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CAPITULO XVI

INTRODUCCION AL CONTROL DE
PROCESOS. SISTEMAS DE CONTROL
TiPICOS Y UTILIDAD DE LOS
SIMULADORES DINAMICOS

Por
Jorge R. Vega y Nicoléas J. Scenna

XVL1. INTRODUCCION

Ya se menciono en capitulos anteriores que la operacion de un proceso
involucra la necesidad de satisfacer una serie de aspectos de caracter técnico,
econdmico y social. En efecto, el objetivo de todo proceso es obtener un determinado
producto (o un conjunto de productos), con caracteristicas de calidad
preespecificadas, con la mayor rentabilidad posible, y sin generar alteraciones
perjudiciales para el medio ambiente y/o las personas, por lo que deben perseguirse
varios objetivos simultineamente. En este capitulo, nos limitaremos a considerar
exclusivamente algunos de los aspectos técnicos, en particular los relacionados con
el control de procesos.

En el area del control de procesos es muy amplia la bibliografia existente.
Entre los libros especificos mas tradicionales podemos citar: Ray (1981) y
Stephanopoulos (1984). Del punto de vista del modelado matematico y de la teoria de
control, es indudable que todo proceso tiene un comportamiento no lineal. Sin
embargo, en el caso de los procesos continuos, es usual recurrir a la linealizacion del
modelo en la cercania de sus puntos de operacion tipicos, y la posterior aplicacion de
conceptos de la teoria del control lineal. En esta ultima &rea, es practicamente
innumerable la bibliografia disponible; entre los libros mas conocidos podemos
mencionar: Ogata (1970); Takahashi y col. (1977); Kuo (1996); etc. Otros libros méas
recientes tratan temas de control lineal con una variedad de ejemplos resueltos en
base a “software” 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 computacion, junto con las mayores
exigencias del mercado en cuanto a la calidad de los productos finales, los conceptos
teoricos asociados al control de procesos, el “hardware”, el “software”, y las
aplicaciones académicas y/o industriales, han experimentado una notable evolucion.
Hoy en dia, “saber” control de procesos involucra una masa de conocimientos tan
grande que es practicamente imposible hablar de especialistas en este area. Para
enfatizar la idea -y a mero titulo de ejemplo-, enumeremos simplemente algunos de
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los temas mas frecuentemente encontrados en la literatura y relacionados sélamente
con los conceptos teodricos asociados al control de procesos: modelado matematico;
modelos continuos o discretos, deterministicos o estocasticos; simulacion dinamica;
identificacion; control 6ptimo; control adaptable; control robusto; estimacion de
estados y parametros; control no lineal; medicidn; adquisicion y tratamiento de datos;
deteccion y diagnosis de fallas; analisis de sefiales y filtrado 6ptimo; control por
computadora, control distribuido; control supervisor, control estadistico; etc., etc.

En la Tabla 1, se muestra esquematicamente una clasificacion muy general
de los sistemas de control de procesos. Los niveles inferiores corresponden a los
sistemas mas simples y menos automatizados. El control manual surgi6
simultaneamente con los primeros procesos industriales, con un papel preponderante
por parte del operador, encargado usualmente del accionamiento manual de los
dispositivos de control (por ej., apertura y cierre de valvulas; mediciones “fuera de
linea” de variables del proceso; etc.). El segundo nivel tuvo su auge con el desarrollo
de la tecnologia digital, los sensores “en linea”, las comunicaciones digitales, etc. La
aparicion de los PLC (a comienzos de la década del 70), permitié la implementacion
de los primeros controladores digitales con efectos combinados (proporcional +
integral + derivativo). El desarrollo de las comunicaciones, de mejores interfaces
(graficas) con el usuario, y de pequefios sistemas de computo (PCs), junto a la
paulatina reduccion de sus costos, posibilitaron implementar algoritmos de control
avanzado, sistemas de control distribuido (DCS) y de control supervisor (SCADA).
Mayores detalles sobre estos tipos de sistemas pueden consultarse por ejemplo en
Amy (1992).

Con el advenimiento de sistemas de computo cada vez mas potentes y con
mayor capacidad de soporte de datos, se posibilito la operacion del proceso (o de la
planta) en forma interrelacionada con informacioén proveniente de sectores diversos
de la empresa, permitiendo integrar datos provenientes de los sectores de produccion,
administrativo, de mantenimiento, de ventas, etc. Asi, la decision sobre la operacioén
de toda la empresa (incluido el proceso especifico) puede ser comandada
directamente desde los niveles gerenciales. Més aun, las decisiones pueden ser
tomadas no s6lo ya por una empresa aislada, sino por un conjunto de empresas con un
interés o una politica productiva comun. Por tltimo, la automatizacion total prevista
en el 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 alcanzar este maximo grado de
automatizacion.
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TABLA XVI.1. Clasificacion de los sistemas de control de procesos

Nivel Nombre Tipos de control y principales caracteristicas

\% Automatiza- | Sistemas informaticos integrados - Minima intervencioén
cion total | humana - Control y decision a cargo del sistema -

v Jerarquico | 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 expertos y
de inteligencia artificial - CIM -

III Avanzado | DCS - Interfaces graficas - Interfaces hombre/maquina -
Control por computadora - Algoritmos de control (por
realimentacion de estados, 6ptimo, adaptable, no lineal,
diagnosis de fallas, etc.) - SCADA - Comunicaciones
digitales por radio y telefonicas -

II Clésico Mediciones “en linea” - Comunicaciones analogicas y
digitales - Control automatico a lazo cerrado - Simulacion
dinamica - 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 analogicos -

&) Siglas: PLC: controlador de logica programable; DCS: sistema de control distribuido;

SCADA: adquisicion de datos y control supervisor; SPC: control estadistico de procesos;
CIM: produccion informatizada integralmente.

En el resto de este capitulo, nos ocuparemos basicamente de aspectos
relacionados con el control clasico y el avanzado (niveles II y III), enfatizando la
utilidad de la simulacion numérica en relacion con el control de procesos. En la
primer parte, se incluye una revision breve de conceptos y estructuras basicas de los
sistemas de control, y una somera descripcion 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 mas modernos que son de uso cada vez mas
frecuente en la actividad profesional. Tal es el caso de la descripcion de sistemas en
variables de estado, el control de sistemas no lineales, el control por realimentacioén
de estados, el control 6ptimo, el control adaptable, etc.

En la segunda parte del capitulo, se abordan especificamente aspectos sobre
la simulacién numérica de estos sistemas, y su utilidad en la practica ingenieril. Se
tratan temas como el uso de simuladores para el disefio de sistemas de control, y para
el ajuste de los parametros de los controladores. Si bien no se hace referencia a
simuladores especificos, los ejemplos presentados pueden hoy en dia ser resueltos
con la mayoria de los simuladores comerciales disponibles. Es indudable que el uso
de simuladores dinamicos presenta una gran ventaja del punto de vista del analisis de
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los sistemas de control. La gran potencia de computo disponible actualmente permite
la simulacion de sistemas mas complejos, con modelos matematicos mas detallados,
y con una mejor aproximacion al comportamiento real de las plantas.

XVI.2. NOCIONES BASICAS SOBRE CONTROL DE PROCESOS

Introduciremos primero algunas definiciones basicas relacionadas con los
temas a tratar en el resto del capitulo. Un proceso es un conjunto de operaciones
-simultdneas o secuenciales- que producen transformaciones de la materia de
caracter fisico y/o quimico. Todo proceso interactiia con el resto del medio a través
de las variables de salida, de las variables manipuladas, y de las perturbaciones.
(Notese que estamos ahora hablando de >proceso= en una forma mucho mas
restringida que la considerada en la Introduccién, y con un lenguaje diferente del
utilizado en el Capitulo IT). Las variables de salida son aquellas variables del proceso
cuyo valor se desea o se necesita conocer a lo largo del tiempo (normalmente son las
indicativas de la calidad del producto, del nivel de produccion, etc.). Las variables
manipuladas son aquellas que pueden ser modificadas durante la operacion del
proceso, para que las variables de salida evolucionen segun una politica
preestablecida (por ejemplo, una variable manipulada tipica es el caudal de
alimentacion de un reactivo en un proceso quimico, que puede modificarse actuando
sobre el grado de apertura de una valvula). Por ultimo, todo proceso esta sometido a
perturbaciones (normalmente indeseables), como por ejemplo pérdidas energéticas
al medio ambiente, presencia de impurezas indeseadas en los reactivos, etc. En
general, las perturbaciones son variantes en el tiempo, e interesa conocerlas para
tomar acciones sobre el proceso que permitan atenuar los efectos indeseados que
ellas causan. La Figura 1.a) muestra un esquema global de un proceso no controlado,
usualmente denominado la >planta=.

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

v, Perfurbaciones y, Perturbaciones
d | extemas d | externas

—u I proceso |_% Vo | PROCESO | Y%

. >
Variables {PLANTA) | Variables desalida  Vajoresde =~ | CONTROLADO | varianies de saiida
manipuladas consigna

("sef poirts )

a) Proceso no controlado b) Proceso controlado
Figura XVI.1: Esquemas globales de procesos no controlados y controlados.
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Hoy en dia, es practicamente inadmisible pensar en la existencia de
procesos que pudieran operar en forma no controlada. Por el contrario, es deseable
disponer de sistemas de control cada vez mas elaborados que permitan un alto grado
de automatizacion del proceso, y que aseguren la obtencion de productos finales con
caracteristicas de calidad ubicadas en un rango de especificacion predeterminado.
Por tal motivo, en el resto de este capitulo nos centraremos en el estudio de algunas
configuraciones tipicas de sistemas controlados.

XVI.2.1. Modelado matematico

El disefio de estrategias de control clasico y avanzado requiere normalmente
de desarrollos teoricos y de simulaciones dinamicas, que deben basarse en un modelo
matematico del proceso a controlar. Dicho modelo debe representar -con cierto grado
de aproximacion- el comportamiento dinamico de las principales variables de interés.
Como la gran mayoria de los procesos reales poseen caracteristicas no lineales,
entonces su representacion natural se efectia mediante un modelo matematico que
involucra normalmente un conjunto de ecuaciones diferenciales no lineales. Cuando
el sistema fisico o el proceso a modelar se puede considerar de pardmetros
concentrados, entonces el modelo matematico resultante incluye ecuaciones
diferenciales ordinarias (EDO); mientras que si el proceso es de pardmetros
distribuidos, el modelo matematico incluira ecuaciones diferenciales parciales. En
este capitulo trataremos exclusivamente con sistemas de parametros concentrados.
Desarrollos relativos al control de sistemas de parametros distribuidos pueden
consultarse por ejemplo en Ray y Lainiotis (1978).

Tipicamente, los modelos matematicos surgen al 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 el
funcionamiento real de una planta, se suelen denominar modelos detallados (MD).
Los MD involucran por lo general estructuras matematicas con un gran niimero de
ecuaciones (algebraicas y diferenciales), usualmente no lineales y acopladas; y
permiten simular la dindmica de la mayor parte de las variables de interés
intervinientes en el proceso. En la mayoria de las aplicaciones es imposible disponer
de un MD del proceso; ya sea por limitaciones teoéricas para su deduccion, por
imposibilidades de indole practica para considerar todas las variables intervinientes,
por desconocimiento fenomenoldgico de algunas etapas del proceso, etc.

Por lo general, encarar disefios de control basados en un MD del proceso
suele resultar extremadamente dificultoso, debido a su complejidad matematica. Por
tal motivo, es usual desarrollar modelos relativamente sencillos (o recurrir a diversos
niveles de simplificacion del MD si se lo dispusiera), de manera de contar con un
modelo simplificado o modelo de tendencia (MT) del proceso, util para propositos de
control. El MT debera predecir con suficiente exactitud aquellas variables
especificamente intervinientes en los lazos de control, tales como las variables
manipuladas y medidas.
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Clasificacion de los modelos matemdticos

Una clasificacion usual de los modelos se basa en el numero de variables
involucradas en la planta. En general, en todo proceso existe un gran niimero de
variables manipuladas (o de entrada) y de salida, en cuyo caso el modelo
correspondiente se denomina de multiples entradas y de multiples salidas (MIMO).
En el caso de algunos procesos sencillos, el modelo matematico puede incluir una
unica variable manipulada y una tunica variable de salida, y entonces el modelo se
denomina de una entrada y una salida (SISO). Los casos combinados se denominan
MISO y SIMO.

Desde el punto de vista de la descripcion temporal de las variables
intervinientes, los modelos se clasifican en continuos y discretos. Un modelo
matematico (dinamico) continuo involucra la resolucion de ecuaciones diferenciales;
un modelo matematico (dinamico) discreto involucra la resolucion de ecuaciones en
diferencias. Esta clasificacion puede muchas veces dar lugar a confusiones. Por
ejemplo, una reaccién quimica desarrollada en un intervalo de tiempo finito es un
proceso continuo, y que usualmente se representa a través de un modelo continuo; sin
embargo, su implementacion y resolucién computacional serd siempre discreta.
Algunas veces, un mismo proceso puede incluir caracteristicas combinadas. Por
ejemplo, si en la reaccion quimica continua antes mencionada se efectian
mediciones de la conversion a intervalos de dos minutos, entonces el proceso de
medicion tiene caracteristicas discretas. Un modelo matematico adecuado para tal
proceso combinado debera contemplar las caracteristicas continuas de la reaccion y
las discretas de la medicion. Pero, si las constantes de tiempo caracteristicas de la
reaccion quimica fuesen mucho mayores que los intervalos correspondientes a la
medicion, podria modelarse el proceso completo como un sistema continuo. Sin
embargo, la implementacién computacional final siempre tendra atributos discretos.

Por ultimo, los modelos matematicos pueden ser deterministicos o
estocdsticos. Un modelo matematico es deterministico cuando asume nulos los
ruidos tipicos del proceso y de la medicion; en tal caso, las evoluciones temporales de
todas las variables del modelo pueden ser determinadas en forma precisa. En cambio,
en un modelo estocastico las componentes aleatorias propias del proceso y de la
medicion se asumen de estadistica conocida y usualmente se las considera como
“ruidos blancos”.

En el resto de este capitulo consideraremos s6lo modelos continuos y
deterministicos; y retomaremos los planteos discretos y estocasticos en el Capitulo
XX.
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Representacion de modelos matematicos en variables de estado

Las técnicas modernas de control utilizan cada vez con mayor frecuencia la
descripcion de los procesos en variables de estado. Un modelo de estados,
deterministico y continuo se representa a través del siguiente sistema de ecuaciones:

Ecuacion de estado:  dx/dt = f(x,u,t) ; x(()) =X, (1.a)
Ecuacion de salida:  y = h(x) (1b)

donde t es el tiempo; x (nH1) es el vector de las variables de estado; x0 (nH1) es el
vector de las condiciones iniciales; y (pH1) es el vector de las variables de salida; u
(mHT1) es el vector de las variables de control (o manipuladas); y f y h son vectores de
funciones no lineales.

La descripcion de los procesos en variables de estado surge naturalmente,
como consecuencia de las ecuaciones de balance del sistema a modelar.
Normalmente, se asume que los estados de un sistema son aquellas variables cuya
evolucion se representa a través de una ecuacion diferencial. Por ejemplo,
supongamos un sistema sencillo conformado por un tanque de seccion transversal
uniforme (4), alimentado con un caudal variable de agua, ¢,(f). Admitamos que el
caudal de salida, g,(¢), depende de la altura de agua dentro del tanque y de la
“resistencia” hidraulica (R) de la salida. Supongamos que se desea conocer la
evolucion temporal de la altura de agua dentro del tanque, /(7). La ecuacion de
balance de materia es:

Adh/dt = q,(t)-q,(h, R,t); h(0)= h, @)

donde 4, es la altura de agua dentro del tanque, a /=0. Este sistema tiene entonces un
unico estado x=/; y una sola variable manipulada u=g,. El modelo de estados para
este sistema (SISO, deterministico y continuo), es:

dx(t)/dt = —q,(x,R,t)/ A+ult)/ 4; x(0)= x, (3.2)

y=x (3.b)

El modelo matematico de las ecns. (1) involucra en general relaciones no

lineales entre las variables de estado, de salida y de control. A efectos del control,
tradicionalmente se ha recurrido a la linealizacion 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 de la ecn. (1) resulta:

Ecuacién de estado:  dx/dt = Ax+Bu ; x(()) =X, (4.2)
Ecuacion de salida: y=Cx (4.b)

donde A (nHn), B (nHm) y C (pHn) son matrices variantes en el tiempo.

XVI1.2.2. Estructuras utilizadas en control clasico
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A continuacion se resumen algunas de las configuraciones tipicas mas
frecuentemente utilizadas en control clasico de procesos. Los temas que se tratan
pretenden ser una revision de conceptos previamente adquiridos por el lector.

Control a lazo abierto y a lazo cerrado

En la Figura 2 se esquematiza un sistema de control a lazo abierto, que se
identifica facilmente por la ausencia de realimentaciones. En base a los valores de
consigna (ys), €l controlador actiia modificando las variables manipuladas (u) del
proceso de manera tal que las variables de salida (y;) alcancen los valores
preespecificados. Los sistemas de control a lazo abierto son normalmente simples y
econdmicos, pero como contrapartida con ellos no se pueden asegurar valores de y;
exactamente iguales a los especificados por y,. En efecto, cualquier apartamiento de
¥ con respecto a yg,, no podra ser detectado por el sistema, y en consecuencia no se
podra corregir u para compensar el error.

Perturbacionas
extemas

Variables
manipuladas

Valores de ysp
consigna — Controlador
( “set points ")

Proceso

Variables de salida

Figura XVI.2: Sistema de control a lazo abierto.

Los sistemas de control a lazo cerrado (también denominados sistemas de
control realimentados), permiten corregir las deficiencias propias de los sistemas de
lazo abierto. En la Figura 3, se representa en forma esquematica un sistema de control
a lazo cerrado por realimentacion de la salida. En este esquema se han separado las
variables de salida, clasificindolas en medibles y no medibles. Una variable de
proceso es medible cuando existen sensores (medidores) que posibilitan determinar
directamente su magnitud (por ejemplo, la temperatura puede determinarse
directamente con una termocupla o una termoresistencia; la presion con un
manoémetro, etc.). Una variable de proceso es no medible si no existe un sensor con
las caracteristicas antes mencionadas.

Para propositos de control, interesa disponer de mediciones “en linea”, sin
retardos y con la mayor precision posible; pero disponer de una medicion con estas
caracteristicas puede requerir de sensores tan costosos que no se justifique su
instalacion. En tales casos, las variables no medibles pueden ser estimadas en forma
indirecta, a partir de otras mediciones (por ejemplo, la concentracion de un
compuesto disuelto en un medio acuoso podria ser estimada a partir de mediciones de
la diferencia entre el indice de refraccion de la soluciéon y del medio, y de una
calibracion del detector). La estimacion de variables no medibles sera tratada en el
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Capitulo XX.
Sefal ds error Perturbaciones
Variables externas
manipuladas y A Variables de salida
Comparador no medibles

Valores de ySp € Yo
consigna Controlador Proceso
( "set poinis ) —). Y .
Variables de salida
ym meadibles
Medidores [

Figura XVI.3: Sistema de control a lazo 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 (€). En base a dicha
sefal de error, el controlador modifica la variable manipulada de manera tal que las
salidas medibles del proceso (y;) evolucionen hacia los valores de las consignas.

En la Figura 3, el bloque controlador es una relacion matematica u=f(g) que
permite establecer las acciones de control a efectuar en funcion de las sefales de
error. Debe notarse que si bien se indican por separado los bloques comparador y
controlador, en la practica un controlador incluye siempre al comparador. Un
controlador puede ser un equipo electronico especifico (“hardware”) ubicado en un
“rack”, que recibe sefiales de las mediciones, y que se conecta con un 6rgano de
accion final (por ej., una valvula) por medio de algin sistema de comunicacion.
Alternativamente, un controlador puede implementarse a través de un algoritmo
computacional (€ste es el caso del control por computadora). Desde el punto de vista
del control, el problema de disefio reside en: a) determinar la estructura del
controlador a utilizar (por €j., si se requiere de un controlador no lineal, o de uno
lineal con efectos proporcional, integral, etc.); y b) ajustar los pardmetros del
controlador elegido (sintonizar el controlador).

Sistema combinado de control en avance y realimentacion de salida

Los sistemas de control realimentados presentan algunas deficiencias
conocidas, como por ejemplo: a) pueden generar inestabilidad en las respuestas a
lazo cerrado; b) no son eficientes en procesos caracterizados por dinamicas lentas, o
con elevados “tiempos muertos” (es decir, cuando el efecto de las variables de
entrada se observa en las salidas con cierto retardo); c) ante perturbaciones,
responden después de ocurridos los efectos indeseados que aquellas provocan. Los
sistemas de control en avance permiten -al menos parcialmente- corregir esas
deficiencias. Pero para ello, es necesario poder medir las perturbaciones, y conocer
con precision el modelo del proceso.

En la Figura 4 se muestra un proceso controlado por un sistema de lazo
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cerrado combinado. La variable manipulada (u) es la combinacion de un control por
realimentacion de salida (“feedback”, u;), mas una componente de control en avance
(“feedforward”, u,). Las caracteristicas de los controladores estan representadas por
K; y K,. Las perturbaciones del proceso se clasificaron en medibles (yq;) y no
medibles (yq), segun criterios similares a los ya mencionados para las variables de
salida. El control en avance presenta la ventaja 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 el lazo cerrado de realimentacion.

Figura XVI.4: Sistema combinado de control en avance y realimentacion de la
salida.

A manera de ejemplo, consideremos un proceso consistente en una reaccion
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 del anterior), y
donde los reactivos se alimentan exclusivamente al primer reactor del tren.
Supongamos que alguno de esos reactivos tenga un nivel variable de impurezas que
puedan por ejemplo desactivar la reaccion. El producto final (obtenido en el ultimo
reactor del tren) solo se vera afectado por el nivel creciente de impurezas después de
transcurrido un tiempo relativamente elevado (del orden del tiempo de residencia
medio de todo el tren); por lo que si sdlo se efectian mediciones sobre el producto
final, cuando se detecte la presencia de impurezas en el Gltimo reactor entonces ya
todo el tren estard contaminado. Una forma de evitar este problema es implementar
un lazo de control en avance, con mediciones del nivel de impurezas en los reactivos.
Detectados niveles elevados de las mismas podran efectuarse inmediatamente
acciones de control tendientes a compensar los efectos indeseados (por ejemplo,
adicionar algun reactivo que consuma las impurezas o las neutralice).

XVI1.2.3. Ajuste de los Controladores Clasicos
En los sistemas de control, el controlador es el componente activo que
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recibe las sefiales de “set point” y las mediciones, y efectiia acciones de control para
ajustar los valores de las variables manipuladas. Internamente, en un controlador
puede implementarse una ley de control muy sencilla (por ejemplo, s6lo un efecto
proporcional), o relativamente mas compleja, como en el caso de los controladores
no lineales con realimentacion de estados, que veremos mas adelante. Aunque
actualmente es posible implementar algoritmos de control sofisticados, todavia un
gran numero 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 a través de:

Controlador lineal con acciones P+I+D:

K de
_ P
u(t)_Kpg+ T, _[Ogdt+KPTD 5 (5)

donde K,, T, y Tp son las constantes proporcional, integral y derivativa,
respectivamente; y c(?) es la sefal del controlador cuando é=0. Las constantes K, T},
y Tp son los parametros de ajuste del controlador.

En los cursos de grado de control lineal, el ajuste de los parametros de un
controlador se efectia teniendo en cuenta criterios de estabilidad del sistema
operando en lazo cerrado, y caraceristicas preestablecidas para la evolucion temporal
de la respuesta, tales como el grado de amortiguamiento, el maximo sobrepaso, etc.
(ver por ejemplo Kuo, 1996). Si bien los controladores PID son estructuralmente
adecuados para sistemas lineales, también es aceptable su >performance= en muchos
sistemas no lineales (como lo son la mayor parte de los procesos quimicos), al menos
dentro de ciertos rangos operativos. En la practica, algunas veces suele utilizarse s6lo
control proporcional, o proporcional mas integral. En tales casos, valores tipicos de
las constantes de ajuste son:

Control P 1 <PB <500 (PB = banda proporcional = 100/K,,)

Control P+I 0,1 min < TI <50 min.

Uno de los procedimientos empiricos mas tradicionales utilizados para
ajustar las constantes de un controlador PID, es el denominado método de la curva de
reaccion del proceso, también conocido como el método de Cohen y Coon.
Baésicamente, el procedimiento de ajuste parte de obtener la respuesta temporal del
proceso a lazo abierto (y,,), cuando se efectia un cambio escalon de magnitud 4 en la
variable accionada (). La curva de respuesta de un gran numero de procesos es de
forma sigmodea, y puede ser aproximada por un sistema de primer orden mas un
tiempo muerto, que representado en el plano de Laplace resulta:

Yn o Kexp(=t,5) ©

u rs+1
donde K es la ganancia estatica; z, es el tiempo muerto; y 7 es la constante de tiempo.
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En la Figura 5, se muestra una curva de reaccion tipica, la aproximacion a través del
sistema de primer orden mas retardo, y la evaluacion de los tres parametros de la ecn.

(6).

B K=B/A
' T=RB/P (Peslapendiente de la
Respuesta recta tangente a la
aproximada curva de respuesta
Respuesta real, en el punto de
real inflexion).
ty A tiempo 1, = tlempo muerto

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

El ajuste de los parametros del controlador depende del tipo de controlador
utilizado. En la Tabla 2, se resumen las recomendaciones dadas por Cohen y Coon.
Mayores detalles sobre este método de ajuste y sobre otros métodos tradicionales
(por ejemplo, el método de Ziegler-Nichols basado en el analisis de la respuesta
frecuencial del proceso), pueden ser consultados en Stephanopoulos (1984).

Obviamente, los parametros resultantes de la aplicacion de este o de otros
métodos de ajuste, conforman sélo una primera aproximacion de los ajustes
definitivos, que deberan ser posteriormente efectuados para cumplir con las
especificaciones de control deseadas. El ajuste “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+ P+I+D
k :Li 1+t_d kp:ii O,9+t—d kp:il i+t_d
P K\ 3t K1, 127 K1,\3 4r
30+3¢, /7 32+6t,/t
L=t ——4— T, =t,——4
9+20¢,/r 13+8¢,/7
PR S
P 42t /e

Ejemplo: Consideremos el problema final del Capitulo XIV (Figura 7), que posee
tres tanques interconectados en cascada. Supongamos que deseamos regular la altura
de agua a la salida (tanque tres) en 1,2 m, manipulando el caudal de entrada de agua
al sistema (E)). Para ello, se propone reemplazar la valvula de entrada de agua al
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sistema por una valvula de control, en la que se acciona su apertura (p). En la Figura
6, se muestran los resultados de simulacion, cuando se utiliza un controlador con
efecto proporcional P (linea delgada), y con efecto proporcional mas integral P+I
(linea gruesa). Los parametros del problema son los mismos del ejemplo del Capitulo
XIV, con excepcion de C,; =2 107 m*/(min Kgm). Las constantes de ajuste del
controlador fueron: 1) K,=5, para el control P; y 2) K,=5, 7/=50, para el control P+I.

p: apertura de la valvula; O<p<l.

hy: nivel de agua en el tanque de

salida [m].

E;

E,: caudal de entrada de agua al

sistema [m’/min.]. 3(']0 400
tiempo [min.]

Figura XVI.6: Regulacion de h; por manipulacion del caudal de entrada E;.

En la simulacion se supuso que el nivel inicial del agua en el tanque tres era
de 1 m. Ademas, a =200 min. se simul6 una caida brusca de la presion de entrada
(P,) de 8 atm. a 5 atm. Notese que /3 no alcanza el nivel deseado de 1,2 m cuando se
utiliza so6lo efecto P; mientras que evoluciona correctamente al incluirse el efecto
integral. Esto es razonable, dado que el sistema completo se comporta
aproximadamente como un sistema de tercer orden, y entonces con sélo efecto P
queda un “off set” permanente. Para £~200 min., se requiere una mayor apertura de la
valvula dado que P, es menor.

XVL3. NOCIONES BASICAS SOBRE ALGORITMOS DE CONTROL

AVANZADO

En la practica, el disefio de algoritmos de control avanzado (como los
enumerados en el nivel III de la Tabla 1., involucra: 1) un analisis del proceso para
determinar la estructura de control a utilizar; 2) el disefio de la “ley de control”
(controlador); 3) el ajuste de los pardmetros intervinientes; y 4) la evaluacién del
sistema de control resultante. Con referencia a 1), debera establecerse el tipo de
algoritmo de control a utilizar: no lineal, 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 el proceso, etc. Usualmente, este primer punto se resuelve en base a la
experiencia profesional y al conocimiento “a priori” del proceso; y es posiblemente
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la etapa mas critica, porque sustenta los desarrollos posteriores a efectuar.

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

Por ultimo, los puntos 3) y 4) se desarrollan en forma simultanea. El ajuste
de los parametros asociados a la ley de control se efectia mediante la simulacion
numérica del proceso (representado éste por el modelo matematico mas detallado
disponible), en el cual deben incluirse los nuevos bloques de control propuestos. Los
parametros resultantes deberan satisfacer la “performance” deseada en las dinamicas
de las variables del proceso, conseguir los objetivos de control preespecificados,
satisfacer los requerimientos de estabilidad y de robustez, etc.

En definitiva, el disefio de sistemas de control avanzado requiere del
conocimiento de un modelo matematico del proceso. Si se dispusiera de un modelo
matematico exacto -es decir, que permitiera predecir las evoluciones temporales de
todas las variables del proceso con total exactitud-, se podria entonces (al menos
tedricamente) determinar una politica de control 6ptima, que asegurara conseguir los
objetivos de control deseados (por ejemplo, mejorar la calidad del producto final,
minimizar los costos de produccion, maximizar la productividad, etc.). Obviamente,
en la practica los modelos exactos no existen, y el modelo mas aproximado
disponible (un MD) deberia ser utilizado para encarar los disefios. Sin embargo,
muchas veces los algoritmos derivados a partir de MDs resultan extremadamente
complejos, ya sea en su desarrollo y/o en su implementacion. En tales casos, es usual
recurrir a modelos simplificados (un MT) para poder obtener algoritmos de control
razonablemente implementables del punto de vista practico. Claramente, cuando el
disefio de las estrategias de control se basa en estos modelos simplificados, entonces
la solucién obtenida resulta suboptima.

En la Figura 7, se muestra un esquema general de un proceso con control
avanzado, que sirve ademas como base para la implementacion computacional del
sistema en vistas al diseflo y ajuste de los algoritmos de control. El bloque
correspondiente a los medidores engloba a los sensores, transductores, lineas de
comunicacion, etc.; y sera tratado con mas detalle en el Capitulo XX. Con respecto a
la “ley de control”, adelantemos que en general involucra una realimentacion de los
estados estimados (x), de los parametros ajustados (0), y de las mediciones (y,,), del
tipo:

u=f(y,.,.2.0) )
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Figura XVI.7: Esquema general de un sistema de control avanzado.

La expresion anterior debe derivarse para cada caso en particular que se
estudie, y depende del tipo de control a implementar (por ejemplo, en el caso del
control 6ptimo, se obtiene en base a criterios de optimizacion dindmica, como se vera
mas adelante).

El bloque de estimacion y adaptacion “en linea” permite una doble funcion:
1) estimar aquellos estados del proceso que no son medibles; y 2) establecer
modificaciones en los parametros de la ley de control, que permitan mejorar la
>performance= del proceso. Este segundo punto se implementa exclusivamente en
los algoritmos de control adaptable, y constituye un area especifica del control que no
sera tratada en este capitulo (puede consultarse Landau, 1979).

Veamos a continuacion, algunas estructuras especificas de control
avanzado.

XVL1.3.1. Control por realimentacion de estados

Consideremos un proceso descripto a través de un modelo matematico
lineal [ecns. (4)], correspondiente por ejemplo a un proceso linealizado. La técnica de
control por realimentacion de estados consiste en establecer una ley de control de la
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 la ecn. (4.a), resulta:

dx(t)/dt =(A-BK)x(t)+Bu, ; x(0)=x, )
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En la Figura 8, se presenta un esquema en bloques de un sistema de control por
realimentacion de estados. El objetivo de los sistemas de control con realimentacion
de los estados es seleccionar la matriz de realimentacion K de manera tal que los
estados del proceso evolucionen segin una dindmica deseada preestablecida.
Recordemos que la dinamica asociada a la ecn. (9) queda determinada por los
autovalores de la matriz A-BK; y entonces es posible plantear un problema de diserio
por ubicacion de polos (o autovalores), consistente en: i) especificar la ubicacion
deseada de los autovalores en el plano complejo; y ii) calcular las componentes de K
que den lugar a tales autovalores.

Yo

S
ey

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

Por tultimo, debe notarse que en el sistema de control propuesto se asume
que 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 el Capitulo XX. Al respecto, mencionemos dos resultados
teoricos importantes. Una realimentacion de estados de la forma de la ecn. (8): 1) no
modifica la controlabilidad del sistema en lazo abierto; y 2) puede destruir la
observabilidad del sistema en lazo abierto. Mayores detalles sobre las implicancias
de estos resultados seran también tratados en el Capitulo XX, o pueden consultarse
en Kuo (1996).

XVL1.3.2. Control éptimo
Consideremos un proceso genérico representado por el siguiente modelo de
estados:

dx(t)/dt = f(x(t), ult)) ; t, st<t, (10)

Supongamos que se pretende determinar el vector de control u(¢) de manera
tal que los estados del sistema evolucionen segun trayectorias preespecificadas, entre
los tiempos inicial y final. Para resolver la ecuacion anterior es necesario establecer
ciertas restricciones para el vector de estados x. Por ejemplo, si se fija la condicion
x(0)=x, estaremos tratando con un problema de valor inicial; si se establece x(¢)=x,
serd un problema de valor final; y si se adoptan ambas restricciones tendremos un
problema de valores de frontera en dos puntos.
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Un problema de control éptimo consiste en determinar el vector de control
u(?), que permite minimizar (o en ciertos casos maximizar) un funcional de costo del
tipo:

J=Glxle, )]+ j;’ Flx(r),u(e)]dr )

donde F y G son funciones arbitrarias (en general, no lineales). El primer término del
funcional J penaliza los errores obtenidos a tiempo final, debido a que los estados
puedan no alcanzar los valores especificados; y el segundo término penaliza tanto la
historia de los errores en las trayectorias de los estados, como la potencia invertida en
el control utilizado.

Por ejemplo, supongamos un reactor batch en el que se lleva a cabo una
reaccion exotérmica. Asumamos que: i) se pretende una conversion (¢) con un valor
final del 80%; ii) se manipula el caudal de refrigerante (1) para mantener constante la
temperatura (7) de la reaccién en 101C; y iii) la reaccion se debe desarrollar en =30
min. Entonces, un posible funcional a minimizar sera:

J =[c(30)-0.80F + [ "W [T (1)~ 10F + &, u? }ar (12)

donde k; y k&, son pesos relativos que contemplan el costo por error en la temperatura
y el costo del control, respectivamente.

El 4rea de control 6ptimo se encuentra muy desarrollada, tanto para sistemas
lineales como no lineales. La profundidad de los conceptos involucrados en la misma
excede los alcances de este capitulo, y por tal motivo se sugiere al interesado en
incursionar por este area consultar libros especificos tales como Bryson y Ho (1975).
En el resto de este punto nos limitaremos a estudiar una aplicacion de control 6ptimo,
conocida como la regulacion lineal cuadratica.

El problema del regulador lineal cuadratico

El problema del regulador lineal cuadratico deterministico es uno de los
problemas mas tipicos dentro de la teoria del control 6ptimo, y puede plantearse de la
siguiente manera:

Dado un sistema dinamico lineal de la forma: dx/dt = A x + B u; x(¢y) = X,
x (nx1), A (nxn), B (nxm), determinar el vector de control u (mx1) que permite
controlar al sistema en el “set point” x'=0, minimizando el siguiente indice de
performance cuadratico:

7= 1), 20 ) LT ) e s
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donde S;(nxn), W, (nxn) y W, (mxm) son matrices de peso (definidas positivas).

Notese como en el funcional de la ecn. (13), la matriz S, penaliza al sistema
que no es capaz de alcanzar los estados deseados en el tiempo final, #; y las matrices
W. v W, penalizan los errores en las evoluciones de los estados y los controles
excesivos, respectivamente. Asi, por ejemplo, valores relativamente bajos de W,
daran lugar a controles suaves, y los estados evolucionaran hacia el valor del
equilibrio muy lentamente. Por el contrario, valores relativamente altos de W, daran
lugar a controles muy fuertes, y los estados alcanzardn muy répidamente el
equilibrio.

La “ley de control” que permite resolver el problema del regulador lineal
cuadratico es una realimentacion de los estados, similar a las ya descriptas en el
punto XVIL3.1. (con x*=0), es decir:

u(t)=—K,(¢) x(z) (14)

donde K es una matriz de realimentacion que depende sdlamente de los parametros
del sistema, y que se calcula como:

K (1)=w" B" 5(¢) (15)
donde S(7) es la solucion de la siguiente ecuacion de Riccati (caracterizada por tener
un término cuadratico en S):

dS/di=-SA—-A"S+SBW B'S-w;5S(i,)=S, (6
Notese que la ecn. (16) es una ecuacion diferencial ordinaria (EDO)
matricial, y por lo tanto involucra a >n= EDOs acopladas. Ademas, como sélo se
conoce el valor de S a tiempo final, entonces la EDO debe resolverse integrando
“hacia atras” en el tiempo. Esta integracion se resuelve normalmente definiendo una
variable >falsa= == #,-¢, e implementando la integraciéon numérica con ¢= entre 0 y
t. Para un sistema de pardmetros constantes, y para tiempos muy elevados (t—0), la
solucion de la ecn. (16) se obtiene a partir de la siguiente ecuacion de Riccati
algebraica:

~-SA-A"S+SBW ' B"S-W_=0 (17)

En tal caso, K; es también constante y la solucion conduce a un sistema de control
con un controlador proporcional de ganancia constante.

Ejemplo: consideremos un reactor tanque agitado continuo (RTAC) operado en
forma isotérmica, donde se lleva a cabo una reaccion quimica irreversible descripta
por la siguiente cinética:
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A—f sp_f yC (18)

Definamos los siguientes pardmetros adimensionales: ==V/F; t=t=/t; D=k,
7, D)=k, 7; donde 7= es el tiempo real; V es el volumen del reactor; 7 es el tiempo
medio de residencia; ¢ es el tiempo adimensional; D;, D, son los nimeros de
Damkohler; y F es el caudal volumétrico. Definamos también los vectores de estado
y de control, segun: x;=[A]/[A]*; x,=[B/[A]1*; ui=[A)i/[A]*; u,=[Bli/[A]*; donde
[4], [B] representan concentraciones dentro del reactor; [A];,, [Bln las
concentraciones de alimentacion; y [4]* es una concentracion de referencia
(arbitraria). En base a estos parametros, el modelo matematico del sistema es:

dxl/dt:—(l +D1)x1+u1 xl(O):xlo (193)

de/dt:Dl X1 - (1 +D2) X, +uy x2(0):x20 (19b)

Asumamos que Unicamente es posible manipular la concentracion de
alimentacion de 4 (1,=0); y consideremos el problema de determinar el control u,(7)

que permite minimizar el funcional de la ecn. (13), y que para el presente caso se
reduce a (S=0):

J:% e e, (), 0 () (20)

El control 6ptimo por realimentacion de estados se calcula a través de:

(1) ==K (0)x{e)=—[K, (1) x,(e) + K, (¢) x, ()] @D

con Ki(f) = S11(t) / W,; y Ky(t) = S15(f) / W,. Los parametros S;; y S, se calculan
resolviendo la ecuacion de Riccati (16), con S=0.

XVI1.3.3. Linealizaciéon global exacta de sistemas no lineales

A partir de la década del 70, la geometria diferencial ha mostrado aportar
grandes ventajas en el tratamiento riguroso de los sistemas no lineales. 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 geométricos aplicados al control de procesos no lineales. D=Attellis (1992)
presenta una recopilacion de las bases teodricas del control no lineal, y algunas
aplicaciones a sistemas no lineales tipicos.

Una aplicacion interesante de la teoria de control de sistemas no lineales es
la denominada linealizacion global exacta >Entrada/Salida= (LGE E/S). A efectos de
introducir los conceptos basicos relativos a la LGE E/S, consideremos un proceso
representado por el siguiente modelo de estados:
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dx/dt=f(x)+g(x) u; x(0)=x, (22.2)
y=h(x) (22.b)

Por razones de simplicidad se ha considerado un sistema SISO, pero los
resultados pueden extenderse a sistemas MIMO. La idea de la linealizacion E/S
reside en calcular una “ley de control” basada en una realimentacion no lineal de los
estados del sistema, del tipo: u = y(X,v), de manera tal que el modelo del proceso mas
la ley de control conformen un sistema lineal en su nueva descripcion E/S
(entrada=v; salida=y). Entonces, ¢l control del proceso linealizado resultante puede
efectuarse utilizando un controlador lineal clasico (por ejemplo, un PID). En la
Figura 9, se representa esquematicamente 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 de la ley de realimentacion 1 se efectia en forma analitica, a partir
del modelo matematico del proceso. Dada la complejidad involucrada en su
deduccion no se la incluye en este texto, pero se remite al lector interesado a la
bibliografia arriba mencionada. Por ejemplo, una aplicacion practica de la LGE E/S a
los reactores >batch= puede encontrarse en Kravaris y Chung (1987). Cabe acotar
finalmente que la teoria de linealizacion global es mas efectiva en la medida que el
modelo matematico sea una muy buena aproximacion del proceso.

Fat
X | Estinador de
Estados

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

XVI1.3.4. Otras estructuras de control avanzado

Las estructuras de control mencionadas en los puntos anteriores no son las
unicas posibles de implementar. Por el contrario, existe un nimero practicamente
ilimitado de estructuras posibles, y la eleccion de la mas conveniente para el proceso
a controlar es una etapa primordial en el disefio de sistemas controlados. A
continuacion, y a manera de ejemplos, se mencionan posibles estructuras de control
que surgen por combinacion de otras anteriormente estudiadas.
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Control a lazo cerrado por realimentacion de estados no medibles

No es mas que una estructura practica de la ya vista en XVI.3.1., donde se
incluye un bloque estimador de los estados no medibles del proceso. Obviamente, la
efectividad de esta configuracion sera aceptable en la medida que el algoritmo
estimador de estados provea estimaciones relativamente exactas, y que la dindmica
del algoritmo estimador sea mas rapida que las asociadas al resto del proceso.

»>

Y
R el

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

Control combinado por realimentacion de estados estimados y de salida

En esta estructura se combina una ley de realimentacion de estados, u;, (que
por ejemplo puede provenir de un analisis de control déptimo), con un lazo cerrado
por realimentacion de salida, para poder compensar (a través de u;) los apartamientos
caracteristicos debidos a errores de modelado, perturbaciones externas, etc.

Yo
Yep >
Y h

Figura XVI.11: Sistema de control a lazo cerrado combinado por realimentacion de
estados estimados y de salida

XVI.4. Simulacién Numérica de los Procesos Controlados

En este punto, analizaremos algunos aspectos relativos a la utilidad de los
modelos matematicos y de la simulacion numérica con relacion al disefio de sistemas
de control y a la operabilidad de los procesos controlados. Desde el punto de vista del
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control, el simulador de un proceso puede ser utilizado con los siguientes prop6sitos:
a) analizar la factibilidad de cambios operativos en el proceso; b) estudiar la robustez
del sistema controlado ante perturbaciones externas; c¢) determinar ajustes
alternativos 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.

Para poder encarar cualquier tipo de simulacion, es necesario 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 a los MT para el disefio de algoritmos de control. Sin
embargo, a los efectos de la simulacion numérica, el proceso deberia siempre ser
simulado mediante el modelo matematico mas exacto disponible (un MD).

En la Figura 12, se muestran los esquemas de bloques correspondientes a un
proceso genérico no controlado, y a dos modelos posibles (uno no lineal, y otro lineal
o linealizado) para ser utilizados en la simulaciéon numérica. Los dos modelos
responden a las estructuras matematicas de las ecns. (1) y (4), y en ambos casos se
supone ademas la existencia de perturbaciones externas al sistema de caracter aditivo
en las variables de salida.

Ya
: ¥ sin %
yd a) i) x=f{x,u,t) X: y=|'|{x)
¥,
Proceso | Y
uf. X Y.
b =x=Ax+Buf—> y=Cx

Figura XVI.12: Esquemas de bloques tipicos utilizados para la simulacion numérica
de un proceso: a) modelo no lineal; b) modelo lineal o linealizado.

La simulacion numérica de un proceso controlado involucra ademas de los
bloques de la planta, los correspondientes a los medidores, controladores,
estimadores, etc. En la Figura 13, se muestra la configuracion tipica para la
simulacion de una planta en lazo cerrado, por realimentacion de la salida. Notese que
el esquema es basicamente el mismo de la Figura 3. Se ha representado al proceso
real por un modelo matematico (no lineal), un controlador lineal del tipo
proporcional, y la medicion modelada segtn:

yng(yl) (23)
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donde g es una funcién que representa la dinadmica de los medidores (sensores,
transmisores, etc.). En el caso mas simple, y, = y;, lo que representa una

realimentacion unitaria de la salida.

_ Vodsomgomitco | ¥
| /
Yoo 515 [k Ml x=tpun > h FBB

¥m

Figura XVI.13: Sistema de control a lazo cerrado por realimentacion de la salida.
Representacion esquematica del modelo para la simulaciéon numérica.

XVI1.4.1. Estructuras tipicas utilizadas en los simuladores dindmicos
Usualmente, los simuladores dindmicos de un proceso controlado estan
subdivididos en un conjunto de modulos, tales como los descriptos en la Tabla 3.

TABLA XVI.3. Mddulos tipicos para la simulacidén de un proceso controlado

Moddulo Datos Recibidos Resultados Provistos

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

Salida Vector de estados. Vector de salidas.

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

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

Accionador Vector de variables accionadas. Vector de variables

manipuladas.

Estimacion Vectores de variables manipuladas y Vectores de estados

y de mediciones. estimados y de

Adaptacion parametros estimados.
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Consideremos una breve descripcion del contenido de cada uno de los

modulos.

1.

Modulo de simulacién de la planta. Por lo general, es el médulo mas grande
y de mayor complejidad. Incluye el modelo matematico detallado del
comportamiento dinamico del proceso no controlado, y rutinas numéricas
para la resolucion de sistemas de ecuaciones diferenciales. Recibe
informacion sobre las condiciones de simulacidon (tiempo de simulacion,
métodos numéricos a emplear, paso de integracion, etc.), los parametros
fisico-quimicos, y las variables manipuladas. Provee la evolucion temporal
de los estados del proceso.

Moédulo de salida. Es un moédulo simple, conformado exclusivamente por
ecuaciones algebraicas. Calcula las evoluciones temporales de las variables
de interés, en base a los estados provistos por el modulo de simulacion de la
planta.

Modulo de medicion. Incluye la dinamica de los medidores (sensores,
transductores, lineas de medicidn, etc.) y el ruido tipico de los sensores.
Permite simular la medicion real. Sobre aspectos relativos a este modulo se
profundizard mas en el Capitulo XX.

Moédulo de los controladores. En este modulo se incluye la “ley de control”
utilizada. Por ejemplo, la ecuacion tecnoldgica [ecn. (5)] de un controlador
lineal, o la ley de realimentacion de estados en un sistema de control
avanzado.

Modulo de los accionadores. Incluye el comportamiento dindmico de los
organos de accion final (por ejemplo, la dindmica de apertura y cierre de una
valvula).

Modulo de estimacion y adaptacion. Este modulo sélo esta presente en los
sistemas de control avanzado. Por ejemplo, cuando la ley de control incluye
realimentacion de estados no medibles; o adaptacion en linea de parametros.
La informacion provista es solo requerida por el modulo 4).

XVI1.4.2. Un ejemplo simulado de un sistema de control de niveles

Consideremos el sistema representado esquematicamente 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 (g,;). Una
demanda tipica de un dia de operacion se indica en la misma figura. El agua utilizada
por el proceso es acondicionada en forma previa a su uso en el tanque
acondicionador, para lo cual es necesario regular el nivel de agua (/4,) en 0,9 m. El
90% del agua utilizada por el Proceso 1 se recupera y se recicla al tanque de reserva.
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El caudal de alimentacion adicional de agua al tanque 1 (go) es constante, y permite
compensar el 10% perdido en el Proceso 1. La regulacion de 4, se efectia accionando
el grado de apertura (p) de la valvula de salida del tanque de reserva, cuya
caracteristica >q, - p= es lineal. La medicion de %, se considera exacta. En la Tabla .4
se indican los parametros de simulacion y las condiciones operativas del sistema.

Se pretende utilizar un simulador dinamico del proceso con el objeto de:

a) Verificar si el ajuste actual del controlador proporcional es el adecuado;

b) Analizar la posibilidad de implementar la expansion del sistema,
determinando posibles modificaciones en la planta, reajuste del controlador,
y valor de la restriccion R;

c¢) Evaluar si se justificaria adicionar un efecto integral y/o derivativo al
controlador, para el sistema expandido.

TABLA XVI.4. Parametros y condiciones operativas del sistema

Tanques q0 Rangos de &, K, hasp
[m’/hr] [m] [m]
Sistema 4,=0,3 m’ 1,77 0,85</,<0,95 50 09
Original H=5,0m;
A4,=0,1 m*
Hy~=1,0m;
Expansién ~ A=0,1 m* 1,94 0,50<h3<1,0 50 09
H=1,0m;
lq" l 0,90 q 4
A TRk S 28p
H || Tanquace | P |
__________ = :
| f’s |A, |
P 2 H P 1
| oCeso q 23 hs ‘qﬂ |4, hz a, TOCES0
| B = -
| R | delagua
1B 1&
: 1 qu [ma!hr-] : 1 ‘—L\q 1 [m%n]
| (1] I [«F.]
| o | l [ or—
] ] 12 18 24 [ ] [] 12 18 F ]
| tempo [hr.] | tlempo [hr]
 Expansidn previsia

Figura XVI.14. Sistema de control de niveles. Evaluacion del proceso actual y de la
expansion futura.
Para evaluar los puntos anteriores se requiere disponer de un modelo
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matematico del sistema, y efectuar un conjunto de simulaciones. A continuacion,
describimos las expresiones matematicas involucradas en cada uno de los modulos
del simulador dindmico, con una clasificacién semejante a la utilizada en la Tabla 3.

Modulo de simulacion de la planta. En forma similar a lo ya visto en el Capitulo
XIV, pueden plantearse las siguientes ecuaciones de balance de materia:

Ay dhy [dt=g, + 0.9¢,, —q,; hl(O): hy (24.2)
4, dh, /dt=% 4,493 5 h, (0): hg (24.b)
Aydhy[dt=qy, —q,,; h(0)=h (24.c)

con:
qlzkp(hl)l/z;OSpSI (24.d)
G = Rsgn(h, = hy) (h, = 1) 24.0)

En la ecn. (24.e) la funcion >signo= y el valor absoluto de la diferencia /,- /;
permiten tener en cuenta cualquier sentido del flujo ¢,3, como ya se explico en el
ejemplo final del Capitulo XIV.

Modulo de salida. La tinica variable de salida de interés en este problema es /,,
entonces:

y=h, (24.9)

Modulo de medicion. Como se asume que la medicion es exacta, entonces:
Y=l =h (24.9)

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

p=K, (hz,s,, - hZ,m) (24.h)

Modulo del accionador. El accionador ya estd incluido en el modelo de la planta
[ecn. (24.d)].

En la Figura 15, se muestran los resultados de simulacién del sistema
original y del expandido, con el mismo ajuste original del controlador (K,=50). En el
sistema original se observa que las variables evolucionan dentro de los rangos
especificados, aunque se nota una leve saturacion de la apertura de la valvula (p=1),
para t=6 hrs. El error en la regulacion de %, se mantiene siempre por debajo de 0,1 m.
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Sistema expandido de 3 tanques

2
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Pl == p
0.05 1 [ 0.5 0.05 Fa.s

€

°% 6 12 18 24 % 6 12 1 2
tiempo [hr.] tiempo [hr.]

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

Cuando se simula el sistema expandido, se adopt6 un valor de la restriccion
R=1. El error en la regulacion de %, es similar al del caso anterior, y la valvula de
control se encuentra mas alejada de la saturacion (p<1). Sin embargo, se requiere un
tanque de reserva de una altura considerablemente superior a la original (4;=10 m).
Aunque no se muestran resultados, las simulaciones indicaron que no se logran
mejoras sustanciales en el sistema de control al incorporar efectos derivativos y/o
integrales al controlador, por lo que tales reajustes serian en principio descartados.
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PROBLEMAS PROPUESTOS

P.1) a) Determinar el modelo matematico linealizado asociado a la ecn. (2),
considerando ¢, = #/R; y expresar el nuevo modelo de estados. [Notese que las
matrices A, By C de las ecns. (4) se reducen a escalares]. b) Fijar 4=1 m*, R=10
m? min”', y ¢;=0,1 m*/min. Calcular la evolucion temporal del nivel de agua, y
comprobar que 4°=1 m es el tUnico estado estacionario del sistema,
independientemente del nivel inicial de agua en el tanque. c) Colocar un
controlador proporcional con el objeto de regular A=0,5 m, manipulando ¢;.
Determinar la maxima ganancia del controlador para obtener evoluciones de 4
no oscilatorias.

P.2) Considerar el ejemplo del punto XVI1.2.3 (Fig. 6). Determinar las constantes del
controlador P+, segin el método de la “curva de reaccion”.

P.3) Considerar el esquema cinético de la ecn. (18). a) Derivar el modelo matematico
de las ecns. (19), y determinar las matrices A, B y C del modelo de estados, si la
variable de interés es x, y s6lo se manipula ;. b) Determinar el control éptimo
que minimiza el funcional de la ecn. (20), cuando no interesa la trayectoria de x;
(noétese que el integrando de la ecn. (20) se reduce a x,™+u,).

P.4) a) Determinar el modelo de estados linealizado del problema XVI1.4.2, para el
proceso “actual” y linealizando alrededor de los valores medios de los niveles
observados en la Figura 15. b) Simular el sistema linealizado, y comparar con
los resultados de la Figura 15. c¢) Determinar el valor de la constante
proporcional que no produce soluciones oscilatorias en los niveles de agua.

BIBLIOGRAFIA CITADA
» Amy, L. (1992). “Automation Systems for Control and Data Acquisition”,
Instrument Society of America (ISA), North Carolina.
» Bishop, R. (1993). “Modern Control System Analysis and Design Using
MATLAB”, Addison-Wesley Pub. Co., Reading, Massachusetts.
» Bryson, A. y Y. Ho (1975). “dpplied Optimal Control. Optimization,
Estimation and Control”, J. Wiley & Sons, New York.
> D’Attellis, C. (1992). “Introduccion a los Sistemas No Lineales de Control y
sus Aplicaciones”, AADECA, Buenos Aires.
Isidori, A. (1985). “Nonlinear Control Systems.: An Introduction”, M.
Thoma Ed., Springer-Verlag.
» Kiravaris, C. y C. Chung (1987). “Nonlinear State Feedback Synthesis by
Global Input/Output Linearization”, AIChE J., 33, 4, 592.
» Kravaris, C. y J. Kantor (1990,a). “Geometric Methods for Nonlinear
Process Control. 1. Background”, Ind. Eng. Chem. Res., 29, 2295.
» Kravaris, C. y J. Kantor (1990,b). “Geometric Methods for Nonlinear
Process Control. 2. Controller Synthesis”, Ind. Eng. Chem. Res., 29, 2310.
» Kuo, B. (1996). “Sistemas de Control Automdtico”, 7* Ed., Prentice Hall
Hispanoamérica, S.A., México.

Y

Modelado, Simulacién y Optimizacion de Procesos Quimicos
Autor: Nicolas J. Scenna y col.
ISBN: 950-42-0022-2 - 81999



vV VvV V VY

Y

Cap. XVI —Pag. 671

Kuo, B. y D. Hanselman (1994). “Matlab Tools For Control System
Analysis And Design”, Prentice Hall, Englewood Cliffs, New Jersey.
Landau, Y. (1979). “Adaptive Control. The Model Reference Approach”,
Marcel Dekker, Inc., New York.

Ogata, K. (1970). “Modern Control Engineering”, Prentice Hall, Inc.,
Englewood Cliffs, New Jersey.

Ray, W. (1981). “Advanced Process Control”, McGraw-Hill, Inc.,
Chemical Engineering Series, New York.

Ray, W. y D. Lainiotis (1978). “Distributed Parameter Systems.
Identification, Estimation, and Control”, Control and Systems Theory
Series, Vol 6, Marcel Dekker, Inc., New York.

Stephanopoulos, G. (1984). “Chemical Process Control: An Introduction to
Theory and Practice”, Prentice Hall, Inc., Englewood Cliffs, New Jersey.
Takahashi, Y., M. Rabins y D. Auslander (1977). “Control and Dynamic
Systems”, Addison-Wesley Pub. Co., Reading, Massachusetts.

Modelado, Simulacién y Optimizacion de Procesos Quimicos
Autor: Nicolas J. Scenna y col.
ISBN: 950-42-0022-2 - 81999



Cap. XVI—Pag. 672

Modelado, Simulacién y Optimizacion de Procesos Quimicos
Autor: Nicolas J. Scenna y col.
ISBN: 950-42-0022-2 - 81999



	Indice
	XVI.1. INTRODUCCIÓN
	XVI.2. NOCIONES BÁSICAS SOBRE CONTROL DE PROCESOS
	XVI.2.1. Modelado matemático
	XVI.2.2. Estructuras utilizadas en control clásico
	XVI.2.3. Ajuste de los Controladores Clásicos

	XVI.3. NOCIONES BÁSICAS SOBRE ALGORITMOS DE CONTROL AVANZADO
	XVI.3.1. Control por realimentación de estados
	XVI.3.2. Control óptimo
	XVI.3.3. Linealización global exacta de sistemas no lineales
	XVI.3.4. Otras estructuras de control avanzado

	XVI.4. Simulación Numérica de los Procesos Controlados
	XVI.4.1. Estructuras típicas utilizadas en los simuladores dinámicos
	XVI.4.2. Un ejemplo simulado de un sistema de control de niveles

	PROBLEMAS PROPUESTOS
	BIBLIOGRAFÍA CITADA

