

Para el caso de compensacion PI, usando y,.(s) para denotar el comando de
referencia (o setpoint), se obtiene la regla de sintonizado SIMC especificando una respuesta
deseada de primer orden de la forma

V) _ 1 e (D.4)
yref (S) Tcs + 1

lo cual conduce al controlador

75 +1

c(s) =
k(z.s +1—exp(—6))

(D.5)
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Se obtiene un compensador finito dimensional cuando el operador de tiempo de
retardo exp(-6s) se aproxima por medio de una expansion de Taylor alrededor de 6=0. En
el caso SIMC, esto se hace con la expansion de primer orden exp(—és) =1—6s. De esta

manera se obtiene

T, 1
A TE—y {l " Tls}

volviéndose un controlador PI con la ganancia y el tiempo integral dados por

7

K, =—H"_
k(z,+0)

T, =7

Para obtener respuesta rapida con buena robustez, se recomienda elegir la constante
de tiempo de lazo cerrado 7, = €. Adicionalmente, para procesos con retardo dominante
con 7,/0 >>1, se recomienda el tiempo integral modificado 7, =4(z, +8). La regla de

sintonizado SIMC resultante es

K. =—— 7, = min{z,, 86 } (D.6)

Una descripcion mas completa del método de sintonizado debe incluir ademas
procedimientos 0 reglas para aproximar las constantes de tiempo positivas del numerador que se
encuentran con frecuencia en la funciones de transferencia de diferentes plantas. Estas guias se
pueden consultar en el trabajo de Skogestad (2003) asi como una revision del sintonizado de

algunos casos especiales de plantas que no se ajustan completamente a las guias descritas.
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Apéndice E. Localizacion de los platos para el
control de temperatura en columnas de
destilacion

El presente apéndice describe los aspectos mas importantes del procedimiento para
la seleccion de la temperatura de control en columnas de destilacion presentados en el
trabajo de Tolliver y McCune (1980).

El uso de la temperatura como una variable inferencial ha sido la alternativa
tradicional para dirigir la medicion de composicion para el control de columnas de
destilacion. La instrumentacion de temperatura generalmente es barata, razonablemente
exacta y reproducible y suficientemente confiable para aplicaciones industriales. Sobre
todo, las estrategias de control de destilacion basadas en sefales de temperatura son bien
conocidas. El uso de temperatura como la variable de proceso en el control de columna de
destilacion estd inherentemente limitado debido a que las mediciones son relativamente
insensibles a los cambios en la composicion del producto. Esto se ha enfrentado midiendo
la temperatura en un plato de control dentro de la columna en lugar de los extremos de la
unidad. La seleccion de los platos de control influye fuertemente en el desempefio del

sistema.

Desviacion en estado estacionario

Se ha encontrado un compromiso en el movimiento de los sensores hacia dentro de
la unidad. Las cargas en la columna alteran las relaciones entre las concentraciones en los
platos intermedios y en las corrientes superiores y de los fondos, asi que la mejora en la
sensitividad esta acompafiada por el aumento en la desviacion de estado estacionario. La
practica estandar en el disefio de sistemas es minimizar esta desviacion consistente con la
sensitividad de control, localizando el punto de medicion tan cerca como sea posible a la

corriente de producto primario, proporcionando cambios de temperatura medibles para
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variaciones aceptables de la composicion del producto. Esto se hace usando los balances de
materia y energia para evaluar los efectos de las perturbaciones sobre la sensitividad de la
temperatura a composicion de producto y sobre el error en estado estacionario relativo

obtenido usando platos de control alternativo.

Limitaciones de control

Debido a las variaciones no predecibles asociadas con componentes no clave y la
presion de la columna, la capacidad industrial tipica para medicion de la temperatura con
una correspondencia conocida para la composicion del producto podria considerarse a lo
sumo +-1 °C. La consideracion de este intervalo mas realista conduce a la localizacion de
platos de control mas cerca de los extremos de la columna, ain cuando solamente sea
controlada la composicion del producto primario. Este método tradicional también falla al
tomar en cuenta el compromiso que hay en la operacion de la mayoria de las columnas
industriales entre la pureza maxima del producto en un extremo y las pérdidas minimas de

producto en el otro extremo.

Variaciones de destilado a alimentacion

El procedimiento sugerido involucra encontrar la sensitividad de la columna para el
balance de materia mediante la evaluacion de las temperaturas de los platos en diferentes
relaciones del destilado a alimentacion (D/F) mientras se mantiene constante ya sea el
consumo en el ebullidor o la tasa de reflujo. Las variaciones en D/F ocurren tipicamente
desde menos de + 0.1 por ciento para columnas de uno 6 dos productos de alta pureza hasta
+ 5 por ciento para las unidades mas comunes. Las evaluaciones se pueden hacer de
manera conveniente usando técnicas de simulacion por computadora. Para propositos de
analisis, es suficiente evaluar las temperaturas del D/F nominal y para un conjunto de

valores arriba y debajo de este caso base.
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Perfiles de temperatura

La temperatura de las etapas se puede determinar a partir de simulaciones y ser

graficada en funcion de la localizacion del plato. Los perfiles resultantes son caracteristicos
para todos los tipos de perturbaciones principales. En la Figura 1 E se muestran los perfiles
de temperatura para la columna estudiada en el Capitulo 2. Las composiciones terminales
son todas aproximadamente iguales para el valor del destilado nominal y para
modificaciones de +5% en la tasa del destilado, D.
Los perfiles de temperatura para los valores cambiados de D forman una region alrededor
del caso de disefio base. Los principales 16bulos generalmente se presentan en las graficas
donde es mas grande el cambio de composicion de etapa a etapa. Sobre un diagrama de
McCabe-Thiele, esto podria ser donde es mas grande la distancia entre las lineas de
operacion y de equilibrio. La Figura 1 E tiene un lobulo principal en la region dentro de la
seccion de rectificacion.

El mejor plato de control estd definido en este procedimiento como el punto donde
la desviacion de temperatura es mas grande y mas simétrica. Esto usualmente cae dentro
del mayor lobulo del perfil de temperatura. Esta localizacion minimizara el efecto de los
errores de control de temperatura del plato y de la carga en estado estacionario sobre la
columna de destilacion. En algunos casos puede aumentar las desviaciones de carga en
estado estacionario en la composicion de producto primario, pero la columna se asentara
rapidamente después de una perturbacion, a menudo con poco error transitorio y

relativamente poca interaccion entre el balance de calor.
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Figura. 1 E. Perfiles de temperatura para la columna de destilacion estudiada en el
Capitulo 2. Para condiciones nominales y para modificaciones en la tasa del destilado, D.

Dinamica de la columna

Se debe de considerar la dindmica en el disefio del sistema de control. En particular,
el plato de control de temepratura debe de responder rapidamente —no solamente a
perturbaciones sino tambien a los cambios en el balance de materia manipulado. Aunque

aun no es posible predecir de manera exacta el comportamiento dindmico sin una
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simulacion rigurosa, se pueden realizar algunas observaciones generales en relacion a las
respuestas relativas de varias localizaciones de los platos.

Una equivocacion popular relacionada con la dindmica de la columna afirma que los
sensores de temperatura mas cercanos a las perturbaciones responden mas rapido. Esto es
verdad para algunos efectos hidratilicos y térmicos, pero estdos a menudo son temporales y
no siempre anticipan los cambios subsecuentes de concentracion y equilibrio de largo
plazo. En algunos casos, las respuestas a corto plazo son en la direccion opuesta de los
cambios eventuales de largo plazo.

Para que una perturbacion en la composicion sea propagada, se debe de transferir la
materia de plato a plato en la columna, y establecerse una nueva distribucion de
componentes. Si los materiales tienen entalpias bastante diferentes, la energia tambien sera
redistribuida. La redistribucion debe de ocurrir a través de la columna completa antes de
que se puedan observar los efectos, debido a que una porcion de la unidad no puede actuar
independientemente del resto.

Los modelos simplificados de los sistemas binarios indican que los platos cerca del
centro de una columna tienden a alcanzar el equilibrio y responden a las perturbaciones mas
rapido que aquellos cerca de los extremos. Los modelos linealizados muestran que los
platos cerca del domo de una columna responden mas lentamente a los cambios en el
reflujo que aquellos en posiciones mas bajas

Los platos que tienen las desviaciones mas grandes y mas simétricas en los estados
estacionarios resultan en tener las dindmicas mas rapidas y mas lineales, en promedio. Los
platos hacia los extremos de la columna generalmente tienen dinamicas no lineales con
constantes de tiempo significativamente mas pequefias para las desviaciones en una
direccion comparada con las desviaciones en la direccion opuesta. En general, los platos de
los extremos responden mas rapido para cambios que involucran un incremento en la

pureza.
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