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CAPITULO XVI

INTRODUCCION AL CONTROL DE
PROCESOS. SISTEMAS DE CONTROL
TiIPICOSY UTILIDAD DE LOS
SIMULADORESDINAMICOS

Por
Jorge R. Vegay Nicolas J. Scenna

XVI.1. INTRODUCCION

Ya se menciond en capitulos anteriores que la operacion de un proceso
involucra la necesidad de satisfacer una serie de aspectos de carécter técnico,
econémicoy social. En efecto, € objetivo de todo proceso es obtener un determinado
producto (o un conjunto deproductos), con caracteristi casdecalidad preespecificadas,
con la mayor rentabilidad posible, y sin generar alteraciones perjudiciales para €
medio ambiente y/o las personas, por 0 que deben perseguirse varios objetivos
simulténeamente. En este capitulo, nos limitaremos a considerar exclusivamente
algunos de los aspectos técnicos, en particular los relacionados con € control de
procesos.

En e areadd control de procesos es muy amplia la bibliografia existente.
Entre los libros especificos més tradicionales podemos citar: Ray (1981) y
Stephanopoul os (1984). Del punto devistadel modelado mateméticoy delateoriade
contral, es indudable que todo proceso tiene un comportamiento no lineal. Sin
embargo, en € caso delos procesos continuos, esusual recurrir alalinealizacion del
model o en |a cercania de sus puntos de operacion tipicos, y la posterior aplicacién de
conceptos de la teoria del control lineal. En esta Ultima érea, es précticamente
innumerable la bibliografia disponible; entre los libros més conocidos podemos
mencionar: Ogata (1970); Takahashi y cal. (1977); Kuo (1996); etc. Otroslibros mas
recientestratan temasdecontrol lineal con unavariedad de ejemplosresuel tosen base
a“softwares” muy conocidos: Bishop (1993); Kuo y Hanselman (1994).

En las Ultimas décadas, y debido fundamentalmente al gran avance de la
tecnologia digital y de las ciencias de la computacién, junto con las mayores
exigenciasdel mercado en cuanto alacalidad delos productosfinales, os conceptos
tedricos asociados a control de procesos, d “hardware’, e “software’, y las
aplicaciones académicas y/o industrial es, han experimentado una notable evol ucion.
Hoy en dia, “saber” control de procesos involucra una masa de conocimientos tan
grande que es précticamente imposible hablar de especialistas en este area. Para
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enfatizar laidea -y a mero titulo de gemplo-, enumeremos simplemente algunos de
los temas més frecuentemente encontrados en la literaturay relacionados sdlamente
con los conceptos tedricos asociados a control de procesos: model ado matematico;
model os continuos o discretos, deterministicos o estocasticos; smulacion dindmica;
identificacion; control dptimo; control adaptable; control robusto; estimacion de
estadosy parédmetros; control nolineal; medicidn; adquisiciony tratamiento de datos;
deteccion y diagnosis de fallas; andlisis de sefiales y filtrado éptimo; control por
computadora, control distribuido; control supervisor, control estadistico; etc., etc.

En laTabla 1, se muestra esqueméti camente una clasificacion muy general
de los sistemas de control de procesos. Los niveles inferiores corresponden a los
sistemas més simples y menos automatizados. El control manua surgio
simulténeamente con | os primeros procesosindustrial es, con un papdl preponderante
por parte del operador, encargado usualmente del accionamiento manual de los
dispositivos de control (por €., aperturay cierre de valvulas; mediciones “fuera de
lined” devariablesdel proceso; etc.). El segundo nivel tuvo su auge con € desarrollo
delatecnologiadigital, los sensores“en linea’, lascomunicacionesdigitales, etc. La
aparicion delos PLC (acomienzos deladécada del 70), permitio laimplementacion
de los primeros controladores digitales con efectos combinados (proporcional +
integral + derivativo). El desarrollo de las comunicaciones, de mejores interfaces
(gréficas) con € usuario, y de pequefios sistemas de cdmputo (PCs), junto a la
paulatina reduccién de sus costos, posibilitaron implementar algoritmos de control
avanzado, sistemas de control distribuido (DCS) y de control supervisor (SCADA).
Mayoresdetall essobreestosti pos de sistemas pueden consultarsepor gemploen Amy
(1992).

Con d advenimiento de sistemas de computo cada vez més potentesy con
mayor capacidad de soporte de datos, se posibilito la operacion del proceso (o dela
planta) en forma interrelacionada con informacion proveniente de sectores diversos
delaempresa, permitiendointegrar datos provenientes delos sectores de produccion,
administrativo, de mantenimiento, de ventas, etc. Asi, la decision sobrelaoperacion
detodalaempresa(incluidoe proceso especifico) puede ser comandadadirectamente
desdelos niveles gerenciales. Mas aun, las decisiones pueden ser tomadas no sdloya
por una empresa ailada, Sino por un conjunto de empresas con un interés o una
politica productiva comun. Por Gltimo, laautomatizacion total previstaen e nivel V,
practicamente no existe hoy en dia (excepto posiblemente para aplicaciones o
emprendimientos de poca envergadura, y relativamente aislados de otros
emprendimientos). Sin embargo, la tendencia es acanzar este maximo grado de
automati zacion.
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TABLA XVI.1. Clasificacion de los sistemas de contr ol de procesos

Nivel | Nombre Tiposde control y principales car acteristicas *)

V | Automatiza- | Sistemas informaticos integrados - Minima intervencion
ciontotal | humana- Control y decision a cargo del sistema -

v Jerérquico | Sistemas de control avanzado - Bases de datos -
(gerencial) | Reconciliacion de datos - SPC - Politicas de produccion -
Relacion con factores econdmicos/financieros - Sistemas
de computo potente (“mainframe’) - Sistemas expertosy
deinteigenciaartificial - CIM -

Il Avanzado | DCS - Interfaces graficas - Interfaces hombre/méguina -
Control por computadora - Algoritmos de control (por
realimentacion de estados, Optimo, adaptable, no lineal,
diagnosis defallas, etc.) - SCADA - Comunicaciones
digitales por radio y telefénicas -

I Clasico | Mediciones“en linea’ - Comunicaciones analégicasy
digitales - Control automético alazo cerrado -
Simulacién dindmica - Controladores PID- Dispositivos
digitales- PLC - Interfaces digitales (“displays’) -

I Manual Organos de accionamiento manual - Ausencia de
mediciones “en linea” - Interfaces con el operador
inexistentes o inadecuadas - Dispositivos anal 6gi cos -

*) Siglas: PLC: controlador de l6gica programable; DCS: sistema de contral distribuido;

SCADA: adquisicién de datosy control supervisor; SPC: control estadistico de procesos; CIM:
produccién informati zada i ntegral mente.

En d resto de este capitulo, nos ocuparemos basicamente de aspectos
relacionados con € control clasicoy €l avanzado (niveles Il y 111), enfatizando la
utilidad de la simulacion numérica en relacion con el control de procesos. En la
primer parte, seincluye unarevision breve de conceptosy estructuras bésicas de los
sistemas de control, y unasomeradescripcion cualitativa sobre su funcionamiento. Si
bien varios de los temas que se tratan son objeto de materias de grado especificas, se
los incluye para considerar enfoques més modernos que son de uso cada vez mas
frecuente en la actividad profesional. Tal esel caso de la descripcidn de sistemas en
variables de estado, e control de sistemasno lineales, € control por realimentacion
de estados, e control éptimo, & control adaptable, etc.

En lasegunda partedd capitul o, se abordan especificamente aspectos sobre
la simulacion numérica de estos sistemas, y su utilidad en la préactica ingenieril. Se
tratan temas como e uso desimuladoresparad disefio de sistemas de control, y para
el ajuste de los pardmetros de los controladores. S bien no se hace referencia a
simuladores especificos, | os gjempl os presentados pueden hoy en diaser resueltoscon
la mayoria de los simuladores comerciales disponibles. Es indudable que € uso de
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simuladores dinémicos presentaunagran ventajadel puntodevistadel andlisisdelos
sistemas de contral. La gran potencia de computo disponible actualmente permitela
simulacion de sistemas mas complgjos, con model os mateméti cos més detallados, y
con unamejor aproximacion a comportamiento real de las plantas.

XVI.2. NOCIONESBASICAS SOBRE CONTROL DE PROCESOS

Introduciremos primero agunas definiciones basicas relacionadas con los
temas a tratar en € resto del capitulo. Un proceso es un conjunto de operaciones -
simulténeas o secuenciales- que producen transformacionesdelamateriade caracter
fisico y/o quimico. Todo proceso interactia con € resto del medio a través de las
variablesdesalida, delasvariables manipuladas, y delas perturbaciones. (Néteseque
estamos ahora hablando de ‘ proceso’ en una forma mucho mas restringida que la
considerada en la Introduccién, y con un lengugje diferente dd utilizado en €l
Capitulo I1). Las variables de salida son aquellas variables del proceso cuyo valor se
desea 0 se necesita conocer alolargo dd tiempo (normalmente son lasindicativasde
lacalidad ddl producto, del nivel de produccién, etc.). Lasvariablesmanipuladasson
aquellas que pueden ser modificadas durante la operacion del proceso, para que las
variables de salida evolucionen segiin una palitica preestablecida (por gemplo, una
variable manipuladatipicaese caudal dealimentacion de un reactivo en un proceso
quimico, que puede modificarse actuando sobre d grado de apertura de unavalvula).
Por dltimo, todo proceso esta sometido a perturbaciones (normal mente indeseabl es),
como por gemplo pérdidas energéticas a medio ambiente, presencia de impurezas
indeseadas en los reactivos, etc. En general, las perturbaciones son variantes en €
tiempo, e interesa conocerlas para tomar acciones sobre e proceso que permitan
atenuar 1os efectos indeseados que dllas causan. La Figura 1.a) muestra un esquema
global de un proceso no controlado, usualmente denominado la ‘planta’.

Un proceso es (autométicamente) controlado cuando existen componentes
operativos (los controladores) que permiten recibir valores deseados de consigna (o
“set points’), demaneratal quelas variables de salida evolucionen automaticamente
hacia esos valores especificados, aun en presencia de perturbaciones externas. Un
esquema en bloques de un proceso controlado seindica en la Figura 1.b).

Perturbaciones y Perturbaciones
Yo | externas d | externas
Y
—Y ] PROCESO | Yso | PROCESO Ys
Variables (PLANTA) Variables de salida Valores de CONTROLADO | variapies de salida
manipuladas consigna
("set points )
a) Proceso no controlado b) Proceso controlado

Figura XV1.1: Esquemas global es de procesos no controlados y controlados.
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Hoy en dia, espréacticamenteinadmisible pensar en laexistenciade procesos
que pudieran operar en formano controlada. Por € contrario, es deseabledisponer de
sistemas de control cada vez més elaborados que permitan un ato grado de
automatizacion del proceso, y que aseguren la obtencion de productos finales con
caracteristicasde calidad ubicadas en un rango de especifi caci 6n predeterminado. Por
tal motivo, en d resto de este capitulo nos centraremos en el estudio de algunas
configuraciones tipicas de sistemas controlados.

XVI.2.1. Modelado matemético

El disefio de estrategias de control clasicoy avanzado requierenormal mente
dedesarrollostedricosy de simul aciones dinamicas, que deben basarse en un modelo
matemético del proceso a controlar. Dicho model o debe representar -con ciertogrado
deaproximacion- € comportamiento dinamico delasprincipal esvariablesdeinterés.
Como la gran mayoria de los procesos reales poseen caracteristicas no lineales,
entonces su representacion natural se efectlia mediante un model o matematico que
involucra normalmente un conjunto de ecuaciones diferenciales no lineales. Cuando
el sistema fisico o € proceso a modelar se puede considerar de parametros
concentrados, entonces € modelo matemético resultante incluye ecuaciones
diferenciales ordinarias (EDO); mientras que s € proceso es de pardmetros
distribuidos, € modelo matemético incluira ecuaciones diferenciales parciales. En
este capitulo trataremos exclusivamente con sistemas de pardmetros concentrados.
Desarrallos relativos a control de sistemas de parametros distribuidos pueden
consultarse por gemplo en Ray y Lainiotis (1978).

Tipicamente, los modelos matematicos surgen a plantear -para cada
subsistema del proceso- los balances tradicionales de materia, de cantidad de
movimiento y de energia. Los modelos que representan con mejor aproximacion €
funcionamiento real de una planta, se suelen denominar model os detallados (MD).
Los MD involucran por lo general estructuras matematicas con un gran nimero de
ecuaciones (algebraicas y diferenciales), usuamente no lineales y acopladas; y
permiten smular la dinamica de la mayor parte de las variables de interés
intervinientes en € proceso. En la mayoria de las aplicaci ones esimpoasi bl e disponer
de un MD dd proceso; ya sea por limitaciones tedricas para su deduccién, por
imposi bilidades de indol e préctica para considerar todas |as variablesintervinientes,
por desconoci miento fenomenol égico de algunas etapas del proceso, €tc.

Por lo general, encarar disefios de control basados en un MD dd proceso
sueleresultar extremadamente dificultoso, debido a su complejidad matemética. Por
tal motivo, esusual desarrollar model osrel ativamente sencillos (o recurrir adiversos
niveles de smplificacion del MD s se lo dispusiera), de manera de contar con un
model o simplificado o modelo detendencia (MT) del proceso, (til parapropositos de
control. El MT deber4 predecir con suficiente exactitud aquellas variables
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especificamente intervinientes en los lazos de control, tales como las variables
manipuladas y medidas.

Clasificacion de los model os mateméticos

Una clasificacion usual de los modelos se basa en el nimero de variables
involucradas en la planta. En general, en todo proceso existe un gran nimero de
variables manipuladas (0 de entrada) y de salida, en cuyo caso € modeo
correspondiente se denomina de multiples entradas y de multiples salidas (MIMO).
En € caso de algunos procesos sencillos, e modelo matemético puede incluir una
Unica variable manipulada y una Gnica variable de salida, y entonces € modelo se
denominade una entrada y una salida (S SO). L os casos combinados se denominan
MISOy SIMO.

Desde el punto de vista de la descripcion temporal de las variables
intervinientes, los modelos se clasifican en continuos y discretos. Un modelo
mateméti co (dinémico) continuoinvolucralaresolucion de ecuacionesdiferenciales;
un model 0 mateméti co (dindmico) discreto involucra la resolucion de ecuaciones en
diferencias. Esta clasificacion puede muchas veces dar lugar a confusiones. Por
gemplo, una reaccion quimica desarrollada en un intervalo de tiempo finito es un
proceso continuo, y que usual mente serepresenta a través de un model o continuo; sin
embargo, su implementacién y resolucién computacional sera siempre discreta.
Algunas veces, un mismo proceso puede incluir caracteristicas combinadas. Por
gemplo, s en lareacci 6n quimica continua antes menci onada se efectian mediciones
dela conversion ainterval os de dos minutos, entonces e proceso de medicidn tiene
caracteristicasdiscretas. Un model o mateméti co adecuado paratal procesocombinado
deberd contemplar las caracteristicas continuas de la reaccién y las discretas de la
medicion. Pero, s las constantes de tiempo caracteristicas de la reaccion quimica
fuesen mucho mayores que los intervalos correspondientes a la medicién, podria
modelarse e proceso completo como un sistema continuo. Sin embargo, la
implementaci én computacional final siempre tendra atributos discretos.

Por dltimo, los modelos matematicos pueden ser deterministicos o
estocasti cos. Un model o mateméti co esdeterministi co cuando asumenuloslosruidos
tipicos del proceso y de lamedicion; en tal caso, las evoluciones temporal es de todas
lasvariables del model o pueden ser determinadasen formaprecisa. En cambio, en un
model o estocasti co |as componentes aleatorias propias del proceso y de la medicién
se asumen de estadistica conocida y usualmente se las considera como “ruidos
blancos’.

En d resto de este capitulo consideraremos sdlo modelos continuos y
deterministicos; y retomaremos los planteos discretos y estocasticos en € Capitulo
XX.
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Representacion de model os matematicos en variables de estado

Lastécnicas modernas de contral utilizan cada vez con mayor frecuenciala
descripcién de los procesos en variables de estado. Un modelo de estados,
deterministicoy continuo serepresentaatravés del siguiente sistema de ecuaciones:

Ecuacion de estado: dx/dt = f(x,u,t) ;  X(0) =X, (1.9

Ecuacién de salida: y =h(x) (1.b)

dondet es @ tiempo; x (nx1) es e vector de las variables de estado; x, (nx1) es €
vector delas condicionesiniciales; y (px1) es e vector de las variables de salida; u
(mx1) esd vector delasvariablesdecontrol (o manipuladas); y f y h son vectoresde
funciones no lineales.

La descripcion de los procesos en variables de estado surge naturalmente,
como consecuenciadel asecuacionesdebalancede sistemaamode ar. Normal mente,
se asume que los estados de un sistema son aquellas variables cuya evolucién se
representaatravés deunaecuacion diferencial . Por g emplo, supongamos un sistema
sencillo conformado por un tanque de seccién transversal uniforme (A), alimentado
con un caudal variable de agua, g,(t). Admitamos que € caudal de salida, g(t),
dependedelaalturade agua dentro ddl tanquey dela“resistencia’ hidraulica (R) de
lasalida. Supongamaos que sedeseaconocer laevol ucion temporal delaalturadeagua
dentro del tanque, h(t). La ecuacion de balance de materia es:

A dn(t)/dt = qu(t) - a(h,Rt) ; h(0) = ho 2

donde h, esla alturade agua dentro del tanque, at=0. Este sistematiene entoncesun
Unico estado x=h; y una sola variable manipulada u=q,. El modelo de estados para
este sistema (SISO, deterministico y continuo), es:

dx(t)/dt = - q(x,R,t)/A + u(t)/A ; x(0) = %, (3.9

y=X (3.b)
El modelo matemético de las ecns. (1) involucra en general relaciones no
lineales entre las variables de estado, de saliday de control. A efectos ddl contral,
tradicionalmente se harecurrido alalinealizacion de los modelos no lineales en los
puntos de operacion del proceso (basicamente, la linealizacion consiste en una
expansion en serie de Taylor alrededor de los puntos de equilibrio). La version

linealizada del sistema dela ecn. (1) resulta:

Ecuacién de estado: ddt=Ax+Bu; x(0)=x (4.9

Ecuacion de salida: y=Cx (4.b)

donde A (nxn), B (nxm) y C (pxn) son matrices variantes en € tiempo.
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XV1.2.2. Estructuras utilizadas en control clasico

A continuacién se resumen algunas de las configuraciones tipicas mas
frecuentemente utilizadas en control clasico de procesos. Los temas que se tratan
pretenden ser unarevision de conceptos previamente adquiridos por € lector.

Control alazo abierto y a lazo cerrado

En la Figura 2 se esquematiza un sistema de control alazo abierto, que se
identifica facilmente por la ausencia de realimentaciones. En base a los valores de
consigna (ys,), € controlador actta modificando las variables manipuladas (u) del
proceso de manera tal que las variables de salida (y,) alcancen los valores
preespecificados. Los sistemas de control alazo abierto son normalmente simplesy
econdmicos, pero como contrapartida con ellos no se pueden asegurar valores de y,
exactamenteigual es alos especificados por y,,. En efecto, cualquier apartamiento de
Y, CON respecto ayy,, No podré ser detectado por € sistema, y en consecuencia no se
podra corregir u para compensar € error.

Perturbaciones
Variables externas
manipuladas Y4

Valores de ys
sp u
consigna > Controlador »| Proceso

("set points ")

Variables de salida

Figura XV1.2: Sistema de control alazo abierto.

Los sistemas de contral alazo cerrado (también denominados sistemas de
control realimentados), permiten corregir las deficiencias propias delos sistemas de
lazo abierto. EnlaFigura3, serepresentaen formaesquemaéticaun sistemade control
alazo cerrado por realimentacion delasalida. En este esquema se han separado las
variables de salida, clasificandolas en medibles y no medibles. Una variable de
proceso es medible cuando existen sensores (medidores) que posibilitan determinar
directamente su magnitud (por gemplo, la temperatura puede determinarse
directamente con una termocupla 0 una termoresistencia; la presién con un
manometro, etc.). Una variable de proceso es no medible si no existe un sensor con
las caracteristicas antes mencionadas.

Para propdsitos de contral, interesa disponer de mediciones “en linea’, sin
retardos y con la mayor precision posible; pero disponer de una medicién con estas
caracteristicas puede requerir de sensores tan costosos que no se justifique su
instalacién. En tales casos, |as variables no medibles pueden ser estimadas en forma
indirecta, apartir deotrasmediciones(por g empl o, laconcentraci on deun compuesto
disuelto en un medio acuoso podria ser estimada a partir de mediciones de la

M odelado, Simulacién y Optimizacion de Procesos Quimicos
Autor: Nicolds J. Scennay cal.
ISBN: 950-42-0022-2 - ©1999



Cap. XVI - Pag. 651

diferencia entre d indice de refraccion de la solucion y del medio, y de una
calibracion del detector). La estimacion de variables no medibles serd tratada en €
Capitulo XX.

Serial de error Perturbaciones
Variables externas
manipuladas lyd Variables de salida
Comparador no medibles
Valores de ySp [ u —_— Y,
consigna ~——> Controlador > Proceso R
("set points ") > Y
Variables de salida
ym Valores medibles

medidos

Medidores (<€

Figura XV1.3: Sistema de control alazo cerrado por realimentacion de la salida.

En un sistema de control a lazo cerrado, los valores medidos (y,) se
comparan con los de consigna, generandose una sefial de error (g). En base adicha
sefial deerror, € controlador modifica la variable manipulada de maneratal quelas
salidas medibles del proceso (y,) evolucionen hacialos valores de las consignas.

EnlaFigura3, d blogue controlador esunarel acion mateméticau=f(g) que
permiteestabl ecer lasaccionesdecontrol aefectuar en funcion delassefialesdeerror.
Debe notarse que s bien se indican por separado los bloques comparador y
controlador, en la practica un controlador incluye siempre a comparador. Un
controlador puede ser un equipo e ectronico especifico (“hardware”) ubicado en un
“rack”, que recibe sefiales de las mediciones, y que se conecta con un érgano de
accion final (por g., una valvula) por medio de algiin sistema de comunicacion.
Alternativamente, un controlador puede implementarse a través de un algoritmo
computacional (éste esd caso ddl contral por computadora). Desde @ punto devista
dd control, d problema de disefio reside en: a) determinar la estructura del
controlador a utilizar (por €., S se requiere de un controlador no lineal, o de uno
lineal con efectos proporcional, integral, ec.); y b) gustar los parametros del
controlador elegido (sintonizar € controlador).

Sstema combinado de control en avance y realimentacion de salida

Los sistemas de control realimentados presentan algunas deficiencias
conocidas, como por gjemplo: a) pueden generar inestabilidad en lasrespuestasalazo
cerrado; b) no son €ficientes en procesos caracterizados por dinamicas lentas, o con
elevados “tiempos muertos’ (esdecir, cuando € efecto de las variables de entrada se
observa en las salidas con cierto retardo); ) ante perturbaciones, responden después
deocurridoslos efectosindeseados que aquel las provocan. Los sistemasde control en
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avance permiten -al menos parcialmente- corregir esas deficiencias. Pero paraello,
es necesario poder medir las perturbaciones, y conocer con precision e modelo del
proceso.

En la Figura 4 se muestra un proceso controlado por un sistema de lazo
cerrado combinado. Lavariable manipulada (u) esla combinacion de un control por
realimentacion de salida (“feedback”, u,), mas una componente de control en avance
(“feedforward”, u,). Las caracteristicas de | os controladores estén representadas por
K,y K,. Las perturbaciones del proceso se clasificaron en medibles (y4;) y no
medibles (yg,), seguin criterios similares a los ya mencionados paralas variables de
salida. El control en avance presenta la ventgja de permitir tomar acciones
anticipadas, que posibilitan compensar los efectos indeseados causados por las
perturbaciones medibles. Las desviaciones remanentes en las variables de salida son
compensadas por € lazo cerrado de realimentacion.

Y1 Yo
K2 €
U 2 Y
u
—>1Proceso
—
Y;
Medidores <

<

Figura XVI.4: Sistema combinado de control en avancey
realimentacion dela salida

A manerade g empl o, consideremos un proceso consi stente en unareacci on
llevada a cabo en un tren de reactores tanque agitados continuos conectados “en
cascada’ (es decir, la entrada a cada reactor proviene de la salida ddl anterior), y
donde los reactivos se alimentan exclusvamente a primer reactor del tren.
Supongamos gque alguno de esos reactivos tenga un nivel variable deimpurezas que
puedan por g emplo desactivar lareaccion. El producto final (obtenido en € Ultimo
reactor del tren) solo se veraafectado por € nivel creciente deimpurezas después de
transcurrido un tiempo relativamente elevado (del orden del tiempo de residencia
medio de todo €l tren); por lo que si sdlo se efectlian mediciones sobre  producto
final, cuando se detecte |a presencia de impurezas en d Ultimo reactor entonces ya
todo d tren estara contaminado. Una forma de evitar este problema es implementar
un lazo de control en avance, con medicionesdel nivel deimpurezasen losreactivos.
Detectados niveles devados de las mismas podran efectuarse inmediatamente
acciones de control tendientes a compensar los efectos indeseados (por gemplo,
adicionar algin reactivo que consuma las impurezas o las neutralice).
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XV1.2.3. Ajuste de los Controlador es Clasicos

Enlossistemasdecontral, e controlador esel componente activo querecibe
las sefiales de “ set paint” y las mediciones, y efectia acciones de control para gjustar
los valores de las variables manipuladas. Internamente, en un controlador puede
implementarse una ley de control muy sencilla (por gemplo, solo un efecto
proporcional), orel ativamente mas complea, como en € caso delos controladoresno
lineales con realimentacion de estados, que veremos mas adeante. Aunque
actualmente es posible implementar algoritmos de control sofisticados, todavia un
gran nimero de controladores utilizados en la industria son lineales con acciones
proporcional, integral y derivativa (PID). En un controlador PID, la variable
manipulada se relaciona con la sefial de error através de:

Controlador lineal
con u(m) = Kg +=fsdt+KT=+c(t) (5)
acciones P+1+D

donde K,, T,, y T, son las constantes proporcional, integral y derivativa,
respectivamente; y c(t) eslasefial del controlador cuando e=0. Las constantes K, T,
y Tp son los parédmetros de gjuste del controlador.

En los cursos de grado de contral lineal, € ajuste de |os pardmetros de un
controlador seefecttateniendo en cuentacriteriosdeestabilidad del sistemaoperando
en lazo cerrado, y caraceristicas preestablecidas para la evolucion temporal de la
respuesta, talescomo el gradodeamortiguamiento, € maximo sobrepaso, etc. (ver por
giemplo Kuo, 1996). Si bien los controladores PID son estructural mente adecuados
parasistemaslineal es, también es aceptablesu ‘ performance’ en muchossistemasno
lineales (como lo son la mayor parte de los procesos quimicos), a menos dentro de
ciertos rangos operativos. En la préactica, algunas veces suele utilizarse sdlo control
proporcional, o proporcional mas integral. En tales casos, valores tipicos de las
constantes de gjuste son:

Control P 1<PB<500 (PB = bandaproporcional = 100/K)

Control P+I 0,2 min < Tl <50 min.

Uno de los procedimientaos empiricos mas tradicionales utilizados para
gjustar las constantes de un controlador PID, es e denominado método de la curva
de reaccion del proceso, también conocido como € método de Cohen y Coon.
Basicamente, € procedimiento de gjuste parte de obtener la respuesta temporal del
proceso alazo abierto (y,,), cuando se efectia un cambio escal6n de magnitud A enla
variable accionada (u). La curva de respuesta de un gran nimero de procesos es de
forma sigmodea, y puede ser aproximada por un sistema de primer orden més un
tiempo muerto, que representado en e plano de Laplace resulta:
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Ym Kexp(-ty9)
e (6)
u s+l
dondeK eslaganancia estética; ty es el tiempo muerto; y r esla constante de tiempo.
EnlaFigura5, se muestra una curva de reaccion tipica, la aproximacion através del
sistemade primer orden masretardo, y laevaluacion delos tres parametros delaecn.

(6).

B K=B/A
7=B/P (Peslapendientedela
Respuesta rectatangenteala
aproximada curva de respuesta
Respuesta real, en € punto de
real inflexion).
t, A tiempo ty = tiempo muerto

Figura XV1.5: Método de la curva de reaccion (Cohen y Coon) para gjustar los
parametros de un controlador.

El gjuste de los parametros ddl controlador depende del tipo de controlador
utilizado. En la Tabla 2, se resumen las recomendaci ones dadas por Cohen y Coon.
Mayores detalles sobre este método de gjuste y sobre otros métodos tradicional es (por
gemplo, e méodo de Ziegler-Nichols basado en d andlisis de la respuesta
frecuencial del proceso), pueden ser consultados en Stephanopoul os (1984).

Obviamente, |os parametros resultantes de la aplicacién de este o de otros
métodos de gjuste, conforman sdlo una primera aproximacion de los gjustes
definitivos, que deberdn ser posteriormente efectuados para cumplir con las
especificaciones de control deseadas. El gjuste “fino” definitivo de los parametros
probablemente debera efectuarse en la misma planta en funcionamiento.

TABLA XVI.2. Ajuste de parametros de un controlador (cohen y coon)

P P+l P+1+D
t
K :i; 1+t=d K :i; 0,9+t=d K :i; i+=d
P K\ 3t P Kty 12t P Kt\3 4
30 + 3t 32+6t,/t
1" “goom - TI:td=
9+20t, It 13+8t,/t
4

Ty tye—m——
° 1142t
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Ejemplo: Consideremosel problemafinal del Capitulo X1V (Figura7), que poseetres
tanques interconectados en cascada. Supongamos que deseamos regular laaltura de
aguaalasalida (tanquetres) en 1,2 m, manipulando € caudal de entradade agua a
sistema (E,). Para ello, se propone reemplazar la vélvula de entrada de agua al
sistema por una vévula de control, en laque se acciona su apertura(p). En laFigura
6, se muestran los resultados de simulacién, cuando se utiliza un controlador con
efecto proporcional P (linea delgada), y con efecto proporcional mas integral P+l
(lineagruesa). Los parametrosdel problemason losmismosdel giemplodel Capitulo
X1V, con excepcion de C,, f=2 10° m*/(min Kg?). Las constantes de gjuste del
controlador fueron: 1) K,=5, para€ control P, y 2) K,=5, T,=50, parael control P+I.

p: apertura de la vavula; 0<p<l. 11

hs: nivel de agua en e tanque de
salida[m]. 0.5 1

E,: caudal de entrada de agua al - E

. - 0 ‘ ‘ ‘

sistema [m/min.]. 0 100 200 300 400
tiempo [min.]

Figura XV1.6: Regulacién de h; por manipulacién del caudal de entrada E,.

En lasimulacion sesupuso qued nivel inicial del aguaen € tanquetresera
de 1 m. Ademés, at=200 min. se smul6 una caida brusca de la presion de entrada
(P.) de8atm. a5 atm. N6tese que h,; no alcanza d nivel deseado de 1,2 m cuando se
utiliza solo efecto P; mientras que evoluciona correctamente al incluirse € efecto
integral. Esto es razonable, dado que e sistema completo se comporta
aproximadamente como un sistema de tercer orden, y entonces con solo efecto P
queda un “off set” permanente. Parat>200 min., serequiere una mayor apertura de
lavalvula dado que P, es menar.

XVI.3. NOCIONESBASICAS SOBRE ALGORITMOSDE CONTROL
AVANZADO
En la préactica, @ disefio de agoritmos de control avanzado (como los
enumerados en € nive |1l delaTablal., involucra: 1) un andlisis del proceso para
determinar la estructura de control a utilizar; 2) € disefio de la “ley de contral”
(controlador); 3) e gjuste de los parametros intervinientes; y 4) la evaluacion del
sistema de control resultante. Con referencia a 1), debera establecerse € tipo de
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algoritmo de contral a utilizar: nolineal, adaptable, de realimentacion de estados, de
control en avance y/o realimentacion, etc. También serd necesario especificar las
caracteristicas de las mediciones y de las variables a manipular, las perturbaciones
previstas en € proceso, etc. Usualmente, este primer punto se resuelve en base ala
experiencia profesional y a conocimiento “apriori” del proceso; y es posiblemente
la etapa més critica, porque sustenta |los desarroll os posteriores a efectuar.

Para disefiar la“ley de control” -es decir, cdmo manipular las variables del
proceso para conseguir los objetivos deseados-, se utilizan conceptos tedricos de
optimizacion y control aplicados sobre el model o matemético disponible. Este punto,
requiere usualmente de desarrollos analiticos tedricos, que se tornan més tediosos
cuanto mas complegjo sea e modelo matematico utilizado.

Por dltimo, los puntos 3) y 4) se desarrollan en forma simulténea. El agjuste
de los parédmetros asociados a la ley de control se efectiia mediante la smulacién
numérica del proceso (representado éste por d modelo matematico més detallado
disponible), en & cual deben incluirselos nuevos bloques de control propuestos. Los
parametraos resultantes deberan satisfacer 1a* performance’ deseadaen lasdinamicas
de las variables del proceso, conseguir los objetivos de control preespecificados,
satisfacer 1os requerimientos de estabilidad y de robustez, etc.

En definitiva, e disefio de sistemas de control avanzado requiere del
conocimiento de un modelo matematico del proceso. Si se dispusiera de un modelo
mateméti co exacto -es decir, que permitiera predecir las evoluciones temporales de
todas las variables ddl proceso con total exactitud-, se podria entonces (al menos
tedricamente) determinar unapaliticade control Gptima, queaseguraraconseguir los
objetivos de control deseados (por gemplo, mejorar la calidad del producto final,
minimizar |os costos de produccion, maximizar laproductividad, etc.). Obviamente,
en lapracticalosmodel os exactos no existen, y el model o més aproximado disponible
(un MD) deberia ser utilizado para encarar |os disefios. Sin embargo, muchas veces
los algoritmos derivadosapartir de MDs resultan extremadamente complegjos, yasea
en sudesarrolloy/o en suimplementaciédn. En tales casos, esusual recurrir amodel os
simplificados (un MT) para poder obtener algoritmos de control razonablemente
implementables del punto de vista préctico. Claramente, cuando € disefio de las
estrategias de control se basa en estos modelos ssimplificados, entonces la solucién
obtenida resulta subdptima.

En laFigura 7, se muestra un esguema general de un proceso con control
avanzado, que sirve ademas como base para la implementacion computacional del
sistema en vistas a disefio y guste de los algoritmos de control. El blogue
correspondiente a los medidores engloba a los sensores, transductores, lineas de
comunicacion, etc.; y seratratado con més detalle en e Capitulo XX. Con respecto
ala“ley decontrol”, adelantemos que en general involucraunarealimentacion delos
estados estimados ( X ), de los pardmetros ajustados (0), y delas mediciones (y,,), del
tipo:
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U= fyg Yo % 6) (7
Ya1 Yoo
\ \ 4
Ley de u > Yo
Ysp—> CO’:,”O, > Proceso Sy
> 1
A
]_9 \ 4
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Adaptacién
N\
X A
4
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Figura XV1.7: Esquema general de un sistemade control avanzado.

La expresion anterior debe derivarse para cada caso en particular que se
estudie, y depende del tipo de control a implementar (por gemplo, en el caso de
control éptimo, se obtiene en base a criterios de optimizaci6n dindmica, como severa
mas adelante).

El blogue de estimacién y adaptacion “en linea” permite una daoble funcion:
1) egstimar aquellos estados del proceso que no son medibles; y 2) establecer
modificaciones en los parametros de la ley de control, que permitan meorar la
‘performance’ del proceso. Este segundo punto seimplementa exclusivamenteen los
algoritmos de control adaptable, y constituye un area especifica dd control que no
sera tratada en este capitul o (puede consultarse Landau, 1979).

V eamos a continuaci n, algunasestructurasespecificasdecontrol avanzado.

XV1.3.1. Control por realimentacion de estados

Consideremaos un proceso descripto atravésdeun model o matematico lineal
[ecns. (4)], correspondiente por gemplo a un proceso linealizado. La técnica de
control por realimentacion de estados consiste en establecer una ley de control dela
forma:

u=-Kx+u, (8

donde K es una matriz constante; y u, representa una evolucion temporal de
referencia del control u. Reemplazando la ecn. (8) en laecn. (4.a), resulta:
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dx(®)/dt = (A - B K) x(t) + B uy(t) : x(0) = %, 9)

En laFigura 8, se presenta un esquema en bloques de un sistema de control
por realimentacion de estados. El objetivo de los sistemas de control con
realimentaci 6n delos estados es sel eccionar lamatriz derealimentaciéon K demanera
tal que los estados del proceso evolucionen segin una dindmica deseada
preestablecida. Recordemos queladinamicaasociadaalaecn. (9) quedadeterminada
por los autovalores de la matriz A-BK; y entonces es posible plantear un problema
de disefio por ubicacion de polos (o autovalores), consistente en: i) especificar la
ubicacion deseada de los autovalores en € plano complgo; y ii) calcular las
componentes de K que den lugar atales autovalores.

Ya
U, u X
—>+»_=—>lProceso 1>
A
K

Figura XV1.8: Sistema de control por
realimentacion de estados.

Por dltimo, debe notarsequeen € sistemade control propuesto seasumeque
todos los estados del proceso son medibles. Esto no siempre es posible en un proceso
real, y es entonces necesario recurrir a estimadores de estado u observadores, como
se discutira en @ Capitulo XX. Al respecto, mencionemos dos resultados tedricos
importantes. Unarealimentacion deestadosdelaformadelaecn. (8): 1) nomodifica
la controlabilidad del sistema en lazo abierto; y 2) puede destruir la observabilidad
del sistemaen lazoabierto. Mayoresdetal les sobrelasimplicanciasde estosresultados
seran también tratados en e Capitulo XX, o pueden consultarse en Kuo (1996).

XV1.3.2. Control 6ptimo
Consideremaos un proceso genérico representado por € siguiente modelo de
estados:
dx(t)/dt = f(x(t),ut)) ; o< t< (20)

Supongamos que sepretende determinar € vector de control u(t) de manera
tal quelos estados ddl sistema evolucionen segln trayectorias preespecificadas, entre
lostiemposinicial y final. Pararesolver la ecuacion anterior es necesario establecer
ciertas restricciones para e vector de estados x. Por gemplo, s sefijala condicién
X(0)=x, estaremas tratando con un problemade valor inicial; s se establece x(t;)=x;
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sera un problemade valor final; y s se adoptan ambas restricciones tendremos un
problema de valores de frontera en dos puntos.

Un problema de control ptimo consiste en determinar € vector de control
u(t), que permite minimizar (0 en ciertos casos maximizar) un funcional de costo del
tipo:

J= G[x(tf )] +J’tt0’ F[x(t),u(t)] dt (11)

dondeFy G son funcionesarbitrarias (en general, nolineales). El primer término del
funcional J penaliza los errores obtenidos a tiempo final, debido a que los estados
puedan no alcanzar los val ores especificados; y € segundo término penalizatanto la
historiadeloserroresen lastrayectorias delos estados, como lapotenciainvertidaen
 contral utilizado.

Por gjemplo, supongamos un reactor batch en el que se lleva a cabo una
reaccion exotérmica. Asumamos que: i) se pretende una conversion (c) con un valor
final del 80%,; ii) se manipula e caudal derefrigerante (u) para mantener constante
la temperatura (T) de lareaccion en 10°C; y iii) lareaccion se debe desarrollar en
t=30 min. Entonces, un posible funcional a minimizar ser&

3=[ c(30) 08| + J’030 HalT() -10° +ky u? ot (12)

dondek; y k, son pesos rel ativos que contemplan € costo por error en latemperatura
y €l costo del contral, respectivamente.

El &readecontrol éptimo seencuentramuy desarrollada, tanto parasistemas
lineales como no lineal es. La profundidad delos conceptosinvol ucrados en lamisma
excede los alcances de este capitulo, y por tal motivo se sugiere a interesado en
incursionar por este area consultar libros especificos tales como Bryson y Ho (1975).
En € resto de este punto noslimitaremos aestudiar unaaplicacién de control éptimo,
conocida como laregulacion lineal cuadrética.

El problema del regulador lineal cuadrético

El problema del regulador lineal cuadrético deterministico es uno de los
problemas més tipicos dentro de lateoria del control éptimo, y puede plantearse de
la siguiente manera:

Dado un sistema dinamico lineal dela forma: dx/dt = A x + B u; X(tg) = X,
x (nx1), A (nxn), B (nxm), determinar el vector de control u (mx1) que permite
controlar al sistema en € “set point” x%=0, minimizando el siguiente indice de
performance cuadratico:
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J :%XT(tf )si x(tr) +%J’tt [<T () Waox(t) +uT () W u(t)] et @3

donde S (nxn), W, (nxn) y W, (mxm) son matrices de peso (definidas positivas).

N6tese como en d funcional delaecn. (13), lamatriz S penalizaal sistema
que no es capaz de alcanzar |os estados deseados en € tiempo final, t;; y las matrices
W, y W, penaizan los errores en las evoluciones de los estados y los controles
excesivas, respectivamente. Asi, por ggempl o, val oresréd ativamentebajosdeW, daran
lugar acontrolessuaves, y |os estados evolucionarén haciad valor del equilibrio muy
lentamente. Por d contrario, val oresrel ativamentealtosdeW, darén lugar acontroles
muy fuertes, y los estados al canzaran muy répidamente € equilibrio.

La“ley de control” que permite resolver  problema dd regulador lineal
cuadratico es unarealimentacion del osestados, similar alasyadescriptasen € punto
XV1.3.1. (con x=0), es decir:

u(t) = - Ky(t) x(t) (14)
donde K ; esunamatriz de realimentacién que depende sdlamente de | os parametros
del sistema, y que se calcula como:

Ky(t) =W,* BT S(t) (15

donde S(t) esla solucién delasiguiente ecuacion de Riccati (caracterizada por tener
un término cuadratico en S):

dS/dt=-SA-ATS+SBW,'B"S-W,; S{t)=S (16)

Nétese que la ecn. (16) es una ecuacion diferencial ordinaria (EDO)
matricial, y por lo tanto involucra a ‘n’ EDOs acopladas. Ademés, como solo se
conoce € valor de S a tiempo final, entonces la EDO debe resolverse integrando
“haciaatras’ en d tiempo. Estaintegracion seresuel ve normal mente definiendo una
variable ‘falsa’ t'=t; -t, eimplementando laintegracién numéricacont’ entre0y t;.
Para un sistema de parametros constantes, y para tiempos muy elevados (t-«), la
solucion de la ecn. (16) se obtiene a partir de la siguiente ecuacién de Riccati
algebraica:

-SA-ATS+SBW,'B"S-W,=0 (17)

En tal caso, K, estambién constante y la solucion conduce a un sistema de contral
con un controlador proporcional de ganancia constante.

Ejempl o: consi deremosun reactor tanqueagitado continuo (RTAC) operadoenforma
isotérmica, donde se lleva a cabo una reaccion quimicairreversible descripta por la
siguiente cinética:
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ADls B C (18)

Definamos | os siguientes parametros adimensionales. ==V/F; t=t'/r; D=k,
7; D,=k, 7; dondet’ esd tiemporeal; V esd volumen ddl reactor; r esel tiempo medio
deresidencia; t es d tiempo adimensional; D,, D, son los nimeros de Damkohler; y
F es e caudal volumétrico. Definamos también los vectores de estado y de control,
segln: x,=[Al/[A]*; %~[BI/[A]*; u=[Ali/[Al*; u=[B]i/[A]*; donde [A], [B]
representan concentraciones dentro dd reactor; [Al., [B]i, 1as concentraciones de
alimentacion; y [A]* es unaconcentracion dereferencia (arbitraria). En base a estos
parametros, d modelo matematico ddl sistemaes:

dx,/dt =- (1 + Dy) X, + U, X1(0) = Xy (19.9)
dx/dt =D; % - (1 + D) X + U, X(0) = Xy (19.b)

Asumamos que Unicamente es posible manipular la concentracién de
alimentacién de A (u,=0); y consideremos el problema de determinar € control u,(t)
que permite minimizar € funcional de la ecn. (13), y que para € presente caso se
reduce a (S=0):

1.t 2
3= 2 [T Wx(e) g u?(0)] e (20)
El control éptimo por realimentacion de estados se calcula a través de:

uy(t) = - K(O) x(1) = - [Ky(t) xa(t) + Ky(t) %o(1)] (21)

con Ky(t) = Si(t) / W,; y Ky(t) = S(t) / W, Los parametros S;; y S;, se calculan
resolviendo la ecuacion de Riccati (16), con S=0.

XV1.3.3. Linealizacion global exacta de sistemas no lineales

A partir de la década ddl 70, la geometria diferencial ha mostrado aportar
grandesventgjasen el tratamiento riguroso delossistemasnolineales. Un desarrollo
formal de la teoria de control de sistemas no lineales puede consultarse en Isidori
(1985). Kravaris y Kantor (1990a, b) presentan una muy buena revisiéon de los
métodos geomeétricos aplicados al control de procesos no lineales. D’ Attellis (1992)
presenta una recopilacion de las bases tedricas ddl control no lineal, y agunas
aplicaciones a sistemas no lineal es tipicos.

Una aplicacion interesante de la teoria de control de sistemas nolineales es
ladenominadalinealizacion global exacta‘Entrada/Salida’ (LGE E/S). A efectosde
introducir los conceptos basicos relativos a la LGE E/S, consideremos un proceso
representado por € siguiente model o de estados:
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dx/dt = f(x) + g(x) u; X(0) = X, (22.8)
y=h(x) (22.b)

Por razones de simplicidad se ha considerado un sistema SISO, pero los
resultados pueden extenderseasistemasMIMO. Laideadelalinealizacion E/Sreside
en calcular una“ley decontrol” basadaen unarealimentacion nolineal delosestados
dd sistema, del tipo: u =y(x,v), de maneratal que el modelo del proceso méslaley
de control conformen un sistema lineal en su nueva descripcion E/S (entrada=v;
salida=y). Entonces, € control del proceso linealizado resultante puede efectuarse
utilizando un controlador lineal clasico (por gjemplo, un PID). En la Figura 9, se
representa esqueméticamente los conceptos antes mencionados. El estimador de
estados se agrega para contemplar la posibilidad de que los estados del proceso
puedan ser no medibles.

El célculo delaley derealimentacion 1 se efectiiaen formaanalitica, apartir
del model omateméticodel proceso. Dadalacompl gidad invol ucradaen sudeduccion
no se laincluye en este texto, pero se remite al lector interesado a la bibliografia
arribamencionada. Por gemplo, unaaplicacion précticadelalL GE E/Salosreactores
‘batch’ puede encontrarse en Kravarisy Chung (1987). Cabe acotar finalmente que
la teoria de linealizacion global es més efectiva en la medida que € modelo
mateméti co sea una muy buena aproximacion del proceso.

Proceso linealizado

Vs |
o € Vv ~ u
Controlador ‘>U=lIJ(X,V) >1 Proceso |

L

v=<

Lineal

/\
X | Estimador de
Estados

Figura XV1.9: Sistema de control por LGE E/S.

XVI.3.4. Otras estructur as de control avanzado

Las estructuras de control mencionadas en |0s puntos anteriores no son las
Unicas posibles de implementar. Por € contrario, existe un nimero précticamente
ilimitado de estructuras posibles, y la e eccién dela més conveniente para el proceso
a controlar es una etapa primordial en e disefio de sistemas controlados. A
continuacion, y a manera de g emplos, se mencionan posi bles estructuras de control
gue surgen por combinacion de otras anteriormente estudiadas.
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Control alazo cerrado por realimentacion de estados no medibles

No es mas que una estructura préactica de laya vistaen XVI1.3.1., donde se
incluye un blogue estimador de los estados no medibles del proceso. Obviamente, la
efectividad de esta configuracion serd aceptable en la medida que € algoritmo
estimador de estados provea estimaciones relativamente exactas, y que la dinamica
dd algoritmo estimador sea mas rapida que las asociadas al resto del proceso.

u
> % >] Proceso

\ 4

x>

K Estimador de
Estados

g

Figura XVI.10: Sistema de control a lazo cerrado por
realimentacion de estados no medibles.

Control combinado por realimentacion de estados estimados y de salida

En esta estructura se combina unaley de realimentaci n de estados, u, (que
por ejemplo puede provenir deun andlisisde control Gptimo), con un lazo cerrado por
realimentacion de salida, para poder compensar (a través de u,) los apartamientos
caracteristicos debidos a errores de model ado, perturbaciones externas, etc.

lyd Y

u e
Proceso

A\ 4

Y1

Y

| Estimador de

Estados (_l
g

Figura XV1.11: Sistema de control alazo cerrado combinado por
realimentacion de estados estimados y de salida

XV1.4. Simulacion Numérica de los Procesos Contr olados

En este punto, analizaremos algunos aspectos relativos a la utilidad de los
model os matematicosy de la simulacién numérica con relacion al disefio desistemas
decontrol y alaoperabilidad delos procesos controlados. Desde @ punto devistadel
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control, e ssimulador de un proceso puede ser utilizado con los siguientes propdsitos:
a) analizar lafactibilidad de cambios operativosen € proceso; b) estudiar larobustez
del sistemacontrolado ante perturbaci onesexternas; €) determinar ajustesalternativos
de los controladores ya existentes para mejorar la ‘performance operativa del
proceso; d) disefiar y evaluar nuevas estructuras de control a implementar en el
proceso; etc.

Parapoder encarar cualquier tipo de simulacidn, esnecesario contar con un
modelo matematico del proceso. En puntos anteriores, ya se ha mencionado la
posibilidad de disponer de modelos con diferentes grados de aproximacion, y la
necesidad usual de recurrir alos MT para d disefio de algoritmos de control. Sin
embargo, a los efectos de la simulacion numérica, € proceso deberia siempre ser
simulado mediante € modelo matemético mas exacto disponible (un MD).

EnlaFigural2, se muestran | osesquemas de bloques correspondientesa un
proceso genérico no controlado, y a dos model os posibles (unonolineal, y otro lineal
o0 linealizado) para ser utilizados en la simulacion numérica. Los dos modelos
responden a las estructuras matematicas de las ecns. (1) y (4), y en ambos casos se
supone ademaslaexistenciade perturbaciones externasal sistemade carécter aditivo
en lasvariables de salida.

]
y )/

lyd 9 = x=fxuy = v=ho B>

\ 4

y
Dproceso > 1yd

. X y Y.
B =] x=Ax+Bu y=Cx %

Figura XV1.12: Esquemas de bloques tipicos utilizados parala simulacién
numeérica de un proceso: a) modelo no lineal; b) modelo lineal o linealizado.

\ 4

Lasimulacion numeérica de un proceso controlado involucra ademés de los
bloguesdelaplanta, loscorrespondientesal osmedidores, control adores, estimadores,
etc. En la Figura 13, se muestra la configuracion tipica para la ssimulacion de una
planta en lazo cerrado, por realimentacion de la salida. N6tese que & esquema es
basicamente el mismo de la Figura 3. Se ha representado a proceso real por un
modelo matematico (no lineal), un controlador lineal del tipo proporciond, y la
medi cion model ada segun:

Ym = 9(Y1) (23)
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donde g es una funcién que representa la dindmica de los medidores (sensores,
transmisores, etc.). En & caso més smple, y,, = y;, 10 que representa una

realimentacion unitaria dela salida

Figura XVI.13: Sistema de control

| X
@3 x=txut) —> h
L

Yoo
Ym

Modelo matematico

T

a lazo cerado por

realimentacion de la salida. Representacion esquemética del
modelo parala simulacion numérica.

XV1.4.1. Estructurastipicas utilizadas en los simulador es dindmicos
Usualmente, los simuladores dinamicos de un proceso controlado estan
subdivididos en un conjunto de madul os, tales como los descriptos en la Tabla 3.

TABLA XVI.3. M&dul os tipicos parala simulacion de un proceso controlado

M édulo Datos Recibidos Resultados Provistos

Planta Parametros del modelo. Condiciones  Vector de estados.
iniciales. Flujos de materia y/o de
energia (intercambiados con €l
“exterior”). Vectores de las variables
manipuladas y de las perturbaciones.

Salida Vector de estados. Vector de salidas.

Medicion Vector de salidas. Ruidos tipicos de Vector de mediciones.
los sensores.

Controlador  “ Set points’. Vectores de mediciones, Vector de variables
de estados estimados, y de parametros  accionadas.
estimados. Parametros de ajuste de
cada controlador.

Accionador  Vector de variables accionadas. Vector de variables

manipuladas.

Estimacion Vectores de variables manipuladasy  Vectores de estados

y de mediciones. estimadosy de

Adaptacién parametros

estimados.
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Consideremos una breve descripcion del contenido de cada uno de los
maodul os.

1 Médulo de simulacién dela planta. Por o general, esel médulo més grande
y de mayor complgjidad. Incluye é modelo matematico detallado del
comportamiento dindmico del proceso no controlado, y rutinas numéricas
para la resolucion de sistemas de ecuaciones diferenciales. Recibe
informacion sobre las condiciones de smulacién (tiempo de simulacion,
métodos numéricos a emplear, paso de integracion, etc.), los parametros
fisico-quimicos, y las variables manipul adas. Provee la evolucion temporal
delos estados del proceso.

2. Médulo de salida. Es un médulo simple, conformado exclusivamente por
ecuaciones algebraicas. Calculalas evolucionestemporales de las variables
deinterés, en base alos estados provistos por € médulo de simulacion dela
planta.

3. Médulo de medicion. Incluye la dindmica de los medidores (sensores,
transductores, lineas de medicion, etc.) y d ruido tipico de los sensores.
Permite smular lamedicion real. Sobre aspectos relativos a este modulo se
profundizara més en d Capitulo XX.

4, Médulo de los controladores. En este médulo seincluyela“ley de control”
utilizada. Por jemplo, la ecuacion tecnoldgica[ecn. (5)] de un controlador
lineal, o la ley de realimentacion de estados en un sistema de control

avanzado.

5. Médulo de los accionadores. Incluye d comportamiento dinamico de los
Organos de accion final (por gemplo, ladinamicadeaperturay cierredeuna
valvula).

6. Médulo de estimacién y adaptacion. Este modulo sdlo esté presente en los

sistemas de control avanzado. Por gjemplo, cuando laley de control incluye
realimentaci 6n de estadosno medibl es; 0 adaptaci én en lineade parametros.
Lainformacion provista es solo requerida por e médulo 4).

XV1.4.2. Un g emplo smulado de un sistema de control de niveles
Consideremos € sistema representado esqueméti camente en la Figura 14,
correspondiente a un proceso ya existente, mas una expansion futura prevista
(indicada en lineas de trazos). El Proceso 1 impone una demanda de agua (qy,). Una
demandatipicade un diadeoperacion seindicaen lamismafigura. El aguautilizada
por & proceso esacondicionadaen formapreviaasu uso en € tanqueacondicionador,
para lo cual es necesario regular € nivel de agua (h,) en 0,9 m. El 90% del agua
utilizada por e Proceso 1 serecuperay sereciclaal tanque dereserva. El caudal de
alimentacién adicional deagua al tanque 1 (q) es constante, y permite compensar €
10% perdido en & Proceso 1. Laregulacion de h, se efectiia accionando € grado de
apertura (p) de lavélvulade salida del tanque dereserva, cuya caracteristica‘q, - p’
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es lineal. La medicién de h, se considera exacta. En la Tabla .4 se indican los
parametras de simulacion y las condiciones operativas del sistema.
Se pretende utilizar un smulador dindmico del proceso con € objeto de:

a) Verificar g € ajuste actual del controlador proporcional es e adecuado;

b) Andlizar la posbilidad de implementar la expansion del sistema,
determinando posi bles modificacionesen laplanta, regjustedel controlador,
y valor delarestriccion R;

C) Evaluar s se justificaria adicionar un efecto integral y/o derivativo al
controlador, para e sistema expandido.

TABLA XVI.4. Parametros y condiciones operativas del sistema
Tanques (oY Rangos de h, K, M5
[m?hr] [m] [m]
Sstema A;=0,3 m? 1,77 0,85<h,<0,95 50 09
Original H,=5,0m;

A,=0,1 m?

H,=1,0 m;
Expansion A=0,1 m?Z 1,94 0,50<h;<1,0 50 0,9

H,=1,0 m;

Jqo J 0,904,
h
4, oo e
H h Tanque de p
1 1 Reserva i] ‘ h2 m
777777777 "la =
— 2 - ,
| HS ‘ A 5 ‘
Proceso 2 3 H Proceso 1
| g, || |Ts!2| |l | g
\ P D p
Acondicionamiento
‘ R ‘ del agua
‘ 15 ‘ 15 q 3 h :
| ; qu [m7hr] | ; p1 [m/hr]
‘ 05 ‘ 05
| 0 ‘ oF—
[4] 6 12 18 24 0 5} 12 18 24
\ tiempo [hr] \ tiempo [hr]
77777 E%a&ét?pr&ist?

Figura XVI.14. Sistema de control de niveles. Evaluacion del proceso
actual y de la expansion futura.
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Para evaluar los puntos anteriores se requiere disponer de un modeo
matemético del sistema, y efectuar un conjunto de simulaciones. A continuacion,
describimos| as expresi ones mateméti casinvol ucradas en cadauno del osmaédul os del
simulador dindmico, con una clasificacion semegante alautilizada en la Tabla 3.

Médulo de smulacién de la planta. En forma similar alo ya visto en € Capitulo
X1V, pueden plantearse las siguientes ecuaciones de balance de materia:

A, dh/dt =g, + 090, -0q, ;h(0)=h° (24.9)

A, dhy/dt =@, - Gy - G ; hx(0) = h, (24.0)

A; dhy/dt = gy - 0, 5 h3(0) = hy (24.9
con:

q=kp(h)” ; 0<p=<1 (24.d)

O = Rsgn(hy- hy) (Jhy- hgl)*? (24.¢)

Enlaecn. (24.€) lafuncion ‘signo’ y e valor absoluto deladiferenciah,- h; permiten
tener en cuenta cualquier sentido del flujo g3, comoyaseexplico en € gemplofinal
dd Capitulo XIV.

Mddulo de salida. La Unica variable de salida de interés en este problema es h,,
entonces:

y=h (24.)

Médulo de medicion. Como se asume que la medicidn es exacta, entonces:
ym = I"|2,m = I"|2 (249)

Modulo del controlador. Se utiliza la ecuacion tecnoldgica del controlador
proporcional; es decir:

P=Kp (heg - Nam) (24.h)

Mddul o del accionador . El accionador yaestaincluido en e modelodelaplanta[ecn.
(24.d)].

En la Figura 15, se muestran los resultados de simulacidon dd sistema
original y del expandido, con € mismo gjuste original del controlador (K,=50). En
d sistema original se observa que las variables evolucionan dentro de los rangos
especificados, aunque se nota una leve saturacion de la aperturade lavélvula (p=1),
parat=6 hrs. El error en laregulacion de h, se mantiene siempre por debajo de 0,1
m.
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Sstema expandido de 3 tanques

12

0.054

h
7&@

. I
b T

P

6 12 18 24

tiempo [hr]

2

[=)

0.5

Figura XV1.15. Resultados de simulacion de los sistemas original y expandido.

Cuando sesmulad sistema expandido, se adoptd un valor delarestriccion

R=1. El error en laregulacion de h, essimilar al del caso anterior, y lavalvula de
contral se encuentramas algadadelasaturacion (p<l). Sin embargo, serequiereun
tanque de reserva de una altura considerablemente superior alaorigina (hy,=10 m).
Aungue no se muestran resultados, las simulaciones indicaron que no se logran
mejoras sustanciales en € sistema de control al incorporar efectos derivativos y/o
integrales al controlador, por 1o que tales regjustes serian en principio descartados.

M odelado, Simulacién y Optimizacion de Procesos Quimicos
Autor: Nicolds J. Scennay cal.
ISBN: 950-42-0022-2 - ©1999



Cap. XVI - Pag. 670

PROBLEMASPROPUESTOS
P.1) a) Determinar € modelo matemédtico linealizado asociado a la ecn. (2),

considerando g, = h/R; y expresar & nuevo modelo de estados. [N6tese quelas
matricesA, By C delasecns. (4) sereducen aescalares]. b) Fijar A=1 m? R=10
m?2min?, y q,=0,1 m¥min. Calcular laevolucién temporal del nivel deagua, y
comprobar que h*=1 m es e Unico estado estacionario del sistema,
independientemente del nive inicial de agua en € tanque. ¢) Colocar un
controlador proporcional con el objeto de regular h=0,5 m, manipulando q;.
Determinar laméxima ganancia del controlador para obtener evoluciones deh
no oscilatorias.

P.2) Considerar € gjemplo dd punto XV1.2.3 (Fig. 6). Determinar |as constantesdel

controlador P+l, segin & método de la“curva de reaccion”.

P.3) Considerar d esquemacinético delaecn. (18). a) Derivar d modelo matemético

delasecns. (19), y determinar lasmatrices A, B y C dd modelo de estados, s
la variable de interés es x, y solo se manipula u,. b) Determinar € control
Optimo que minimiza € funciona de la ecn. (20), cuando no interesa la
trayectoria de x, (nétese que € integrando de la ecn. (20) se reduce a x,2+u,?).

P.4) a) Determinar e modelo de estados linealizado del problema XV1.4.2, para d

proceso “actual” y linealizando alrededor de los valores medios de los niveles
observados en la Figura 15. b) Simular € sistema linealizado, y comparar con
los resultados de la Figura 15. ¢) Determinar d valor de la constante
proporcional que no produce soluciones oscilatorias en los niveles de agua.
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