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Resumen

Esta investigacion se orienta a disefiar el sistema de control de una planta com-
pleta de procesos fisico-quimicos, incorporando elementos de la teoria de control
fraccional y haciendo uso extensivo de computadoras para el desarrollo de algo-
ritmos de anélisis y sintesis asociados a cada etapa del problema de disefio del
sistema de control.

El presente trabajo se propone aunar, por un lado, la visién conceptual del con-
trol de plantas completas, y por otro, la teoria emergente del calculo fraccional,
que aplicada a problemas de control también se conoce como control fraccional.
Ambas se aplican sobre una planta de produccion petroquimica, cuyo disefio de
control ha demostrado ser especialmente problematico para muchos de los enfo-
ques de diseno existentes.

Dentro de la teoria de control de plantas completas, la mayor parte de la atencién
se pone sobre la obtencion de una estructura de control versatil, mientras que
el control fraccional se emplea para potenciar el desempefio de dicha estructura,
logrando asi una solucién integral de control que resulte superadora con respecto
a un diseno de referencia.

El tratamiento de plantas completas es de indudable importancia en la industria,
ya que su generalidad permite, por ejemplo, detectar anticipadamente si pueden
existir problemas de disefio y corregirlos. Sin embargo, la complejidad asociada
a un diseio de planta completa puede ser muy importante desde el punto de vista
de la ingenieria o de los recursos computacionales necesarios. Por ello, buena
parte de la teoria de disefo existente ofrece reglas heuristicas, que simplifican los
andlisis pero que no ofrecen garantia alguna de ser exitosas. En este sentido, se
espera que la flexibilidad del disefio propuesto permita potenciar el desempeio
del sistema de control al tiempo que proporcione un enfoque novedoso en este
campo.
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Capitulo 1

Introduccion

Tipicamente, un ingeniero de procesos recibe una formacion en teoria de control
que estd orientada al tratamiento de operaciones unitarias individuales, primero
como sistemas Una Entrada - Una Salida (SISO) y eventualmente Multiple Entra-
da Multiple Salida (MIMO). Este enfoque simplificado resulta conveniente para
comenzar a plasmar la diversidad de conceptos que son propios de la teoria de
control, dejando en segundo plano la complejidad que puede llegar a tener un
proceso. Asi, el ingeniero de procesos consolida sus conocimientos de control al-
rededor del concepto de operacién unitaria'. Sin embargo, un entendimiento de
las operaciones unitarias en forma aislada puede resultar insuficiente a la hora de
tratar una planta completa. Esto se debe a que usualmente las operaciones inter-
actdan entre si. De hecho, las interacciones suelen incrementarse en la busqueda
por aumentar la eficiencia del proceso. Asi, el disefio final puede presentar interac-
ciones entre operaciones incluso mds importantes que las correspondientes a las
variables internas dentro de cada operacion. Como consecuencia, un disefio del
control basado en operaciones puede resultar poco eficiente o incluso defectuoso
para ciertas plantas y/o a determinadas condiciones operativas.

La necesidad de minimizar costos operativos y de inversion de capital lleva a
implementar el reciclo de corrientes materiales dentro de una misma operacién
unitaria o entre distintas operaciones. Esta integracion corrientes significa también
un aumento en la interaccion de las operaciones unitarias entre si. Por ejemplo,
un reciclo de reactivos desde una torre de destilacion hacia el reactor de la planta,
que es una configuracion tipica.

ISe considera operacién unitaria a un paso basico en un proceso, que puede ser una transfor-
macion fisica o quimica. Ejemplos de operaciones unitarias son evaporacion, filtracion, isomeri-
zacion, entre otras.



2 CAPITULO 1. INTRODUCCION

También la integracion energética de procesos resulta natural desde un punto de
vista econdmico. Esto es mds frecuente cuanto mas compleja es la planta. Como
antes, dicha integracion conlleva acoplamientos mas fuertes entre las variables de
procesos, pudiendo darse incluso entre operaciones unitarias que no estan vincu-
ladas materialmente pero si energéticamente. Un ejemplo de esto son los circui-
tos primario y secundario de una central nuclear de potencia. La actividad en el
nucleo del reactor puede ser afectada severamente por la pérdida de refrigerante
en el circuito secundario. Asi, hay una interacciéon dominante aunque no haya un
intercambio de corrientes materiales entre circuitos.

Ademas de esta frontera conceptual entre operaciones unitarias y plantas comple-
tas, se encuentra la separacion entre el problema de disefio de procesos y el de
su sistema de control asociado. Normalmente, estas tareas se realizan en distintos
departamentos de ingenieria, perjudicando potencialmente a la solucién final ob-
tenida. Incluso existen registros de severos problemas ocasionados por la falta de
integracion entre el diseio del proceso y el de su sistema de control [42].

Por otro lado, gran parte de la teoria de control, sea cldsica o contemporanea,
estd centrada en representaciones matemaéticas de la planta. Esto en principio es
deseable, porque logra una teoria transversalmente vdlida sobre sistemas de dis-
tinta naturaleza. El mismo marco teérico permite desarrollar el sistema de control
de un satélite, de un horno o de un péancreas artificial. Aunque también puede aca-
rrear inconvenientes si la representacion matematica no es del todo apropiada o
confiable. Ademads, si se carece de la comprension fenomenoldgica del sistema
bajo estudio, se pueden cometer errores de disefio, especialmente en situaciones
de operacidn anormales.

Los aspectos antes mencionados configuran una teoria fragmentada, que funciona
generalmente bien para sistemas sencillos, como puede ser una operacion unitaria
particular, cuyos procesos estan completamente definidos, y que ademas dispo-
nen de una representacion matematica adecuada. Sin embargo, buena parte de la
industria funciona lejos de estos supuestos. Abundan los procesos complejos, no
lineales y que se encuentran en permanente revision. Algunos de estos procesos
son tan complejos que resultan practicamente intratables, incluso con las nume-
rosas herramientas que ofrece la comunidad académica de sistemas de control.
Es aqui donde la visién de disefio de planta completa toma importancia y pue-
de ofrecer soluciones superadoras, o al menos, visiones complementarias a las
existentes.

El concepto de Control de Planta Completa va mas alla del andlisis y sintesis
individual de cada lazo del sistema. Constituye una filosofia de disefio basada en la
vision global de la planta, con énfasis en las decisiones estructurales y priorizando
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los objetivos ultimos de produccién. Especificamente, el disefio global de planta
involucra los sistemas y estrategias requeridas para controlar una planta quimica
completa, que consiste en varias operaciones unitarias interconectadas [42].

Esta tesis se apoya también en la teoria emergente de control fraccional®. Aunque
relativamente reciente, la misma ha demostrado ventajas evidentes, como ampliar
la regidn de estabilidad de un sistema dado, u ofrecer una mejor performance que
la obtenida con un disefio 6ptimo basado en controladores tradicionales [11]. En
esencia, esto lo consigue afiadiendo una clase especial de pardmetros a los con-
troladores, que representan los 6rdenes de derivacion o integracion, pudiendo ser
estos valores reales o complejos arbitrarios. El propdsito de este trabajo es utilizar
estos controladores generalizados con el fin de mejorar el desempefio global de
planta afiadiendo la minima complejidad posible al sistema de control.

1.1. Valor Cientifico — Técnico de la Tesis

Las publicaciones sobre control de plantas completas han ido aumentado de for-
ma sostenida desde 1990, cuando solo se registraba una publicacion anual, hasta
el afio 2010, con mds de treinta publicaciones anuales [59]. Esta tendencia ha con-
tinuado, y en la actualidad, toma impulso por su conexién con la llamada Industria
4.0, que apunta a la interconectividad e interoperabilidad de sistemas complejos,
al tiempo que se nutre de la ciencia de grandes datos o Big Data. Es en este contex-
to en el que esta tesis intenta constituirse como un aporte enriquecedor y original
sobre el tema, al proponer una estructura de control de planta global que eventual-
mente pueda generalizarse a un método de disefio pragmatico y flexible.

Al igual que el campo de plantas completas, la teoria de control fraccional se ex-
pande a medida que se consolidan sus aplicaciones en la comunidad de sistemas
de control. Sin embargo, el uso de operadores de orden arbitrario suele aplicarse a
sistemas relativamente simples, usualmente SISO. Ademads, los desarrollos teori-
cos suelen emplear un modelo del sistema en el dominio de Laplace, que se asume
conocida y fidedigna de la realidad. Hasta donde llega mi conocimiento, no se ha
intentado aplicar controladores fraccionales para sistemas MIMO de dimensiones
relativamente altas, fuertemente no lineales, con restricciones, y con problemas
de condicionamiento en sus representaciones lineales. En este sentido, el presente
trabajo constituye una exploracion sobre un area de conocimiento nueva.

Un aporte que cabe destacar es la orientacion de este trabajo a un método de diseio

%En rigor, deberia decirse “de orden no entero” en lugar de fraccional, ya que esta teorfa no
limita los 6érdenes a nimeros racionales, pudiendo ser reales o complejos. Sin embargo, la comu-
nidad cientifica ha adoptado esta terminologia y se continuara su uso en esta tesis.
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que no implique una carga computacional excesiva y que atienda a las necesidades
de un proceso real, que es cambiante en el tiempo. Los modelos matemédticos son
fundamentales, pero en su calidad de idealizaciones, no deben ocupar el centro
de la escena, especialmente cuando se tratan sistemas complejos. Asimismo, una
solucion de control 6ptimo, si existe, puede ser dificil de encontrar, y de todas
maneras pierde optimalidad a medida que la planta se va modificando (por ejem-
plo, los coeficientes de transferencia de calor por ensuciamiento de las cafierias),
cambian las condiciones de entrada de las materias primas, los requerimientos de
los productos, o se reemplazan instrumentos o equipos en el campo.

Una vision global a nivel de planta se debe enriquecer de una vision global a nivel
de herramientas disponibles. Por ello, en este trabajo se incluyen elementos de
teoria de la informacion, sefiales y sistemas, redes neuronales y sistemas cadticos
a los fines de caracterizar la planta bajo estudio. Varias de estas caracterizaciones
son novedosas para sistemas complejos como el que aqui se estudia.

1.1.1. Breve Resena sobre Control de Planta Completa

Parece artificial separar la historia de la automatizacién de procesos de la del
control de plantas completas, ya que este tltimo suele ser el objetivo final en cada
proyecto. Sin embargo, la teoria y la practica de control han tenido prioridades
distintas a lo largo de la historia, y recién en las ultimas décadas se encuentran
intentos de formalizar una vision global de disefio de control.

Inicialmente, el procedimiento de disefio se apoyd sobre el concepto de operacion
unitaria [78], en combinacién con la teoria clasica de control. Esta dltima se ba-
sa en herramientas como la transformada de Laplace, asi como los teoremas de
Nyquist, Bode, Nichols y Evans, entre otros [4]. Asi, el disefio consistia en ce-
rrar lazos de control simples que permitian dirigir las operaciones individuales, y
luego estos subsistemas de control se integraban entre si. Cualquier conflicto que
ocurriese durante la integracion debia resolverse de alguna forma, sobre la marcha
del proyecto, pero sin teorias, procedimientos o sistematizacion disponibles. Este
enfoque supone que un sistema de control es la suma de sus subsistemas, dejando
de lado el incremento en la complejidad durante la integracion del sistema global
final. Fueron las continuas fallas ocasionadas por esta vision lo que impulsé el
desarrollo de nuevas técnicas.

Tal vez el primer aporte especifico en la temdtica de plantas completas se
realizé en 1964, cuando Buckley present6 un procedimiento de disefio que con-
sistia de dos etapas: una para fendmenos de baja frecuencia, como balances de
materia total; y una para fendmentos de alta frecuencia, para asegurar la cali-
dad del producto. Sin embargo, este primer esquema no contemplaba la gestion
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energética. Tampoco resolvia el manejo de reciclos, ni le daba protagonismo al
balance de especies. En suma, la jerarquia propuesta resultaba demasiado rigida,
y no era adecuada para un gran nimero de procesos [42].

Ya a finales de 1960 y hasta mediados de 1970, se produjo una eclosién de traba-
jos en torno al control multivariable. Por un lado, la linea britdnica, mayormente
representada por Rosenbrock [67], se basaba en el éxito que habian tenido las
técnicas frecuenciales clasicas para sistemas SISO, y obtuvieron generalizaciones
valiosas y nuevos conceptos de interés, fundamentalmente para sistemas lineales.
En este sentido, se localizé formalmente las interacciones en los términos no dia-
gonales de la Matriz de Funciones de Transferencia (MFT) de lazo cerrado del
sistema [56]. Fue justamente el tratamiento de estos términos lo que gui6 el desa-
rrollo inicial. De hecho, mi tesis de maestria consiste en un estudio de técnicas
como estas [84]. En todo caso, el desarrollo de mecanismos de andlisis y disefio
multivariable ha sido un paso previo, aunque fundamental, para facilitar el desa-
rrollo de control de plantas completas. Pero este tltimo aborda problemas cuya
naturaleza va mucho mas alla de la dimensionalidad de los sistemas bajo estu-
dio.

Adicionalmente, en 1970 el incremento del costo del crudo le dio un nuevo impul-
so a la necesidad de mejorar la economia de los procesos, llevando a adoptar una
mayor integracion energética, y con ella a la incorporacion de reciclos materiales
y entélpicos. Pero esta situacion también aumentaba drasticamente las interaccio-
nes del proceso, imponiendo la necesidad de comenzar a ver la planta como un
todo.

En 1973, Foss realizé una critica alrededor de la distancia que existia entre la
teoria y la practica industrial, desde el punto de vista del control. Presenté una
serie de observaciones realistas sobre distintas técnicas imperantes en la época,
como la teoria clésica, técnicas de desacople (Gould, 1969), control modal (Ro-
senbrock, 1962), observadores de estado (Luenberger, Kalman), control 6ptimo
y otras. En su vision, ninguno de los desarrollos existentes era del todo efectivo
frente a la complejidad que presentan procesos fisico-quimicos, especialmente los
de gran escala, como los que se encuentran en la industria petroquimica. Esto se
debe a que, segtn €l, las soluciones disponibles corresponden a problemas sobre-
simplificados. Para acercar posiciones propuso como problema central la determi-
nacion de una estructura de control efectiva, que tome como punto de partida el
conjunto de dificultades de la planta como un todo [22].

La necesidad de optimizar costos, sumada al advenimiento de mayor poder
computacional que era consecuencia de la progresiva miniaturizacion de transisto-
res a partir de 1950, era terreno fértil para la adopcion de nuevas tecnologias. En la
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industria, esto se evidencié fundamentalmente en mejoras de la instrumentacion,
sefales y equipos de proceso. Por ejemplo, se paso de un uso exclusivo de sefiales
neumadticas, hasta 1960, a comunicaciones industriales analdgico-digitales o com-
pletamente digitales desde el afio 2000 en adelante [15]. Sin embargo, la imple-
mentacion de técnicas avanzadas de control propiamente dicho, como ser Control
Predictivo basado en Modelo (MPC), tiene una aceptacion mas bien limitada en
la industria, a pesar de existir varios casos de aplicacion exitosos. Algunos de los
motivos que explican esta situacion pueden radicar en la falta de conocimiento
actualizado de los encargados de la gestion de ingenieria, asi como a restriccio-
nes de recursos disponibles. Se debe tener en cuenta el gran costo de desarrollo
y mantenimiento que implica un modelo matemaético o simulador de gran escala
en términos de horas-hombre. Otros posibles motivos fueron detallados por Foss
[22] y Morari [52].

El desarrollo de métodos para tomar decisiones estructurales constituyé la ba-
se sobre la cual posteriormente se consolida el concepto de Plant-Wide Control
(PWC). En 1982, Morari desarrolla una revision de este campo, ofreciendo for-
mas de descomponer el proceso para sistematizar su estudio. Al mismo tiempo,
Stephanopoulos plantea preguntas guia para ordenar el proceso de diseio [78].
También contribuye la aparicidon de técnicas especificas que abordan cuestiones
estructurales, como las reglas de apareamiento por Arreglo de Ganancias Relati-
vas (RGA) de Bristol [8], 1a seleccion de variables controladas mediante el llama-
do control auto-optimizante de Skogestad [39], entre otras. Luyben propone un
acercamiento integral al diseno PWC a partir de una serie de reglas heuristicas,
basadas en numerosas experiencias alrededor de procesos reales [42].

Aunque en la actualidad existe una mirfada de métodos de disefio de sistemas de
control, muchos de ellos sufren de las mismas deficiencias que fueron expuestas
en su momento por Foss. Al intentar mantener la transversalidad de los méto-
dos de diseno individuales sobre las distintas aplicaciones, como ser aeroespacial
o de servomecanismos, se sacrifica en gran medida la consideracion de carac-
teristicas distintivas de los procesos fisico-quimicos. Esto resulta en técnicas que,
en realidad, solucionan problemas sobre-simplificados en el dmbito de la inge-
nieria quimica. Por ende, no aseguran soluciones efectivas para sistemas comple-
jos.

Cabe destacar la incorporacion de material de plantas completas en libros de texto
de ingenieria de grado, como en la obra de Seborg [71] o Stephanopoulos [78].
También han sido publicados libros especificos sobre el tema [35, 59]. Indudable-
mente, la incorporacién de una vision de disefio de control global en la industria se
encuentra estrechamente relacionada con concientizacion de estas problematicas
en la cultura ingenieril.
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1.1.2. Breve Reseia sobre Analisis no Entero y Aplicacio-
nes

La idea germinal del calculo fraccional, base de la teoria de control del mismo
nombre, data de 1695, documentada en una carta de L"Hopital a Leibniz, con lo
cual lleva siglos de desarrollo. No se recopilard aqui la evolucion de esta teoria,
que se presenta con cierta profundidad en trabajos como el de Spanier y Oldham
[54] o el de Miller y Ross [48]. Estas referencias también constituyen una exce-
lente introduccién matematica al area.

Los frutos de esta teoria han sido numerosos, con aplicaciones tan diversas co-
mo el modelado del movimiento browniano[77], difusion anémala [40], ecuacidn
de Navier Stokes [33], cinética quimica [25], circuitos eléctricos [18], andlisis
numérico [85], entre otras.

Cabe preguntarse cual es el origen de esta proliferacion de publicaciones, siendo
que el célculo tradicional constituye una fundacion matemadtica hegemonica de la
ciencia y la ingenieria contempordnea. La respuesta radica en las caracteristicas
distintivas de los operadores fraccionarios. Una de ellas es la no localidad de la de-
rivada de orden no entero, propiedad que permite modelar interacciones complejas
o distantes, al menos en principio. Otra diferencia, aunque relacionada con la ante-
rior, es que la derivada de orden no entero permite modelar procesos con memoria,
asi como también fendmenos no causales. Sin embargo, existen otras caracteristi-
cas que ralentizan y limitan su adopcién. Para empezar, hasta hace relativamente
pocos afios, no habia suficientes métodos de resolucién de ecuaciones diferencia-
les fraccionarias [57], drea que sigue en desarrollo en la actualidad. Por otro lado,
los computos requeridos pueden ser mayores y presentar desafios numéricos pro-
pios [85]. Finalmente, los operadores de orden no entero son menos intuitivos que
la derivacion o integracion tradicionales, aunque existen trabajos que proponen
formas de interpretarlas desde un punto de vista fisico o geométrico [58, 31]. En
conjunto, lo anterior hace que el célculo fraccional sea una herramienta atractiva
siempre y cuando su uso esté completamente justificado por la aplicacion, y su
extension se limite a la estrictamente necesaria.

Control Fraccional

La primera aplicacién a la teoria de control se atribuye a Bode y data de 1945,
cuando propuso un integrador de orden fraccional como controlador de un circui-
to eléctrico. Este permitia obtener un amplificador de realimentacién con buena
linealidad y ganancia estable, aun cuando el amplificador tenia un comportamien-
to no lineal y ganancia variable en el tiempo [16].
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En la segunda mitad del siglo XX se desarrollaron varios formalismos que gene-
ralizaban la idea de un controlador haciendo uso de cdlculo no entero. A partir de
la nocidn bésica de un integrador o derivador fraccional, se obtiene la arquitectura
de un control PID generalizado,

Cs(s) = Kp + Ki/s" + Kys" (1.1)

donde A, u toman valores entre O y 1. Esta arquitectura se denota usualmente como
PI'D*. Existen otras generalizaciones posibles, por ejemplo, a partir de compensa-
dores de adelanto-retraso, asi como arquitecturas especiales como la Commande
Robuste d'Ordre Non Entier (CRONE) de primera, segunda y tercera generacion
[51]. Sin embargo, en la presente tesis se adopta la arquitectura PI'D* por consi-
derarla la que puede resultar més familiar en un 4mbito industrial.

Asimismo, el control fraccional tiene sus propias ventajas sobre la teoria tradi-
cional. Una de ellas es la posibilidad de lograr iso-damping en la respuesta de un
sistema, es decir, un overshoot independiente de la ganancia del sistema [51]. Esto
permite, por ejemplo, aumentar la eficiencia global de uso de combustible en una
central nuclear [16]. Otro resultado importante muestra que la region de estabili-
dad de un sistema con control fraccional puede ser mayor que la de su andlogo
convencional [57]. Una regiéon de estabilidad mayor a su vez posibilita mejores
desempefios de lazo cerrado, como se demuestra en diversos estudios [5, 68]. A
pesar de todo, la industria ain no adopta estas arquitecturas en la préctica. Sin
duda la falta de controladores industriales en base a esta tecnologia, asi como
su difusion y comercializacion es un obstdculo fundamental. Esta situacion, a su
vez, podria ser consecuencia de la carencia de un volumen de datos experimenta-
les significativo que demuestre la superioridad de estos nuevos enfoques a nivel
practico, si es que existe.

1.2. Terminologia y Notacion

A lo largo de este trabajo se utilizan conceptos que tienen un significado especifico
dentro de la teorfa de control, resultando conveniente establecer una terminologia
comun basica, con el fin de evitar confusiones.

1 Variable(s) Controlada(s) (VC): Se refieren al subconjunto de variables de
salida del proceso que se retroalimentan hacia el médulo de control, con el
fin de mantener las mismas alrededor de los valores de consigna objetivos,
también llamados setpoint.
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2 Variable(s) Manipulada(s) (VM): Subconjunto de variables de entrada al
sistema que estan asociadas a salidas del modulo de control de la planta.
Normalmente en plantas de proceso las variables manipuladas estdn dadas
por la apertura de valvulas de control, aunque también pueden de otra natu-
raleza, como la velocidad de rotacion de motores de agitacion.

3 Estructura de Control: Se refiere a las decisiones incorporadas al disefio
general de un sistema de control, en el sentido establecido por Skogestad
[75]. Estas decisiones involucran, por ejemplo, la selecciéon de las VC y
VM, el apareamiento entre VM y VC, jerarquias de control, y otras.

Otros conceptos utiles se introducen posteriormente a lo largo de la tesis.

1.3. Organizacion

Se comienza con una descripcion detallada del problema bajo estudio en el
Capitulo 2. En el mismo se introduce también la fenomenologia bésica del pro-
ceso, las hipétesis de modelado, los objetivos de produccion, la nomenclatura de
las variables del proceso, las restricciones operativas y una expresion para estimar
costos.

El Capitulo 3 presenta los primeros andlisis que revelan las caracteristicas mds
importantes de la planta, usando teoria de control multivariable convencional. A
partir de un modelo obtenido por linealizacion de la planta alrededor de su punto
operativo, se estudia la estabilidad a lazo abierto, la existencia de respuesta inver-
sa, los valores singulares y el condicionamiento, la controlabilidad y observabili-
dad, entre otros aspectos que revelan caracteristicas que son importantes para la
posterior tarea del disefio de un sistema de control.

En el Capitulo 4 se retoma en detalle una propuesta de diseiio de control de planta
completa presentada por Luyben [42]. Esta propuesta es implementada en forma
independiente en Simulink®, con el fin de usarse como referencia en la evaluacion
de desempefio de la solucidn de control propia. En este capitulo se incluye, a partir
del modelo desarrollado, una revision de las fortalezas y debilidades del sistema
de control de referencia.

Se retoma el analisis en el Capitulo 5, esta vez considerando también el sistema
no lineal original que representa la planta. El orden de este capitulo se basa en
el sugerido para el disefio de plantas completas [17], aunque no se lo sigue es-
trictamente. Primero se caracteriza el grado de no linealidad de la planta a partir
del concepto de caos. Luego se obtienen los grados de libertad, que fija una cota
importante para el problema de disefio. A continuacién se procede con estudios
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que faciliten la seleccion de variables controladas, mayormente a partir del proce-
samiento de sefiales del sistema no lineal. El capitulo prosigue con un estudio de
apareamientos posibles, que permiten cerrar bucles de realimentacién. También se
desarrolla una estimacion de los tiempos muertos, que afectan el desempeiio del
control cuando su magnitud es significativa. Todo lo anterior cristaliza finalmente
en una estructura de control destinada a resolver las dificultades mas importantes
expuestas durante la fase de andlisis.

El capitulo 6 expone un andlisis comparativo de los desempefios obtenidos con
la estructura de control propuesta en el capitulo anterior y la de Luyben. Se es-
tudian respuestas dindmicas durante operacion normal y anormal, satisfaccion de
restricciones y requerimientos, objetivos de produccion y economia de cada pro-
ceso.

Por ultimo, se desarrolla una discusion final que sintetiza los puntos mas des-
tacados del presente trabajo y se proyectan futuras lineas de investigacion en el
Capitulo 7.



Capitulo 2

Problema de Estudio

2.1. Introduccion

A principios de los *80s comenzo a ser cada vez mds evidente que la comunidad
académica de control necesitaba problemas de referencia (también denominados
benchmark), que permitan evaluar y comparar estrategias de control en un entorno
realista. Los mismos debian ofrecer los desafios tipicos de una planta industrial
relativamente compleja, alejandose asi de los casos de estudio simplificados con
los que normalmente se prueban enfoques tedricos. Desde entonces, se han plan-
teado varios de estos benchmarks, casi todos ellos basados en plantas reales. Asi,
se puede mencionar el proceso de hidrodealquilacion de tolueno [78], el llamado
desafio de Tennessee Eastman (TE) [19], la planta de acetato de vinilo [42], el
proceso de cloruro de vinilo [28], la planta de éter dimetilico [81] y la produc-
cién de celulosa [10]. De estos casos de estudio, el proceso TE fue uno de los
primeros en publicarse y presenta varias particularidades interesantes, entre ellas,
que fue propuesto por los propios ingenieros de la empresa Eastman!, ubicada en
Kingsport, Tennessee, Estados Unidos. Los especialistas seleccionaron este entre
los numerosos procesos de la compaiiia, por el desafio que representaba para la
ingenieria de control existente. Con el tiempo, este proceso ha sido retomado por
diversos autores, acumulando mds de veinte publicaciones [17]. Este es un nime-
ro significativo si se tiene en cuenta la relativamente escasa bibliografia en el 4rea
de control de plantas completas. En esta tesis se adopta el proceso TE, no solo por
estar basado en una planta real, sino por sus caracteristicas, que seran detalladas a
continuacion en el presente capitulo.

ISitio web oficial de la empresa: https://www.eastman.com/

11
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2.2. Proceso de Tennessee Eastman

Una caracteristica distintiva de este benchmark es que se presenta como una caja
gris, en el sentido de que no se dispone de un modelo matemadtico explicito. Sin
embargo, la representacion de la planta estd dada por un algoritmo, que admite
sefiales de entrada y devuelve salidas predeterminadas. En principio, también es
posible acceder a los estados internos del modelo, aunque esa funcionalidad no se
emplea en esta tesis. Todas las variables del modelo, entradas, estados y salidas,

tienen sentido fisico en la planta.
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Figura 2.1: Diagrama de Planta TE.

El cédigo que representa la planta simula los equipos individuales y sus inter-
acciones. Todas las variables son del tipo pardmetros concentrados, con lo cual
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no hay distribuciones espaciales dentro de los equipos, sino valores promedios.
Originalmente, el algoritmo fue desarrollado en lenguaje Fortran, pero luego fue
revisado y adaptado a Matlab® por Ricker, Bathelt y Jelali en el afio 2015 [64],
siendo este dltimo el cédigo que se emplea en la presente tesis.

Este planteo particular del problema, en el que se puede acceder a datos de proceso
pero no se dispone de un modelo basado en primeros principios, representa una
realidad en la industria de procesos. Por un lado, con el surgimiento de nuevas
tecnologias de medicién y de gestion de la informacion, los datos de planta son
cada vez mas accesibles. Por otro lado, el desarrollo de modelos matematicos
confiables resulta prohibitivo para muchas empresas, sea por la falta de personal
especializado o por los costos que representa, tanto asociado al desarrollo inicial
como a la continua actualizacién de pardmetros que se requiere para asegurar la
correcta funcionalidad.

La planta es inherentemente no lineal y consiste en dos secciones. La primera
seccion es de produccidn, con un reactor y un condensador; mientras la segunda
es la seccidn de separacion, que consta de un separador flash y una columna de
desorcién. La interconexion de los equipos se ilustra en la Figura 2.1. Ademés,
son cinco las principales operaciones unitarias involucradas: un reactor, un con-
densador de productos de reaccion, un separador liquido-vapor, un compresor de
reciclo y una columna de desorcién (también denominada stripper).

Junto con el cédigo que representa el proceso [19], Downs y Vogel presentaron
una descripcion cualitativa de la cinética, asi como datos sobre los modos de ope-
racion, valores de estado estacionario, datos fisico-quimicos selectos, cambios de
setpoint tipicos, perturbaciones esperadas, restricciones operativas y recomenda-
ciones generales de disefio. Debido a su importancia, algunos de estos datos se
recuperan en este capitulo para facilitar la lectura de la tesis.

Con el fin de proteger intereses industriales, los autores que originalmente publi-
caron el proceso TE designaron los compuestos con letras en lugar de usar sus
nombres reales. La instalacion obtiene dos productos G y H a partir de cuatro
reactivos A, C, D y E. Ademds, un inerte B se introduce con las corrientes de ali-
mentacion, lo que hace necesario disponer de una corriente de purga en la planta.
También se genera un subproducto F, con lo cual son ocho los compuestos consi-
derados en el sistema. Las reacciones son:
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Ag +C + Dy — Gg 2.1)
A +Cy+Eg — Hy (2.2)
Ag+Eg — Fo (2.3)
3Dy — 2F 2.4)

Todas las reacciones son irreversibles y exotérmicas. Las velocidades de reaccion
dependen de la temperatura segiin una funcionalidad exponencial, de tipo Arrhe-
nius. La energia de activacion asociada a la produccién de G es mayor, dando
una mayor sensibilidad a la temperatura. Ademads, las reacciones son aproximada-
mente de primer orden con respecto a la concentracion de reactivos [19]. Debido
a la generacion térmica de las reacciones, el reactor dispone de un circuito de
enfriamiento interno a partir de Agua de Proceso (AP).

Los reactivos gaseosos se mezclan en las cafierias y se alimentan al reactor por
medio de la corriente 6. Los gases burbujean en un volumen liquido, para producir
los productos F, G y H en el seno de la fase liquida. Debido a la temperatura
de operacion del reactor, los productos pueden encontrarse en equilibrio liquido-
vapor. Las reacciones son facilitadas por un catalizador no volatil disuelto en la
fase liquida. La unica corriente de salida del reactor colecta material de la fase
vapor. Asi, los productos, los reactivos sin reaccionar y el inerte dejan el reactor en
forma de vapor. Esta corriente (7) pasa a fase liquida en el condensador, y se dirige
al separador flash. Los componentes no condensados a la salida del separador se
reciclan hacia el reactor por medio del compresor (8). Una proporcién de esta
corriente de reciclo se elimina a través de una purga (9). Esta purga tiene como
propdsito evitar que se acumule el inerte B en el sistema. Por otro lado, la fraccion
liquida se dirige a la torre de desorcion (10).

La torre posee entonces dos entradas (4 y 10) y dos salidas (5 y 11). En la torre
se mezcla la salida liquida del separador con la corriente 4 de alimentacion fresca
de A y C. Esta alimentacion se encuentra a contracorriente con respecto a la sali-
da liquida del separador. Esto tiene un doble propdsito, por un lado maximizar la
fraccion de reactivos que se reciclan hacia el reactor, y por otro aumentar la con-
centracion de los productos de interés G y H en la corriente de salida (11). Una
fraccion de este caudal, que contiene los productos de interés, se recicla parcial-
mente a la torre a través de un recalentador de vapor, que aumenta la eficiencia de
la torre y permite regular la temperatura de operacion de la misma.

El cédigo que calcula la planta incorpora ruido a todas las sefiales de salida, con
una desviacion estdndar tipica de la naturaleza de cada sefial. Esta incorporacion
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de ruido no puede evitarse, y debe ser tenida en cuenta en el procesamiento de los
datos.

En forma global, la planta estd representada por un sistema MIMO de 40 entradas,
50 estados y 41 salidas, que se detallan en las secciones siguientes.

2.2.1. Hipotesis de Modelado

Aunque no se dispone de un modelo de primeros principios, es ttil presentar las
hipotesis que se asumieron en el modelado del sistema:

1 La fase vapor se comporta como gas ideal
2 El equilibrio liquido vapor obedece las leyes de Raoult y Antoine

3 Todos los recipientes estan perfectamente mezclados (parametros concen-
trados)

Ademas de las hip6tesis de modelado, cabe mencionar algunas caracteristicas tec-
noldgicas. En particular, el reactor tiene agitacion forzada, pero la intensidad de
esta solo afecta la transferencia de calor entre el reactor y el refrigerante, ya que
como se establecio antes, el reactor se modela con pardmetros concentrados y no
hay distribucién de concentraciones ni temperaturas.

Adicionalmente, el compresor es de tipo centrifugo y dispone de proteccion anti-
surge por medio de un bypass.

2.2.2. Notacion y Variables Principales

En la Tabla 2.1 se presentan valores de operacion para las principales VM?. Se
indica también un simbolo que identifica cada variable de forma abreviada y el
Valor de Caso Base (VCB), que corresponde al valor inicial de cada manipulada.
Notar que cada VCB se expresa como porcentaje, donde 0 % y 100 % representan
respectivamente los limites inferior y superior dados en la misma tabla.

Casi todos los actuadores en la planta son vélvulas. Esto es una situacién tipi-
ca en procesos quimicos. Entre las variables manipuladas posibles se encuentran
los caudales de alimentacion de reactivos. Estos son a su vez subproductos de
otros procesos aguas arriba, lo cual establece una dependencia con los inventarios
disponibles de dichos reactivos. Debido a ello, Downs y Vogel recomiendan mini-
mizar variabilidades de flujo en estos caudales. En particular, se intenta minimizar

2Su clasificacién final como variables manipuladas o perturbaciones depende, en tltima ins-
tancia, del diseflo definitivo de la estructura de control.
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las componentes del espectro de la corriente 4 (ver Fig. 2.1) en el rango de fre-
cuencias 12-80 h™!, mientras que para las corrientes 1 y 2 se deberfa minimizar la
variabilidad en el rango 8-16 h™!. Estas especificaciones también ayudan a alargar
la vida util de las véalvulas al evitar ser operadas con alta frecuencia.

Tabla 2.1: Variables que pueden manipularse

Lim. Lim.

Variable Abrev. Simb. VCB|[ %] Unid.
Inf. Sup.
Vlv. alim. D VD1 u 63.053 0 5811 kg/h
Vlv. alim. E VE2 U, 53.98 0 8354 kg/h
Vlv. alim. A VA3 U3 24.644 0 1.017 m?®STP/h
Vlv. alim. A+C  VAC4 Uy 61.302 0 15.25 m?STP/h
Vlv. reciclo del VRS s 2791 0 100 %
compresor

Vlv. purga VP6 U 40.064 0 100 Y%
Vlv. caudal lig. gy o7 38.1 0 6571 mh

del separador
Vlv. caudal liq.
del producto
Vlv. de vapor
del desorbedor
Vlv. de AP de
enfriamiento VERI10 Ui 41.106 0 227.1 m3/h
del reactor

VFLDS usg 46.534 0 49.1 m3/h

VVD9 U 47.446 0 100 %

Vlv. de AP de
enfriamiento del VECI1  uy, 18.114 0 2726 m3/h
condensador
Velocidad del
agitador AR12 U 50 150 250 rpm

El algoritmo que representa la planta impone restricciones estrictas sobre las ma-
nipuladas. Es decir, si la magnitud de una variable manipulada excede alguno de
sus limites, se satura la sefal. Asi, la planta nunca puede recibir sefales de mani-
puladas fuera de los limites previstos, como ocurre en la realidad.

Los autores sugieren que la planta tiene mds manipuladas que las estrictamente
necesarias para controlar la planta. Sin embargo, teniendo en cuenta los multiples
objetivos de control (ver Seccién 2.3), esta aseveracion podria ser algo optimis-
ta.
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En el conjunto de sefiales de salida de la planta coexisten sefales continuas y
discontinuas (o digitales). Esto se debe a caracteristicas tecnoldgicas de la ins-
trumentacion existente. Los sensores de variables como presion, temperatura y
nivel son relativamente sencillos y ofrecen una respuesta rapida, practicamente
instantdnea si se la compara con los tiempos caracteristicos de las operaciones
del proceso, por lo que puede considerarse que estas variables se miden sobre
un dominio continuo. En cambio, el instrumental analitico que se emplea para
determinar composicién quimica es normalmente mas complejo. Esta situacion
introduce discontinuidades cada vez que se detecta una composicion distinta a la
del muestreo anterior. Ademas, el instrumental analitico aporta tiempo muerto en-
tre la adquisicion de la muestra y la respuesta del equipo. Esto provoca que todas
las medidas de composicion se midan sobre una base discretizada.

En la Tabla 2.2 se muestran las mediciones continuas de proceso. En esta ocasion,
los valores asociados al caso base se presentan en sus unidades de ingenieria.
Noétese que los caudales voluméticos se miden en condiciones estidndar (STP), y
que las presiones son manométricas.

Luego, en la Tabla 2.3 se detallan las medidas de composiciones quimicas del
proceso. Las determinaciones analiticas en la corriente de alimentacion al reactor
(6) y en la purga (9) tienen un tiempo de muestreo 7y = 0,1 h, mientras que las de-
terminaciones en la corriente 11 de producto, el tiempo de muestreo es T, = 0,25
h. Notar que existen productos en la corriente de purga, esto resulta en una pérdi-
da econdmica inevitable que estd asociada al disefio del proceso. De no existir
la purga, la acumulacién del inerte B en la planta ocasionaria problemas en el
proceso.

En las tablas anteriores se han propuesto simbolos para las variables manipuladas,
controladas y de perturbaciones que son distintos de los dados en el articulo origi-
nal [19], con el fin de ofrecer una notacién que posibilite cierta nemotecnia.

2.2.3. Datos Fisico-Quimicos del Proceso

Por conveniencia, en esta seccidn se resumen los datos mds importantes del pro-
ceso en forma de tablas. La Tabla (2.4) resume las propiedades fisico-quimicas
mads relevantes, como Peso Molecular (PM), la Capacidad Calorifica Especifica
(Cp) de liquido, de vapor, y el calor latente. Como puede verse, el peso molecular
asciende desde el compuesto A hasta el compuesto H.

Ademads, en la Tabla 2.5 se muestran las constantes de Antoine para los compues-
tos que pueden estar en equilibrio liquido-vapor. Particularmente, se usa la expre-
sién P = eA*B/T+O) con P expresado en pascales y T en grados Celsius.
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Tabla 2.2: Mediciones continuas de proceso

Nombre Abrev. Simbolo VCB Unid.
Caudal Alim. A FI1A i 0.25052 m’ STP/h
Caudal Alim. D F2D V2 3664.0 kg/h
Caudal Alim. E F3E V3 4509.3 kg/h
Caudal Alim. Ay C F4AC V4 9.3477 m? STP/h
Caudal de reciclo FRS ys 26.902 m’ STP/h
Caudal Alim. al reactor F6R Y6 42339 m? STP/h
Presion del reactor PR V7 2705.0 kPa (man.)
Nivel del reactor NR Vs 75.000 Y%
Temperatura del reactor TR Yo 120.40 °C
Caudal de purga FP Yio 0.33712 m® STP/h
Temperatura en el separador TS yu 80.109 °C
Nivel en el separador NS V12 50.000 Y%
Presion en el separador PS V13 2633.7 kPa (man.)
Flujo liquido del separador FLS Via 25.160 m3/h
Nivel en el desorbedor ND Vis 50.000 %
Presién en el desorbedor PD Yie 3102.2 kPa (man.)
Flujo liquido del desorbedor FLD yi7 22.949 m3/h
Temperatura en el desorbedor TD Yig 65.731 °C
Caudal de vapor al desorbedor FVD Y19 230.31 kg/h
Potencia del compresor PC Y20 341.43 kW
Terr{peratll.r/zl de salida de TER o 94.599 °C
refrigeracion del reactor

Temperatura de salida de o
refrigeracion del condensador TEC r2 77.297 ¢

La importancia de estos datos termodindmicos radica en la capacidad de estimar
el estado de agregacion de los componentes en cada equipo y cada corriente. Asf,
con la ecuacion de Antoine y la temperatura y presion de cada unidad, es posible
determinar que componentes existen en equilibrio liquido-vapor. Esta informacion
a su vez, ayuda a determinar el nimero de grados de libertad de la planta.

2.3. Objetivos de Control

Los objetivos de control del proceso son los siguientes [19]:
1. Mantener las variables de proceso en los valores deseados

2. Conservar las condiciones operativas dentro de las restricciones del proceso
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Tabla 2.3: Mediciones Discretas de proceso

Nombre Abrev. Simbolo VCB Unid.

CAF6R V23 32.188 mol %

. CBF6R Vo4 8.8933 mol %

Andlisisenla  ccpgR 4 26.383  mol %
corriente 6 al

reactor CDF6R Y26 6.8820 mol %

CEF6R Y27 18.776 mol %

CFF6R  yy 1.6567 mol %

CAP Y29 32.958 mol %

CBP Y30 13.823 mol %

o CCP Va1 23.978 mol %
?Jﬁéﬂff;éﬁ CDP V32 1.2565 mol %
purga CEP V33 18.579 mol %
CFP V34 2.2633 mol %

CGP Vs 4.8436  mol %

CHP V36 22986 mol %

CDFLD Y37 0.01787 mol %
Anélisisenla  CEFLD Y38 0.83570 mol %
corriente 11 de  CFFLD Y39 0.09858 mol %
producto CGFLD vy 53.724  mol %
CHFLD V41 43.828 mol %

3. Minimizar la variabilidad de la tasa de produccion y de la calidad del pro-
ducto durante perturbaciones.

4. Minimizar el movimiento de valvulas que puedan afectar otros procesos

5. Tener una rapida pero suave recuperacion luego de perturbaciones, cambios
en las tasas de produccion o en la relacién objetivo de productos Gy H.

2.3.1. Generalidades sobre el control de planta

Una de las caracteristicas distintivas del proceso es que presenta inestabilidad a
lazo abierto. Usando como condiciones iniciales los estados asociados al Estado
Estacionario (EE), el c6digo simula la planta durante solo una hora y dispara el
apagado (o shutdown) de la misma. Esta situacion ocurre automaticamente siem-
pre que se exceda cualquiera de los limites de apagado establecidos. En la Tabla
2.6 se presentan las restricciones asociadas a la operacién normal y anormal de
planta [19].

Otra caracteristica que aproxima el comportamiento del c6digo a un sistema real
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Tabla 2.4: Parametros fisicos de los componentes a 100°C.

Comp. PM Densidad liq. Cp lig. Cpvap.  Calor latente
[g/mol]  [kg/m’]  [kJ/(kgC)] [kJ/(kgO)]  [kI/kg]

A 2.0 - - 14.6 -

B 254 - - 2.04 -

C 28.0 - - 1.05 -

D 32.0 299 7.66 1.85 202
E 46.0 365 4.17 1.87 372
F 48.0 328 4.45 2.02 372
G 62.0 612 2.55 0.712 523
H 76.0 617 2.45 0.628 486

Tabla 2.5: Constantes de Antoine.

Comp. Cte.A Cte.B Cte.C
50.81 -1444.0 259
21.24 -2114.0 266
21.24 -2144.0 266
21.32  -2748.0 233
22.10 -3318.0 250

TQNME Y

es que todas las sefiales de la planta incorporan ruido gaussiano con media nula y
una desviacion estandar tipica de la naturaleza de cada sefial.

Dado que son dos los productos de interés, existen distintas relaciones de pro-
duccién seglin quiera favorecerse la presencia de G o de H en la corriente de
productos. Estas relaciones responden a las cotizaciones de mercado para cada
producto. Como las cotizaciones cambian en el tiempo, no es posible maximizar
el beneficio de la planta sin la capacidad de adaptar la produccion de una relacion
a otra.

Estas tres relaciones pueden a su vez ser implementadas en dos modos. El pri-
mero es produccion nominal total de 14.076 kg/h, y el segundo es de maxima
produccion.

En suma, el proceso tiene 41 variables medidas que son posibles variables contro-
ladas, y 40 variables de entrada, de las cuales 12 pueden ser manipuladas y el resto
son perturbaciones. Y finalmente, el estado interno de la planta se reconstruye con
50 estados que representan mayoritariamente inventarios en los recipientes, pero
también algunas temperaturas, energias internas y la rotacion del agitador.
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Tabla 2.6: Restricciones Operativas del Proceso

) Limites Operativos Limites Operativos
Variable de N 1 A 1 d
Proceso ormales normales (apagado)
Inferior Superior Inferior ~ Superior
Presionde g1 1 fmite 2805kPa  Sin Limite 3000 kPa
reactor
Nivelde 50 118m%) 100%@13mY)  2m’ 24 m?
reactor
Temperatura oo 1o 150° C Sin limite ~ 175° C
de reactor
Nivelde = 550, 33m%  100% (9 m?) 1 m? 12 m?
separador
Nivel de 3 3 3 3
desorbedor 30% (3.5m>) 100 % (6.6 m’) I m 8 m

Tabla 2.7: Modos de operacion de planta

Modo Relaciéon G/H (en masa)
1 50/50
2 10/90
3 90/10

2.3.2. Costo Operativo

Downs y Vogel plantearon los costos operativos para este proceso en [19]. Poste-
riormente, Ricker [61] replanted los mismos para ponerlo explicitamente en rela-
cion con las variables del proceso, de acuerdo a la ecuacion 2.5:

c(1) 0,0536y,0(7) + 0,0318y19(?) + 0,4479y10(?) (2,209y,9+
6,177y31(t) + 22,06}732(1) + 14,56y33(t) + 17,89y34(t) +
30,44y35(1) + 22,94y36(1)) + 4,541 x46(1) (0,2206y37(2)+

0,1456y35(¢) + 0,1789y39(1)) (2.5)

+ + +

Donde las variables se detallan en las tablas 2.2 y 2.3. Esencialmente, este es un
balance de costos que tiene en cuenta las pérdidas de compuestos valiosos a través
de la purga y de la corriente de producto, el costo de vapor de servicio y el costo
de energia del compresor. Estos costos dependen casi enteramente de variables de
salida, siendo la unica excepcion la variable de estado x46, que estd asociada al
caudal de producto a la salida de la torre de desorcion.
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2.4. Antecedentes bibliograficos

Desde la publicacion del articulo original de Downs y Vogel en el afio 1993 [19],
diversos investigadores han estudiado esta planta y propuesto soluciones parciales
o totales a nivel de ingenieria bésica para ella. A continuacién se resefian algunos
de estos enfoques en orden cronoldgico. No se pretende realizar un anélisis ex-
haustivo de todas las publicaciones asociadas a este problema, sino reseiar aque-
llos trabajos que sean mas relevantes para esta tesis.

Posiblemente uno de los primeros autores en tratar el desafio TE fue Ricker [60]
en 1993, que en una primera instancia intenta un disefio de control centraliza-
do usando MPC, pero encuentra grandes dificultades para estabilizar la planta.
La complejidad de la misma dificultaba encontrar el origen del problema de es-
tabilizacion. Como consencuencia, Ricker toma solo una parte de la planta para
su estudio, consistente en el reactor y el condensador. Ademads, simplifica sig-
nificativamente la cinética, considerando que sélo una reaccién ocurre en el sis-
tema. También reduce la cantidad de especies quimicas consideradas, tomando
solamente cuatro de los ocho componentes presentes en el sistema. Si bien estas
hipdtesis simplifican radicalmente el problema, el disefio mediante MPC muestra
un desempefio inferior a un sistema de control multilazo con controladores tipo
Proporcional Integral (PI).

Simultaneamente, McAvoy y Ye trabajaban en una solucidn integral para el mis-
mo problema, que fue publicada en 1994 [47]. Se emplea un control descentra-
lizado con lazos SISO para controlar toda la planta. Usando herramientas de EE
como RGA, el indice de Niederlinski y andlisis de perturbaciones, estos autores
desarrollan un enfoque de disefio basado en velocidades de respuesta. Se plantean
cuatro etapas, y usan configuraciones de control en cascada donde se busca que
el lazo interno tenga una dindmica mas rapida que el lazo externo. De esta forma,
en la etapa 1, se cierran los lazos internos de control. La etapa 2 involucra todos
los lazos de control excepto aquellos asociados con el analizador de composiciéon
en linea, ya que dichos lazos se definen en la etapa 3. Finalmente, la etapa 4 tra-
ta sobre una jerarquia superior de control, como puede ser MPC u algun tipo de
optimizacién. De todas formas, casi todo el trabajo hace énfasis en la etapa 2. El
aporte mas importante de este trabajo consiste en los criterios heuristicos que se
usan para disefiar el sistema de control en etapas, cuidando en todo momento la
estabilidad y robustez operativa.

En el afio 1995, Ricker presenta resultados de una optimizacién global sobre las
condiciones de EE basados en programacién no lineal [61]. Su resultado mas
importante fue determinar que el caso base original de operacién propuesto en
[19] es sub-Optimo por si mismo, pudiéndose reducir el costo operativo en mds
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de un 30 %. Es decir, optimizar el desempefio de un sistema de control en torno
a este punto de operacion solo resulta en un 6ptimo local desde el punto de vista
de operacién econdémica de la planta. Este trabajo por si mismo no incluye un
disefio de control, pero sienta las bases para comprender mejor el sistema bajo
estudio.

Otro trabajo pionero sobre el proceso TE es el de Lyman y Georgakis [43], que
mediante una vision jerarquizada proponen cuatro estructuras de control de planta
completa en 1995. Esta vision privilegia la produccion como primer variable en
el camino de disefio. No emplean informacién cuantitativa de EE ni un modelo
dindmico de la planta. De las cuatro estructuras planteadas, una resulta aceptable
en el sentido que tolera perturbaciones sin llevar al apagado de planta. Los autores
reconocen dificultades para llegar a una solucién aceptable mediante este marco
de disefio cualitativo.

Durante el mismo afo, Ricker y Lee presentan otro articulo sobre TE [65], que
introduce un control basado en MPC no lineal, basdndose en el trabajo de op-
timizacién antes mencionado [61]. El resultado satisface las especificaciones de
Downs y Vogel. Se realiza una comparacién con respecto al diseiio propuesto por
McAvoy [47]. Sin embargo, solo en las pruebas mas sencillas esta técnica resul-
ta superadora, y los autores concluyen que el esfuerzo adicional para desarrollar
MPC no lineal no se justifica®. También declaran dificultades para obtener un mo-
delo no lineal til, asi como con respecto a ciertas decisiones estructurales del sis-
tema de control, teniendo que usar lazos con override para mantener el control de
presion del reactor cuando se pierde una de las corrientes de alimentacidn.

Una publicacién posterior de Ricker en 1996 intenta otro enfoque de disefio, esta
vez usando un control descentralizado [62]. También esta propuesta satisface las
especificaciones originales. Se compara el disefio con respecto al obtenido usando
MPC no lineal en [65]. El diseno descentralizado propuesto enfatiza adaptarse
a una tasa de produccién variable. Se encuentra que el desempefio del control
descentralizado supera al del MPC no lineal en el caso de restricciones activas,
no solo en sefales de salida sino también en variables manipuladas. El motivo de
este resultado es, segun el autor, que el proceso tiene demasiados objetivos que
compiten entre si, y cuyas prioridades cambian de una situacion operativa a otra,
para una formulacion con MPC convencional. También las restricciones activas
en VM generan inconvenientes en el desempefio.

El desafio TE también llamo la atencién de Tyréus, William y Michael Luyben
[42], que en 1998 incluyen el proceso como caso de estudio en la tercera parte

3Ricker declara tener unos 15 afios de experiencia con MPC al momento de este articulo,
incluyendo aplicaciones exitosas a sistemas reales de gran escala [62].
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de su libro sobre control de plantas completas. Esta parte se avoca a aplicaciones
industriales, y dicho libro constituye una referencia obligada en el drea. El sis-
tema de control se construye segin los 9 pasos de disefio de plantas completas
que proponen los autores. Estos pasos se apoyan en criterios heuristicos, alimen-
tados por casi 80 afos de experiencia acumulada sobre problemas industriales y
académicos. Se presentan dos soluciones de disefio, de acuerdo a distintos obje-
tivos generales de control. En el primer caso, llamado producto a demanda, se
asume que el caudal de producto estd fijado externamente. Esto corresponde a los
modos de operacién 1 y 2 del problema original. En el segundo caso, llamado
abastecimiento de reactivo, se asume que hay un caudal limitado de la corriente
4 que proporciona reactivos A y C. Esta situacion puede asociarse a los modos
de operacion 3 y 4, de maxima produccion. Como resultado, se proponen dos
estructuras de control globales que deberian estar disponibles para disponer de
flexibilidad operativa en la planta real. Ambas soluciones proveen una planta es-
tabilizada y tolerante a perturbaciones, aunque ninguna de ellas es necesariamente
Optima, segun reconocen los autores explicitamente. La mayor ventaja de los di-
seflos propuestos es, tal vez, que resultan intuitivos desde el punto de vista del
ingeniero de procesos.

En el afio 2001 Juricek, Seborg y Larimore presentan un articulo [34] sobre iden-
tificacién usando distintas técnicas. De ellas, dos son algoritmos de identifica-
cion por subespacios: N4SID y Canonical Variate Analysis (CVA); mientras que
también se explora el uso de Finite Impulse Response (FIR) y Auto-Regressive
Exogenous (ARX). Es interesante notar que aunque solo tomaron 7 entradas y 10
salidas del modelo completo, los inicos modelos satisfactorios fueron los basa-
dos en subespacios, siendo el CVA el mejor de ellos. Si bien este articulo no trata
sobre sistemas de control, es interesante mencionarlo aqui ya que pone de relieve
una dificultad seminal que presenta el codigo TE en el modelado del proceso, ya
que no resulta sencillo tener un modelo confiable sobre el cual basar técnicas de
control. Esto es especialmente cierto si se desea usar un modelo lineal.

También en el afio 2001 Larsson, Hestetun, Hovland y Skogestad publican una
investigacion que aplica el concepto de Control Auto-Optimizante al proceso [39].
Este enfoque fue desarrollado por Skogestad y Postlethwaite en libros previos
sobre control multivariable [74, 75], que al dia de hoy constituyen una referencia
habitual en el area de PWC. La idea es seleccionar las variables controladas que,
a setpoint constante, llevan a una pérdida econdmica aceptable ante el impacto de
perturbaciones sobre el sistema, sin la necesidad de re-optimizar la seleccion de
VC. Como resultado, obtienen una estructura de control que, aunque puede no ser
intuitiva para un ingeniero de procesos, funciona apropiadamente en el marco del
objetivo sub-6ptimo propuesto.
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Golshan, Bozorgmehry y Pishvaie publican un articulo que emplea Real Time
Optimization (RTO) en el afio 2005 [26], con miras a mejorar la economia global
de la produccidén. Se trata de una capa de optimizacién que define los puntos
de consigna para la estructura de control propuesta por McAvoy y Ye [47]. Si
bien Ricker ya habia planteado una optimizacion operativa [61], esta es offline, en
contraste con la capa online presentada por Golshan y otros. Otra caracteristica de
este trabajo es que emplea un filtro de Kalman extendido como observador 6ptimo
para estimar las sefiales en presencia de ruido, asi como un modelo matematico
reducido propuesto por Ricker. Cabe mencionar que en [61] se utilizan sefiales
sin ruido. Si bien las hipétesis de trabajo son mas generales en [26], los setpoints
finales son muy cercanos a los presentados en [61].

Otra publicacion relevante aparecio en el afio 2012 a través del trabajo de Alvarez
y Espinosa [3], que utilizan Singular Value Decomposition (SVD) para disefiar la
estructura del sistema de control. La aplicacion del método de SVD en sistemas de
control ya habia sido previamente difundida gracias a los trabajos de Skogestad y
Postlethwaite [74, 75]. El aporte de Alvarez y Espinosa fue aplicar SVD sobre la
matriz de Hankel, que representa al sistema en el dominio discreto. La matriz de
Hankel captura la dindmica del sistema en forma efectiva. Sin embargo, el método
propuesto no se ajusta a plantas inestables, por lo que fue aplicado después de
estabilizarlo con algunos lazos de control tomados del trabajo de Larsson et al.
[39]. Es decir, el método solo consigue completar una estructura de control ya
existente. Otra dificultad radica en que el método solo es confiable si se aplica a
sistemas con escalas de tiempo similares.

2.5. Conclusiones

Este capitulo introduce el problema de estudio, constituido por una planta quimica
completa. Se enumeran las hipétesis, variables de proceso y objetivos del sistema
de control. También se expone una revision bibliografica de otros trabajos rela-
cionados con la planta TE. Una de las caracteristicas mas importantes es que el
proceso esta representado por un cddigo, que actiia como una caja gris. Es decir,
se conoce el funcionamiento de la planta a nivel conceptual, pero no se tiene ac-
ceso a las ecuaciones que la gobiernan. Solo es posible establecer las sefales de
entrada y analizar las salidas.

Por su lado, la naturaleza de las sefales coexistentes en la planta presentan la
particularidad de que algunas de ellas son analdgicas (continuas), mientras que
otras son digitales. Esto constituye una dificultad adicional a tener en cuenta en el
procesamiento de la informacién de la planta.
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Cabe destacar que el proceso es no lineal. Ademas, debido a la presencia de reac-
ciones exotérmicas, concretamente a las expresiones de Arrhenius, podria espe-
rarse inestabilidad a lazo abierto en el reactor.

El cédigo que representa la planta obedece restricciones operativas, deteniendo la
simulacion en caso de exceder las mismas. Ademads, la presencia de ruidos en las
sefales de salida no puede evitarse, con lo cual este fendmeno debe ser tenido en
cuenta.

Adicionalmente, la existencia de corrientes de reciclo hacia el reactor posibilita
la presencia de acoplamientos entre las variables del proceso. Estas corrientes
tienen asociado un contenido entalpico que a su vez fomenta interacciones de tipo
térmico entre variables.

En suma, las caracteristicas de la planta TE hacen de esta un problema interesante
de estudio, y ha resultado un desafio importante para diversos enfoques tedricos,
investigadores y especialistas del &mbito de control y automatizacion.



Capitulo 3

Analisis Preliminar de Planta

En este capitulo se analizan distintos aspectos de la planta a lazo abierto que resul-
tan relevantes para disefiar adecuadamente una estructura de control. En particu-
lar, se tomaré el modelo linealizado en el punto operativo como base para analizar
polos, ceros, nimero de condicion, valores singulares extremos, observabilidad y
controlabilidad, entre otros aspectos.

3.1. Linealizacion de la Planta

Debido a que no se dispone de un modelo analitico de la planta, se realiz6 una
linealizacién de la misma usando el toolbox de identificacion de sistemas de
Matlab®. El punto en torno al cual se linealiza corresponde a un punto operati-
vo de la planta. En realidad, existen varios puntos operativos, estos corresponden
a los distintos modos de operacion descritos en la Tabla 2.7. Matematicamente,
cada punto se representa como un vector en el espacio de estados, que tiene aso-
ciados puntos en los espacios de entradas y salidas, respectivamente.

La planta no lineal se encuentra representada mediante un bloque de Simulink®,
que a su vez invoca una Funcién-S! que se basa en una adaptacién de lenguaje
Fortran a C [19, 63, 64].

Metodolégicamente, durante cada simulacion la planta debe ser alimentada conti-
nuamente con una sefial multiplexada. Las 12 primeras componentes de esta sefial
corresponden a variables de entrada descritas en la Tabla 2.1, mientras que las 28
componentes restantes constituyen flags, es decir, variables binarias que cuando

"Una Funcién-S o System-Function es un mecanismo que permite extender las capacidades de
los bloques de Simulink a cédigos ad-hoc en lenguaje Matlab (nativo), C, C++ o Fortran.

27
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valen 1 activan perturbaciones pre-programadas a partir de un instante deseado.
Asimismo, la salida de la planta es una sefial multiplexada que contiene las 41
componentes descritas en las Tablas 2.2 y 2.3. Por otro lado, no es posible acceder
al vector de estados desde el bloque de Simulink®, aunque la informacién adicio-
nal que aporta es escasa. Esto se debe a que los estados representan inventarios en
los recipientes, o energias internas en determinados equipos, o posiciones de las
vélvulas; siendo todas estas variables facilmente deducibles a partir de las entra-
das o salidas. En ese sentido, puede decirse que la instrumentacién de la planta es
lo suficientemente completa para reproducir los estados a partir de las medicio-
nes implementadas. En todo caso, al existir una conversion trivial entre estados y
seflales entrada-salida, en adelante la discusidn se centrara solo alrededor de estas
ultimas.

En las secciones siguientes, serd evidente que la linealizacién no es adecuada
para afrontar cualquier etapa del disefo del sistema de control. Es por ello que
se estudian modelos lineales alternativos. Algunos de ellos se obtuvieron sim-
plemente usando distintos métodos de linealizacién. Por ejemplo, los comandos
linmod, dlinmod, linmod2 y linmodv5 representan distintas técnicas de li-
nealizacion. En consecuencia, para referenciar el modelo lineal aqui descrito con
mayor claridad se lo referenciard como Linealizacion 1 de Tenneessee Eastman
(L1TE).

Cabe mencionar que en general, se usard la representacion de espacio de esta-
dos para los computos que empleen modelos lineales en esta tesis, ya que los
algoritmos que trabajan con esta representacion son en general mds robustos con
respecto al error numérico [46].

3.2. KEstabilidad del Sistema Linealizado

3.2.1. Autovalores a lazo abierto

Una reconocida caracteristica del proceso de TE es su inestabilidad a lazo abier-
to, la cual ha obstaculizado la estrategia de diversos investigadores, como se de-
tall6 previamente en la Seccion 2.4. De hecho, la simulacion de la planta a lazo
abierto solo se ejecuta durante un tiempo limitado antes de que alguna variable
exceda su valor limite. Cuando esto ocurre, el c6digo que representa la planta se
detiene inmediatamente. Esta interrupcion de la simulacién representa un apaga-
do de seguridad de la planta. La primera variable en llegar a su limite de apagado
puede diferir de una simulacion a otra, segun qué condiciones iniciales se em-
pleen.
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Los autovalores a lazo abierto de la planta? se calculan a partir del modelo L1TE
en representacion de espacio de estados. Los autovalores se computan mediante
dos funciones distintas de Matlab®: eig y spoles. La primera funcién forma par-
te de la libreria estandar del software, mientras que la segunda usa la descomposi-
cion de Schur, que resulta mds adecuada para tratar matrices mal condicionadas.
Este procedimiento de calculo y verificacion es similar al realizado en trabajos
anteriores [84]. La maxima diferencia en valor absoluto entre los resultados de
cada método es de 2,8 x 10711, con lo cual los resultados son precisos hasta ese or-
den. La Tabla 3.1 muestra la lista de autovalores obtenidos. En la primer columna
se incluye una designacién simbdlica para futuras referencias. Las columnas res-
tantes muestran el autovalor hallado y la multiplicidad asociada. Ademds, como
dindmica se mide en horas, las unidades de los autovalores son [A7'].

Tabla 3.1: Autovalores de planta a lazo abierto.

Abrev. Valor [A7'] Mult. || Abrev. Valor [A7'] Mult.
e -1968.1 1 en -9.9354 1
(%) -726.37 1 €73 -8.9211 1
es -529.7 1 e -1.2219 1
ey -139.16 1 e, e 0.024974 +£0.155211 1
es -114.19 1 €y -0.11529 1
€6 -87.025 | €3 -0.081437 1
ey -81.858 1 €29 -0.074422 1

es, €9 -37.22+17.18i 1 €30 -9.3925x1077 1

e, e -34.797£14.9341 1 es; -1.2122x10710 1
€12 -29.275 1 €32 -5.1784 7
(K] -28.835 1 €33 -450 2
€14 -26.228 1 €34 -600 1

eis, el -1 1.619+4.49031 1 €35 -400 1

er7,e13 3.0648+5.0837i 1 €36 -514.29 1
€19 -13.116 1 €37 -720 6
€20 -12.832 1 €38 -30 1
€21 -10.76 1

Se verifica que el maximo autovalor negativo e¢;, de mayor magnitud y de signo
negativo coincide con el declarado en la publicacién original de Downs [19], lo
cual constituye una validacion parcial del modelo L1TE. Por otro lado, los polos
€30, €31 estan practicamente en el origen, lo que se podria asociar con una conduc-
ta integral en la planta, posiblemente asociada a los inventarios de los tanques.
Ademads, se encuentra que los polos e;7, ej3, €25 ¥ €26 tienen parte real positiva, lo

2Se denominan también polos cuando se refiere a una realizaciéon como MFT, ver [87].
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cual revela modos inestables en el sistema. Notar que el niimero de polos inesta-
bles coincide con el nimero de reacciones irreversibles exotérmicas del reactor,
aunque podria no haber una relacion directa entre estas caracteristicas.

Cabe remarcar que el espacio generado por los autovectores asociados tiene una
dimension igual a 50, que coincide con la del espacio de estados. Esto se verifi-
ca examinando el rango de la transformacion lineal cuya representaciéon matricial
tiene a los autovectores como columnas. En consecuencia, el sistema es diagona-
lizable.

Conviene destacar, ademads, la gran diferencia en 6rdenes de magnitud entre los
autovalores. Considerando el sistema sin forzamiento X = Ax y la ecuacién de
autovalores Ax = Ax, esto significa que hay direcciones del vector de estado que
desarrollan una gran tasa de cambio en los estados (convergente o divergente,
seglin sea 4 < 0 0 4 > 0, respectivamente), y otras direcciones que producen una
derivada practicamente nula, o estabilizacion de estados. En andlisis subsiguientes
estos contrastes en el comportamiento dindimico volveran a manifestarse.

En cualquier caso, la falta de estabilidad no afecta la controlabilidad del sistema,
que se estudiard mds adelante en este capitulo.

3.3. Evaluacion de Ceros del Sistema

Los ceros estan asociados a valores caracteristicos de frecuencias para las cuales
se bloquea la transmision de informacion a través del sistema [44]. En esta seccion
se evaluan a partir del modelo L1TE, con el fin de detectar fendmenos de fase no
minima. Es sabido que los ceros de transmision en el Semiplano Derecho (RHP),
son indeseables debido a su efecto sobre el comportamiento del sistema, como ser
respuestas inversas. Resulta entonces ttil reconocer la presencia de estos ceros
examinando el modelo a lazo abierto.

Se encuentra un tnico cero con valor z; = —5,1784 y con multiplicidad m, = 2.
Esto significa que no se registrarian los fenémenos antes mencionados, al menos
en el modelo lineal.

Debe notarse que el valor de este cero coincide con el polo e3, de multiplicidad 7,
que fue presentado en la Tabla 3.1. Como toda operacién de punto flotante, esta
coincidencia tiene asociada un error numérico, que en este caso esta en el orden
de 1 x107".



3.4. CONTROLABILIDAD Y OBSERVABILIDAD 31

3.4. Controlabilidad y Observabilidad

Asi como los ceros y los polos estudiados anteriormente dan una idea de los pro-
blemas de estabilidad y comportamiento dindmico, la controlabilidad y observa-
bilidad permitirdn profundizar la caracterizacion de la planta a partir del modelo
lineal.

3.4.1. Controlabilidad de Estados

La controlabilidad de estados se define como la habilidad de transferir un estado
inicial xy a un estado final arbitrario x; en tiempo finito [23].

La controlabilidad de estado se basa en una matriz ampliada de la forma M, =
[A, AB, A’B,... A"'B], donde n = 50 es el nimero de estados. Sin embargo,
debe tenerse en cuenta que para la planta TE, el vector de entradas incluye las
perturbaciones, que obviamente no interesan este andlisis. Por este motivo, en
esta seccidn se emplea una submatriz B, de la matriz de controles original. Con-
cretamente, B, = [by, ..., b12], donde b; constituye la i-ésima columna de B con
1 <i<12. Asi, B, estd formada por las doce primeras columnas de B, quedando
de dimensién 50 x 12.

Para estimar la controlabilidad se debe tener en cuenta el mal acondicionamien-
to del sistema. Una caracteristica de la controlabilidad es que es invariante an-
te transformaciones no singulares [23]. A partir de esta idea Rosenbrock desa-
rroll6 el algoritmo “escalera” (en inglés, staircase) que obtiene un conjunto de
matrices transformadas A, By C [67]. Cada una de estas matrices se organiza en
bloques en partes controlables y no controlables. Este algoritmo se implementa en
Matlab® por medio de la funcién ctrbf. Como resultado, se obtiene la matriz M.
y se encuentra que es de rango completo. Esto significa que L1TE es controlable.
Esto es un buen indicio, aunque la controlabilidad no asegura que el tiempo finito
para llevar un estado inicial a otro, sea ademds un tiempo razonable en térmi-
nos de la economia de la planta. Por otro lado, la controlabilidad de estado no
es necesaria ni suficiente para controlar las salidas de un sistema [1]. Este tltimo
concepto puede ser mas conveniente en términos practicos, debido a que las va-
riables controladas son en principio un subconjunto del conjunto de variables de
salida.

Cabe destacar que el algoritmo estindar de Matlab para detectar controlabilidad,
dado por la funcién ctrb para obtener la matriz ampliada de controlabilidad y la
funcién rank para hallar el rango asociado, falla para este sistema, posiblemente
por el ya mencionado mal condicionamiento.
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3.4.2. Controlabilidad de Salida

Se procede a verificar la llamada controlabilidad de salida, que tiene una defini-
cién andloga a la de estado. Es decir, es la habilidad de llevar una salida inicial
¥(tp) a una salida final y(¢¢) en un tiempo finito [1].

Para estimar si L1TE es de salida controlable, se emplean las matrices A, By C
obtenidas en la seccidn anterior para estimar la matriz de controlabilidad de salida
(CA, CAB, CA?B,... CA"'B). Luego se calcula el rango de esta matriz ampliada
empleando aritmética de precision variable para acotar el error numérico, am-
pliando el nimero de digitos hasta obtener convergencia en el valor del rango. En
este caso, se obtiene que la planta lineal es de salida no controlable. Esto equivale
a decir que la matriz C incorpora degeneracion en la matriz de controlabilidad de
estado. Es decir, aunque es posible llegar a cualquier estado x(7;) mediante algu-
na trayectoria del vector de manipuladas u(?), existen salidas y(f) que no pueden
alcanzarse con ninguna trayectoria de u(f) en tiempo finito.

Si bien este resultado es desfavorable desde el punto de vista del disefo, en la
practica solo es importante alcanzar ciertos subconjuntos del espacio de salidas,
en especial aquellos asociados a los modos operativos de la planta descritos en
el capitulo anterior. Por otro lado, se recuerda que este resultado estd asociado a
la L1TE, y aunque establece fronteras tedricas en las posibilidades de control del
mismo, no es un obstaculo del todo determinante en la praictica.

3.4.3. Observabilidad

La observabilidad de estado permite reconstruir el estado x(fy) a partir de la ob-
servacion (medicidn) de las salidas y(¢) para todo ¢ en el intervalo [7, #;] y alglin
Hh > 1.

Debido a que la observabilidad de un sistema es la controlabilidad del sistema
dual [1], [53], pueden emplearse técnicas similares a las de controlabilidad en
esta seccion. De esta forma, se dispone del comando obsvf para sistemas mal
condicionados. Como resultado, se confirma que el sistema L1TE es de estado
observable.

3.4.4. Controlabilidad, observabilidad y realizacion mini-
ma
Es interesante hacer una ultima verificacion sobre los resultados anteriores cal-

culando la realizacion minima del sistema. Esta realizacion, que puede denotarse
(A, B, Ciiy Dy, excluye los estados no observables y no controlables, asi como
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las cancelaciones entre polos y ceros [74]. Se encontr6 que A,, presenta dos di-
mensiones menos que el sistema original A. Esto corresponderia exclusivamente
a la cancelacion del polo e3,, de multiplicidad 7, con el cero z;, de multiplicidad
2. Este hecho coincide con los resultados anteriores, que indican que no existen
estados no controlables o no observables.

Desde el punto de vista numérico, el cdlculo de la realizacion minima es mas con-
fiable, ya que solo involucra operaciones elementales entre renglones y columnas
del sistema [13]. Esto es especialmente beneficioso en sistemas mal condiciona-
dos, y verifica parcialmente los andlisis anteriores sobre controlabilidad y obser-
vabilidad de estados.

3.5. Valores Singulares y Nimero de Condicion

El nimero de condicion y se define como el cociente entre el valor singular maxi-
mo de la planta & y el valor singular minimo o [74]. Este concepto, extensamente
conocido en andlisis numérico, no siempre es tenido en cuenta en el disefio de sis-
temas de control. Sin embargo, puede tener consecuencias importantes si el valor
de y es de varios ordenes de magnitud, ya que un sistema mal condicionado indica
pérdida de precision en la manipulacién numérica, especialmente en la inversion
matricial [12]. Pero también tiene un significado en términos de control, ya que
un ndamero de condicion alto puede dar una medida de cuan dificil de controlar
es una planta [80]. El motivo es la sensibilidad direccional que se hereda de los
vectores singulares. Puede haber una ganancia elevada para ciertas direcciones del
vector de entradas y casi nula para otras. Un nimero vy alto puede ser causado por
un valor de o cercano a cero, lo cual es indeseable puesto que implica que exis-
ten direcciones del vector de entradas que tienen ganancias practicamente nulas.
Alternativamente, un elevado y puede ser consecuencia de un valor grande de 7,
lo cual puede manejarse de forma mas efectiva, al menos desde un punto de vista
tedrico [75].

La evaluacién del nimero vy se realiza a partir del modelo L1TE en representa-
cion de espacio de estados. El calculo puede efectuarse en condiciones de EE o
bien en valores particulares de frecuencia w. La evaluacion numérica en régimen
estacionario da vy, ~ oo. Esto no significa realmente que el nimero de condicién
sea infinito desde un punto de vista matematico, sino que el valor obtenido es su-
perior al que permite la representacion del Institute of Electrical and Electronics
Engineers (IEEE) de aritmética de punto flotante. Lo anterior puede explicar par-
cialmente la dificultad encontrada por varios autores para obtener un disefio de
sistema de control efectivo para la planta.
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Figura 3.1: Ndmero de condicién en funcién de la frecuencia.

Complementariamente, la evaluacién se efectda sobre un rango amplio de fre-
cuencias a fin de comprender con mayor detalle el origen de la magnitud de y.
El resultado sobre el nimero de condicién puede verse en la Fig. (3.1), mien-
tras que los valores singulares maximo y minimo se muestran en las Figs. (3.2) y
(3.3) respectivamente. Este tipo de analsis da una mejor idea de la relacion entre
la dindmica y el condicionamiento del sistema lineal, tal como fue desarrollado
anteriormente en mi Tesis de Maestria [84].

De la Fig. (3.1), que muestra el nimero de condicion, se deduce que el sistema
estd fuertemente mal condicionado en todo el rango de frecuencias analizado, con
una mejora de unos 5 6rdenes de magnitud para las mayores frecuencias. Aunque
debido a que siempre se trata de valores superiores a 10%%*, estos 5 érdenes de
magnitud constituyen un decremento relativamente pequefio.

La diferencia de ordenes de magnitud entre 0(G) y (G) hace que la sensibilidad
esperada a la direccién del vector entradas de U(s) sea grande. Debido a ello,
se justifica el uso de técnicas multivariables. Sin embargo, por el mismo motivo,
debe atenderse también a la presencia de problemas numéricos.

La observacion de la Fig. 3.2 revela que el valor singular mdximo, que da cuen-
ta de la ganancia de la planta asociada a la direccion de méaxima efectividad del
vector de entradas, es relativamente grande a bajas frecuencias, pero decae loga-
ritmicamente hasta seis 6rdenes de magnitud en frecuencias superiores. En base
a esto, se puede decir que en general, la planta es poco sensible frente a sefales



3.5. VALORES SINGULARES Y NUMERO DE CONDICION 35

Valor Singular Maximo

o
]
™

Corvd

(=}
o
I

|

o
o
T

Col

Lol

o
w
T

vl

Max. valor singular [adimensional]
=
X
T

10%

TR |

101 Lol Lol Lol Lol ool Lol Lo
10® 107 10 10?2 107 100 10 102
Frecuencia w [rad/h]

Figura 3.2: Maximo valor singular en funcién de la frecuencia.

de entrada de alta frecuencia. Esto es de esperar, ya que la inercia propia de los
inventarios de los tanques actian como filtros de alta frecuencia.

El valor singular minimo, que se muestra en funcion de la frecuencia en la Fiq.
3.3, constituye una cuantificaciéon de peor caso desde el punto de vista del vector
de entradas, ya que nos dice cual es la minima ganancia posible ante determinada
direccion del mismo. Normalmente, se intenta tener un o(G) > 1 para todas las
frecuencias de interés. Sin embargo, se verifica que o ~ 0 en todo el rango de
frecuencias. Lo anterior sugiere que la planta es practicamente insensible frente a
ciertas direcciones del vector de entrada. Esto puede inducir a la saturacién de las
sefiales de control en un disefio final. Tal escenario haria que el sistema de control
sea inefectivo.

Notese que la caracterizacion anterior es valida para cualquier disefio, ya que lo
que se estudia es el comportamiento de entrada-salida de la planta. En principio,
cualquier sistema de control podria encontrarse en la situacién de estar generando
un vector de manipuladas que pertenece al espacio de ganancias priacticamente
nulas de la planta. Esta es una dificultad intrinseca del sistema que se debe consi-
derar.
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Figura 3.3: Minimo valor singular en funcién de la frecuencia.

3.6. Valores Singulares de Hankel

Tanto el nimero de condicién como los valores singulares antes estudiados pare-
cen cuestionar la utilidad del modelo L1TE, de forma que resulta valido explorar
si puede obtenerse una mejora de estas caracteristicas, reteniendo un comporta-
miento dindmico adecuado en el punto de operacion. Un concepto de importancia
en la literatura de control es el de los llamados Hankel Singular Values (HSV),
que proveen una medida de energia® de cada estado presente en el sistema, en el
sentido de que cuantifican la contribucién del estado i—ésimo al comportamiento
de entrada y salida del sistema [74]. Estos conceptos son ttiles para operaciones
de balanceo y reduccién del modelo.

Los HSV se calculan a partir de las entradas diagonales de los gramianos de una
realizacién balanceada®, y reflejan la controlabilidad y observabilidad conjunta de
los estados que resultan de una realizacion balanceada del sistema [13]. Matemati-
camente se definen como

g = V/li(WcWO)a (31)

3Se le denomina energia por ser un término aceptado en la literatura, aunque esta cantidad no
corresponde a ninguna definicién formal de energia.
4Se 1lama realizacién balanceada a aquella que tiene gramianos iguales y diagonales.
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donde W,, W, son los gramianos de controlabilidad y observabilidad respectiva-
mente [74], y A; representa el autovalor i-€simo. A su vez, los gramianos® se defi-
nen como:

W, = f " BB ¢"'dt (3.2)
0

W, = f N CeMdr. (3.3)
0

Notar que los autovalores inestables hacen que diverjan los gramianos segin las
Ecs. 3.2,3.3; que lleva a un valor singular de Hankel infinito segtin la Ec. 3.1.
Ademads, los gramianos estan definidos sobre intervalos infinitos, por lo que en la
practica solo suelen ser posibles aproximaciones a los mismos. Estas aproxima-
ciones estdn mayormente basadas en la ecuacion de Lyapunov, siendo la aproxi-
macion de intervalos de tiempo y frecuencia finitos [24] una de las mas aceptadas.
Sin embargo, en presencia de polos inestables puede no existir una realizacion ba-
lanceada. Una forma de soslayar los problemas derivados de la presencia de polos
inestables es descartar la parte inestable del sistema, y a partir del sistema trunca-
do obtener los valores singulares y la transformacion de balanceo que iguala los
gramianos.

Los conceptos anteriores ayudan a interpretar la Fig. 3.4, que muestra estos va-
lores singulares de Hankel para el modelo lineal LITE. Notar que la escala de
energia es logaritmica. Ademds, las energias estan deliberadamente ordenadas de
mayor a menor. Se observa la presencia de cuatro estados inestables, que se co-
rresponden los polos analizados antes. Por otro lado, se observa claramente la
presencia de dos valores singulares dominantes. Mediante un argumento de con-
tinuidad, es posible relacionar estos valores singulares con los polos e3p y e31,
que toman valores muy cercanos a cero. Aunque los modos inestables tienen una
energia asignada, este valor es ficticio (tedricamente, es infinito), ya que como
se dijo antes los modos inestables se descartan en el cdlculo de valores singula-
res. Ademads, se observa que hay una gran amplitud de 6rdenes de magnitud entre
energias asociadas a los estados.

También en la Fig. 3.4 conviene tener en cuenta que la numeracion de estados
en el eje de las abscisas no corresponde con los originales de la planta. Los es-
tados del modelo L1TE se transforman durante el calculo de HSV. A su vez, el

3 Alternativamente, se puede pensar en los gramianos como las matrices de covarianza de esta-
dos, con W, = E(xx*) y W, = E(XX") [24].
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Figura 3.4: Valores singulares de Hankel del modelo lineal.

modelo lineal no necesariamente preserva el significado fisico que tienen los es-
tados en el modelo no lineal, que son detallados en la publicacién original [19] y
en la mayoria de los casos constituyen inventarios. Es decir, no hay una relacion
directa entre estas energias y los estados originales del problema. Esto no repre-
senta una dificultad grave, pero oscurece la intuicion sobre el proceso que podria
desarrollarse con este estudio.

Un célculo de los HSV mediante comandos nativos de Matlab como hsvd, invo-
cado con sus parametros por defecto, ofrece resultados incorrectos, ya que sugiere
que hay modos inestables cuando en realidad deberia mostrar valores singulares
dominantes. Esto se debe a problemas numéricos, por lo que se debe controlar
el error relativo maximo asociado al célculo de los HSV. Esto se consigue con-
figurando los parametros de cdlculo, hasta conseguir un error relativo menor a
la magnitud del méaximo autovalor negativo, correspondiente a e3;. Pero no solo
la clasificacion de los modos puede fallar, sino incluso el propio valor numérico
de los HSV, sobre todo para aquellos valores de menor magnitud. Debido a es-
tas circunstancias, se validaron los resultados de los valores singulares mediante
distintos cédigos de célculo. Por un lado se empled la Ec. 3.1 junto con una técni-
ca que permite controlar la precision numérica conocida como Variable-Precision
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Arithmetic (VPA)®. Por otro lado, se usaron comandos nativos de Matlab como
hsvd o hksv. Los resultados se muestran en la Fig. 3.5, que muestra los HSV
de la parte estable del modelo L1TE. Resulta claro que el mayor error numérico
se concentra en los valores mds pequeios, pudiendo diferir en varios 6rdenes de
magnitud segtin el algoritmo empleado. Aunque las magnitudes son lo suficien-
temente pequeias para que no impacten en el comportamiento de entrada salida
del modelo en este caso particular, conviene tener en cuenta este tipo de fenome-
nos.
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Figura 3.5: Comparacion de Valores singulares de Hankel segun distintos c6digos
de calculo.

3.6.1. Modelo Reducido

La gran dispersion que presentan las magnitudes de los HSV coexiste con un ele-
vado mal condicionamiento, como ya se vio anteriormente. Esto situacion sugiere
la exploracién de un modelo de orden reducido, que preserve las caracteristicas
dindmicas mds importantes de la planta original, al tiempo que reduzca los pro-
blemas numéricos de la linealizacién L1TE.

®También conocido como aritmética de precision arbitraria
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Excluyendo los modos inestables en Fig. 3.4, quedan relativamente pocos esta-
dos dominantes en términos de energia. Dependiendo del umbral de corte que se
adopte, se pueden identificar los HSV que menos contribuyen al comportamiento
de entrada-salida, y luego removerlos del modelo. Por ejemplo, solo los primeros
31 estados tienen energia mayor a 0,01 en base al concepto de Hankel. Tomando
este valor como un umbral se pueden descartar los estados con menor energia y
reconstruir un modelo reducido. A este modelo lo llamaremos en adelante Mode-
lo Lineal Reducido (L2TE), y su utilidad quedara clara en el capitulo 5, donde se
desarrolla una solucién de PWC independiente.

El valor de umbral seleccionado no es arbitrario, sino que resulta de una solu-
ciéon de compromiso entre reduccion de orden, preservacion de caracteristicas
dindmicas, y numero de condicidn resultante del modelo reducido. Debe tener-
se en cuenta que la matriz de Hankel tiende a ser de rango completo para modelos
identificados a partir de sefiales con ruido, por lo que incluso determinar el orden
minimo del modelo es un problema no trivial [41].

Llevando a cabo las transformaciones antes mencionadas, se obtiene la Fig. 3.6
que muestra los HSV del modelo L2TE. Como es de esperar, no se observan
modos inestables, ya que son descartados. Nétese también que disminuye la dis-
persion de las magnitudes de los HSV. Este fendmeno puede ser producto de la
realizacion balanceada que se practica antes de descartar los estados inestables y
reducir el modelo. La realizacion balanceada permite asi que los estados trans-
formados remanentes tengan una participacion mas distribuida con respecto al
comportamiento de entrada-salida.

A partir de los HSV mostrados la Fig. 3.6 se puede reconstruir un sistema lineal
reducido en estados, pero que preserva el mismo nimero de entradas y salidas.
Posteriormente, seria posible reincorporar los modos inestables a este modelo
simplificado con el fin de enriquecer el comportamiento dindmico. Esta es una
practica comun [74], que seria relevante en este caso teniendo en cuenta que se
observan inestabilidades tanto en el modelo de partida LITE como en la planta
no lineal original. Sin embargo, el modelo L2TE no incluye los modos inesta-
bles, debido al uso que se le dard en el capitulo 5 para determinar apareamientos
entrada-salida con determinadas técnicas.

En cuanto a la parte estable de la aproximacion mediante el modelo reducido, se
puede estimar una cota del error de aproximacién del modelo reducido a través de
la siguiente expresion:

IG(5) = Gr(lloo < 2(0 41 + ... + On), (3.4
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Figura 3.6: Valores singulares de Hankel de un modelo lineal reducido.

donde 0,1, ..., 0, son los HSV descartados. Este mecanismo de reduccion de mo-
delos es aceptado en la literatura de control [45, 13, 74]. Sin embargo, como se
menciond anteriormente, la seleccion del umbral debe realizarse cuidadosamen-
te, ya que algunos valores llevan a modelos que tienen o bien una cota del error
alta (si el umbral es alto) o bien un ndmero de condicién de EE ain mds grande
que el modelo original, aunque en este dltimo caso la relacién entre el umbral
seleccionado y el nimero de condicién no es trivial.

De acuerdo a lo anterior, se obtiene la Fig. 3.7, que muestra los nimeros de con-
dicién en funcién de la frecuencia para los modelos L1TE y L2TE. Hay una re-
duccién sustancial del nimero de condicién del modelo reducido con respecto
a la version completa, aunque todavia se encuentra en magnitudes altas, con un
orden en torno a 1 x 10'7°. Debido a esto, este modelo no estd exento de proble-
mas numéricos. Ademas, la variabilidad del nimero de condicién en funcion de
la frecuencia es menor que la del modelo L1TE.

Este modelo reducido sin modos inestables constituye una aproximacién razona-
ble que permitird calcular la matriz de participacion en el estudio de apareamien-
tos que se presenta en el Capitulo 5. En cualquier otro caso, se usard el modelo de



42 CAPITULO 3. ANALISIS PRELIMINAR DE PLANTA

T T T T T T T T T T T TTTTT T T T TITIT T T T T T T T T TTTT T T T TTTTT

10240

10220 - .

—
200
10 —LoTE

Nro. de condiciéon de GTE(iw)

=
=
S
T
1

10]60 1 L IIILI\‘ 1 1 I\\IH' 1 L lllllll L L lIIIIJ\ L 1 ILJIH\ 1 1 Jllllll 1 L1 1111l
10° 10 10° 102 10" 10° 10’ 10
Frecuencia [h'1]

Figura 3.7: Comparacién de nimeros de condicién en funcién de la frecuencia
entre el modelo lineal original y su reduccién de orden.

linealizacién completo L1TE.

3.7. Pérdida de Rango

Varias de las técnicas de la literatura de control dependen de alguna manera de
la inversa de una MFT o de un subsistema cuadrado de la misma. Entre estas
técnicas, se puede mencionar el desacople de sistemas MIMO, que pre-multiplica
el controlador con la inversa de la matriz de ganancias de estado estacionario.
También se usan inversas para la sintesis de controladores centralizados. Como se
mostrd anteriormente, el nimero de condicién de LITE es muy elevado, y esto
sugiere la presencia de problemas numéricos en manipulaciones algebraicas. Una
forma concreta de verificar esto en el calculo de la inversa es analizando si existe
pérdida de rango, y en tal caso cuantificarla.

En la Fig. 3.8 se observa el rango en funcién de la frecuencia para los modelos
LITE y L2TE. El primero presenta un rango con valores entre 1 y 13, mientras
que el segundo tiene un valor estable de 13 para todas las frecuencias estudiadas.
Esto revela que el modelo reducido obtenido es efectivamente mds confiable en
términos de operabilidad numérica asociada al célculo de la inversa. Esto ocurre
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Figura 3.8: Pérdida de rango de modelos lineales

a pesar de la observacién realizada en la Fig. 3.7, que indicaba un nimero de
condicién todavia elevado para L2TE.

Los rangos de ambos modelos resultan relativamente bajos si se tiene en cuenta la
dimension del espacio de las columnas, que es 40, aunque conviene recordar que
28 de las entradas corresponden a seiales binarias que solo activan perturbaciones.
Ademas, la disminucion hasta el valor de 1 de la curva para LITE a mayores
frecuencias, indica una severa pérdida de rango con la frecuencia. Esto a su vez
provoca que, practicamente, cualquier subsistema derivado de este modelo resulte
imposible de invertir satisfactoriamente.

Cabe mencionar que si bien el concepto de inversa de Moore-Penrose (comun-
mente conocido como pseudoinversa) permite en principio soslayar el problema
del coémputo de un objeto matematico que aproxima a la inversa en un sentido ge-
neralizado, este objeto no deja de ser un artificio, una aproximacién de minimos
cuadrados, que més se aleja de la realidad -la planta no lineal- cuanto menor es el
rango, por lo que debe usarse con cierta precaucion.

De la Fig. 3.8 y la discusién anterior, podria deducirse que el modelo L2TE es més
confiable numéricamente que el modelo L1TE. Pero esta conclusién solo es véli-
da con respecto a operaciones que requieran alguin tipo de inversion de la MFT.
Desde el punto de vista dindmico, debe tenerse en cuenta que el modelo L2TE ca-
rece de los modos inestables de la planta original, con lo cual su comportamiento
se aleja del sistema original.

1050
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3.8. Conclusiones del Capitulo

A lo largo de este capitulo se expusieron los resultados de varios métodos de
andlisis, mayormente destinados a caracterizar el modelo obtenido de linealiza-
cion L1TE de la planta no lineal. Se analizaron los polos del sistema, detectando-
se modos inestables. Ademads, debido a la cercania de algunos autovalores al eje
imaginario, estos introducen un comportamiento integral en la planta. Por otro
lado, el estudio de los ceros permitié descartar que haya fenémenos de fase no
minima.

Otros andlisis realizados ofrecen un marco conceptual que en principio resulta de
utilidad en la etapa posterior de disefio. Asi, la controlabilidad y observabilidad
de estados hallada en el modelo LITE facilitan en principio la tarea de disefio,
aunque debe considerarse que no se tiene controlabilidad de salida, lo cual puede
constituir un obstaculo.

Los valores singulares mdximo y minimos revelan que hay una extraordinaria
sensibilidad direccional del vector de salidas con respecto al de entradas. Este
fendmeno prevalece en todo el rango de frecuencias de interés, y no se debe tanto
a los valores maximos como a los minimos valores singulares. Esto quiere decir
que ciertas direcciones del vector de entradas tienen ganancia nula, es decir, no
afectan el comportamiento de la planta. También como consecuencia del anélisis
SVD se tiene un nimero de condicién elevado, que introduce la necesidad de
vigilar el error numérico de los computos asociados al modelo L1TE.

Debido a las dificultades numéricas mencionadas y a los requerimientos de algu-
nos métodos de cdlculo que se empleardn mas adelante, se obtiene también un
modelo reducido, denominado L2TE. El mismo se constituye a partir de la selec-
cion de los valores singulares de Hankel que mds contribuyen al comportamiento
entrada-salida del sistema.

Finalmente, se analiza la pérdida de rango de los modelos lineales L1TE y L2TE
en funcion de la frecuencia. Aunque la version reducida L2TE muestra que el
rango de la MFT no varia con respecto a la frecuencia, ambos presentan valores
relativamente bajos de rango teniendo en cuenta la dimension completa del espa-
cio de las columnas, que estd asociada al nimero de entradas del sistema. Este
andlisis complementa el realizado anteriormente sobre el nimero de condicidn,
ya que permite verificar que el mal condicionamiento conlleva efectivamente un
deterioro de la capacidad de invertir MFT de la planta en el rango de frecuencias
de interés.

En suma, este capitulo introduce algunas de las caracteristicas de la aproxima-
cion lineal de la planta que guiardn algunos de los anélisis y métodos de disefio
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posteriores.
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Capitulo 4

Sistema de Control de Referencia

4.1. Introduccion

Este capitulo presenta los resultados principales de un sistema de control de re-
ferencia. El mismo fue propuesto originalmente por Luyben [42], y se incluye
aqui para comparar desempefos con respecto a la estructura de control que se
propone en esta tesis. Este sistema de referencia es implementado en Simulink de
acuerdo a lo propuesto en la bibliografia, originalmente desarrollada en Fortran.
El objetivo es reproducir los resultados de bibliografia para poder validar la im-
plementacion y asi obtener informacion adicional de esta propuesta de estructura
de control.

El sistema de referencia de Luyben ayuda a dar un criterio complementario de
evaluacion de resultados. Esto significa que se intenta lograr, en primer lugar, una
solucion de control que satisfaga los objetivos planteados por Downs y Vogel que
se indican en el Capitulo II. Estos objetivos son muy generales, y aunque puedan
satisfacerse, no determinan completamente la bondad de una solucién propuesta,
sino hasta que se compara con una referencia adecuadamente seleccionada. Por
ejemplo, uno de los objetivos de control es recuperarse rapidamente de perturba-
ciones. No obstante, esta descripcion cualitativa es discutible si no se dispone de
una referencia para contrastar los resultados alcanzados en una nueva propues-
ta.

Tener una estructura de referencia también es til para dimensionar hasta qué pun-
to pueden lograrse los objetivos de control planteados en la Seccién 2.3, ya que
esta informacion se omite en el paper original. Aunque la referencia no sea mas
que una solucién particular del problema, arroja luz sobre este aspecto.

47
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Adicionalmente, debido a que algunos objetivos de control compiten entre si, te-
ner una referencia puede iluminar mejor las ventajas y desventajas de cada en-
foque, aunque en ningtin caso se obtenga una medida absoluta de desempefio. La
literatura de control frecuentemente hace énfasis en el concepto de optimalidad de
una solucién. Sin embargo, en el &mbito de plantas completas puede ser demasia-
do ambicioso hablar de optimalidad. Esta cultura de 1a "mejor solucién posible” se
encuentra arraigada en la literatura cientifica y tecnolégica. Aunque generalmen-
te se termina reduciendo a encontrar extremos de una funcionalidad matematica
especifica, sin ahondar demasiado en lo apropiado de dicha funcionalidad en un
contexto mas amplio. Por ejemplo, una funcién de costo tipica empleada para
diseno MPC puede no tener en cuenta el desperdicio de materias primas en el
proceso. Esto lleva a que sean necesarias estructuras de mayor jerarquia para me-
jorar el costo operativo global, como se logra, por ejemplo, mediante RTO. Se
profundizara sobre esta cuestion en el capitulo siguiente.

El sistema de referencia estd basado fundamentalmente en el trabajo de Luyben y
otros [42] que fue mencionado en la Seccién 2.4. En dicha seccidn se relevaron
varios de los trabajos aplicados a la planta de Tennessee Eastman, referenciando
los diversos marcos tedricos y niveles de complejidad de la solucion final alcan-
zada. Sin embargo, existen algunas razones por las que se considera retomar esta
solucién en particular:

= El trabajo de Luyben y colaboradores presenta suficiente informacion para
reproducir sus resultados. Esto no se cumple para la mayor parte de las
publicaciones alrededor de la planta TE, ya que si bien ofrecen detalles,
suelen ser insuficientes para desarrollar una implementacion a partir de los
mismos.

= El enfoque, aunque finalmente heuristico, es sistematico. Se obedece una
secuencia de pasos de disefio bien establecidos por los propios autores para
dar con una estructura final.

A lo anterior podria agregarse la extensa trayectoria de estos autores en el disefio
de sistemas de control de plantas completas de procesos quimicos, que es sin
dudas una adicién beneficiosa. Especialmente teniendo en cuenta que han sido
pioneros en el drea de PWC.

Desde una perspectiva mds general, la estructura de Luyben representa una buena
solucién de ingenieria que puede alcanzarse siguiendo criterios sencillos ordena-
dos en forma jerdrquica. Sin embargo, no intenta ser una solucion 6ptima en algin
sentido definido, como reconocen los mismos autores.
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4.2. Procedimiento de Diseno

El procedimiento de disefio se explica extensamente en la obra del Luyben y co-
laboradores [42] y estd ordenada en pasos especificos. Aqui solo se resefia breve-
mente la jerarquia de estos pasos, ya que permite entender con mayor profundidad
que aspectos son privilegiados hacia la obtencién de una estructura de control fi-
nal.

= Establecer objetivos de control

» Determinar los Grados de Libertad (GDL) de control
= Establecer el sistema de gestion de energia

= Fijar la tasa de produccion

= Manejo de calidad de producto y consideraciones de seguridad, operacio-
nales y medioambientales.

= Fijar un caudal en cada corriente de reciclo e inventarios de control
= Verificar balances de componentes

= Controlar operaciones unitarias individuales

= Optimizar la economia del proceso y la controlabilidad dindmica

Esta propuesta general de disefio estd basada en conocimiento empirico sobre el
proceso; se orienta fundamentalmente a satisfacer la conservacion de cantidades
asociadas a balances de materia y energia, teniendo como objetivos secundarios
distintos aspectos operacionales y econdmicos. Aunque la propuesta esta orga-
nizada en etapas, no determina univocamente una estructura de control, ya que
la consolidacién de cada paso depende fuertemente de consideraciones heuristi-
cas.

Siguiendo las pautas anteriores, Luyben y coautores obtuvieron dos estructuras
distintas para la planta de TE, partiendo de dos objetivos de control. En el primer
caso, se asume que el caudal de producto liquido que abandona el stripper por el
fondo estd determinado por otro proceso aguas abajo. Esto es comtin en refinerias,
que integran varias plantas entre si. De esta forma, el producto se elabora a de-
manda fija. En segundo lugar, se asume que la corriente 4 (que contiene A y C)
estd determinada por otro proceso aguas arriba de la planta. Estas dos condiciones
de trabajo distintas configuran distintos puntos de partida en el procedimiento de
disefio, dando asi dos soluciones diferentes. En adelante, solo hara referencia al
primer caso, en el que la produccion esti fija.
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4.3. Estructura de Luyben

A partir del enfoque anterior se obtiene una estructura de control como la que
se muestra en la Fig. 4.1, donde se emplea color azul para denotar los lazos de
control propuesto por Luyben et al. [42]. Ademas, en color verde se sefialan las
entradas manipulables de la planta, y en color violeta los caudales que correspon-
den a variables de salida, en concordancia con la Tablas 2.1 y 2.2 respectivamente.
El sistema consta de 7 lazos de control simples, dos lazos anidados en cascada y
un control de nivel de relacién que manipula la proporcién de entrada de las co-
rrientes 2y 3.
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Figura 4.1: Esquema de control de Luyben para produccion fija.
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4.4. Implementacion

Para reproducir los resultados de Luyben y colaboradores se empleo Simulink®
version 9.1. La implementacion propia de este trabajo permite ir mas alld de lo
estrictamente publicado en [42], explorando fortalezas y debilidades de esta pro-
puesta. Concretamente, se relevan datos no publicados por Luyben, como ser la
respuesta dindmica de las variables manipuladas, asi como también distintos casos
de estudio.

Cabe destacar que se mantuvieron todas las caracteristicas del sistema de control
presentadas en [42]. Entre ellas, se puede mencionar la configuracién de aparea-
mientos, los pardmetros de los controladores, etc.

En cuanto a los controladores, se emplean solamente controles proporcionales.
Esto se debe posiblemente a que algunas variables de control estdn asociadas a
efectos integrales, como por ejemplo los niveles de tanques [2]. Estos efectos
integrales hacen problematico el ajuste de controladores con accidn integral. Por
otro lado, la presencia de ruidos introduce dificultades para el uso de la accion
derivativa.

La estabilidad de la estructura de control actuando sobre el modelo no lineal se
verificé empiricamente mediante simulaciones de hasta 100 h'. Ademés se obser-
vo estabilidad y un comportamiento razonable frente a todas las condiciones de
cambios de consigna y perturbaciones sugeridas por Downs y Vogel en [19].

4.5. Respuestas Dinamicas

En esta seccion se presentan los resultados del modelo frente a un caso de estudio,
oportunamente propuestos por Downs. Se trata de una simulacién con cambio de
consigna en la presion de operacion del reactor a 1 h de arranque del proceso,
seguido de una perturbacién en IDV4 a las 2 h. El proceso se simula durante 20 h
con el fin de observar si hay buena estabilizacion de las variables de interés. Este
caso es importante debido a que la variable PR estd sujeta a restricciones, como
se muestra en la Tabla 2.6. Existen otros casos de estudio relevantes, pero no se
trataran aqui para limitar la extension de esta seccion.

Debido al gran numero de variables involucradas en cada simulacion, solo se pre-
senta un extracto de las evoluciones temporales més significativas, como ser las
de las variables controladas y manipuladas vinculadas mediante lazos de control,
aunque también se incluyen otras variables que dan una idea de la performance

ISe refiere al tiempo que se simula, y no al tiempo que consume el cémputo.
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del diseno del sistema de control.

En todas las curvas de respuesta dindmica presentadas en adelante, se mantiene
una escala consistente con la unidad de cada variable. Por ejemplo, todas las varia-
bles de temperatura se representan entre 50° y 150° C, mientras que las aperturas
de vélvulas y composiciones se representan desde 0 % hasta 100 %. Esto facilita
subsecuentes comparaciones entre resultados.
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Figura 4.2: Respuesta de variables selectas frente a un cambio de consigna en la
presion del reactor (cada color se asocia a un lazo distinto).

En la Fig. 4.2 se presenta un arreglo de graficas, que representan evoluciones
dindmicas de variables seleccionadas durante un periodo de 20 h. Debe recordar-
se que las variables estan afectadas por un nivel de ruido que incorpora el propio
modelo en las variables de salidas. Cada color estd asociado a las variables que
pertenecen al mismo lazo de control. Asi, la primera grafica en la parte supe-
rior izquierda muestra la presion del reactor PR, mientras que inmediatamente
abajo se muestra la evolucion de VAC4, variable manipulada que se usa para con-
trolar la presion. Ambas evoluciones se representan con el mismo color. Puede
apreciarse que la presion responde bien al cambio de consigna. Sin embargo, la
valvula VAC4 se manipula permanentemente entre sus extremos, desde 0 % has-
ta el 100 % de apertura. Esto no es deseable desde un punto de vista operativo.
De hecho, minimizar el movimiento de vélvulas fue explicitamente sugerido por
Downs y Vogel [19]. Por otro lado, mientras el vastago de una valvula estd en
cualquiera de sus posiciones extremas, no hay capacidad de actuacién adicional
en una direccion, y por lo tanto el sistema queda a lazo abierto en dicha direccion.
Mais adelante en este capitulo se profundizard sobre este requerimiento.

El efecto de saturacién de actuadores antes mencionado no ocurre con VERI10,
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Figura 4.3: Respuesta de variables selectas frente a un cambio de consigna en la
presion del reactor (cada color se asocia a un lazo distinto).

que es la apertura de la valvula de caudal de agua de enfriamiento. Este caudal re-
gula la temperatura TR en el reactor, y ambas graficas se destacan en color rojo. Se
observa que son necesarias pequeiias correcciones en VER10 para mantener TR
muy cerca de su setpoint. Ademads, como se emplea un control en cascada, podria
considerarse que el “actuador” de la temperatura de separador TS es el setpoint
de temperatura de reactor. Asi se obtiene una regulacion indirecta debido al aco-
plamiento térmico de estos equipos. Esto es lo que se representa con las graficas
en color verde en la Fig. 4.2, aunque el setpoint de TR permanece casi constan-
te, TS oscila con una amplitud de 10° C, revelando una regulacién deficiente de
temperatura.

La Fig. 4.3 muestra las variaciones de los niveles en los equipos principales. Si
bien hay fluctuaciones, en ningiin caso se acercan a los limites operativos, que son
de 30 % para bajo nivel y de 100 % para alto nivel. En el caso del reactor, su in-
ventario se manipula mediante la apertura simultanea de las valvulas VD1 y VE2,
mientras que la relacion entre los caudales asociados puede cambiar para producir
una relacion de productos G/H diferente. En este caso, solo se observa satura-
cién en la manipulada VES11, ya que por momentos se cierra completamente la
vélvula.

La Fig. 4.4 muestra la relacién entre variables controladas y manipuladas en los
lazos de control restantes. Se observa una temperatura TD con oscilaciones pe-
queiias en el desorbedor, mientras que las composiciones CAP y CBP de los com-
ponentes A y B en la corriente de purga se mantienen también estables. Aqui
también ocurre saturacion en las variables manipuladas VVDO9, que no se usa en
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Figura 4.4: Respuesta de variables selectas frente a un cambio de consigna en la
presion del reactor (cada color se asocia a un lazo distinto).

ningin momento, y VA3 que cierra completamente por breves periodos.

Finalmente, la Fig. 4.5 presenta otras variables de interés para verificar el funcio-
namiento del proceso. En la primera columna de graficas se observa la relacion
entre manipulada y controlada para el lazo restante del sistema de control. Se trata
del caudal de producto, que es regulado por una valvula sobre la misma linea. Esto
hace que la correspondencia entre ambas variables sea alta. Ademas, se verifica
que la composiciones de G y de H en la corriente de salida 11 son aproximada-
mente constantes e iguales. Esto corresponde al modo de operacién 1, en el que
se busca producir 50 % de cada componente. Tambien se observa la composicién
de E se mantiene por debajo de 5 % en la misma corriente de productos, mientras
que la concentracion CCP de C en la corriente de purga se encuentra estabilizada
en torno al 20 %. Esta composicion afecta el costo de la operacion, como se indico
en la Ec. 2.5.

Como se observa de las graficas anteriores, esta solucion de control presenta en di-
versas variables evoluciones con correcciones constantes, semejantes a las encon-
tradas en lazos con controladores SI-NO?. Estas oscilaciones permanentes actuan
a su vez como perturbaciones en otros lazos de control.

2Conocidos también como controladores ON-OFF [71]
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Figura 4.5: Respuesta de variables de salida selectas frente a un cambio de consig-
na en la presion del reactor (cada color se asocia a una variable de salida distinta).

4.5.1. Restricciones de Proceso

La verificacion de restricciones durante las simulaciones es importante, ya que va-
riaciones dindmicas fuera de los rangos de operacion normal serian inaceptables.
Se recuerda que los limites operativos y de apagado de planta fueron presentados
ya en la Tabla 2.6. Teniendo en cuenta estos valores y la Fig. 4.2, se verifica de
inmediato que tanto la presion PR como la temperatura TR en el reactor se man-
tienen dentro de sus limites operativos. Ademas, de la Fig. 4.3 se encuentra que
los niveles del reactor NR, del separador NS y del desorbedor ND se mantienen
dentro de los limites establecidos. En suma, las variables de salida con restric-
ciones se mantienen dentro de valores aceptables, a pesar de mostrar evoluciones
oscilatorias en muchos casos.

4.5.2. Costo Operativo

En la Fig. 4.6 se muestra a la izquierda el costo operativo instantdneo durante
el tiempo de simulacién, junto con el costo medio durante el mismo lapso, que
resulta ser de aproximadamente 61 USD/h. La grafica se basa enteramente en la
evaluacion de la Ec. 2.5 para el caso de estudio presente. A la derecha, se muestra
un desgloce del costo medio en cuatro conceptos: costo de energia del compresor,
costo del vapor de servicio empleado, costo por pérdida de compuestos en la co-
rriente de purga y costo por perdida de reactivos en la corriente de producto.

Este sistema de control muestra valores de costos notablemente menores a la es-
timacion presentada por Downs [19] de 170 USD/h para el caso base, es decir,
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Figura 4.6: Andlisis de costos segun la estructura de control de Luyben

sin cambios de consigna. Estos costos estdn mayormente asociados a la purga y
al compresor. Ademas, las fluctuaciones de costos son apreciables, y se producen
fundamentalmente por las manipulaciones abruptas en la valvula VP6 de purga,
ya que el caudal y las composiciones de producto son estables, seglin se aprecia
en la Figs. 4.4 y 4.5. Sin embargo, hay una contribucién al costo significativa por
la fraccion de reactivos D y E que se pierden en la corriente 11 de salida, asi como
por la fraccion del producto indeseable F en la misma corriente. No hay pérdidas
de energia asociadas al vapor de servicio, porque este servicio no se usa.

4.5.3. Verificacion de Variabilidad

Como se comentd en la Seccion 2.3, 1a publicacion original [19] del problema TE
planteaba requerimientos especificos en el dominio de la frecuencia para algunas
senales selectas. Estas especificaciones sobre variabilidad pueden clasificarse en
dos grupos: productos y caudales de alimentacion.

El anélisis de variabilidad sobre la corriente 11 de productos, cuya evolucion tem-
poral se mostré en la Fig. 4.5, es fundamental, pues la planta bajo estudio es parte
de un complejo industrial mayor. La corriente de productos 11, que sale de la
planta, pasa a una seccion de columnas de destilacion que separan los productos
G y H. Variaciones de +5 % del caudal o de la composicion de G con frecuencias
dentro de [8, 16] h™! afectan esta operacién posterior de destilacién.

Por otro lado, minimizar la variabilidad en las corrientes de ingreso también resul-
ta importante, pues las corrientes de entrada al proceso estdn vinculadas a tanques
de reserva que, en el caso de las corrientes 1, 2 y 4, tienen un inventario limita-
do. Un alto consumo repentino de cualquiera de esas corrientes podria llegar a
comprometer el suministro. También un consumo demasiado bajo puede ser pro-
blemadtico, si se tiene en cuenta que los tanques de reserva podrian rebalsar. Sin
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embargo, la especificacion para estas corrientes es mds ambigua que para la co-
rriente de producto, en el sentido de no existir una cota sobre la magnitud de las
oscilaciones admitidas. Asi, la corriente 4 tiene la especificacion mads estricta; se
requiere minimizar las variaciones dentro del intervalo [12, 80] h™!, aunque no se
especifica un porcentaje de variacion como se hizo para la variabilidad de produc-
to. Para las corrientes 1y 2, el intervalo de frecuencias es [8, 16] h™!.

Todos los requerimientos de variabilidad de esta seccion se refieren a un intervalo
[w1, w,] de frecuencias de interés en el cual es deseable tener un espectro acotado.
En ocasiones la cota de la variacion se especifica sobre la sefial en el dominio del
tiempo, por eso se ha optado por presentar los resultados tanto en frecuencia como
en el tiempo para cada sefal.

Procedimiento

Para los resultados que se presentan a continuacion, se procedié de la siguiente
manera. Para cada sefial de interés, se extrajo el offset y se obtuvo la transformada
répida de Fourier. Luego se filtré la sefial descartando la transformada en los inter-
valos de frecuencia sobre los que no hay requerimientos. Luego se reconstruyo la
sefal en el tiempo a partir de la senal filtrada. El propdsito de este procedimiento
es estudiar la senal dnicamente en los intervalos de frecuencia de interés.

Cabe mencionar que para este andlisis se verificé el teorema de muestreo de
Nyquist-Shannon [55], ya que las senales que genera la simulacién se guarda a
intervalos de tiempo regulares, y si esta resolucion temporal no es adecuada puede
perderse parte de la dindmica por aliasing. De esta forma, la resolucion temporal
se tom6 menor a la inversa de dos veces la méxima frecuencia del modelo, que
puede estimarse como el autovalor maximo que se observa en la Tabla 3.1.

Variabilidad de Producto

Las sefiales de interés en la corriente de producto son el flujo liquido del desorbe-
dor FLD, que es el caudal volumétrico de la corriente de salida 11, y la composi-
cion de componente G en la misma corriente, que se abrevia con CGFLD.

En la Fig. 4.7 se observan dos graficas. A la izquierda estd el espectro de FLD,
normalizado mediante la norma del vector asociado a la transformada discretiza-
da. Ademads, se limita el rango de frecuencias en las absisas a la frecuencia de 100
h™!, con el fin de que se aprecien mejor las magnitudes mds importantes. La zona
donde busca minimizar variaciones se muestra entre lineas punteadas verticales
de color rojo. En esta zona, se tiene un espectro con componentes apreciables pe-
ro en un rango de frecuencias relativamente pequefio en relacion al total. Como
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consecuencia, luego del filtrado y reconstruccion de la sefial, se consigue satis-
facer el requisito de variacién temporal de +5 % con respecto al valor medio.
Esto se muestra en la gréifica de la derecha en la misma figura, donde también
se denota con lineas punteadas las cotas maximas dentro de las cuales se espera
contener la sefial filtrada. El rango de frecuencias de interés para la variable FLD
es [8,16]h~".
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Figura 4.7: Anélisis de variabilidad para FLD segun la estructura de control de
Luyben

Andlogamente, la Fig. 4.8 muestra un arreglo de gréficas similar. En este caso,
en el espectro de la composicién de G en la corriente de producto predominan
las componentes de baja frecuencia. Para visualizar mejor el espectro se limita
la frecuencia mdxima a 50 h™'. Es natural que predominen componentes de ba-
ja frecuencia, ya que debe recordarse que el tiempo de muestreo para la variable
CGFLD es de 0.1 h, por el tiempo de procesamiento de los analizadores de com-
posicién. En todo caso, el filtrado pasabanda en el rango [6, 10] h™! y la posterior
reconstruccion da una sefial temporal que se mantiene dentro de la banda de +5 %
de variacion, como se observa claramente en la gréfica a la derecha de la figu-
ra.

Variabilidad de Alimentacion

Como se menciond anteriormente, otro de los requerimientos de variabilidad se
aplica al flujo de alimentacion de A puro en la corriente 1, variable que se abre-
via F1A. La Fig. 4.9 presenta su espectro en la grafica a la izquierda. Aqui el
desempefio muestra cierto deterioro, ya que se destacan componentes apreciables
justamente en el rango de [8,16] h™! donde se busca evitar fluctuaciones. Como
consecuencia, luego del filtrado y reconstruccion, se observan fluctuaciones cer-
canas al 55 % del valor medio de la sefial. Mas alla de que para esta sefial no hay
una cota fija establecida, es claro que son fluctuaciones importantes.
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Figura 4.8: Andlisis de variabilidad para CGFLD segtn la estructura de control de
Luyben
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Figura 4.9: Anélisis de variabilidad para la alimentacion F1A segun la estructura
de control de Luyben

Un analisis similar se hace en la Fig. 4.10 para la variable de flujo de alimentacién
de D puro en la corriente 2. Aqui se observan componentes de pequefla magni-
tud en el rango [8, 16] h™!, por lo que no hay grandes fluctuaciones en la sefial
reconstruida luego del filtrado.

Finalmente, la Fig. 4.11 indica problemas méas graves a los encontrados antes con
los caudales de entrada F1A y F2D, ya que hay grandes magnitudes relativas en
el rango de frecuencias de interés es de [12,80] h™!. Esto produce variaciones
de casi tres veces del valor de caudal nominal de FAAC. Esto se confirma en la
sefal reconstruida a partir del espectro restringido a dicho rango, que muestra
variaciones inaceptables.

En suma, se deduce de las graficas anteriores que la estructura de control propues-
ta por Luyben satisface con facilidad las restricciones de variabilidad impuestas
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Figura 4.10: Andlisis de variabilidad para la alimentacion F2D segun la estructura
de control de Luyben
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Figura 4.11: Analisis de variabilidad para la alimentacion F4AAC segun la estruc-
tura de control de Luyben

sobre la corriente de productos, pero no las asociadas a las corrientes de alimen-
tacion. Esto dltimo es consecuencia, fundamentalmente, de la actuacion abrupta
del sistema de control sobre las valvulas que regulan estos flujos.

4.6. Conclusiones del Capitulo

En este capitulo se presentd una solucion de control obtenida mediante el método
de disefio de estructuras de control que propone Luyben y coautores. Ademads se
estudia el desempefio para un caso de estudio con dos perturbaciones. Se obtie-
ne una estabilizacion razonable, aunque en ciertos casos se manifiesta saturacion
en las vélvulas que actian sobre el sistema. Este fenOmeno no es deseable ante
ninguna situacion operativa o de emergencia de la planta.
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Ademas de examinar las respuestas dinamicas, se verifica que se satisfagan las res-
tricciones operativas, se analiza el costo instantdneo y medio del proceso, asi co-
mo su desglose en términos de los principales componentes. Con respecto a este
andlisis, cabe destacar que hay fluctuaciones importantes en los costos.

Finalmente se verifican especificaciones de variabilidad que alcanza tanto a las
corrientes de alimentacion como a la corriente de producto. Para el caso de la
alimentacion, este requerimiento da una idea de como puede afectar el comporta-
miento de las operaciones unitarias del proceso, ya que no es lo mismo una ali-
mentacion estabilizada que una fuertemente oscilatoria. En relacién al producto,
ofrece una nocion de calidad de los productos finales.
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Capitulo 5

Diseno del Sistema de Control
Final

5.1. Introduccion

Este capitulo se orienta a definir una estructura de control alternativa, tomando en
consideracion los andlisis desarrollados anteriormente. En el Cap. 3 se obtuvieron
algunas conclusiones utiles a partir del estudio de modelos lineales. El presente
capitulo profundiza la exploracion de la planta con técnicas que se aplican direc-
tamente sobre el sistema no lineal, pero también desarrolla las etapas esenciales
de diseio, como ser grados de libertad, seleccion de VM y VC, apareamiento de
variables, tiempos muertos y arquitectura de controladores. Algunos de los anéli-
sis empleados pueden resultar novedosos, o al menos poco convencionales, para
sistemas como la planta TE. Gran parte de este capitulo se centra en una discusion
basada en estos andlisis, asi como en la ponderacién de los mismos para alcanzar
una soluciodn final.

5.2. Caracterizacion del sistema no lineal

Ya es conocida la no linealidad de la planta TE desde capitulos anteriores, pero la
familia de funciones no lineales es sumamente amplia, de manera que esta es una
caracterizacion muy general. Sin embargo, es posible profundizar en el grado de
no linealidad a partir del concepto de caos. En los siguientes parrafos, se explica la
utilidad de este concepto. Luego, esta caracteristica se analiza para cada variable
de interés. En suma, esta seccion profundiza sobre la caracterizacion de la no
linealidad de la planta TE.

63
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5.2.1. Analisis de caos y no-linealidad

Primeramente, conviene enfatizar que el caos, como fenémeno, existe dentro del
subconjunto de los sistemas no lineales. Es decir, para que un sistema sea cadtico
debe ser primero no lineal. Cabe preguntarse en este punto que relacion hay entre
caos y estabilidad, concepto de gran importancia en teoria de control. Pero existen
varias definiciones de estabilidad. Por ejemplo, la empleada en el Capitulo 3 es
la estabilidad asintdtica', que se circunscribe a la teorfa de sistemas lineales. Sin
embargo, un sistema lineal no puede ser cadtico, por lo que debe evitarse intentar
relacionar la estabilidad, en el sentido empleado en el capitulo 3, con el concepto
de caos.

Del parrafo anterior se deduce que cada concepto tiene su dominio de aplicacion,
y se debe atender a los mismos para evitar confusiones. Sin embargo, si existen
nociones de estabilidad para sistemas no lineales. Debido a que un sistema no
lineal puede tener varios puntos de equilibrio, siendo algunos de ellos estables y
otros no, puede decirse que en general la estabilidad esta asociada a dichos puntos
de equilibrio, y no al sistema completo. El concepto de estabilidad para puntos
de equilibrio de sistemas no lineales que se usard en adelante en esta seccion es
el de Lyapunov, que establece que un punto de equilibrio es estable si soluciones
proximas a ese punto, permanecen dentro de un entorno al mismo [32].

Concretamente, en un sistema lineal del tipo X = Ax, si la matriz A es no singular,
existe un unico punto de equilibrio. Como se sabe, este punto es asintoticamente
estable si los autovalores estdn en el LHP, y es independiente de las condiciones
iniciales xy. En cambio, incluso para sistemas no lineales formalmente sencillos
como X = f(x), puede haber multiples puntos de equilibrio y la condicién x;, puede
afectar notablemente la evolucion del sistema hacia alguno de ellos, permanecer
en Orbitas cerradas, o incluso divergir.

Justamente, el concepto de caos relaciona la sensibilidad de la salida con respecto
a distintas condiciones iniciales de entrada. Cuando esta sensibilidad es extrema,
se dice que el sistema es cadtico’. Asi, dos puntos iniciales a una distancia infini-
tesimal entre si pueden dar lugar a dos trayectorias completamente diferentes. Y
si una de ellas converge a un punto de equilibrio, la otra no tiene por qué hacerlo.
Una caracteristica esencial de este tipo de sistemas es la impredecibilidad de la
salida a partir de un tiempo caracteristico desde la condicién inicial [76]. Algunos

Un sistema es asintéticamente estable si el sistema converge al origen del espacio de estados,
a partir de cualquier condicién inicial. Esto ocurre si todos los autovalores estdn en el Semiplano
Izquierdo (LHP) abierto.

2No debe confundirse una respuesta cadtica, que estd asociada a un sistema deterministico, con
una respuesta aleatoria, que estd asociada a un sistema estocdstico.
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ejemplos bien establecidos en la literatura son la ecuacion logistica o el sistema
de ecuaciones de Lorenz [9], pero existen muchos otros [82].

Teniendo en cuenta el parrafo anterior y volviendo a la vinculacién entre caos y
estabilidad, puede concluirse que en general un sistema cadtico tendrd al menos
un punto de equilibrio que serd inestable en el sentido de Lyapunov. Con lo cual,
la condicion de caoticidad implica la de inestabilidad, al menos en un sentido
local.

Para evaluar la presencia de caos, un concepto de utilidad es el de exponentes de
Lyapunov. Bisicamente, dan una idea de la evolvente del conoide de perfil expo-
nencial que se genera desde una condicion inicial x; y una bola de radio infini-
tesimal B(x,) centrada en X, que representa un conjunto de condiciones iniciales
alternativas. Es decir, estos exponentes A; dan una idea de la tasa de divergencia
(4; > 0) o de convergencia (4; < 0) a partir de condiciones iniciales distintas,
pero cercanas. Notar que existirdn tantos exponentes como dimensiones tenga el
espacio que se analiza. Por ejemplo, para las salidas de la planta TE, el anélisis
corre sobre cada una de las 41 dimensiones del espacio. Si existe al menos un
exponente positivo, el sistema es cadtico. Por otro lado, si todos los coeficientes
son negativos, la condicion inicial es un punto fijo del sistema [27].

Desde un punto de vista computacional, hay una dificultad adicional cuando se
quiere identificar un comportamiento cadtico en sefiales ruidosas, ya que a primera
vista, una sefial estocastica puede ser indistinguible de una sefial cadtica. Para
subsanar esta dificultad, se emple6 el test de caos propuesto por BenSaida [7], que
es una implementacién en Matlab®, derivada de una formulacién que contempla
ruido en las sefiales [6]. Este test consta de dos partes, la primera consiste estimar
el valor del exponente A dominante. El valor de A estimado puede ser mayor,
menor, o igual a cero. Si se obtiene A < 0, significa que las trayectorias tienden a
un punto fijo estable. Si 4 = 0, significa que el sistema estd en una situacion de
EE o bien en transicidn a ser cadtico. Finalmente, si 4 > 0, el sistema es cadtico
e inestable. Sin embargo, la presencia de ruido interfiere en la estimacion, con lo
cual se debe dimensionar el nivel de certidumbre que tiene la misma. Esto se lleva
a cabo en una segunda etapa, que consiste en un test de hipdtesis. Dado un nivel
de significancia @, se admite o rechaza la hipétesis nula Hy : 4 > 0, que indica
la presencia de caos. Naturalmente, la hipdtesis alternativa H; : 4 < 0 indica la
ausencia de caos en la sefial dada. Este test actia como una suerte de confirmacion
probabilistica de lo evaluado previamente mediante el cdlculo del exponente de
Lyapunov. Numéricamente, el algoritmo computa esta certeza con un valor de
probabilidad p. El valor de p € [0, 1] calculado da una idea de la certeza del
célculo, con p — 1 indicando mayor certidumbre en la conclusion.
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El algoritmo anterior se aplic6 sobre el modelo no lineal de TE a lazo abierto, a
partir de las condiciones iniciales usuales (caso base) y las variables de entrada
fijadas en valores constantes. Fijar las entradas permite considerar las mismas
como pardametros fijos del mapeo no lineal que representa la planta. Este mapeo se
aproxima mediante una red neuronal que consiste de una capa de entrada, una capa
oculta y una capa de salida. Los parametros empleados para definir la red son los
recomendados por BenSaida [7]. Una vez que se estima el mapeo que representa
la planta, se calcula la matriz T, = H%[l Ju—:, donde Jy,_, es el Jacobiano del
mapeo evaluado en el instante M — t. Finalmente, el exponente de Lyapunov A
se computa a partir del mayor autovalor de la matriz T';,T),. Luego, para el test
de hipdtesis, se considera un nivel de significancia @ = 5% y se hace uso de la
distribucién asintética sobre A que deriva de la aplicacion del teorema del limite
central sobre un proceso de Markov. Esta distribucion resulta ser normal en el
limite cuando M — oo [6].

Operativamente, se corre el modelo TE a lazo abierto hasta que la simulacién se
detiene. Se debe recordar que el codigo de la planta se detiene autométicamente
cuando se exceden cualquiera de los limites de la Tabla 2.6. Con los datos obteni-
dos se realiza una estimacion del exponente A dominante para cada una de las 41
sefiales de salida, mediante una optimizacion basada en el Jacobiano. Luego, un
test de hipdtesis permite evaluar la presencia de caos en un sentido probabilistico.
Los resultados se resumen en la Tabla 5.1. Nétese que la tabla no presenta entra-
das para cada una de las 41 variables de salida, sino solo para aquellas para las
cuales no puede descartarse la posibilidad de que sean cadticas. Concretamente,
las entradas de la tabla corresponden a alguna de dos posibilidades: si el exponen-
te A es menor a cero, pero el valor p es relativamente bajo, o bien si el exponente
A es mayor a cero y el valor p > . En el primer caso, no puede rechazarse la
hipétesis nula Hy : 4 > 0 con el nivel de significancia del 5 %, mientras que en el
segundo, el test de hipétesis actiia solo como una validacion del resultado A4 > 0,
como se explicé anteriormente.

Como se menciond antes, el valor de probabilidad p da una idea del grado de
confiabilidad de la evaluacion, mientras més cercano a cero, mas se puede dudar
de aceptar la hipdtesis de caos en la sefal. Asi, observando la Tabla 5.1 se tiene
que la purga FP es cadtica casi seguramente con ese nivel de significancia. Algo
similar puede decirse de algunas de las composiciones de fondo del stripper, como
por ejemplo CFFLD. En el otro extremo, puede decirse que, por ejemplo, no hay
una certeza significativa de que el nivel del desorbedor (ND) sea cadtico, si bien
el test de hipdtesis no habilita a rechazar la hipotesis nula.

Cabe mencionar que casi todas las variables que tienen exponente divergente con
valor p cercano a 1 son composiciones. Sin embargo, se debe atender al hecho de
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Tabla 5.1: Analisis de caos en las sefiales de salida

Simb. Abrev. Exp.A4 Valor p || Simb. Abrev. Exp.4 Valor p
2 F2D  -4.7226 0.1569 a1 TER  -4.7226 0.1150
V3 F3E  -4.7226 0.1569 Y22 TEC  -4.7226 0.0980
7 PR -4.7226 0.1569 yaa  CBF6R  0.0081 0.6802
Vs NR  -4.7226 0.0963 v  CDF6R 0.0014 0.5757
Yo TR  -4.7226 0.1306 Va8 CFF6R  0.0014 0.5625
Y10 FP 0.1029  1.0000 V32 CDP 0.2485  0.9609
Vi1 TS -4.7226  0.1004 V34 CFP 0.0068 0.7721
Y12 NS  -4.7226 0.0558 V3s CGP 0.0150 0.9219
i3 PS -4.7226  0.1569 Y36 CHP 0.0083  0.8271
Y15 ND  -4.7226 0.0572 vy CDFLD 0.0037 0.6589
Y16 PD  -4.7226 0.1569 vss  CEFLD 0.0256 0.9990
Vis TD  -4.7226 0.0826 vy  CFFLD 0.3692 1.0000
Y19 FVD -4.7226 0.1478 vao CGFLD -4.7226 0.0644
Y20 PC 47226 0.1551

que las composiciones de la planta tienen un tiempo de muestreo de entre 6 y 15
min . Esto hace que no llegue a recopilarse una cantidad de datos relevante para
estas variables, y la conclusién sobre su caoticidad debe considerarse de menor
peso que aquellas asociadas a un mayor volumen de datos. Sin embargo, este no es
el caso para la variable FP, que por tener una tasa de muestreo mayor, presenta mas
de 600 valores disponibles para su procesamiento. Al ser FP cadtica, serd tenida
en cuenta como posible variable controlada més adelante.

Conviene recordar que en el Capitulo 3 se habia observado que el sistema lineal
LI1TE es de salida no controlable. Por otro lado, el analisis de esta seccién com-
plementa ese conocimiento en cierto sentido, ya que permite identificar con ma-
yor precision qué sefiales de salida concentran la mayor dificultad desde el punto
de vista de la no linealidad. Algo similar puede decirse sobre las variables mas
inestables, en el sentido de Lyapunov. Esto a su vez podria ofrecer una estrategia
que permita seleccionar las variables més problematicas como VC. Se espera que
controlando las salidas mds impredecibles se pueda acotar la complejidad del sis-
tema de control final para un desempefio razonable. Sin embargo, no se pretende
aqui sintetizar un nuevo enfoque de seleccion de variables controladas, aunque
se profundiza en esta posibilidad en un articulo derivado de este estudio [86]. En
cambio, en esta seccion se intenta dar una visién complementaria para enrique-
cer la discusion final sobre la estructura de control, que contemple ademads otros
estudios que serdn realizados mds adelante en este capitulo. Ademas, se pretende
dejar una base para futuras investigaciones sobre aplicaciones de caos en sistemas
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de control.

En suma, estas pruebas de hipétesis asientan la idea de no solo se esta tratando
con un sistema fuertemente no lineal, sino que puede decirse que es un sistema
cadtico. Esta condicién se concentra en el caudal de purga del proceso y en las
composiciones. Aunque las estimaciones sobre la presencia de caos en las com-
posiciones no es del todo confiable debido al bajo volumen de datos, tampoco
puede descartarse que lo sean, ya que debe tenerse en cuenta que el flujo de purga
se constituye a partir de las contribuciones de los componentes presentes en el
mismo.

En ultima instancia, un andlisis de caos aporta conocimiento directo de la planta
real, en contraste con los estudios desarrollados en el Cap. 3, que aportan conclu-
siones indirectas alrededor de una aproximacion lineal de la planta en un punto de
operacion. Por otro lado, este andlisis permite discriminar las variables del siste-
ma que, en principio, podrian ofrecer mayor dificultad. Esto a su vez posibilitaria
tomar decisiones de la estructura de control con informacion mas fiable, basada
en el sistema real. Dichas propiedades hacen que el analisis de caos pueda resultar
valioso para sistemas fuertemente no lineales como el que aqui se estudia.

5.3. Grados de Libertad

El concepto de GDL es transversal a diversas areas de la ciencia y la ingenieria,
y se utiliza normalmente para evaluar si puede existir solucién de un sistema de
ecuaciones. En caso afirmativo, permite ademads estimar la dimension del espa-
cio de soluciones. Para sistemas de control, este concepto cobra importancia tec-
noldgica, porque da una idea preliminar de cuantos lazos pueden implementarse.
También es util para formular los objetivos de operacion del sistema, asi como
para dimensionar la variabilidad del proceso. En la literatura clésica de control,
forma parte del enfoque de disefio sistemdtico que presenta Seborg [71], entre
otros autores.

Como es sabido, este nimero es la diferencia entre el nimero de variables N, y
el nimero de ecuaciones N, disponibles para resolverlo [70, 73]. Sin embargo,
el computo de los GDL se vuelve tedioso y propenso a errores a medida que el
tamafo del sistema crece. De forma que para sistemas grandes, como ser plantas
completas, se han buscado formas de simplificar su cdlculo, e incluso de modifi-
carlo para interpretarlo en término de objetivos especificos de disefio u operacion.
Asi, Skogestad [72] distingue entre Grados de Libertad de Control (GDLC) y
Grados de Libertad de Optimizacion (GDLO). El nimero GDLC representa el
nimero de variables independientes que pueden ser manipuladas de forma exter-
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na, mientras que los GDLO estdn asociados a las variables de las que depende la
funcién de costo J que define la economia del sistema. Otra clasificacién comin
es lade GDL dindamicos y de EE [59], segtn si las variables que aportan al nimero
de GDL afectan sélo a la dindmica del proceso o también al punto de operacion
del mismo. En general, el nimero de GDLO coincide con los GDL de EE, y am-
bos estin estrechamente vinculados a la economia de la operacion. Por otro lado,
existen ciertas variables sobre las que puede ser importante ejercer un control, por
ejemplo niveles en recipientes sin reactividad®, pero solo tienen un efecto dindmi-
co y no afectan la rentabilidad de la operacién [35].

5.3.1. Grados de Libertad de Control

En esta seccidn se presentara el calculo de los GDLC de EE por distintos mecanis-
mos, con el fin de verificar el mismo. Se emplea el Process Flow Diagram (PFD)
original presentado por Downs y Vogel [19].

Usando el método tradicional de calculo, se procede a contar el niimero de varia-
bles N, como sigue:

= En primer lugar, se observa el nimero de corrientes desconocidas en la plan-
ta. En el trabajo [19] se ofrecen detalles de 11 de las 27 corrientes presentes
en el sistema. Esto deja 16 corrientes desconocidas.

= Se observa que hay un total de 10 incégnitas independientes por cada co-
rriente. De estas variables desconocidas, 8 se pueden atribuir a las contribu-
ciones de caudal masico de cada especie y las 2 restantes a la temperatura y
la presion. Esto da un total de 160 incognitas.

= Al nimero obtenido antes se le debe sustraer la cantidad de datos inde-
pendientes adicionales que proporcionan los autores en el articulo original,
que son 14. Por lo tanto, el nimero de incégnitas independientes neto es
N, = 146.

Por otro lado, se obtiene el nimero de ecuaciones N,:

= Se identifica el nimero de unidades N, del sistema, que estd asociado a las
ecuaciones. Asi, se tienen 7 equipos (reactor, separador, condensador, com-
presor, 2 bombas, columna de desorcion). A este nimero hay que sumarle el
numero de puntos de mezcla de corrientes, que son 4, y el nimero de pun-
tos de bifurcacion, que en este caso es 1. Con lo cual, el nimero buscado es

3Si hay reaccién en el recipiente, por ejemplo en un reactor CSTR, el nivel es proporcional al
inventario, y este Ultimo afecta la conversion de la reaccién y por lo tanto a la solucién de estado
estacionario.
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N, =12

= Por cada unidad se plantea un Balance de Masa (BM) para cada una de las
8 especies quimicas presentes, mas un Balance de Energia Térmica (BET)
y un Balance de Energia Mecdnica (BEM)*. Esto produce un niimero de
ecuaciones asociados a balances igual a 120.

= Al nimero de ecuaciones resultantes se le deben sumar las ecuaciones es-
peciales de cada operacion unitaria. Asi, debido al reactor, se adicionan 4
ecuaciones de cinética. Ademds, se suman las ecuaciones de equilibrio:’ 2
para el reactor, 2 para el separador y 4 para la torre de desorcion. Con esto,
el total de ecuaciones es N, = 132.

Finalmente, de este método de conteo resulta N§ch = N, — N, = 14. Este nimero
coincide con el método abreviado de conteo de GDLC sugerido por Skogestad
[73], que estima directamente los grados de libertad segtin la unidad de planta
analizada, pero solo se presenta el método tradicional por ofrecer un conocimiento
mas profundo de la planta. También se verifica el N¢g, - con el método orientado a
PFD propuesto por Konda [38, 59], que obedece la expresion

Neg

;fllc = Neorr — Z(Nirm - Nired)a (5.1)
i=1

donde el limite superior de la sumatoria N,, es el nimero de equipos; N, €s
el ndmero total de corrientes del sistema (incluyendo las materiales, de energia
térmica, mecdnica y eléctrica); N,.; es el nimero de corrientes del proceso que
no pueden ser manipuladas; y N,., es la cantidad de corrientes del proceso que no
necesitan ser ni manipuladas ni controladas. A partir de las tablas presentadas por
Konda [59], se obtiene para la planta TE que N,y = 39, Nyey = 22y Nyog = 3,
confirmando el resultado anterior de 14 grados de libertad de control de estado
estacionario.

El nimero de GDLC dindmico surge de la siguiente ecuacion
Ngdlc = ;Zlc + Niny (52)
donde N;,, es el numero de inventarios independientes que no pueden ser deter-

minados en EE. Es decir, pueden obtenerse los mismos estados estacionarios para
distintos valores de inventarios. Estos inventarios estdn asociados a niveles, por lo

4 Alternativamente, puede usarse un Balance de Cantidad de Movimiento (BCM).
>No todos los componentes estin en equilibrio liquido-vapor en las condiciones de operacion
de este equipo
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que en el caso del proceso TE vale N;,, = 4 por los niveles en el reactor, separador,
condensador y en la torre. Con esto, finalmente queda Nyq. = 18.

Notese que el nimero de grados de libertad de control es mayor al nimero de po-
sibles manipuladas que ofrece la planta, que son 12. Esto sugiere que no hay su-
ficientes manipuladas para tener un dominio total sobre la operacion de la planta.
Para subsanar esta situacion, varios de estos GDL suelen fijarse como constantes
en la practica (por ejemplo, la potencia del compresor o de las bombas), con lo
cual el valor de N,y realmente fija una cota superior tedrica con respecto a los
lazos de control que pueden fijarse®. Esto lleva a que la estabilizacién y control de
la planta pueda hacerse con menos variables. Sin embargo, operar la planta con
menos variables hace que la operacion sea sub-Optima con una elevada probabi-
lidad. Esta ultima proposicién es vdlida incluso si las variables que se fijan son
resultado de una optimizacién, como se realiza tipicamente mediante métodos de
investigacion operativa. El motivo es que la optimizacion se realiza normalmente
en condiciones de EE, pero como se discutio en el capitulo 3, una planta completa
raramente consigue mantener todas sus variables en su punto operativo en forma
permanente. En conclusion, una operacion Optima deberia partir de la posibilidad
de manipular tantas variables de entrada como GDLC tenga la planta, y para el
caso TE, esto no es posible.

Dejando de lado la posibilidad de una operacion 6ptima, diversos autores, co-
mo Luyben [42], McAvoy [47] y otros han mostrado soluciones satisfactorias al
desafio TE, al menos en un sentido pragmatico. Estos autores emplearon incluso
menos de las 12 manipuladas disponibles, y sin embargo, lograron estabilizar la
planta. McAvoy profundiza este concepto, y enfatiza que ’puede no ser posible ni
deseable cerrar los doce lazos de control”. En todo caso, es importante notar que
en términos de grados de libertad, el problema de Tennessee Eastman esta formal-
mente subespecificado.

Por otro lado, se observa que Luyben sugiere que el nimero de GDL de control sea
igual a la cantidad de véalvulas que presenta el sistema. Sin embargo, este método,
aunque practico y sencillo, depende de que el proceso ya disponga de un nimero
de valvulas adoptadas y que se expliciten en el mismo (mediante un diagrama o
documentacion). Es decir, el éxito depende de que el diseiio del proceso existente
sea adecuado y esté libre de errores. Por otro lado, solo considerar valvulas es
muy limitante. Sin bien las variables actuadas tradicionales son caudales, también
pueden emplearse otras, como por ejemplo las Revoluciones por Minuto (RPM)
del motor de una bomba. Ademds, pueden existir actuadores que operan sobre
otras magnitudes, como la velocidad de agitacion del reactor. De hecho, este es el

®En sentido inverso, el concepto de GDLC es fundamental ya que no podrian nunca cerrarse
mas de Ny lazos, pues el sistema de ecuaciones resultante seria inconsistente.
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caso de la planta TE.

Como nota final, el estudio de grados de libertad constituye un anélisis bésico, y
forma parte de practicamente cualquier proceso de disefio de un sistema de con-
trol. Pero incluso a este nivel de andlisis preliminar, no hay un consenso absoluto
sobre la forma en la que los GDL se articulan con el resto del disefo. En cualquier
caso, esté numero ofrece un marco de referencia que se debe respetar. Concre-
tamente, el cdlculo plantea que hay mas GDLC que variables manipuladas. Esto
estd en linea con el andlisis sobre controlabilidad de salidas del Cap. 3, que revela
dificultades para alcanzar un vector de salidas determinado en un tiempo finito.
Es decir, el resultado de esta seccidn sugiere que un nimero relativamente escaso
de manipuladas podria estar relacionado con dicha dificultad, simplemente por no
disponerse de suficientes variables para llevar el sistema de un vector de salidas a
otro. De esta forma, el estudio de GDL complementa y enriquece a los anélisis an-
teriores. Ademas, como ocurrid con el estudio de caoticidad, este nivel de analisis
no depende de una aproximacion, sino que se basa en informacion y fenomeno-
logia bésica de la planta. Debido a ello, constituye un andlisis fundamental que se
tendra en cuenta durante el resto del disefio.

5.4. Seleccion de Variables Controladas

5.4.1. Introduccion

Recapitulando, para la planta TE hay un total de 12 posibles manipuladas y 41
variables de salida. Queda entonces por definir una cuestion clave, que es como
adoptar las variables a controlar mas efectivas. Si bien las estructuras de control
descentralizado asocian tipicamente una controlada a cada manipulada, esta no
es la unica opcidn posible. Una posibilidad es usar subestructuras de control que
permitan una relacién mas general entre VC y VM. El control centralizado es
un ejemplo béasico de esto, ya que en principio hay una relacion conjuntista en-
tre entradas y salidas. Se ahondard sobre esta idea mds adelante en el presente
capitulo.

Una aproximacion al problema es tener en cuenta la funcionalidad del costo ope-
rativo dado en la Ec. 2.5. Con este criterio, seria natural seleccionar las 14 varia-
bles controladas que aparecen en dicha ecuacion. Pero este criterio no asegura en
absoluto la estabilidad de la planta, mds si se tiene en cuenta que 10 de las 14
variables son composiciones, y tienen tiempos muertos significativos asociados.
En este punto, vale la pena notar que puede haber una diferencia radical entre una
funcidn de costo adoptada con el fin de sintetizar un sistema de control y una fun-
cion de costo operativo real de la industria, como la presentada en la Ec. 2.5. Por
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ejemplo, una funcion de costo tipica de un método MPC tradicional involucra la
energia asociada al vector de manipuladas. Minimizar esta cantidad puede parecer
un criterio razonable a los fines de sintetizar la accién de control, pero puede no
ser significativa en términos de los costos de operacidn reales. Esto es debido a
que es posible que la forma en que se operen las védlvulas tenga mucho menor
impacto en el costo que, por ejemplo, el vapor empleado en la torre de desorcion.
Por otro lado, partiendo de una ecuacion de costo realista como la Ec. 2.5, es po-
sible que minimizar la concentracidn de reactivos valiosos en la purga, no ofrezca
ninguna mejora para el desempeifio del sistema de control; sino por el contrario,
se deteriora el desempefio al involucrar cantidades que estdn asociadas a tiem-
pos muertos. En suma, la ecuacion de costo provista no contempla caracteristicas
tales como produccion objetivo, ni la flexibilidad operativa para adaptarse a los
distintos modos de operacion presentados en Tabla 2.7. Como consecuencia, es-
ta expresion ofrece informacién complementaria importante, pero es insuficiente
para resolver la etapa de seleccion de VC.

Debido a lo anterior, en adelante se discutirdn aspectos vinculados con la selec-
cién de VC incorporando ideas que pueden encontrarse en la literatura de sistemas
de control, pero también considerando criterios mds practicos y de ingenieria. Es-
pecificamente, debido a los desafios que presenta esta planta, como presencia de
ruidos, comportamientos no lineales, acoplamientos, tiempos muertos, y otros, se
necesita una estructura de control que atienda a los compromisos que se gene-
ran entre distintos objetivos y que sea capaz de ofrecer una buena capacidad de
maniobra operativa.

5.4.2. Método de Control Auto-optimizante

Uno de los desarrollos mas conocidos para la etapa de seleccion de VC es el
de Self-Optimizing Control (SOC), propuesto por Skogestad [74, 75, 59]. En el
mismo, se busca seleccionar un conjunto de variables controladas tal que permita
una pérdida aceptable L de desempefio econdmico frente a perturbaciones, a partir
de la expresion

L=J(g,d) = Jop(d), (5.3)

donde Skogestad define g como el vector de entradas, d es el vector de perturba-
ciones, J es una funcion de costo genérica asociada al proceso y J,, es la funcién
de costo asociada a la estructura que emplea los GDL de forma 6ptima, suponien-
do que tal funcién exista y que sea tnica. Esta idea de seleccion es formalmente
correcta si se cumple que solo existe un nimero fijo n,. de variables a controlar,
que se obtiene a partir del nimero de VM n,, ya que ambos son iguales en esta
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propuesta. Entonces, solo queda por seleccionar un subconjunto de n. elementos
de las n, salidas posibles para satisfacer el criterio econdmico antes mencionado.
Sin embargo, como se expuso en la seccion de GDL, no es evidente que para la
planta TE la manipulacién de las doce variables de entrada sea una buena eleccion
[47]. Por lo tanto, tampoco es evidente cual es el nimero n. adecuado. La hipotesis
basica del método SOC, de tomar n. = n,, es adecuada si por ejemplo, se piensa
que el nimero de VM esta fijo, y la estructura de control consistira en cerrar lazos
simples de control [30]. Esta es una posibilidad, pero no la dnica, y encierra la
potencial dificultad de que se estd haciendo una adopcién implicita de la estruc-
tura de control durante un paso previo, incluso, a la seleccion de apareamientos
entre variables, que podria requerir ser de una naturaleza mas general. Es decir,
este método de seleccion de VC restringe severamente el nimero de estructuras
que pueden evaluarse posteriormente en el disefio.

Observar que si n. no estd fijado, entonces la solucién natural a la minimizacién
de la funcién J de pérdida es seleccionar el mayor n. posible, ya que esto permite
que J se aproxime a J,,. Es decir, si n. no se conoce, el método SOC sugiere
que debe fijarse en su maximo posible, sin tener en cuenta la repercusion que esta
decision tiene sobre la complejidad del sistema de control resultante.

Por otro lado, este método depende exclusivamente del uso de modelos lineales de
la planta, y como ya se estudio en el capitulo 3, estos modelos son mal condicio-
nados para TE, y consecuentemente podrian no ser confiables para su uso.

El método SOC se encuentra muy extendido en la incipiente bibliografia de PWC,
y pueden encontrarse varios casos de aplicacion exitosos. Fue por este motivo que
se considero necesario incluir una discusion sobre su aplicabilidad para este caso.
Sin embargo, el problema bajo estudio no presenta un modelo lineal confiable,
como se observo durante el andlisis de nimero de condicion y pérdida de rango
del Cap. 3. Ademads, tomar decisiones preliminares que condicionen la estructura
de control innecesariamente puede resultar muy perjudicial para la solucién final
de control. Para evitar estos condicionamientos y limitaciones, se descarta este
enfoque de seleccion de variables controladas propuesto por Skogestad, ya que no
se considera conveniente para el problema bajo estudio.

5.4.3. Analisis de Correlaciones

En esta seccidn, se abordard una propuesta alternativa de tipo data-driven, o ba-
sada en datos, para seleccionar variables de control. Este enfoque atiende al he-
cho de que no se dispone de una forma cerrada de la planta, como podria ser
un conjunto de ecuaciones diferenciales. En su lugar, se tiene una representacion
computacional, un algoritmo, cuyos datos pueden analizarse satisfactoriamente
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mediante el uso de estadistica, teoria de la informacion, o técnicas derivadas di-
rectamente de la exploracion de datos, actualmente conocidas en forma genérica
como data-mining.

Siempre es deseable reducir el conjunto de variables controladas en el disefio del
sistema de control, ya que permite truncar complejidades innecesarias. Esta tarea
se puede facilitar mediante el andlisis de correlaciones, que es un método robusto
para tratar sefales, incluso frente a la presencia de ruido [69]. Esta herramienta se
basa en la existencia de variables que dependen entre si de forma lineal. Resulta
conceptualmente claro que seria redundante, e incluso contraproducente, tratar de
controlar dos variables asi relacionadas.

Para ayudar a determinar los pares de variables que presentan esta caracteristica,
se realizard un anélisis mediante Coeficiente de Correlacién de Pearson (CCP),
una herramienta cldsica de la estadistica [21]. Asi, el coeficiente pxy estd dado
por la férmula siguiente

Pxy = ————— (5.4)

Donde X, Y son variables aleatorias, que para el presente andlisis estardn asocia-
das a distintas sefiales de entrada y salida de la planta. El simbolo o denota la
desviacion estandar, como es usual en la literatura. Conviene tener presente que
un alto grado de correlacion lineal no implica causalidad. En casos extremos pue-
de llegar a ser producto de la casualidad, y no tener valor préactico, aunque se
intenta minimizar este fendmeno mediante el promedio de valores obtenidos en
varias simulaciones. Asimismo, una CCP nulo no implica que las variables sean
independientes, sino solo que no existe una relacion lineal entre ellas. Por ello,
este analisis es guiado mediante el conocimiento del proceso como un todo.

Este andlisis parte de ingresar, en el modelo no lineal, un conjunto de sefiales de
entrada de diferentes frecuencias, con distintos valores de fases y de amplitudes,
que son asignados aleatoriamente para las variables manipuladas, como se descri-
be en el Apéndice A. Por otro lado, las perturbaciones se mantienen nulas, ya que
se pretende obtener informacion de la planta para operacion normal.

Debido al proceso aleatorio de generacion de sefiales y a la inestabilidad a lazo
abierto de la planta, las simulaciones pueden terminar prematuramente si se ex-
ceden las restricciones, dejando como resultado sefiales de salida truncadas. Para
evitar que las sefiales tengan menos informacion de la requerida, se repite el pro-
ceso de generacion de entradas aleatorias hasta que la simulacién alcanza una
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duracion de al menos 1 hora’ con un nimero predeterminado de muestras, des-
cartandose aquellas simulaciones que no satisfagan este requerimiento de tiempo.
Todo esto permite colectar un volumen significativo de datos, que aumente la sig-
nificacion estadistica y otorgue reproducibilidad a los resultados. Las sefales de
salida del modelo se procesan para obtener los coeficientes de correlacion. Para
minimizar el riesgo de correlaciones espurias, se repite todo este proceso 60 veces
y se promedian las matrices de CCP resultantes.

Si bien en este andlisis se emplea el modelo de la planta para obtener y procesar
las salidas, en una planta real podrian tomarse datos recopilados en el pasado, o
bien datos de ensayos o de puesta en marcha o apagado. Es decir, no es necesario
disponer del modelo y aqui solo se emplea por ser la Unica fuente posible de
informacion.

FIA[ ]
FoD - 1
F3E - 1
FAAC - 1
FRS - | Wos
F6R - 1
PR 7 0.7
NR -
TR
—
i =1 | Mos
NS 1
PS |-
FLS -
ND -
PD -
FLD -
D+ 711 702

. m=E
- E

-4 | 103

PtC -
TER -
TEC -

10.1

Figura 5.1: Coeficientes de correlacion positivos entre variables de salida que son
cercanos a 1. Se excluyen las composiciones.

En la Fig.5.1 se muestran los coeficientes de correlaciéon que son mayores a un
umbral # = 0,7 y menores o iguales a 1, que es el maximo valor posible. Si bien el

"En general, la simulacién de la planta se detiene luego de un periodo relativamente breve,
debido a que funcionando a lazo abierto suele superar las restricciones descritas en la Tabla 2.6 en
dicha periodo.
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valor de umbral u es arbitrario, asegura que solo se analicen las correlaciones mas
importantes. Un tono mds claro se encuentra asociado a un valor més cerca del
umbral, como se indica en la barra de colores junto a la grafica. Andlogamente, es
importante determinar las sefiales que tienen una correlacién negativa cercana a
-1, pues sugiere una relacion inversa inmediata. Esto tltimo se muestra en la Fig.
5.2, y provee informacion util para reducir el conjunto de variables controladas.
En ambas figuras, se agregaron lineas horizontales y verticales para facilitar la lec-
tura. Por otro lado, se eliminan los valores de la diagonal, que naturalmente son
unitarios. Ademas, como la matriz de coeficientes de correlacion es simétrica, se
eliminaron las entradas de la matriz triangular superior para eliminar informacion
redundante. Los umbrales fueron fijados en +u, y permiten filtrar correlaciones
mas débiles. Finalmente, se descartan todas las correlaciones asociadas con com-
posiciones, ya que como tienen un tiempo de muestreo relativamente altos, no
llegan a acumularse suficientes datos para el andlisis. Es decir solo se procesan las
variables que tienen una mayor frecuencia de muestreo.

Asi, la Fig. 5.1 indica que la presion del reactor PR estd muy vinculada con los
flujos de reciclo FR8 y de alimentacion al reactor F6R. A su vez, estos dos ulti-
mos estan correlacionados entre si. Por ello, bastaria controlar, por ejemplo, la
presion del reactor, que ademds tiene restricciones operativas que destacan mas
su importancia en el proceso. También se observa que el flujo de purga FP varia
proporcionalmente con el grupo de variables antes mencionado, en particular, con
el caudal de reciclo FR8. Estas ultimas relaciones pueden explicarse debido a que
un mayor caudal de fraccidn liviana del separador incrementaria simultaneamente
FP y FR8. Asi también, la presion del separador PS y la del desorbedor PD tienen
dependencias similares a las de PR. Como es de esperar, PR, PS y PD varian jun-
tas, pero ademas, el andlisis sugiere que las variaciones se dan practicamente en
simultaneidad. A este mismo bloque de variables se agrega el flujo de vapor del
desorbedor FVD y la potencia del compresor PtC. Esto es natural, ya que estas
variables estdn ligadas a manipuladas que se incorporan en el disefio del proceso
tipicamente para controlar presiones.

Otra relacion ttil de la Fig. 5.1 se observa entre las temperaturas de separador y
desorbedor TS y TD. También la temperatura TER de salida de caudal de enfria-
miento del reactor se correlaciona fundamentalmente con el reactor a través de
TR, y en menor medida con TS. Esto indica que el circuito de enfriamiento del
reactor afecta las principales temperaturas del proceso.

Por otro lado, vemos que las temperaturas en el desorbedor y en el separador estan
correlacionadas entre si. Asimismo, TR estd parcialmente correlacionada con las
anteriores, ya que por un lado TR muestra un vinculo directo, pero débil, con TS, y
ademas tiene un vinculo indirecto a través de TER, que influye en TS. Es decir, el
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enfriamiento del reactor afecta también al separador, y la temperatura de este ulti-
mo a la del desorbedor. Sin embargo, la ausencia de correlaciones altas en bloque
indica que podria haber un tiempo muerto apreciable entre un cambio de tempera-
tura en TER y en TD. En suma, el acoplamiento térmico de las operaciones es mas
débil que el respectivo acoplamiento mecdnico (de presiones). En base a lo ante-
rior, se podrian emplear dos temperaturas para controlar el proceso de una forma
mas efectiva. Una opcidn es seleccionar TR y TD. La ventaja es que ambas tienen
manipuladas directas asociadas (el lazo de refrigeracion en el caso del reactor y
la inyeccidn de vapor en el caso del desorbedor). Sin embargo, no resulta claro
como quedaria regulada TS, ya que el desorbedor esta aguas abajo del separador,
y TR y TS no presentan una correlacion elevada. Otra opcion es elegir TR y TS
como temperaturas a controlar, ya el separador afecta directamente al desorbedor
a través de la corriente entdlpica que los une. En este caso, la temperatura en el
separador parece tener una vinculacién con TER, que aunque no es fuerte, podria
ayudar a mantener todas las temperaturas en sus rangos operativos.
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TER 4- . -0.9
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Figura 5.2: Coeficientes de correlacion negativos entre variables de salida que son
cercanos a -1. Se excluyen las composiciones.

Las correlaciones negativas de magnitud apreciable permiten un estudio anidlogo
al anterior. La Fig. 5.2 revela que el ingreso de mas caudal de reciclo FR8 afecta
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inversamente las temperaturas de reactor TR, de TD, de TS e incluso la tempe-
ratura TER de enfriamiento del reactor. Esto podria asimilarse a una respuesta
inversa asociada a la interaccion entre la alimentacion fresca y la respuesta térmi-
ca del sistema. Algo similar puede decirse de F6R, la alimentacion al reactor, y
es natural debido a que el mayor aporte a FO6R lo hace la corriente FR8, como
se deduce de la Tabla 2.2. Es interesante notar que la presion PR varia en forma
opuesta a la temperatura TD y en menor medida a TS. También es util observar
que un mayor caudal de purga FP enfria el separador, disminuyendo TS y conse-
cuentemente TD. Es destacable el efecto inverso del par de variables FVD y PtC
sobre las temperaturas TS y TD. Tal vez las relaciones menos intuitivas de esta
gréfica sean las relaciones entre PS y TS, o entre PD y TD. Esto posiblemente se
debe a que las presiones se mueven bdsicamente en bloque, como se encontrd en
la Fig. 5.1, y las temperaturas mencionadas varian en desfase.

Una fuente de informacion tal vez mas sutil proviene de examinar las variables
que no presentan un grado de correlacion elevado en ninguna de las dos graficas
anteriores, en el sentido de no superar ninguno de los umbrales +u. Por ejemplo,
los niveles NR, NS y ND no estan presentes, sugiriendo que podria ser necesario
controlar cada uno de ellos. Esta idea toma mds importancia si se tiene en cuenta
que todos los niveles tienen sus propias restricciones operativas, dadas en la Tabla
2.6, y pueden detener la operacién si no se satisfacen. Sin embargo, no se pro-
fundiza en el estudio de sefiales con coeficientes de correlacién cercanos a cero,
porque sélo indican que no existe una relacion lineal entre ellas. Se retomara esta
cuestion en la siguiente seccion.

De esta seccidon se desprende que no es necesario seleccionar mas de una pre-
sidn a controlar, ya que todas ellas se mueven en bloque. Entre estas variables, la
mas efectiva parece ser PR, ya que tiene asociada ademds limites operativos. Asi-
mismo, como la presion estd mayormente afectada por los caudales de ingreso al
reactor, y estos tienen vélvulas directas asociadas, parece evidente que estas ma-
nipuladas estén vinculadas a la presion. Sin embargo, la seleccion no es tan obvia
para las temperaturas del proceso. Y el andlisis sugiere que podria ser necesario
controlar los niveles de forma independiente.

5.4.4. Estructura entre salidas

En el andlisis precedente, sobre correlaciones entre variables de salida, se intenta
esclarecer si es posible reducir la dimension del espacio asociado desde un punto
de vista funcional. Es decir, si es posible seleccionar variables controladas es-
tratégicamente, de modo tal de maximizar la efectividad del sistema de control
final. Pero la cantidad de informacion recabada es relativamente abundante, difi-
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Figura 5.3: Grafo de las relaciones inversas mds importantes entre variables de
salida. Se observan dos componentes conexas.

cultando la extraccion de conclusiones. El objetivo de esta seccion es justamente
facilitar la lectura e interpretacion de los resultados anteriores. Retomando los da-
tos provistos por la Fig. 5.1 es posible, descartando la informacion de los valores
numéricos exactos de los CCP, organizar la informacioén en forma mds conci-
sa. Esto se muestra en el grafo no dirigido que se presenta en la Fig. 5.3, donde
se representan las variables de salida como nodos, mientras que las aristas entre
los mismos indican correlaciones altas positivas. Pueden apreciarse claramente
dos componentes conexas y varios nodos aislados. Dentro de cada componente
conexa, cuando una variable aumenta, también lo hacen todas las demas. Adicio-
nalmente, una de las componentes es un subgrafo completo® Ks, lo que significa
que todas las variables se relacionan entre si exhaustivamente. Este subgrafo Kg
estd compuesto por las presiones del proceso, la potencia del compresor y algu-
nos caudales, como F6R, FVD, FP, y FR8. La otra componente conexa contiene
menos miembros. L.a misma esta constituida por las temperaturas de los equipos
principales TD, TS y TR, junto con la temperatura de salida de refrigerante al
reactor TER y el nivel NS del separador. Con respecto a los nodos aislados, de-

8En teorfa de grafos, un grafo completo es un grafo simple donde cada par de vértices estd co-
nectado por una arista. Estos grafos se denotan K,,, donde z es el nimero de vértices del grafo.
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be recordarse que los mismos no representan variables con correlacion nula, sino
correlaciones positivas por debajo del umbral.
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Figura 5.4: Las relaciones inversas mds importantes entre variables de salida con-
tienen un grafo bipartito.

Un procedimiento similar puede realizarse en base a la Fig. 5.2 que muestra las
correlaciones negativas dominantes. En este caso se obtiene el grafo no dirigido
que se muestra en la Fig. 5.4. Nétese que el conjunto de nodos que son aislados
en el grafo de correlaciones positivas coincide con el conjunto correspondiente en
el grafo de correlaciones negativas. Por otro lado, como aqui se trata de relacio-
nes inversas, se debe ser mas cuidadoso en la interpretacion de la gréifica. En este
caso, dos nodos unidos por un camino’ de longitud impar estdn, efectivamente,
relacionados en forma inversa. Pero dos nodos unidos por un camino de longitud
par se relacionan en forma directa. Por ejemplo, un aumento del flujo de reciclo
FR8 se relaciona con una caida en la temperatura del reactor TR (camino de lon-
gitud 1), posiblemente consecuencia de la entrada de una corriente de materia mas
fria que la temperatura de régimen del reactor, pero al mismo tiempo esta relacio-
nado con un aumento en la alimentacion F6R al reactor (camino de longitud 2).
Estas relaciones entre nodos basadas en la paridad del camino denota una estruc-
tura subyacente de grafo bipartito. En este tipo de grafo se pueden identificar dos
subconjuntos de nodos que tienen interseccion nula, y las Ginicas aristas presentes

Se denomina camino a una secuencia de aristas que conectan dos nodos [66].
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van de un subconjunto a otro, no existiendo conexiones internas entre los nodos
de cada subconjunto [66]. Como consecuencia, es posible reordenar los nodos en
tres columnas, como se muestra en la Fig. 5.4. La primer columna contiene los
nodos aislados, mientras que las columnas restantes son los subconjuntos biparti-
tos. De esta forma, resulta inmediato verificar si dos variables dadas se relacionan
en forma directa o inversa, segun si pertenecen a la misma o a distintas columnas.
Asimismo, también queda claro cuales son los nodos aislados en este caso.

Figura 5.5: Grafo que contiene todas las relaciones mas importantes, tanto directas
como inversas.

Como consecuencia de observar que el conjunto de nodos aislados es el mismo
para las Figs. 5.3 y 5.4, se tiene también el mismo conjunto de nodos no aislados.
De manera que estos nodos influyen en forma directa sobre un conjunto de varia-
bles y en forma inversa sobre otro. Claramente, esto es solo una forma alternativa
de representar las interacciones entre variables de proceso, pero que incluye el
sentido en que una variable influye sobre otra. Se puede plasmar todo en un solo
grafo, que por razones de visualizacidn se proyecta en el plano a partir de un grafo
tridimensional. Esto se realiza en la Fig. 5.5, en la cual se usa el color rojo para de-
notar las relaciones directas y el color azul para denotar las relaciones indirectas.
Para no aumentar la complejidad de la grafica innecesariamente, se removieron
los nodos que eran aislados en las Figs. 5.3 y 5.4. De esta visualizacion se ob-
serva que hay una alta interrelacion entre las dos componentes conexas del grafo
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de correlaciones positivas, en el sentido que dos nodos de componentes conexas
distintas (de correlaciones directas dentro de cada componente) estan vinculados
generalmente de forma inversa.

Finalmente, se debe tener en cuenta que las relaciones contempladas para estudiar
estructuras se derivan de correlaciones, lo cual no establece un vinculo de causali-
dad entre ellas, ni tampoco refleja necesariamente la magnitud (ganancia) en que
una variable afecta a otra.

5.4.5. Informacion Mutua

El anélisis de correlaciones anterior sugiere varias conclusiones valiosas desde
el punto de vista del proceso, aunque no pueden olvidarse las limitaciones men-
cionadas del mismo. Concretamente, solo se buscan dependencias lineales entre
sefales, aunque el proceso es no lineal. La falta de una funcionalidad lineal entre
sefales no implica que no exista una dependencia significativa entre las mismas,
que deba ser tenida en cuenta.

Una medida més general de dependencia entre variables puede estar dada por el
concepto de Informacién Mutua (IM), que es la entropia'” relativa entre la distri-
bucién de probabilidad conjunta de las dos variables y el producto de las distribu-
ciones de probabilidad individuales [14]. De esta forma, representa la informacién
compartida por dos sefales distintas, o la reduccion de incerteza que se da en una
variable debido al conocimiento de la otra. Es en este sentido que la informa-
cién mutua puede emplearse de forma similar a como fue empleado el concepto
de coeficiente de correlacion. Es decir, si dos sefiales tienen un alto valor de IM,
es posible que sea suficiente con controlar solo una de ellas. Aunque no ha sido
comun hasta ahora el uso de este concepto para disefio de estructuras de control,
si se han publicado numerosos resultados que revelan profundas conexiones entre
las teorias de control y la de informacion [20].

El célculo de la informacién mutua se basa en la siguiente expresion:

Pry(x)) )dxd . (5.5)

Ix,y) = | pey(xy)]
(x,y) fp »(x, ) log, (px(x)Py(y)

La integral dada en la Ec. 5.5 se estima a partir de sefiales obtenidas del modelo no
lineal, siguiendo la misma mecdénica descrita antes para el cdlculo de coeficientes
de correlacion. Esto significa que los valores mostrados son promedios de simula-
ciones con distintos vectores de entrada, que son generados aleatoriamente, y que

19En el sentido de la definicién dada por la teorfa de la informacién.
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verifican un tiempo de simulacién minimo de 1 hora. Asimismo, quedan excluidas
las composiciones por ausencia de un volumen de datos significativo.

F1A T T ] 1
F2D —- .
Fae L | Moo
F4AC
FR8
F6R
PR
NR
TR
FP
TS
NS
PS
FLS
ND
PD
FLD
™D
FVD
PtC
TER
TEC

Variables de salida

Variables de salida

Figura 5.6: Informacion mutua entre las sefiales de salida del proceso, excluyendo
las composiciones.

La Fig. 5.6 muestra un arreglo gréafico que indica los valores de informacién mu-
tua entre senales de salida. Como es de esperar, los valores maximos estdn sobre
la diagonal, y se incluyen aqui s6lo como una validacion parcial del cdlculo. La
escala de color esta normalizada entre O y 1 para mayor claridad en la lectura. Por
el mismo motivo, se excluyen los valores de la matriz triangular superior, ya que
la matriz es simétrica dentro de una tolerancia menor a 1 x 10713, Excluyendo los
casos triviales sobre la diagonal, se pueden obtener algunas relaciones interesan-
tes. En particular, se confirma que PR, PS y PD se mueven en bloque, tal como
se encontré en la Fig. 5.1. Ademas, en la misma magnitud, hay una tasa alta de
informacién compartida entre este bloque y TD, resultado que era también evi-
dente observando las correlaciones negativas de la Fig. 5.2. Ademéds, se destaca
el par TR y TER, como es natural, ya que es la relacién entre la temperatura de
reactor y la del refrigerante a la salida del mismo; asi como el par TD y FVD,
que resulta evidente desde el punto de vista del proceso, ya que uno de los efectos
de inyectar vapor al desorbedor es aumentar la temperatura en la columna. Otros
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resultados interesantes pueden derivarse de aquellos pares que no comparten in-
formacion mutua. Por ejemplo, se destacan valores cercanos a cero para todos los
pares que incluyen el flujo de salida del desorbedor FLD. Algo similar puede de-
cirse de FLS, el caudal desde el separador, y con los caudales de entrada FI1A,
F2D, F3E y FAAC. Una explicacion para ello es que estos caudales dependen casi
exclusivamente de la valvula que los regula, siendo independiente de cualquier
otro factor. Esta ultima observacion se podra verificar mas adelante en la seccion
sobre relaciones entre entradas y salidas del proceso.

Hasta aqui todos estos resultados son confirmatorios de estudios anteriores. Este
hecho puede tomarse como una validacién del andlisis, ya no es una técnica que
se haya usado antes en la literatura con el proposito de seleccionar VC, al menos
hasta donde se ha explorado en las principales publicaciones internacionales del
tema. Pero esto no significa que este tipo de andlisis sea meramente confirmatorio.
Una ventaja de este método es que las relaciones que establece no estan limitadas
a una funcionalidad lineal. Sin embargo, esta generalidad tiene una desventaja, y
es que no es posible discernir si la relacion entre variables es directa o inversa,
como podia hacerse con el método de CCP. Es por esto que aqui se resume en la
Fig. 5.6 todas las relaciones, en lugar se presentarse en forma separada como se
realiz6 con el andlisis de correlaciones.

La Fig. 5.6 también ofrece resultados nuevos, especialmente en lo que hace a la
ponderacién de ciertas relaciones. Por ejemplo, el nivel NS tenia una alta correla-
cion positiva con TD en la Fig. 5.1, aunque la misma es mas bien baja en términos
de informacioén mutua. Algo similar ocurre con las correlaciones negativas relati-
vamente importantes que tenia NS con respecto a las salidas FVD, PD y PS en la
Fig. 5.2, que sin embargo se observan sélo en forma atenuada en la Fig. 5.6. Otro
ejemplo esta dado por la correlacion entre el flujo de purga FP y las presiones del
proceso PR, PD y PS, que son menos intensas si se observan los valores corres-
pondientes de informacion mutua. A partir de estas diferencias podria pensarse en
el andlisis de IM como una forma de refinar las conclusiones obtenidas mediante
el estudio de CCP.

Es interesante observar que ninguna entrada de la matriz representada en la Fig.
5.6 es estrictamente cero. Esto significa que el conocimiento de al menos una
sefal del proceso reduce la incerteza en todas las sefales restantes, aunque en la
mayoria de los casos esta reduccion sea relativamente pequefa.

5.4.6. Variables Controladas y Economia

De la seccion anterior, parece claro que el conjunto { PR, TR, TS, NR, NS, ND }
representaria una estrategia que maximiza el control sobre la planta, a través de las
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relaciones directas que estds variables tienen con otras del proceso. Sin embargo,
consideraciones de estabilidad y operacidn segura son solo algunos de los criterios
necesarios en el disefio. El factor econémico no puede dejarse de lado.

En base a la Ec. 2.5 puede notarse que hay basicamente cuatro términos relevantes:
gasto energético en el compresor, en el caudal de vapor, de reactivos y productos
en el flujo de purga y de reactivos en el caudal de producto. De estos factores, dos
de ellos son multiplicadores. El primero es el flujo de purga FP, que multiplica
a las siete composiciones relevantes del proceso, teniendo un impacto relativo
importante en el costo operativo. El segundo factor multiplicativo es el caudal
de liquido de salida del stripper FLD, que multiplica solo a tres composiciones
(de reactivos que se pierden en la corriente de producto), pero al ser un caudal
unas 68 veces mayor a FP (ver Tabla 2.2), resulta ser también de importancia.
De menor importancia relativa son la potencia del compresor PtC y el caudal de
vapor FVD. De estas dos, solo se incluye la potencia del compresor, ya que FVD
estd considerado indirectamente en el control de temperatura, como se mostro en
la Fig. 5.2 de coeficientes de correlacion entre sefiales de salida.

En suma, por consideraciones econdmicas se agregarian al conjunto de VC las va-
riables FP, FLD y PtC, con el objetivo de mantener el costo acotado en un entorno
al punto de operacion. Sin embargo, el principal motivo para que exista flujo de
purga en el proceso es mantener acotada la concentracion del subproducto F. Por
ello, una posibilidad es controlar directamente esta composicion CFP mediante la
valvula de purga. Al hacer esto, se mejora la calidad de la corriente de productos,
al tiempo que se logra manipular directamente el flujo de purga FP, eliminando
el problema de caoticidad que presenta. En todo caso, se busca eliminar la mini-
ma cantidad de inventario necesaria para acotar la concentracion de F en valores
aceptables. Con esta estrategia se espera que este caudal de purga sea minimo, y la
eliminacién de inventario sea menor al valor nominal de la Tabla 2.2, generando
un ahorro econémico.

Cabe destacar que algunas de las conclusiones de esta seccion, basadas solamente
es consideraciones econdmicas del proceso, podrian ser pasadas por alto durante
la aplicacion de métodos de disefio de PWC fuertemente estructurados. Un ejem-
plo de esto es el procedimiento de Luyben presentado en el Cap. 4. Aunque este
método tiene en cuenta la economia del proceso en el paso final, al llegar al mis-
mo solo se pueden hacer contribuciones marginales a la economia, debido a que
practicamente todo el sistema de control ya fue definido en pasos previos.
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5.5. Apareamientos Entrada-Salida

5.5.1. Meétodos basados en modelos lineales

Esta seccion recorre varios de los métodos de apareamiento més aceptados en el
campo de teoria de control MIMO y PWC, como ser arreglo de ganancias relati-
vas, matriz de participacion y arreglo de indices de interaccién de Hankel. Todos
ellos se calculan a partir de modelos lineales que describen la planta a lazo abierto.
Se describe la implementacion y desempefio de cada técnica de apareamiento. Los
estudios aqui presentados sugieren lazos simples, con lo cual definen en principio
un control descentralizado tipico. Sin embargo, la estructura de final serd definida
mds adelante, como resultado del conjunto de andlisis realizados a lo largo del
capitulo.

Arreglo de Ganancias Relativas

El método original de RGA, propuesto originalmente por Bristol [8], es uno de
los més populares para la seleccion de apareamientos de sistemas de control. Par-
te de su popularidad se debe a la simplicidad de su cdlculo, ya que se computa

simplemente como
A =G(0)® (GO)), (5.6)

donde se emplea la transformaciéon pseudo-inversa de Moore-Penrose, debido
a que el sistema es no cuadrado y el simbolo ® representa el producto Schur.
Ademas, G es la MFT de la planta en EE, aunque existen variantes que evalian G
en un rango de frecuencias [59].

Este método fue uno de los primeros que podian sugerir todos los apareamientos
simultdneamente, asi como desechar otras configuraciones. Ademas, constituye
una medida de las interacciones entre entradas y salidas. Sin embargo, su alcance
es limitado por varios motivos. Uno de ellos es que solo tiene en cuenta ganancias
de estado estacionario, no tomando en consideracion otros parametros de utili-
dad, como pueden ser tiempos caracteristicos o retardos. Es decir, no considera
la dindmica, es una cuantificacion vélida unicamente para EE [71]. Sin embargo,
se incluye su estudio por ser una técnica que en muchos casos resulta efectiva,
y es ampliamente utilizada en la comunidad de teoria de control para determinar
apareamientos de entrada-salida.

En la Fig. 5.7 se observa la matriz RGA en condiciones de estado estacionario
para el modelo lineal L1TE. Se observa que si bien hay alginos valores razona-
bles, como la ganancia positiva entre VAC4 y PR (Apareamiento que de hecho,
Luyben adopta en su disefio), esta matriz sugiere algunas conclusiones inadecua-
das. Concretamente, se sabe que si todos los elementos de una fila son pequefios,
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entonces la variable de salida asociada a la fila no puede ser controlada [74]. De
acuerdo a esto, variables como F1A, el flujo de alimentacion de A, seria incontro-
lable, cuando se dispone de una vélvula especificamente para regular dicho flujo.
Algo similar puede decirse del flujo FAAC, asociado a la vdlvula VAC4; y sobre el
caudal FP, que esta vinculado directamente a la manipulada VP6. También podria
decirse que la temperatura TR de reactor es apenas controlable, cuando se dis-
ponen de al menos dos manipuladas que son relevantes térmicamente, como ser
VER10 y AR12. En suma, estas conclusiones no solo son contraintuitivos, sino
inconsistentes con el disefio del proceso, y sugieren que la matriz RGA es incon-
ducente para decisiones de estructura de control. Ademas, se observa presencia de
ganancias relativas en valor absoluto que son significativas con respecto al valor
1, que es un valor objetivo para adoptar apareamientos. Esto sugiere problemas de
control.

F1A .
F2D .
F3E - .
F4AC .
FR8 .
F6R .
P — 1l
NR - .
TR 1
FP - .
TS| 1
NS |- 1
Ps E . 11
FLS - .
ND - .
PD - -
FLD - .
D - .
FVD - N P
PIC[- | .
TER N B
TEC - .

Variables de salida

Variables de entrada
Figura 5.7: Matriz de ganancias relativas del modelo de linealizacion.

Basado en lo anterior, se estima que la principal fuente de problemas en el calculo
del RGA esta asociada a errores numéricos que resultan de la operacion de inver-
sion en la Ec. 5.6. La misma estaria afectada por el elevado numero de condicion
y la pérdida de rango del modelo L1TE, que se observo en las Figs. 3.1 y 3.8. Esto
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impone severas dificultades en el calculo de la pseudo-inversa de G. De hecho, la
pseudo-inversa depende de la descomposicion SVD, y esta tltima tiene relacién
directa con el niimero de condicion.

Vemos entonces que las dificultades numéricas de la linealizacién de la planta ha-
cen impracticable el uso de la técnica de RGA, y con ella, posiblemente todas las
variantes basadas en la operaciones semejantes sobre el modelo lineal, como ser
RGA dinamico, RGA efectivo, Block Relative Gain (BRG), RGA infinito, entre
otros [59]. Por otro lado, variantes mds generales del concepto de ganancias rela-
tivas, como ser el Nonlinear Relative Gain Array (NRGA), dependen fuertemente
de una expresion analitica del sistema, la cual no esta disponible para esta planta
[49].

Debido a lo expuesto anteriormente, se descartan los resultados sobre apareamien-
tos que ofrece el método RGA.

Matriz de Participacion

Otra medida de interaccidn que se usa para seleccionar apareamientos de entrada
y salida es la llamada Matriz de Participaciéon (MP). Se considera una extension
dindmica de la idea subyacente del RGA clésico, excepto que su computo no
depende de la inversion de una matriz. Su principal ventaja es la posibilidad de
cuantificar interacciones que dependen de la frecuencia [83].

Los elementos de esta matriz estdn dados por el cociente entre la suma de los
autovalores de subsistemas SISO en relacidén a la suma de los autovalores del sub-
sistema completo [36], donde en este caso se entiende por subsistema al producto
de los gramianos de controlabilidad y observabilidad. Es decir, si @ es la matriz
de participacion, sus elementos ¢;; estin dados por

_ Tr(Wc,j Wo,i)

= : 5.7
T Te(WW,) G-D

donde estas trazas son iguales a la suma de los autovalores de los argumentos
asociados, o equivalentemente, a la suma de los cuadrados de los valores singu-
lares de Hankel. Ademas, W,, W, representan los gramianos de controlabilidad y
observabilidad, respectivamente. Es interesante observar que al ser la traza un in-
variante ante cambios de base, la matriz de participacion es independiente de la
realizacién en espacio de estados.

Sin embargo, la dependencia de la matriz de participacion con los gramianos cons-
tituye una limitacion, debido a que los mismos no estidn definidos para sistemas
inestables, como se explico en la Sec. 3.6. Esta situacion lleva a que no se pueda
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emplear modelos como el L1TE para el calculo. Aun cuando solo se utilice la
parte estable del modelo lineal completo, la matriz de participacidn resultante es
inconducente, posiblemente debido a problemas numéricos. En cambio se emplea
el modelo reducido L2TE, que resulta de eliminar de L1TE los modos inestables
y los HSV de menor energia.
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Figura 5.8: Matriz de participacion del modelo lineal reducido.

La matriz de participacion se representa en la Fig. 5.8. Debido a la gran diferencia
de 6rdenes de magnitud obtenidos, la escala de color es logaritmica. Pueden ob-
servarse valores dominantes asociados a los pares (VD1, F2D) y (VE2, F3E). Para
mayor claridad, en la Tabla 5.2 se observan los apareamientos que este método su-
giere, seleccionados de mayor a menor magnitud de participacion. Para construir
dicha tabla se selecciona la VC y VM que corresponden al méximo valor de la
MP. Luego se elimina la columna y fila asociados al par controlada-manipulada
correspondiente, y se repite el proceso para obtener los pares restantes. Si bien
los primeros dos apareamientos son razonables, la mayoria de los restantes son
poco convencionales o tienen escaso sentido desde el punto de vista del proceso.
Por ejemplo, el par (VEC11, PD) no parece ser el méas efectivo posible, ya que la
presion en el desorbedor depende de una regulacion térmica en un equipo aguas
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Tabla 5.2: Apareamientos sugeridos por la matriz de participacioén

N° Var. cont. Var. manip. | N°. Var. cont. Var. manip.
1 F3E VE2 7 TS VAC4
2 F2D VD1 8 TEC VFLS7
3 PD VEC11 9 PtC VERI10
4 PS VRS 10 TR VP6
5 PR VA3 11 TER AR12
6 FVD VVD9 12 TD VFLD8

arriba como es el separador. Asimismo, VRS resulta ser una manipulada que solo
puede actuar en forma indirecta sobre PS. También es objetable el par (VA3, PR),
ya que en términos porcentuales, el aporte del caudal volumétrico de A es menor
al 1% del total de las corrientes que ingresan al reactor. Excepcionalmente, el
apareamiento dado por el control flujo de vapor FVD con VVDO si resulta razo-
nable. Pero los apareamientos sugeridos a partir de la entrada N° 7 de la tabla se
encuentran aun mads alejados de la realidad del proceso. Esto podria explicarse a
partir de la Fig. 5.8, ya que la gréfica destaca s6lo unos pocos valores significati-
vos, y el resto se encuentran varios Ordenes de magnitud por debajo en cuanto a
magnitudes de la matriz de participacion.

Vale la pena observar que a pesar de que no todos los apareamientos son razona-
bles, este método se desempena mejor que el de RGA. Esto resulta tal vez inespe-
rado teniendo en cuenta que la MP se obtiene de un modelo reducido, que contiene
menos informacién que uno completo.

Debido a esta ligera mejora en la plausibilidad de algunos resultados con respecto
a lo ofrecido por el método RGA, a continuacion se explora una tercera técnica de
apareamientos basada en modelos lineales.

Arreglo de Indices de Interaccién de Hankel

Esta técnica se basa en el concepto de norma de Hankel, que da la ganancia £? en-
tre entradas pasadas y salidas futuras. Matematicamente, se define como el maxi-
mo valor de HSV

”G”H = V/lmax(rcro) = 0-{1 (58)

La norma de Hankel presenta dos caracteristicas bdsicas. La primera es que puede
ser interpretada como una medida conjunta de controlabilidad y observabilidad
de un sistema [83]. La segunda es que es independiente de la representacion en
espacio de estados del sistema, propiedad que hereda de ser un valor singular de
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Hankel. Con esta norma se puede definir el Hankel Interaction Index Array (HIIA)
a partir de los elementos ;; que lo conforman, como

'ﬁij _ ||Gij(5)||H

= — 1 5.9
o (5-9)

Al igual que con el método RGA, se determinan los pares de entradas y salidas al
encontrar los mayores valores de la matriz. Sin embargo, se diferencia de méto-
do RGA en que el HITA considera los efectos dindmicos del sistema, y no solo
el EE. Por otro lado, si se lo compara con el método MP, comparten el hecho
de ser ambos métodos que tienen en cuenta la dindmica, asi como la mecénica
de calculo por medio de subsistemas. Otra caracteristica comin es que solo pue-
den ser calculados usando plantas estables, por lo que en ambos métodos se usa
el modelo reducido L2TE. Pero fundamentalmente, ambos métodos se basan en
invariantes del producto de gramianos ante transformaciones lineales de la repre-
sentacion en EE. Concretamente, la MP se obtiene de la trazas, como se muestra
en la Ec. 5.7 y el HIIA se calcula a partir del autovalor dominante del producto de
gramianos, como se muestra en la Ec. 5.9. Una diferencia entre estos métodos es
que emplean invariantes diferentes, sea la traza en el caso de la MP o los autova-
lores del producto de gramianos en el caso del HIIA, con lo cual, en principio, los
apareamientos sugeridos podrian ser diferentes.

El arreglo se muestra en la Fig. 5.9. Al igual que con la matriz de participacion,
aqui predominan las magnitudes de unos pocos valores, mientras que el resto se
ubica varios 6rdenes de magnitud por debajo, razén por la cual la escala de co-
lor que se representa es logaritmica. Esto sugiere que posiblemente sélo los pri-
meros apareamientos sean relevantes, asociados a las mayores y;;, al igual que
ocurri6 con el andlisis de MP.

Tabla 5.3: Apareamientos sugeridos por la el arreglo de indices de interaccion de
Hankel

N° Var. cont. Var. manip. | N°. Var. cont. Var. manip.
1 F3E VE2 7 TS VAC4

2 F2D VDI 8 TEC VFLS7
3 PD VECI11 9 PtC VER10
4 PS VRS 10 TR VP6

5 PR VA3 11 TER AR12

6 FVD VVD9 12 TD VFLDS

Los apareamientos recomendados que se deducen de arreglo se presentan en la
Tabla 5.3. Aunque puede no resultar evidente a partir de la observacion del mapa
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Figura 5.9: Arreglo de indices de interaccion de Hankel para el modelo lineal
reducido

de colores, los apareamientos sugeridos coinciden con correspondientes al método
de MP. Debido a ello, la discusion basica sobre los resultados es idéntica a la la
realizada para MP. Como conclusion, puede decirse que la técnica HIIA tampoco
es apropiada para el problema bajo estudio.

Conviene recordar que la valvula VA3 solo afecta una proporcion minima del cau-
dal volumétrico que ingresa en el reactor, con lo cual su influencia sobre la presién
PR deberia ser relativamente pequefia. Sin embargo, esto no es lo que métodos co-
mo RGA, MP o HIIA sugieren. Este contraste pone en relieve una problemética
que, en realidad, es comtn a diversas técnicas de apareamiento. Y es que las mis-
mas analizan el sistema a partir de las dindmicas internas, pero sin considerar la
importancia relativa de una entrada con respecto a otra. Particularmente, notar
que todas las manipuladas estdn normalizadas entre 0 y 100 % de apertura, pero
también es cierto que todas transportan en principio un caudal distinto, que ma-
yormente estd determinado por las bombas/compresores aguas arriba del proceso
por un lado; y por el didmetro de las cafierias, que deriva del disefio del proceso,
por otro.
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En todo caso, es claro que los métodos de apareamiento estudiados hasta aqui no
resultan del todo satisfactorios. Debido a que el problema de origen puede estar
en los errores numéricos inducidos por manipular un modelo lineal, se procede a
estudiar datos directamente obtenidos a partir de la planta original.

5.5.2. Métodos basados en la planta no lineal

Los métodos de apareamientos sobre modelos lineales de la planta, presentados
anteriormente no resultan del todo fiables con respecto a cada uno de los pares
sugeridos, existiendo apareamientos que no tienen sentido desde el punto de vista
del proceso. Esto es vélido incluso teniendo en cuenta que hay una corresponden-
cia entre métodos conceptualmente relacionados como el de MP y el de HIIA, con
lo cual podrian descartarse problemas numéricos asociados a este tipo de técni-
cas. Pero persiste el problema de usar un modelo lineal, que puede no ser del todo
representativo del modelo no lineal. Para evitar los inconvenientes que podrian
existir este efecto, queda entonces por explorar la existencia de métodos de apa-
reamiento basados en datos obtenidos del sistema no lineal.

Correlaciones Entrada-Salida

Asi como se analizaron las correlaciones entre las salidas con el fin de reducir la
dimensionalidad del problema de seleccion de VC, en esta seccion se estudian las
correlaciones entre las potenciales manipuladas y las salidas del proceso.

En la Fig. 5.10 se presentan los resultados, en una escala de colores centrada
en cero (sin color), para apreciar los signos y magnitudes de cada coeficiente de
correlacion. Este andlisis revela claramente las relaciones més directas entre ma-
nipuladas y controladas. Asi, por ejemplo, es natural que la valvula VDI afecte
primordialmente al caudal F2D que pasa a través de la misma. Algo similar pue-
de decirse de los pares (VE2, F3E), (VA3, F1A), (VAC4, FAAC), (VFLS7, FLS),
(VP6, FP) y (VFLDS8, FLD); siendo todos estos pares dados por la védlvula y el
flujo asociado a la misma. Tal vez sea mas interesante observar lo que ocurre
con otras variables manipuladas, como la vilvula VRS de reciclo del compresor,
que influye de forma distribuida sobre diversas salidas. Mds precisamente, VRS
afecta en forma inversa al flujo FR8 de reciclo, y por medio del mismo a la co-
rriente F6R de alimentacion al reactor. También puede apreciarse que VRS afecta
en forma directa la potencia PtC del compresor, lo cual es de esperar debido a
la funcién de esta valvula en el proceso. Notar que aunque las magnitudes de
estos CCP son relativamente pequefias, constituyen los valores mas importantes
para VRS. Las manipuladas restantes no muestran una relacion lineal significati-
va con las variables de salida, esto puede deberse a no linealidades como pueden
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Figura 5.10: Coeficientes de correlacion medios entre entradas y salidas.

ser tiempos muertos. Asi, la vdlvula VVD9 apenas influye sobre las variables de
salida, mostrando una ligera relaciéon con FVD. Igualmente, la valvula de enfria-
miento de reactor VER10 influye en forma muy atenuada sobre diversas variables,
incluyendo la temperatura de salida del refrigerante al reactor TER, que concep-
tualmente seria la mas cercana desde el punto de vista del proceso. No es el caso
de la valvula de enfriamiento del condensador VEC11, cuya influencia se concen-
tra primordialmente sobre TEC, y en forma inversa como se espera. Finalmente,
la velocidad de agitacion no afecta practicamente a ninguna variable en forma
significativa mediante este andlisis.

Informacion Mutua Entrada-Salida

Se puede cuantificar la informacién mutua entre las sefales de entrada y salida
para examinar si existe alguna otra relacién no revelada por los anélisis anteriores
sobre apareamiento.

En la Fig. 5.11 se muestra la grafica de IM de entrada-salida. En este caso, como
todos los valores son positivos se emplea una escala de colores unicamente céli-
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Figura 5.11: Informacion mutua entre entradas y salidas.

dos. Los tonos mds claros indican las relaciones mas débiles. De estos resultados
parece evidente que este andlisis no ofrece conclusiones significativas nuevas con
respecto a las obtenidas mediante el estudio de correlaciones. Tal vez lo mas dis-
tintivo es que en esta grafica se observa con mayor claridad que los niveles NR, NS
y ND no parecen compartir informacion en absoluto con el resto de las potenciales
manipuladas. En todo caso, se puede pensar en este anélisis como confirmatorio
de las conclusiones obtenidas antes con correlaciones.

Una forma de profundizar sobre los apareamientos es remover las variables de sa-
lida dominantes en la Fig. 5.11 y observar la importancia relativa de las relaciones
remanentes. Para esto basta tomar el andlisis de IM, pues como se ha visto, ofrece
informacién similar al andlisis de correlaciones.

La gréfica reducida resultante verse en la Fig. 5.12. En esta grafica queda en re-
lieve que VRS afecta mayormente a PtC, seguido por los caudales FR8 y FOR
de reciclo al reactor. También resulta interesante que las principales temperatu-
ras TR, TS y TD, asi como las presiones asociadas PR, PS y PD se encuentran
en general con valores de IM muy distribuidos sobre todas potenciales manipu-
ladas. En menor medida, se puede concluir algo similar para FVD, TER y TEC.
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Figura 5.12: Informacion mutua sin las variables de salida dominantes.

Operativamente, esto significa que si se decide no controlar las variables de sali-
da dominantes, se deberia distribuir el esfuerzo de control sobre las variables de
salida restantes.

De las Figs. 5.10 y 5.11 podria pensarse que una estrategia de control eficaz de-
beria basarse solo en las relaciones VM-V C mas obvias. Sin embargo, debe tener-
se presente que las variables controladas aqui sugeridas, como F1A, F2D, F3E y
FLS, son relativamente irrelevantes respecto a los principales objetivos de disefio:
produccién, cumplimiento de restricciones, costos, entre otras. Es aqui donde to-
ma mayor importancia el andlisis de relaciones entre variables de salida, vista en
la seccidn anterior. Por ejemplo, el flujo FP de purga tiene una correlacion nega-
tiva con TS y TD, como se muestra en la Fig. 5.2. Esto significa que aunque en
principio se estd manipulando sélo un caudal, se estd afectando el balance térmico
del separador y del desorbedor. Basdndose en la Fig. 5.1 de correlaciones positi-
vas entre salidas, algo similar puede decirse FVD y las presiones del proceso, o
sobre FP y PtC. En definitiva, ante la informacién méas bien obvia del andlisis rea-
lizado en esta seccidn, el estudio de estructura de salidas realizado en la seccion
5.4.3 toma una mayor importancia con respecto a la estrategia de control. Adi-
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cionalmente, la Fig. 5.12 sugiere que las acciones de las manipuladas deberian
deslocalizarse sobre distintas variables de salida.

5.6. Tiempos Muertos

El conocimiento de los tiempos muertos del proceso es crucial a los fines de disefio
del sistema de control, debido al impacto que tienen sobre los margenes de esta-
bilidad del propio sistema [71]. Numerosos métodos de disefio de controladores
los tienen en cuenta explicitamente, desde los més sencillos como el de predictor
de Smith hasta métodos mas sofisticados como el de MPC.

En los analisis de las secciones anteriores sobre seleccion de VC y apareamientos
se evaluan sefales de forma sincronica. En esta seccion se intenta estimar el retra-
so relativo o desfase que puede existir entre sefiales por la presencia de tiempos
muertos. Para esto se evaldan distintas técnicas, empleando informacién sobre las
entradas y salidas del cddigo no lineal de TE a lazo abierto. El objetivo de esta
seccion es aportar informacion adicional que pueda complementar o modificar los
andlisis anteriores con el fin de determinar la estructura de control final.

Deben distinguirse dos tipos de tiempos muertos, el verdadero y el aparente. El
primero es aquel directamente asociado al proceso fisico-quimico; el segundo,
surge de aproximar procesos de alto orden con 6rdenes menores y tiempos muer-
tos [79]. Sin embargo, en la planta TE no es posible discriminar completamente
uno de otro, justamente por la ausencia de un modelo de primeros principios. En
cambio, estas cantidades solo pueden ser estimadas.

Aunque en la planta TE no se tiene informacion sobre los retardos en general, si se
conocen los tiempos de muestreo asociados a las composiciones [19]. Los mismos
son relativamente grandes debido a que las determinaciones analiticas requieren
de un lapso significativo en comparacion a los parametros dindmicos del resto del
proceso. Esto hace que dichos tiempos de muestreo puedan tomarse practicamente
sin error como los retardos intrinsecos de las composiciones correspondientes. Sin
embargo, prevalece la incognita sobre la presencia de retardos asociados a otras
variables relevantes del proceso.

Para la estimacion se examinaron enfoques con diversos soportes tedricos, pero la
mecdnica de generacion de sefiales a partir del modelo no lineal se mantuvo igual
a la empleada en secciones anteriores. Por otro lado, en todos los casos que se
describen a continuacién se evaldan las sefiales de a pares. Las composiciones, al
igual que en los andlisis anteriores, no se procesan aqui por no poder relevarse un
volumen de datos significativo.
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Uno de los métodos evaluados se basa en modelos tipo ARX [79]. Esta técnica
recorre un rango de posibles de retardos hasta encontrar el valor que minimiza el
residuo entre los datos reales y los que predice el modelo. Se observan resultados
consistentes entre diversas simulaciones. Sin embargo, el método es paramétri-
co, requiere especificar los érdenes del modelo, un intervalo posible de tiempos
muertos y el nimero maximo de pruebas de ajuste a realizar. Este método ofrece
buenas estimaciones solo si se cumple que los 6rdenes del modelo son los ade-
cuados y no hay elementos estocdsticos presentes en el conjunto de datos [37].
Aparte de la sensibilidad paramétrica, se observa que no se cumple la antisimetria
esperada para esta propiedad, ya que si una variable estd atrasada con respecto a
otra, esto es equivalente a decir que la ultima esta ”adelantada” con respecto a la
primera.

Otro método, quizas algo mas tradicional, es el uso de correlaciones cruzadas li-
neales para estimar tiempos muertos. Dentro de las técnicas evaluadas, es la mds
econdmica computacionalmente, y presenta resultados consistentes entre simula-
ciones. Aunque este método no es paramétrico, estd limitado a relaciones lineales
entre variables. Por otro lado, para evitar estimaciones espurias, se exige un nivel
alto de correlacion cruzada, lo que lleva a una estructura rala de tiempos muer-
tos entre variables. Finalmente, este método tiende a subestimar fuertemente los
valores de retardos con respecto a los correspondientes predichos por el modelo
anterior.

Las limitaciones de los métodos anteriores llevaron a implementar una técnica
llamada Information Theoretic Delay Criterion (ITDC), basada en la teoria de la
informacién [50]. Esta se ha mostrado robusta y general, aunque no ha llegado
a popularizarse posteriormente a su publicacion. Si bien hace uso del concepto
de informacion mutua, el procesamiento es muy distinto al de la seccién ante-
rior. Dadas dos sefiales discretas x,y que vienen de un proceso estocdsticamente
estacionario!!, se fija un intervalo de amplitud 2M y un indice m a partir de los
cuales se definen las porciones pasadas y futuras de las sefiales. Por ejemplo, para
la sefal x queda

P,T\;(m’ M) = [-xm—M7 L) xm—]]T’ (510)
FI(m, M) = [Xps eoor Xeri—1]" - (5.11)

1Se denomina asf a todo proceso cuya distribucién de probabilidad se mantiene constante en
todos los instantes de tiempo. Debido a que la planta TE es en si misma determinista, y a que la
Unica fuente de azar es la adicion de ruido en las sefiales (descrita en el Cap. 1), puede considerarse
que el proceso es estocdsticamente estacionario
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Estas expresiones se concatenan entre si en funcion de un valor de desplazamiento
J. Asi, para la parte pasada, queda

P(m, j, M) = [PL(m, M), P, (m + j, M)]". (5.12)

La porcion futura F se define en forma andloga. Luego se aproximan los limites
cuando M — oo de la informacién mutua siguiente

Ii(x,y) = 1\!11120 I(P(m, j, M), F(m, j, M)). (5.13)

Notar que la notacién sugiere, en el miembro izquierdo de la ecuacién, que la
informacion mutua /; es independiente del pardametro local m. Este es de hecho
el caso, debido a que el proceso es estocdsticamente estacionario. Finalmente, se
encuentra el valor de j para el cual el valor /; de IM es minimo, es decir

T = argmin /;(x, y). (5.14)
J

Este valor 7 representa el delay o retardo, ya que expresa el minimo transporte de
informacion entre el pasado y el futuro.

Entre las ventajas de esta técnica se pueden mencionar que no depende de un mo-
delo generativo'2. Ademds, puede procesar relaciones no lineales entre las sefiales
y la estimacién de retardo carece de ambigiiedad, ya que la funcién de informa-
cioén mutua tiene un tnico minimo. Tal vez la hip6tesis mas restrictiva que asume
sea que las sefales comparten una distribucion normal multidimensional, pero atn
con este supuesto es un método mds general que los anteriores. Como desventa-
ja, se observa en la implementacion que esta técnica es computacionalmente mas
costosa que las anteriores.

El algoritmo desarrollado ofrece resultados consistentes, relativamente anti-
simétricos y con ordenes de magnitud razonables desde el punto de vista del pro-
ceso. Cabe destacar que cuando el orden M = 1, esta técnica es equivalente al
método de correlaciones cruzadas mencionado anteriormente. En adelante, solo
se presentan resultados asociados a la técnica ITDC.

12Dadas dos variables aleatorias X, Y, un modelo generativo es un modelo estadistico de la
probabilidad conjuntade X e Y.
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5.6.1. Tiempos Muertos entre Salidas

La literatura de control se concentra mayormente en el concepto de tiempos muer-
tos entre variables de entrada y de salida. Sin embargo, en esta seccidn se propone
examinar si existen tiempos muertos relevantes entre variables de salida. Aunque
este enfoque puede parecer poco convencional, se debe considerar que muchas
variables de salida estdan fuertemente vinculadas a manipuladas, por ejemplo el
flujo F1A y la vilvula VA3 asociada a la misma corriente. Incluso si la relacion
entre variables de salida y manipuladas no fuera obvia, se debe tener presente que
se estd analizando una planta completa. El conocimiento de tiempos muertos entre
variables de salida para la planta completa puede arrojar luz sobre las dindmicas
internas que existen entre las distintas operaciones unitarias. La razén para esto
subyace en como se vinculan las operaciones unitarias del proceso. Por ejemplo,
si aumenta el caudal FLS de liquido desde el separador, es posible que esto afecte
eventualmente al caudal FLD de liquido desde el desorbedor, ya que el FLS es
una entrada para el desorbedor (a pesar de ser una salida del modelo). Este tipo de
relaciones internas puede dar informacion adicional util para ciertas decisiones de
disefio, como puede ser definir las VC.

En la Fig. 5.13 se aprecian los resultados de la técnica ITDC. Como es de esperar,
se verifica que la diagonal es nula y que la matriz tiende a ser antisimétrica. Notese
que la antisimetria no es estricta, lo cual sugiere errores intrinsecos del método.
También se verifica que no hay tiempos muertos apreciables de las variables de
flujos de entrada entre si, lo cual es 16gico teniendo en cuenta su condicién de
entradas al sistema. Es importante notar que los tiempos muertos son menores en
general que los asociados al muestreo para mediciones analiticas, pero en ciertos
casos llegan a estar en el mismo orden, con hasta 9 minutos de tiempo muerto. Para
mencionar algunos de los valores mas importantes, se destaca el retardo del NR
con respecto a PR, lo cual es previsible dada la inercia asociada a la variable nivel.
Asimismo, el retardo de TD con respecto a TR demarca un retraso temporal entre
la actividad térmica del reactor y el punto de operacion en el desorbedor. Ademas,
posiblemente debido a los reciclos del proceso también hay valores destacados de
retardo entre NR y varias cantidades asociadas a equipos aguas abajo del reactor,
como ser PS, PD, FR8 y FVD. Notar que un valor negativo indica que la variable
retrasada se encuentra en el eje horizontal. Por ejemplo, el caudal de vapor FVD
estd adelantado con respecto a la temperatura TER de agua de enfriamiento del
reactor si se observa la entrada correspondiente por encima de la diagonal. Este
fendmeno también seria producto del reciclo de proceso.

En suma, se ensayaron distintos métodos para estimar tiempos muertos en el pro-
ceso. El método mds adecuado para el problema bajo estudio emplea también el
concepto de IM, aunque de una forma distinta a la usada para seleccionar VC.
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Figura 5.13: Estimacion de retardos salida-salida en horas, excluyendo las com-
posiciones.

Se obtienen asi los tiempos muertos para las variables continuas de proceso, ob-
servandose que no son demasiado significativos. Esta ultima caracteristica resulta
util para apoyar la factibilidad de los andlisis anteriores de correlaciones e infor-
macion mutua, ya que en los mismos el procesamiento de sefiales es sincrénico,
es decir, sin considerar desplazamientos entre sefales.

5.6.2. Tiempos Muertos de Entrada-Salida

El estudio de tiempos muertos anterior se complementa con el anélisis correspon-
diente entre entradas y salidas. Al igual que antes, se emplea la misma técnica
ITDC.

Los resultados se presentan en la Fig. 5.14. En primer lugar, notar que la mayoria
de los valores son negativos, lo que indica que el accionar de las manipuladas pre-
cede a las alteraciones en las variables de salida, lo cual es de esperar en general.
Esto constituye una suerte de verificacion de consistencia del método.

De la misma figura se puede verificar que las relaciones entre manipuladas y sali-
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Figura 5.14: Estimacion de retardos entrada-salida en horas, excluyendo las com-
posiciones.

das que comparten gran cantidad de informacién (ver Figs. 5.10,5.11) en general
tienen valores muy bajos de tiempos muertos, pero no siempre nulos. Por ejem-
plo, el delay entre F3E y VE2 es de -0.01 h, esto es, unos 36 s de adelanto entre
la valvula y el flujo. Sin embargo, hay que tener en cuenta que el método no es
del todo confiable para valores pequefios, como se dedujo antes de la Fig. 5.13
a partir de la falta de una simetria estricta a través de la diagonal. En este senti-
do, el peor caso observado entre una valvula y el caudal que la misma regula se
da entre FVD y VVD9 con un valor de unos 0.05 h, equivalente a unos 3 min.
Se esperaria que la dindmica entre una valvula y el caudal que la misma regu-
la sea relativamente rdpida. Pero la misma puede ralentizarse si existen tiempos
caracteristicos apreciables de actuacién, como puede encontrarse por ejemplo en
dispositivos neumadticos. De hecho, Downs y Vogel reportan que no se incluyen
las dindmicas répidas de los transmisores, sugiriendo que los actuadores si fueron
contemplados [19].

Cabe mencionar que los tiempos muertos maximos toman valores de hasta unos
+7,2 min. Si bien estdn en el orden de la tasa de muestreo de algunas de las
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composiciones, no constituyen valores que condicionen severamente la operacion
de la planta. Ademas, estos maximos se dan entre relaciones entrada-salida que
son indirectas, o incluso que no tienen una relacién evidente, como es el caso de
VVD9 y F1A. Todo esto reafirma la idea de que no son retardos que condicionen
en forma determinante al disefio de control.

5.7. Controladores Fraccionales

Teniendo en cuenta el anélisis sobre los tiempos muertos presentado en la seccién
anterior, es recomendable tener algin medio para introducir modos con adelanto
de fase y compensar asi las dificultades que los mismos imponen. No obstante,
debido a la presencia de ruido en todas las sefiales, fijar una accion derivativa pue-
de resultar més perjudicial que benéfico, por la amplificacién de las variaciones
de alta frecuencia propias del ruido. Esto sigue siendo cierto incluso si los co-
eficientes asociados a la accion derivativa son pequefios, ya que no hay una cota
para derivadas de variaciones suficientemente rapidas. Sin embargo, existe una
forma de soslayar este problema. Debe recordarse la definicion de los controla-
dores fraccionarios de tipo PD¥, dada por la Ec. 1.1 en el Cap. 1, que a su vez
retoma la notacién usual de la bibliografia [51]. En dicha ecuacidn, el pardmetro
u representa el orden de derivacion. Su valor permite, justamente, regular el gra-
do de accidn derivativa al variar este pardmetro en su rango de valores posibles
u € [0,1]. Cuando ¢ = O se tiene un control de modo solo proporcional, ya que
no hay accién derivativa; mientras que cuando u = 1, se aplica una accién de-
rivativa convencional. Este enfoque es muy distinto al de simplemente ajustar el
coeficiente que multiplica la accién derivativa, por la falta de acotacién sobre la
derivada de la senal de ruido, como se menciond anteriormente.

Cabe mencionar que el tratamiento tipico para aplicar accion derivativa en plantas
con sefales ruidosas es mediante filtros. Existe una numerosa familia de ellos que
pueden ensayarse sobre la planta, aunque muchos de ellos se disefian en base a
simulaciones sobre sistemas lineales. Pero el concepto de filtro es tan general, que
los propios controladores de tipo PI'D* pueden considerarse como tales. El argu-
mento que prima entonces es el de la simplicidad. Si, como se argumento antes,
los controladores PD# ya habilitarian la operacion estable de la planta, entonces
debe ensayarse este disefio mds simple en primer lugar, y en todo caso explorar
mas adelante si filtros adicionales sobre la sefial pueden aportar alguna ventaja. Es
exactamente por el mismo motivo que se eligié un sistema de control descentrali-
zado en primer lugar. Esto es, para procesar solo los errores mas significativos y
acotar asi el nimero de parimetros de ajuste del sistema de control.

Se podria argumentar que en términos de simplicidad, el enfoque de Luyben pre-
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sentado en el Cap. 4 estaria entre los mas sencillos posibles. Esto es correcto, pero
debe recordarse también que presentaba algunos problemas de desempefio. Debi-
do aello y a la novedad que significa incorporar los controladores PD* en plantas
reales, en esta tesis se explora esta posible solucidn.

Finalmente, cabe la posibilidad de incluir una accidn integral en los controladores,
sea de tipo fraccional o no. Sin embargo, esto presenta mas inconvenientes que
ventajas. En primer lugar, la planta ya presenta comportamiento integral, como
se observo en el capitulo 3 mediante la presencia de polos practicamente nulos.
En segundo lugar, agrega retraso de fase, motivo por el cual contrarrestaria la
accion derivativa en forma parcial o total. Como resultado, se tendria una planta
con aproximadamente los mismos margenes de estabilidad pero con un espacio
de parametros de ajuste de mucha mayor dimension. En tercer lugar, uno de los
principales objetivos de la accion integral es lograr offset nulo. Pero en este caso
conviene priorizar el desempefio global de la planta en términos de estabilidad
y economia de proceso, siendo el offset nulo de variables intermedias un criterio
de desempeiio secundario. Esto dltimo podria generalizarse, hasta cierto punto, a
cualquier planta quimica completa.

5.8. Estructura Final

Los anélisis anteriores se complementan y permiten obtener algunas conclusiones
utiles para definir una estructura de control final. Los siguientes parrafos retoman
los resultados principales previos para sintetizar la solucion de control.

Del reconocimiento de la planta TE como un sistema cadtico se sabe que conviene
tener cierto grado de control sobre la variable FP, ya que es la que expresa caotici-
dad con mayor probabilidad. También es posible que controlar las composiciones
sea beneficioso desde el punto de vista de la estabilidad del proceso, aunque las
muestras para estos resultados son demasiado pequeiias y por ende, las conclu-
siones al respecto son débiles. Finalmente, los niveles NR, NS y ND tienen un
valor p cercano a cero. Esto sugiere que el grado de confiabilidad sobre el calculo
del coeficiente A es bajo. En consecuencia, es posible que un control activo sobre
estos niveles facilite la estabilizacion de la planta.

De los andlisis de GDL se tienen 14 grados de libertad estiticos y 18 dindmicos.
Esto sugiere que pueden en principio seleccionarse las 12 variables de entrada
como manipuladas sin generar conflictos en el sentido de tener un sistema sobre-
determinado, con mas ecuaciones que incognitas. De todas formas, se busca pri-
vilegiar el disefio més sencillo posible por razones de operacién industrial.
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5.8.1. Relaciones Entrada-Salida como Nucleo del Problema
de Control

El estudio del apareamientos entrada-salida de la Sec. 5.5 puso de manifiesto la
limitacion de los métodos basados en modelos lineales. Mas precisamente, los
analisis RGA, MP e HIIA revelaban conclusiones claramente inadecuadas desde
el punto de vista del proceso. Por ejemplo, el RGA sugeria que no era posible
regular el caudal F1A, siendo que la védlvula VA3 se encarga justamente de ello.
Aun cuando algunos de los pares sugeridos podrian ser razonables, los resultados
insatisfactorios ponen en duda la confiabilidad de estos métodos para el problema
bajo estudio.

Por otro lado, se obtuvieron resultados mds sélidos analizando directamente las
sefiales de entrada y salida asociadas al modelo no lineal TE. En este caso, varios
de los apareamientos sugeridos pueden resultar obvios a primera vista, pero un
andlisis més profundo permite obtener conclusiones valiosas.

A partir del andlisis de correlaciones, resulta interesante notar como varios de los
apareamientos mas naturales desde el punto de vista de correlaciones, resultan
inefectivos debido a las estructuras subyacentes entre salidas estudiadas anterior-
mente. Concretamente, se encontré que los pares (VD1, F2D), (VE2, F3E), (VA3,
F1A), (VFLS7, FLS) y (VFLDS, FLD) presentan valores dominantes de CCP. Sin
embargo, todas las variables de salida de estos pares son, justamente, nodos ais-
lados en las estructuras de grafos, como se mostré en las Figs. 5.3 y 5.4. Esto no
significa que no puedan afectar la planta, sino que aun en caso de hacerlo, lo hacen
por debajo de un umbral de valores de CCP, poniendo en duda su efectividad en
el contexto del disefio del sistema de control de toda la planta. Como consecuen-
cia, las variables de salida que resultan criticas para obtener un buen control de la
planta, no son afectadas en forma significativa por ninguna VM.

La observacion anterior expone lo que posiblemente sea el obsticulo mas im-
portante que impone la planta TE al disefio de la estructura de control. La alta
correlacién entre manipuladas con variables de proceso que no son criticas cons-
tituye el nicleo a partir del cual fallan la mayoria de los enfoques de disefio de
sistemas de control.

La situacién anterior plantea dos dificultades, una es como controlar las variables
asociadas a las componentes conexas mds relevantes para el proceso, y la otra es
como hacerlo de forma que los acoplamientos inversos, mostrados en la Fig. 5.4,
no afecten el desempefio de la estructura de control. Una forma de soslayar estas
dificultades es partir de una estructura descentralizada simple, cuyos apareamien-
tos atentien las interacciones indeseables, y luego acoplarla con una matriz que
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redistribuya los esfuerzos de control de cada lazo sobre las variables manipuladas
mds efectivas.

La primera etapa de la solucién aqui propuesta involucra partir de una estructura
descentralizada sencilla. Esto responde fundamentalmente al objetivo de dismi-
nuir tanto como sea posible la complejidad del sistema de control final, que a
su vez, es producto de minimizar el nimero de variables controladas involucra-
das.

La segunda etapa de la solucion se basa en la idea de distribuir los esfuerzos de
control. Esta no es una idea novedosa de por si. Ya en 1973 el método de Di-
ferencia de Retorno Secuencial, propuesto por Mayne, promovia el uso un com-
pensador para distribuir la complejidad del control entre lazos [45]. También es
ampliamente conocido el uso de compensadores para desacoplar sistemas MIMO
[1]. Estos enfoques suelen funcionar bien para modelos lineales, pero fallan en
general cuando el mal condicionamiento es elevado [22], tal como ocurre con el
modelo L1TE. En vista de esta situacion, se plantea el concepto de redistribuir
los esfuerzos de control directamente sobre la planta no lineal TE. Esta idea, en
conexion con el andlisis de interacciones entre sefales antes realizado, constituye
un enfoque novedoso en el disefio PWC.

5.9. Implementacion Final

5.9.1. Caracteristicas Generales

Retomando las dltimas ideas descritas anteriormente, el sistema de control que se
implementa incorpora las siguientes caracteristicas principales:

1. Un bloque de procesamiento de errores relativos de las VC seleccionadas.
Esto permite que el sistema actie en base a las desviaciones mds importan-
tes de la planta.

2. Un bloque de control descentralizado, constituido por un arreglo de contro-
ladores que produce las sefiales de actuacion a partir de los errores de las
variables de salida mds importantes de la planta.

3. Una arquitectura de controladores fraccionales PD* en el bloque de control
descentralizado.

4. Un bloque que distribuye las sefiales de actuacién sobre las variables ma-
nipuladas, de forma tal de posibilitar una operacion estable. Basicamente,
este bloque funciona como una Matriz de Redistribucion de Esfuerzos de
Control (MREC). Esta ultima se detalla mas adelante en esta seccion.
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Opcionalmente, puede agregarse un filtro a la salida de la planta TE que mitiga el
efecto del ruido en las sefiales del proceso. Aunque esta variante no se presenta
en esta tesis, para disminuir la complejidad del diseno final del sistema de control
completo.

En el primer bloque, de procesamiento de errores, se usa el concepto de errores re-
lativos. Para cada variable controlada y; y su valor de consigna asociado y;”,

sp_
() = Y210 (5.15)

i

El propésito de la Ec. 5.15 es hegemonizar la informacién que procesa el resto del
sistema de control, dado que variables asociadas a unidades diferentes pueden te-
ner magnitudes significativamente distintas. Tradicionalmente se usan los errores
dados por diferencias simples entre los valores de consigna y los de la senal de
realimentacion, y es la ganancia del controlador la que absorbe cualquier escala-
miento necesario, posiblemente debido al uso de variables de diversa naturaleza.
Con el fin de comparar las sefiales de error sin que afecten las magnitudes asocia-
das a las unidades, en este caso se opta por usar errores relativos. Ademas, esto
tiene la ventaja operativa de facilitar el ajuste posterior de la matriz MREC.

La arquitectura fraccional de los controladores ya fue justificada en la Seccién 5.7.
Bésicamente, se trata de mejorar la estabilidad de la planta manteniendo el nimero
de pardmetros de ajuste en un valor computacionalmente manejable, al tiempo que
se obtiene un tratamiento adecuado del ruido incorporado en las sefiales.

5.9.2. Principios Basicos de la MREC

El bloque de control descentralizado, que reproduce el enfoque tradicional, trabaja
acoplado en serie con el bloque MREC, que aprovecha los acoplamientos internos
del proceso para generar una sinergia con los objetivos de control, de modo tal de
favorecer la operacion. La sintesis de estos bloques es una tarea iterativa, que
obedece los tres principios fundamentales que se proponen a continuacion:

1. Afectar a la mayor cantidad de componentes conexas de variables de salida,
siempre y cuando estas sean relevantes para el proceso. Esto ofrece una base
sobre la cual se puede llevar la planta de un punto de operacion a otro.

2. VC con relaciones inversas entre si no deberian compartir actuadores. En
caso de que esto sea inevitable, las ganancias asociadas deberian tener dis-
tinto signo. Por ejemplo, y siguiendo la Fig. 5.4, PR y TD deberian seguir
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este principio. Naturalmente, lo que se intenta es evitar que ambas VC com-
pitan por la misma VM.

3. La MREC debe ser rala. Con esto se minimiza la complejidad del sistema
de control. La mejor matriz es la que satisface los objetivos de disefio con
el menor ndmero de componentes posibles, en el sentido de que ofrece una
solucién de compromiso entre simplicidad y flexibilidad operativa.

Estos principios deben tomarse como recomendaciones heuristicas que pueden ser
complementadas con otros métodos de diseilo, como ser de seleccion de VC o de
andlisis de fallas. Ante todo, se recomienda tener una comprensioén profunda del
proceso, y adecuar los principios anteriores a la naturaleza del mismo. Esto se de-
be a la extraordinaria variedad de procesos fisicoquimicos, condiciones operativas
y escalas que se encuentran en la practica industrial.

En este punto conviene notar las diferencias entre este ultimo principio y la es-
trategia cldsica de desacople. Para empezar, los desacopladores estdn basados en
sistemas lineales, mientras que el principio aqui propuesto se aplica a sistemas
en general. Por otro lado, los desacopladores pueden no existir si la inversa ma-
tricial no estd definida, en tanto siempre habra alguna solucién con el enfoque
aqui planteado. Por ultimo, aunque el desacople es generalmente una transfor-
macion util, actia como una caja negra que oculta la sinergia entre variables de
proceso, haciendo menos evidente una comprensioén profunda del mismo. Esto es
especialmente importante en una operaciéon andémala, como un accidente, una per-
turbacién no contemplada en el disefio, o un punto de operacion lejano al objetivo.
En cualquiera de estas circunstancias, es la comprension del proceso por parte de
los ingenieros y operarios lo que puede restituir la seguridad y operabilidad de la
planta. Y para hacerlo, se necesita de una estructura de datos flexible que permita
reconfigurar la distribucién de esfuerzos de control. En forma préctica, esto puede
hacerse teniendo variantes de la matriz MREC pre-configuradas para escenarios
especiales. En cualquier caso, dicha estructura debe ser relativamente simple, y
este el motivo por el cual se busca una matriz rala en la distribucion de esfuer-
zos de control. Estos objetivos, simplicidad y flexibilidad operativa, constituyen
el propdsito principal de la matriz aqui planteada.

5.9.3. Variables Controladas Finales

En vista de los andlisis anteriores, se seleccionaron las siguientes VC para asegu-
rar la estabilidad y la economia de la planta.

= Presion del reactor: es una de las principales variables del proceso y perte-
nece a la componente conexa mds importante del grafo de CCP de variables
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de salida. Su dindmica rdpida y estrecha relacion con todas las presiones
del proceso hace que esta sea una variable controlada insustituible. Por otro
lado, PR estd sujeta a restricciones operativas que pueden llevar al apagado
de la planta, por lo cual su control es fundamental.

Niveles: Debido fundamentalmente a la independencia de estas variables
entre si y a las restricciones operativas preexistentes, los tres niveles NR,
NS y ND se seleccionan como variables controladas. Aunque NS en par-
ticular forma parte de una componente conexa no trivial, en el sentido de
que incluye otras variables, debe recordarse el rol fundamental que los ni-
veles tienen sobre la dindmica de la planta, como se mostré en la Ec. 5.2
que versa sobre los grados de libertad de control, que a su vez se usan para
dimensionar el nimero de lazos de control.

Temperatura del reactor: Es evidente que este es el representante térmi-
co mds importante de la planta, debido a que en el reactor se genera calor
por las reacciones quimicas exotérmicas. Al igual que las VC anteriores, se
encuentra sujeta a restricciones operativas, con lo cual implementar su con-
trol es fundamental. Esta serd la unica variable térmica controlada, debido
a que todas las temperaturas del proceso (no de agua de refrigeracion), se
encuentran en la misma componente conexa.

Flujo liquido del desorbedor: El control sobre esta variable es necesario
para asegurar la produccién objetivo de la planta, y por ende resulta critica
para la economia del proceso.

Potencia del compresor: Al igual que FLD, la variable PtC resulta de in-
terés econdmico ya que da cuenta del gasto energético asociado a la corrien-
te de reciclo. Ademads, no controlar en forma precisa esta variable puede dar
lugar a inestabilidad a largo plazo, tras dias de operacion continua.

Composicion de C y de F en la corriente de purga: Como se mencioné en
la Sec. 5.4.6, debe existir algtn tipo de control sobre la purga del proceso
por motivos econdmicos. Si se controla la corriente de purga, no se tiene
ningln tipo de selectividad sobre la evolucion de las composiciones. En
cambio, al controlar CFP se obtiene un mejor seguimiento del proceso, al
tiempo que se evita la acumulacién del subproducto indeseado F. Mientras
que controlar C en la purga se justifica por ser el reactivo con mayor costo
dentro del subconjunto A, C de reactivos que afectan a las dos reacciones de
interés simultdneamente. Ademads, recordando que C solo ingresa al siste-
ma por medio de una mezcla con A, controlar su composicion en la purga
permite mejorar el control de todas las composiciones del sistema, ya que
el resto de reactivos tiene una valvula de entrada asociada.
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= Composicion de H en la corriente de producto: Debido a que la corriente
de producto est4 constituida por los dos componentes mas pesados'?, es su-
ficiente controlar uno de los productos de interés para tener un buen control
de la relacién entre ellos. En este punto cabe recordar que la planta tiene
varios modos operativos con distintas relaciones entre H y G, como se de-
talld en la Tabla 2.7. Por este motivo, debe existir al menos un control de
composicion en la corriente de productos.

5.9.4. Bloque de control descentralizado

Las variables controladas descritas en la seccidn anterior configuran en un esque-
ma de control vectorial que combina diez VC y las doce VM disponibles. Para
cada variable controlada se procesa un error relativo al punto de consigna, y la
sefal de error se alimenta al controlador. Cada uno de los controladores es de ti-
po PD¥, aun cuando puedan existir configuraciones con un orden derivativo nulo.
Esto puede verse representado en la Fig. 5.15. El vector de salidas de los contro-
ladores, denotado en color azul, ingresa a la MREC que define el vector de VM,
denotado en color rojo. En principio, cada VM resulta de una combinacion lineal
de las VC mas importantes a las que dicha manipulada puede afectar.

Una estructura de control como la presentada en la Fig. 5.15 tiene la ventaja de
aprovechar todas las manipuladas disponibles para cualquier nimero de VC selec-
cionadas, lo cual en principio aumenta la efectividad del control. Ademads se mini-
miza la necesidad de saturar una manipulada dada, ya que todas actdan en forma
concomitante para satisfacer la reduccion de errores en forma conjunta.

Por otro lado, el tratamiento de sistemas no cuadrados es inmediato, ya que solo
se requiere dimensionar adecuadamente la MREC. Este aspecto se retoma en la
siguiente seccion.

A nivel operativo, esta estructura habilita un gran nimero de reconfiguraciones
posibles ante situaciones imprevistas del proceso, como accidentes. Por ejemplo,
si hubiera una fuga de agua de enfriamiento hacia el circuito de refrigeracion del
reactor, las VC que no sean imprescindibles para la estabilizacion de la planta,
como podrian ser CHFLD o CCP, pueden anularse facilmente al sobreescribir las
filas correspondientes en la MREC con ceros. Esta operacion seria andloga a abrir
los lazos correspondientes en un sistema de control descentralizado. Al anular una
fila en la MREC, se logra que todo el espacio de manipuladas quede disponible
para las VC vitales, aumentando la seguridad de la planta.

Otros ejemplos donde la flexibilidad operativa es de interés son la puesta en mar-

3Desde el punto de vista de la volatilidad relativa.
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Figura 5.15: Esquema de control final.

cha y la parada normal de la planta. Estas operaciones no son frecuentes, ya que
la planta TE es de operacion continua. Pero son inevitables, ya que tipicamente
se requiere hacer mantenimiento, reparaciones o reemplazo de equipos cada un
periodo de meses. Cuando se realizan estas operaciones, normalmente se abren
los lazos de control y la planta se opera en forma manual, situacién que reviste
el riesgo adicional del error humano. Aqui también la MREC puede programarse
para llevar la planta en forma automadtica a estabilidad, y sobre esta base, repro-
gramarse para alcanzar el modo de produccién deseado (ver Tabla 2.7). Esto es
especialmente importante para plantas inestables y fuertemente no lineales, donde
cerrar lazos de control individuales puede ser inefectivo para alcanzar una opera-
cién segura, y debe mantenerse una operacion multivariable en todo momento. Es
decir, el uso de la matriz MREC posibilitaria que tareas de mantenimiento, pa-
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rada y puesta en marcha se realicen sin la necesidad de abrir todos los lazos de
control.

En términos de ajuste del error de seguimiento de consigna, la estructura
aqui planteada tiene una jerarquia en el ajuste. Dentro de cada controlador se
pueden ajustar los pardmetros principales, que son la accion proporcional P, la
accion derivativa D y el orden de derivacion u en base a criterios convencionales,
como son velocidad de respuesta, adelanto de fase y amplificacion del ruido [51].
Esta primera linea de pardmetros de ajuste permite dar un peso relativo diferen-
cial a cada VC, fundamentalmente por medio de la ganancia proporcional de los
controladores correspondientes. Luego, dentro de la MREC se ajusta la cantidad
minima de entradas necesarias para que cada VC influya sobre las manipuladas
mads importantes que puedan afectarla. Con lo cual se debe realizar un ajuste en
dos etapas. Debido al principio de mantener MREC rala, el nimero de parametros
de ajuste que se agregan por la existencia de esta matriz no es significativo. Con-
cretamente, para el disefio aqui planteado, se agregan 19 parametros a los 30 que
ya tiene el bloque de control anterior. En la seccidn siguiente se propone un pro-
cedimiento sistematico para ajustar los pardmetros del sistema de control.

5.9.5. Estructuray Ajuste de Parametros

Anteriormente se explicaron los principios bdsicos que deberia obedecer la
MREC. Estas directrices se articulan dentro del procedimiento de disefio gene-
ral que se propone en esta seccidn.

Un paso preliminar aconsejable, aunque no imprescindible, es tener un esquema
de control descentralizado factible como punto de partida. En este sentido, la pro-
puesta de este capitulo podria haber usado el trabajo de Luyben como base, pero
eso hubiera condicionado algunos pasos de diseiio, como la seleccién de las VC.
Por este motivo se desarrolld un disefio de control desde cero, atendiendo a las
particularidades que cada anélisis ofrece.

Més allé de la planta TE, otros pasos previos que podrian resultar muy valiosos pa-
ra el proceso de ajuste de la MREC son los anélisis tradicionales de apareamientos
como el RGA o la MP, especialmente si los modelos lineales son representativos
de la planta. Aunque esta es una posibilidad que deberd estudiarse con otros pro-
blemas, ya que como se discutid anteriormente, este no es el caso para el problema
de TE.

Los pasos que permitieron consolidar una solucién de control para el diseio
aqui planteado son los siguientes:

1 Seleccionar un subconjunto minimo de VC, que tenga a lo sumo una varia-
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ble representante de cada componente conexa.

Establecer una importancia relativa de cada VC al fijar valores preliminares
arbitrarios de ganancia en los controladores PD*.

Para cada fila de la MREC, que se asocia a cada VC, asignar un valor no
nulo en cada columna asociada a una VM potencialmente efectiva para esa
variable controlada.

Verificar si se alcanza estabilidad en el paso anterior. Para la planta TE,
se emplean simulaciones en el tiempo ya que no se dispone de un mode-
lo matemaético en forma de expresion cerrada. Concretamente, se analiza el
tiempo de operacion, la convergencia dindmica de variables y el compor-
tamiento de la planta frente a perturbaciones. Todos estos pardmetros dan
pautas sobre la robustez del sistema de control.

En caso de no alcanzarse estabilidad, se agregan VC que puedan contribuir
a la misma, y se repite el proceso desde el paso 1. Asimismo, es posible
sustituir VC de modo de respetar en todo momento el primero y el segundo
principio de la constitucion de la MREC, enunciados anteriormente en la
Sec. 5.9.2.

Una vez verificado que el sistema es estable, se procede a incorporar varia-
bles adicionales (si es necesario) que responden a consideraciones econémi-
cas del proceso, o de performance, como ser tiempo de respuesta.

Se verifica que la MREC sea rala, de acuerdo al principio 3 enunciado antes.
En caso de no serlo, se debe intentar anular elementos de la matriz para
simplificar la complejidad del sistema de control final.

Luego se incrementan gradualmente las ganancias correspondientes a la ac-
cion derivativa a partir de valores nulos y con ordenes derivativos iniciales
unitarios. El propdsito es mejorar el comportamiento dindmico de segui-
miento de consigna y los mdrgenes de estabilidad. Las ganancias se aumen-
tan hasta observarse un incremento inaceptable del nivel de ruido. Llegado a
este punto, se pueden disminuir los érdenes de derivacion correspondientes
hasta conseguir una respuesta adecuada. Si esto presenta algin problema,
se puede disminuir o anular la ganancia derivativa.

Una vez que se obtiene un desempeiio aceptable que resulte de un com-
promiso entre estabilidad, seguimiento de consigna, rechazo de perturba-
ciones, simplicidad estructural y consideraciones econémicas, se normaliza
cada fila de la MREC, y los factores de escalamiento usados para cada fila
se trasladan a las ganancias proporcionales de los controladores PD*. Esto
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permite distinguir mejor la distribucion de esfuerzos, que queda en la ma-
triz, de la importancia relativa de cada VC en el sistema de control, que
queda plasmada en las ganancias finales de los controladores.

A diferencia de otros métodos de sintesis de sistemas de control, donde la estruc-
tura y el ajuste de pardmetros del controlador son dos etapas secuenciales bien
separadas, en el procedimiento aqui propuesto se ve que la definicion de la estruc-
tura y el ajuste del controlador forman parte del mismo proceso iterativo, ya que
cada modificacién a la MREC cambia también la estructura del control resultan-
te.

A pesar de ser un procedimiento relativamente ficil, se recomienda su uso es-
pecialmente en plantas completas que presenten obsticulos frente al disefo de
sistemas de control convencional. El motivo de ello es que esta técnica de disefio
requiere conocer el proceso con cierta profundidad. En el presente trabajo esto se
logré mediante los andlisis realizados en los capitulos 3 y 5. Ademas, el ajuste
iterativo que aqui se propone resulta laborioso cuanto mayor es la dimension del
espacio de variables de salida.

En principio, esta metodologia de disefio del sistema de control podria adaptarse a
plantas reales, donde exista personal experimentado que pueda realizar los ajustes
sobre la matriz MREC, ya sea sobre la propia planta o sobre un simulador, en caso
de existir uno disponible.

Finalmente, aunque este procedimiento ha sido de utilidad para la planta TE, de-
bera ser puesto a prueba con otros benchmarks, con el fin de validarlo o mejorarlo.
Debido a esto, el listado anterior debe tomarse como una posible generalizacion
de lo practicado para el problema TE, y no en forma estricta.

Valores Finales

De acuerdo al procedimiento descrito, se obtienen los pardmetros de los contro-
ladores PD¥, que se presentan en la Tabla 5.4. La primera columna muestra las
ganancias correspondientes de la accidon proporcional, mientras que la segunda
presenta las ganancias de la accién derivativa, y la ultima columna los 6rdenes
de derivacion asignados. Como puede observarse, en algunos casos se ha podido
mantener un orden derivativo unitario, es decir, usar un controlador PD conven-
cional, mientras que en otros casos los 6rdenes de derivacion se han moderado
con el fin de no amplificar el ruido en forma significativa.

La Fig. 5.16 muestra la distribucion de los esfuerzos de control de acuerdo con
los valores de la MREC normalizada por fila. Debe considerarse que los sig-
nos de las entradas de la matriz obedecen la regla de que deben ser tales que
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Tabla 5.4: Parametros finales de los controladores PD*.

VC P D 7
PR 29788 -0.2680 0.67
NR -669.16  -0.0492 1.00
TR 2273.1 03613 091
NS 2289  -0.1190 0.9
ND 42576 -0.3961 0.26
FLD 1309  0.0000 0.00
PIC  -717.62  -0.0630 1.00
CFP  -12.292  -0.3941 0.83
CCP  -11.676 -0.1232 1.00
CHFLD -0.039308 -0.3367 0.24

las ganancias proporcionales y las derivativas compartan el mismo signo, es decir
sgn(P;) = sgn(D;). Tal vez lo primero que resalta en la matriz es que la variable
controlada PR usa varias manipuladas para consolidar el control efectivo de PR.
Pero ademds, se debe observar que el peso relativo sobre el uso de cada manipu-
lada es diferente.
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Figura 5.16: Matriz de Redistribucion de Esfuerzos de Control
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Por otro lado, aunque las variables FLD y CFP presentan una configuracion apa-
rente de lazo simple de control, con una VM asignada a dichas VC, esta asigna-
cién no es exclusiva. Asi, por ejemplo, la valvula VFLDS8 responde mayormente
al error de consigna asociado a FLD, pero también se actda si el error de ND es
significativo en relacion al error de FLD. Andlogamente, la valvula VP6 responde
de forma similar ante errores tanto en CFP como en CCP. Es decir, puede que una
misma VC use varias manipuladas para asegurar la efectividad del control, pero
también ocurre que una misma VM responda a errores de consigna asociados a
diferentes variables controladas. Esta configuracién, de naturaleza inherentemen-
te multivariable, permite que cada VM se actie en todo momento de acuerdo al
error dominante dentro del conjunto de VC asociadas a dicha manipulada.

La naturaleza iterativa y heuristica de la técnica propuesta hace que resulte impo-
sible garantizar que la solucidn obtenida sea 6ptima en algin sentido, y de hecho,
no es el objetivo planteado. Este enfoque resalta la flexibilidad operativa, el com-
promiso entre distintos objetivos de control y el aprovechamiento pleno de los
actuadores de la planta.

5.10. Conclusiones

En este capitulo se profundiz¢é el andlisis de la planta de TE con diferentes técni-
cas, algunas de las cuales son poco convencionales dentro de la teoria de control
contempordnea. Primeramente, se caracterizo el sistema como cadtico en base al
estudio de las sefiales de entrada y salida por medio de redes neuronales. Esto
puso de manifiesto un nivel superior de dificultad en el disefio de un sistema de
control, ya que la literatura asociada a sistemas cadticos de los que no se dispone
una expresion matematica es escasa. Luego se calcularon los grados de libertad,
que indican que en principio, hacen falta mas manipuladas para tener un control
completo sobre la planta. Aunque esta dificultad puede soslayarse a nivel practi-
co, por ejemplo, fijando algunos pardmetros, expone limitaciones fundamentales
a nivel tedrico, ya que existirian infinitas soluciones posibles. Por tanto, la planta
es susceptible un mayor nimero de perturbaciones posibles, y existe un nimero
infinito de puntos de operacidn. Posteriormente, se realizd una discusioén sobre
seleccion de variables controladas, que incluyd anélisis de correlaciones, infor-
macion mutua y economia de proceso. También se dedicd una seccién a analizar
los apareamientos mas satisfactorios. Algunos de los métodos mas conocidos de
apareamientos entrada-salida en base a sistemas lineales, como ser RGA, MP y
HIIA, resultaron insatisfactorios, posiblemente producto del mal condicionamien-
to de la aproximacion lineal de la planta. Debido a ello, se plantearon andlisis de
seleccion de variables controladas en base al procesamiento directo de las senales
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de la planta no lineal original. Estos anélisis se basaron en correlaciones e infor-
macién mutua entre entradas y salidas. Adicionalmente, se incluy6é una secciéon
para estimar tiempos muertos entre entradas y salidas del proceso, también ba-
sado en métodos asociados al concepto de informacién mutua. En esta misma
seccion se incluy6 también una estimacion de tiempos muertos entre variables de
salida, que en ciertos casos ofrece informacion util.

En base a todo lo anterior, se concret6 una estructura de control basada en un con-
junto de principios sencillos de naturaleza heuristica. Esta estructura estd com-
puesta basicamente por un bloque de lazos simples y uno que calcula las variables
manipuladas en base al grado de influencia de las mismas sobre un subconjunto
critico de variables controladas. Esta estructura ofrece, en principio, un compro-
miso razonable entre simplicidad y flexibilidad operativa.

En el siguiente capitulo se evaluard el desempefio del disefio aqui desarrollado
con respecto a la propuesta de Luyben, que fue presentada anteriormente en el
capitulo 4.



Capitulo 6

Comparacion de Soluciones

6.1. Introduccion

Este capitulo se avoca a la comparacion de desempenos para los disefios presen-
tados en los capitulos 4 y 5. Se estudia la estabilidad, los errores de seguimien-
to de consigna, saturacion de variables manipuladas y la economia del proce-
so. Ademads, se analizan casos de cambio de consigna y rechazo de perturbacio-
nes.

6.2. Comparacion de Diseios

En los siguientes parrafos se resefian las diferencias mads significativas entre las
soluciones de control planteadas en los capitulos 4 y 5. Se cubren cuestiones rela-
tivas a estructura de control, arquitectura de controladores, y otra diferencias con
respecto al enfoque de diseno.

Una de las diferencias mds importantes consiste en la filosofia de disefio de cada
método. Por un lado, el enfoque de Luyben, centrado en conocimientos generales
de control de procesos. Esta técnica se basa mayormente en conocimientos gene-
rales de ingenieria quimica combinados con experiencia practica adquirida en el
control de plantas reales. Como resultado, se obtiene un sistema de control des-
centralizado que ofrece un desempefio aceptable a nivel de planta completa para
la mayoria de los casos [42]. Por otro lado, la propuesta de esta tesis se puede con-
siderar hibrida, en el sentido de que incorpora conocimiento de distintos marcos
tedricos. El objetivo en primer lugar es profundizar sobre las relaciones mas im-
portantes que involucran las variables de la planta, incluyendo relaciones de tipo

119



120 CAPITULO 6. COMPARACION DE SOLUCIONES

entrada-salida, salida-salida, caoticidad y no linealidad, economia, tiempos muer-
tos y otras. En base a esta caracterizacion, se proyecta un sistema de control cuya
primera parte se asemeja a un diseiio descentralizado, pero que luego se acopla
a la MREC, que incorpora conocimiento adicional obtenido en la caracterizacion
de la planta, para darle una mayor “inteligencia” a la forma en se manipula el
conjunto de actuadores sobre la planta. Concretamente, la MREC permite agregar
multiples puntos de accionamiento para garantizar que las manipulaciones sobre
los actuadores resulten efectivas, tanto més cuanto mayor sea el error de consig-
na de una VC dada. Debe tenerse en cuenta que las filosofias de disefio no son
antagonistas, ya que las consideraciones particulares del proceso son importantes
en ambos casos, asi como las consideraciones econdmicas. La diferencia es que
el método aqui planteado permite mayor flexibilidad para establecer la jerarquia
que tienen esas consideraciones en el disefio final, al tiempo que permite incorpo-
rar factores adicionales provenientes de andlisis alternativos o complementarios.
Este es el caso de la planta TE, ya que las dificultades que presentaba llevo a la
exploracion de técnicas de caracterizacion poco convencionales, como la de caos
o el estudio de relaciones mediante teoria de la informacién. Notar que el disefio
hibrido no limita en ninguna forma la variedad o cantidad de andlisis que pueden
realizarse hasta tener una comprension suficiente de la planta a tratar.

Mis alla de que ambos enfoques incorporan el conocimiento del proceso, se pue-
den senalar otros aspectos en comun. Uno de ellos es que no requieren un mode-
lo matemadtico de la planta para ser aplicados. En el caso de Luyben, basta con
conocer el layout del proceso para comprender como se conectan los equipos e
instrumentos entre si. En cuanto al modelo propuesto, se procesan datos de plan-
ta para clarificar las relaciones esenciales entre las variables. Sin embargo, debe
aclararse que el método propuesto admite la informacién adicional de modelos
matematicos si se dispone de ellos y dicha informacién resulta confiable. Otra
caracteristica comun es que ninguno de los métodos asegura una solucién Opti-
ma en alguin sentido en particular. En su lugar, se privilegian aspectos practicos.
Ademads, en el caso de la propuesta de tesis, la flexibilidad operativa tiene un rol
fundamental.

En términos cuantitativos, la Tabla 6.1 resume algunos aspectos generales de cada
solucion de control. Lo primero que puede notarse es que se emplea el mismo
numero de VC en ambos casos, aunque en la solucion propuesta se aprovecha la
totalidad de VM disponibles. Otra diferencia importante es la arquitectura de los
controladores. Aunque podria haberse adoptado el mismo tipo de controlador en
ambos disefos, en la solucién propuesta se opt6 por incorporar cierto grado de ac-
cion derivativa para mejorar los problemas de estabilidad de la planta. Ademas, se
destaca la diferencia entre los tipos de estructuras de control implementadas, que
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Tabla 6.1: Comparacion de disefios

Concepto Sol. Luyben Sol. propuesta
N°VC 10 10
N° VM 10 12
Tipo Controlador P PD#
Estructura general Descentralizada Hibrida
Caracteristicas especiales Control en casce.lda en IR MREC
Control de relacién en NR

ya fueron detalladas en los capitulos correspondientes. Finalmente, en la Tabla
6.1 se evidencian caracteristicas especiales. El disefio de Luyben incorpora es-
trategias de control adicionales que, sin embargo, no pueden deducirse directa ni
indirectamente del procedimiento de disefio que este autor propone. En su lugar,
es producto de la experiencia acumulada en la industria. Esta caracteristica oscu-
rece en cierta medida este procedimiento de disefio. En cambio, en el control con
MREC, todas las variantes estructurales estan contenidas en la definicion de los
coeficientes no nulos de dicha matriz. En este sentido, el procedimiento propuesto
es mds transparente, ya que incluye mds variantes de disefio en forma explicita.
Por ejemplo, el control de relacién que implementa Luyben se asocia una instan-
cia practicamente trivial de MREC, ya que seria una matriz con dos coeficientes
no nulos en la fila correspondiente a NR. De hecho, la MREC podria pensarse
como una suerte de modulo de control por relacion generalizado. Adicionalmen-
te, podria pensarse que tener lazos en cascada no seria necesario si se realiza una
seleccion adecuada de VC, ya que la reduccidon dimensional permitiria centrarse
solo en las variables criticas y aun asi, mantener un desempefio razonable. En todo
caso, esta proposicion debera ser puesta a prueba mediante estudios desarrollados
para tal fin.

En la Tabla 6.2 se muestran las VC involucradas en cada disefio, y agrupadas en
tres categorias. En la primera columna, las variables controladas que son comunes
a las dos soluciones de control. En la segunda y tercera columnas, las VC que son
exclusivas de cada alternativa. Entre las variables comunes, se puede confirmar el
rol fundamental que tiene el reactor en el proceso mediante la presencia de TR,
PR y NR. También hay coincidencia en los niveles NS y ND. Uno de los motivos
para esto es que constituyen una condicion necesaria para lograr estabilidad, pero
ademds debe tenerse en cuenta la presencia de restricciones para los 3 niveles,
dada en la Tabla 2.6. En cuanto a las variables de control que difieren en cada al-
ternativa, Luyben emplea un lazo independiente para el comportamiento térmico
del stripper, mientras que TS participa para definir el punto de consigna en la con-
figuracion en cascada del lazo de control de TR. Sin embargo, a partir de analisis
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como el de la Fig. 5.3, se sabe que TR, TS y TD tienden a moverse en forma
conjunta, motivo por el cual en la solucién propuesta TR es la tinica temperatura
que se toma como variable controlada.

Tabla 6.2: Variables controladas en cada propuesta

VC p/ambos diseiios | VC p/Luyben | VC p/sol. propuesta
NR TS PtC
NS TD CFP
ND CAP CCP
PR CBP CHFLD
TR
FLD

También en la Tabla 6.2 pueden observarse diferencias en torno a las composicio-
nes elegidas. Luyben selecciona CAP y CBP, las concentraciones de reactivos A
y B que existen en la corriente de purga respectivamente, con el fin de evitar un
descarte excesivo de reactivos asi como la acumulacion del inerte B en el sistema.
La seleccion de A tiene sentido si se tiene en cuenta que es el componente mas
liviano de los compuestos usados, y por ende podria pensarse que la tendencia
a eliminarlo en el separador seria mayor. Sin embargo, A resulta ser también el
componente de menor costo por mol, con lo cual el impacto en la economia del
proceso es en principio demasiado bajo para justificar un lazo de control exclusi-
vo. En cuanto a B, la eliminacion de inertes es una prictica comun en control de
procesos quimicos. Por otro lado, en la solucién propuesta se incluye el control
de tres composiciones, dos de ellas también en la corriente de purga. En lugar
de B, se controla la cantidad de subproducto F indeseado. El motivo para esta
eleccion es que la generacion de F es inevitable, y su impacto en la formacion de
productos es mayor que la sola presencia de un inerte, como se puede verificar en
las Ecs. 2.1. Ademds, la purga continua de F acota automdticamente una posible
acumulacion de B. Otras de las concentraciones elegidas como VC es la de C, que
es un reactivo mas costoso que A, y al igual que A, participa en las dos reaccio-
nes quimicas que generan los productos de interés G y H. Finalmente la variable
controlada CHFLD asegura que la corriente de producto tenga la concentracion
deseada de H, y por medio de este valor se asegure la rentabilidad del proceso y
la produccién deseada. Cabe aclarar que controlar la proporcién de H implica ha-
cerlo también sobre G, ya que estos dos componentes constituyen practicamente
la totalidad de la corriente de productos FLLD. En todo caso, la adicion de CHFLD
le agrega a la solucion propuesta una ventaja fundamental con respecto al disefio
de Luyben en términos econémicos.
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Por ultimo, la Tabla 6.2 presenta la potencia del compresor PtC como variable
controlada en la solucién propuesta. Esta es otra diferencia con respecto al disefio
de Luyben, que no contempla esta variable en absoluto, y sirve a los fines de
mejorar el costo de compresion y aportar a la estabilidad durante la operacion
continua.

6.3. Casos de estudio

Se seleccionan dos casos de estudio principales para analizar el comportamiento
dindmico y el desempefio de los sistemas de control. Debe tenerse en cuenta que
al tratarse de una planta inestable que incluye la adicién de ruido en las sefales,
toda simulacién presenta evoluciones en el tiempo, por lo cual uno de los prime-
ros objetivos de cualquier sistema de control es, justamente, estabilizar la planta.
Como consecuencia, no es comun observar sefiales que convergen suavemente a
un valor dado, aunque si el disefio es adecuado, pueden mantenerse en un rango
relativamente estrecho alrededor de un valor objetivo.

La Sec. 6.4.1 presenta un andlisis del primer caso, donde se comparan las res-
puestas dinamicas de la planta en operacion continua durante 60 h, para asegurar
condiciones de estado estacionario y constatar si prevalecen dindmicas lentas en
ciertas variables. En el segundo caso, presentado en la Sec. 6.4.2, se comparan las
respuestas para un caso de 10 h de duracion, en el que se establece un cambio de
consigna en PR a 1 h desde el inicio, seguido de una perturbacion en IDV4 a las
2 h. Este ultimo caso es idéntico al planteado en el capitulo 4 cuando se anali-
zaba la solucion de Luyben, la diferencia es que en este capitulo el énfasis recae
en el andlisis comparativo de soluciones. En ambos casos, se usan las mismas
condiciones iniciales.

En ambos casos se analiza la estabilidad ante cambio de consigna y rechazo de
perturbaciones. También se evalda si existe saturacion en las manipuladas, asi co-
mo una medida del error de seguimiento de consigna y evaluacién de costos. Es
decir, los casos se contrastan con los objetivos generales propuestos en el articulo
de Downs y Vogel [19].

6.4. Respuestas dinamicas

6.4.1. Operacion Normal

En cada una de las gréificas analizadas en esta seccidn se presentard una curva
correspondiente a la estructura de Luyben, otra a la solucion propuesta y una linea
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de trazo que representa el valor deseado de la variable durante operacion normal.
En el caso de tratarse de una variable de control, este valor deseado corresponde
al setpoint.

Comenzando con la Fig. 6.1, se muestran las temperaturas mas importantes del
proceso. A la izquierda, se observan las respuestas de la temperatura del reactor
TR, mientras que la gréfica del centro corresponde a TS y la de la derecha a TD.
Se observa una buena aproximacion de la variable TR al valor de consigna para
cualquiera de las soluciones de control. La situacién cambia en el separador, ya
que hay un offset de alrededor de 30° C para Luyben y de unos 7° C en la solucién
propuesta. Ademas, se observan fluctuaciones en el caso de la curva de Luyben.
Una situacion similar ocurre en el desorbedor, donde la respuesta del sistema de
Luyben presenta mas offset y fluctuaciones.

140 150 150

Luyben
—Propuesta
130 130 - -~ Nominal

130

TR [°C]

110 50 50
0 20 40 60 0 20 40 60 0 20 40 60

Tiempo [h] Tiempo [h] Tiempo [h]
Figura 6.1: Respuesta de temperaturas TR, TS y TD en operacioén continua nor-
mal.

Las presiones son variables primarias del proceso, especialmente importantes por
su rapida dindmica, y se inspeccionan en la Fig. 6.2. En este caso, los errores de
seguimiento de consigna se mantienen bajos para cualquier opcion de disefio, tan-
to en la variable PR, que se muestra a la izquierda, como en la variable PS que se
ubica en la gréifica central. Sin embargo, en el desorbedor la solucién propuesta
muestra un mayor offset con respecto al de la solucién de Luyben. No obstante, es-
te offset representa un 4.8 % del valor de consigna, con lo cual no es significativo,
mas teniendo en cuenta que no existen restricciones operativas sobre PD.

En cuanto al comportamiento de niveles, en la Fig. 6.3 se observan valores de
offset aceptables para NR (izquierda), NS (centro) y ND (derecha), aunque el
offset y las fluctuaciones que presentan las respuestas de la solucién propuesta
son menores. Debe recordarse que todos los niveles tienen limites de operacién
que deben respetarse. En este sentido, NS muestra un pico cercano al 100 % a
0.3 h de tiempo de simulacion en el transitorio de Luyben. Esta situacion no es
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Figura 6.2: Respuesta de presiones PR, PS y PD en operacién continua normal.

deseable, por llevar la planta muy cerca de un limite de apagado, aunque el sistema
de control puede corregirlo a tiempo. Mas alld de las diferencias mencionadas,

ambos disefnos resultan satisfactorios.
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Figura 6.3: Respuesta de niveles NR, NS y ND en operacion continua normal.

Ya en la Fig. 6.4, que muestra los caudales de entrada F1A, F2D y F3E, la dife-
rencia entre los distintos disefios se hace mas evidente. A la izquierda se muestra
la alimentacion de A hacia el reactor, que en el caso de Luyben presenta grandes
oscilaciones, no existiendo un valor de establecimiento. Ademas, en este caso es
evidente la saturacidn de la manipulada, ya que la védlvula se cierra completamen-
te en numerosas ocasiones. Por otro lado, la respuesta de la solucién propuesta es
satisfactoria. En la gréfica central, la evolucion de alimentacion fresca de reactivo
D muestra nuevamente mayores fluctuaciones para la estructura de Luyben. La
solucion propuesta tiene menores fluctuaciones y offset practicamente nulo. Las
mismas observaciones pueden hacerse en el caso de la alimentacién de reactivo E
al reactor, mostrada en la gréfica de la derecha.

Continuando con el anélisis de caudales, la Fig. 6.5 muestra el caudal F4AAC de
alimentacion combinada de A y C, que proviene de un proceso aguas arriba, a
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Figura 6.4: Respuesta de caudales de entrada F1A, F2D y F3E en operacién con-
tinua normal.

la izquierda. También para este caudal se tiene ausencia de un valor de estable-
cimiento y oscilaciones excesivas con la solucion de Luyben. Por otro lado, la
respuesta de la solucion propuesta presenta fluctuaciones bajas y escaso offset. Al
centro, se representa el flujo de purga FP del proceso, otra de las variables fun-
damentales desde el punto de vista del costo y estabilidad. Para esta variable, la
opcion de Luyben ofrece un flujo menor que el valor nominal, lo cual en princi-
pio es beneficioso desde el punto de vista de costo operativo, aunque la discusiéon
sobre aspectos econdmicos se reserva para una seccion posterior en el presente
capitulo. Por otro lado, la solucion propuesta presenta valores de FP muy cerca-
nos al nominal, con una deriva minima, que eventualmente desaparece, y un valor
muy estable comparado al correspondiente de Luyben. Finalmente, a la derecha se
tiene el caudal de producto. En este caso, ambas evoluciones convergen a valores
de FLD bien establecidos, aunque en el caso de Luyben, este valor es sustancial-
mente menor al valor objetivo, y por ende presenta un offset mayor.
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Figura 6.5: Respuesta de caudal de entrada F4AC y caudales de salida FP y FLD
en operacion continua normal.

Un andlisis dindmico de las principales variables no puede dejar de lado las com-
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posiciones mas representativas de la planta. Estas se muestran en la Fig. 6.6. La
gréafica de la izquierda y la del centro corresponden a composiciones de G y H
respectivamente, en la corriente de productos. Se observa un excelente valor de
establecimiento en el caso de la solucion propuesta, mientra que la calidad de la
distribucion de productos en el caso de Luyben es inferior. Por otro lado, la com-
posicion del subproducto no deseado F en la corriente de purga es muy cercana a
cero en ambos disefios, lo que revela que no existe acumulacion en la planta y por
lo tanto, este subproducto no interfiere en la quimica del proceso.
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Figura 6.6: Respuesta de composiciones de productos G y H a la salida del desor-
bedor y de producto F en purga durante operacion continua normal.

Errores Relativos Medios

Las gréficas de respuestas dindmicas anteriores sugieren que la solucién propues-
ta tiende a exhibir menos errores, es decir, menores diferencias entre los valores
de las variables de salida de la planta y los valores nominales esperados. Esto
puede constatarse en la Fig. 6.7 mediante un grafico de barras de errores. En la
misma, los puntos destacados dan cuenta del valor medio del errores. Adicional-
mente, las lineas verticales dan una idea de la dispersion de las sefiales de salida,
concretamente mediante la media de los errores relativos para cada senal.

Queda claro que para la mayoria de las variables de salida, la solucién propuesta
presenta una mayor proximidad a los valores nominales de la planta, asi como
una menor dispersion de estos errores. Una de las excepciones es el flujo de vapor
FVD, pero en ambos casos los caudales de vapor son practicamente nulos, por lo
que no tiene un impacto significativo. Otra excepcion es la composicion CDFLD,
que en el caso de Luyben es mds cercana al valor nominal. Pero debe recordarse
que el caudal FLD estd compuesto mayoritariamente por G y H, de manera que
nuevamente el error asociado a esta variable no es significativo. Finalmente, la
potencia del compresor PtC, que tiene un valor mas cercano al nominal en el caso
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de Luyben. Esta puede contarse como la tinica excepcion a la tendencia de errores
que tiene alguna importancia.
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Figura 6.7: Errores relativos por cada variable de salida, en base a los valores
nominales de planta.
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Figura 6.8: Evolucion temporal de la suma de los valores absolutos de los errores
relativos de cada variable de salida.
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Conviene notar también que en la mayoria de los casos, el error relativo correspon-
diente a la solucidn propuesta es muy cercano a cero. Esto indica que el sistema
de control propuesto es capaz de lograr un offset muy reducido sin tener accién
integral en ninguno de los controladores, incluso en variables de salida que no
son VC. Lo anterior equivale a demostrar un desempefio superior a nivel de planta
completa.

Por otro lado, el error total es consistente en el tiempo, en el sentido de que esta
cantidad logra estabilizarse en ambos disefios, como puede verse en la Fig. 6.8. No
obstante, se logra una estabilizacion del error més répida en el caso de la solucién
propuesta, asi como menos variabilidad.

Saturacion de Manipuladas

En el Capitulo 4 se verifico la presencia de saturacion de manipuladas para la
estructura de Luyben. En esta seccién se comparan las VM correspondientes a
cada propuesta durante la operaciéon normal. En las Figs. 6.9, 6.10, 6.11 y 6.12
puede verificarse que no se presenta saturacion en las variables manipuladas de
la solucién propia en general. Las tnicas excepciones son las manipuladas VRS,
VVDO9 y ARI12. Las dos primeras, VRS y VVD9Y, se mantienen en valores nulos
en todo momento, debido a consideraciones econdmicas y operativas. Ademads,
la agitacion al reactor AR12 se mantiene en todo momento a capacidad plena
para maximizar los coeficientes de transferencia de calor dentro del reactor. Es
decir, si bien no hay un accionamiento activo para estas variables, existen argu-
mentos significativos para ello durante la operacion normal. Sin embargo, debe
notarse que en ningln caso se observa una manipulacién activa pero limitada,
que presente saturacion por momentos, ya que esto degradaria el desempefio los
actuadores.
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Figura 6.9: Respuesta temporal de variables manipuladas VD1, VE2 y VA3
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Figura 6.10: Respuesta temporal de variables manipuladas VAC4, VRS y VP6
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Figura 6.11: Respuesta temporal de variables manipuladas VFLS7, VFLDS y
VVD9
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Figura 6.12: Respuesta temporal de variables manipuladas VER10, VER11 y
ARI12

Se podria pensar que las VM que se mantienen en sus valores extremos podrian
eliminarse del disefio del sistema de control. Sin embargo, debe recordarse que
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aqui solo se ilustran las evoluciones durante la operacién normal. Los actuadores
VRS, VVD9 y AR12 siguen siendo necesarios durante cambios de setpoint, per-
turbaciones, asi como en puestas en marcha y paradas de la planta. Por ejemplo, la
VVD?9 es fundamental para llevar al stripper a régimen estacionario durante una
puesta en marcha. Adicionalmente VRS deberia actuar fundamentalmente para
evitar el fenomeno de surge. Si se usa durante la operacion normal se produce un
aumento innecesario del costo de energia del compresor.

En conclusion, en general no se observa saturacion de manipuladas para la solu-
cién propuesta, salvo en aquellas que se mantienen cerradas en todo momento,
como VR5y VVD9, o en AR12 que indica que la agitacion del reactor se aprove-
cha al méximo de su capacidad.

6.4.2. Operacion con Eventos

Se denominara evento a cualquier cambio de consigna o perturbacién implemen-
tada durante la simulacién de la planta. En el capitulo 4 se presentaron las res-
puestas dindmicas correspondientes a un evento dado por un cambio de consigna
en la presion de reactor a 1 h y una perturbacion en IDV4 a las 2 h. Esta tultima,
denominada IDV4, corresponde a un cambio en la temperatura de entrada de agua
de enfriamiento al reactor. Aqui se retoma el mismo caso con el objetivo de com-
parar las respuestas. Para facilitar la observacion de los transitorios, se limita el
tiempo de simulacién a 10 h. Para no abundar en anélisis similares, solo se pre-
sentardn algunas variables representativas. En particular, se evalian presiones y
temperaturas, que son las variables afectadas en forma mas directa.
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Figura 6.13: Evolucion temporal de PR, PS y PD ante un caso de cambio de con-
signa en PR a 1 h seguido por la perturbacién IDV4 a 2 h.

La Fig. 6.13 muestra las presiones en el reactor, el separador y el desorbedor. A
la izquierda, se observa que el salto en consigna se satisface para ambos disefos,
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aunque también en ambos casos se mantiene el offset previo. En el centro se mues-
tra la perturbacion que incurre en el separador por efecto del cambio de consigna
en el reactor. Es evidente que no hay un rechazo de perturbacién efectivo con nin-
guna de las soluciones. Lo mismo ocurre en la grafica de la derecha, que muestra
la evolucion de PD. Esto no es sin embargo de mayor gravedad, ya que no hay res-
tricciones asociadas a las presiones en separador o desorbedor. Por otro lado, no
se observa efecto de la perturbaciéon IDV4 sobre las presiones del proceso.
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Figura 6.14: Evolucion temporal de TR, TS y TD ante un caso de cambio de
consigna en PR a 1 h seguido por la perturbaciéon IDV4 a 2 h.

Las temperaturas principales se aprecian en la Fig. 6.14. En ambos disefios, las
respuestas son muy similares a las correspondientes en operaciéon normal (notar
que los rangos de valores de tiempo y de temperatura son menores, para mayor
claridad). Esto revela un buen comportamiento desde el punto de vista de rechazo
de perturbaciones.

Otras variables analizadas como niveles, caudales y composiciones muestran
comportamientos semejantes a los de operacién normal, con lo cual puede con-
cluirse que el evento considerado no reviste una situaciéon de impacto significativo
sobre esas variables para ninguna de las soluciones de control.

6.5. Economia de proceso

En esta seccion se analizan los costos correspondientes a la operacion normal. Se
emplea la Ec. 2.5 para el cédlculo de costo operativo sobre la base de una simula-
cién de operacion continua normal por un periodo de 60 h.

En la Fig. 6.15 se muestra una comparacion de los costos operativos instantianeos.
El costo del disefio de Luyben, mostrado en azul, tiene una media de US$ 61.2
por hora, valor notablemente menor que el costo de la solucion ofrecida en este
trabajo, denotada en rojo, que tiene una media de US$ 162 por hora.
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Figura 6.15: Evolucion de costos operativos instantaneos durante operacion nor-
mal.

Los valores anteriores pueden analizarse mejor empleando una distribucién de
costos como la que se presenta en la Fig. 6.16. En ninguno de los sistemas de
control se emplea vapor como servicio, lo cual abarata la operacién al no reque-
rirse una corriente entédlpica externa. Es decir, en este caso la reduccion de costo
operativo es consecuencia de una mayor eficiencia energética del proceso. Por lo
demads, la diferencia mds importante entre las distribuciones de costos es que el
disefio de Luyben tiene una mayor proporcion de costo asociado a la compresion
en la linea de reciclo si se lo compara con la otra opcidén. Ademads, la solucion pro-
puesta concentra la mayor parte de su costo operativo en pérdidas de productos y
reactivos valiosos a través de la purga. Debe tenerse en cuenta que esta distribu-
cion de costo estd normalizada al 100 % en ambas graficas, de manera que solo
sirve para tener una idea de las proporciones relativas de los distintos conceptos
en relacion al costo total operativo.

Tabla 6.3: Economia de la operacion para cada disefio

Concepto Sol. Luyben | Sol. propuesta
Costo medio [US$/h] 61.2 162.0
Ventas [US$/h] 1850.4 5577.3
Beneficios [US$/h] 1789.2 5415.2

Sin embargo, observar el costo como se propone en el paper original de Downs
y Vogel [19] puede ser engafioso, ya que el mismo constituye solo un aspecto
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Figura 6.16: Distribucion de costos instantdneos en sus principales componentes.

del analisis econdmico. Recordemos que en la Fig. 6.5 se observé un caudal de
producto menor al nominal. Esto significa que la produccidn efectiva de la plan-
ta de Luyben es menor a la planteada por los autores del desafio. Debido a esta
diferencia, comparar costos sin tener en cuenta la producciéon puede conducir a
conclusiones incorrectas. La planta de Luyben trabaja en forma mas econémica,
pero también produce menor ganancia por venta de productos. Debido a esta si-
tuacion, una mejor medida de la economia del proceso la constituye el beneficio
bruto, que es simplemente el valor que resulta de sustraer al ingreso por ventas de
productos el costo operativo [29]. Estos conceptos se representan en la Tabla 6.3,
donde se muestran los montos asociados a costos, ventas y la ganancia neta de
la planta luego de vender su produccion. Este beneficio resulta ser de US$ 1789
por hora en el caso de Luyben y de US$ 5415 por hora para la solucion de esta

tesis. Es decir, la solucién aqui planteada es unas tres veces mds rentable que la
solucién de Luyben.

6.6. Conclusiones

En el presente capitulo se realiz6 una comparacion de desempeiio de los disefios
de sistemas de control de planta completa desarrollados en capitulos anteriores.
Se analizaron respuestas dindmicas de operacion estacionaria y con eventos. A
partir de las mismas, se estudiaron valores de establecimiento, seguimiento de
consigna, rechazo de perturbaciones, presencia de oscilaciones y aspectos de la
economia del proceso. Se encuentra que la solucion propuesta es superior en todos
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los aspectos anteriores. En particular, aunque el costo de operacion del disefio de
Luyben es menor, el beneficio de la solucién propuesta es tres veces mayor debido
a que la planta tiene una mayor produccion.
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Capitulo 7

Discusion Final

7.1. Introduccion

Este capitulo se dedica a revisar los resultados obtenidos en capitulos anteriores,
proponer lineas futuras de trabajo y obtener conclusiones.

7.2. Revision de Capitulos Anteriores

El Capitulo 1 presenta los objetivos de la tesis, asi como los ejes tedricos prin-
cipales a través de los cuales se desarrolla, que incluyen la teoria de control de
plantas completas y elementos de control fraccional. Ademads, se sintetizan los hi-
tos histéricos mds importantes de estos campos para contextualizar los desarrollos
posteriores.

En el Capitulo 2 se presenta el problema bajo estudio, el desafio de Tenneessee-
Eastman, desde las hipétesis de modelado hasta su implementacion algoritmica
final. Se destaca que el problema, consistente en una planta petroquimica com-
pleta, no es una idealizacion o un caso de estudio de origen académico, sino que
se desarroll6 a partir de una planta real sobre la cual los ingenieros de Eastman
trabajaban, encontrando numerosas dificultades desde el punto de vista de control.
Algunas de las caracteristicas mds importantes que captura el desafio son:

= No se dispone de expresiones matemdticas cerradas para describir el sistema

= EXxisten cuatro reacciones quimicas exotérmicas que compiten entre si por
los reactivos y producen distintos productos, siendo solo algunos de interés.

137
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= El comportamiento térmico del reactor puede cambiar de acuerdo a cudl
reaccion quimica domine en su interior.

= Existe un inerte en el sistema, y su eliminacion es fundamental para la esta-
bilidad operativa

= El comportamiento dindmico es fuertemente no lineal

= Es un proceso multivariable de dimensiones moderadas, con 40 entradas,
50 estados y 41 salidas

= Es un proceso inestable a lazo abierto
m Presenta fuertes interacciones entre variables

= El proceso estd sometido a restricciones duras sobre un conjunto de varia-
bles, que detienen la simulacion en caso de no respetarse

= Existen reciclos materiales (y por ende, térmicos), que aumentan la comple-
jidad del sistema

= Las sefales incluyen ruido con caracteristicas acordes a la naturaleza de las
variables que se miden.

= Las salidas de la planta pueden ser analdgicas o digitales, de acuerdo al tipo
de variable

Debido a todas estas caracteristicas, el codigo de TE se adopta como si fuese
la planta real. Como consecuencia, los datos generados por las simulaciones del
codigo valen como si fuesen datos experimentales.

El Capitulo 3 desarrolla una serie de andlisis preliminares basados en la linea-
lizacién de la planta. Se caracterizan polos y se confirma la inestabilidad de la
planta a lazo abierto, asi como comportamiento integral. Un estudio de ceros del
sistema descarta la existencia de fendmenos de fase no minima. Adicionalmente,
se encuentra mal condicionamiento numérico del modelo lineal y alta sensibili-
dad direccional respecto al vector de entradas. Finalmente, se realizan computos
orientados a determinar observabilidad y controlabilidad del sistema lineal. Se
destaca que el modelo no tiene controlabilidad de salida, lo cual constituye una
advertencia preliminar sobre las dificultades que presenta la planta para el disefio
de un sistema de control satisfactorio.

En el Capitulo 4 se retoma una solucidon de control global de planta completa
propuesta originalmente por Luyben [42], y se la recrea en una implementacion
propia, aunque fiel a la informacién disponible sobre la original. Se realiza un
estudio de respuestas dindmicas, satisfaccion de restricciones, costo operativo y
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contenido frecuencial de las sefales. Se detectan algunas debilidades del disefio,
como ser saturacion de manipuladas y variabilidad indeseable en ciertas sefiales.
Como ventajas de disefio, puede mencionarse la simplicidad y la capacidad de
lograr un costo operativo relativamente bajo.

Una propuesta de disefio de control novedosa se aborda en el Capitulo 5. En el
mismo se hace énfasis en el modelo TE no lineal, debido a las fuertes limitaciones
que presenta la linealizacién analizada en el Cap. 3. Una caracterizacion inicial
de la planta cono sistema cadtico permite develar el alto grado de no linealidad
de la misma. Luego un estudio de grados de libertad establecié una ausencia de
suficientes manipuladas para tener un control completo de las variables de salida
de la planta. Se continda con la seleccion de variables controladas, que se concreta
fundamentalmente mediante un conjunto de andlisis sobre las sefiales de salida,
teniendo en cuenta informacion mutua, correlaciones y consideraciones del pro-
ceso. Un estudio posterior de apareamientos muestra que los métodos basados en
modelos lineales ofrecen resultados inconsistentes, por lo que nuevamente se re-
curre al tratamiento de las sefiales de entrada-salida de la planta. Adicionalmente
se incluye una estimacion de tiempos muertos de la planta. Al igual que antes, di-
chas estimaciones estan basadas en la teoria de la informacién mutua. Finalmente,
los estudios anteriores permiten extraer lo que se considera el problema central de
control, que consiste en la falta de manipuladas efectivas para las variables de sali-
da criticas del proceso. La solucidn propuesta para soslayar esta dificultad central
consiste en distribuir la energia de la accién que implica cada controlada sobre
diversas manipuladas. Este principio resulta ser la piedra angular de la estructura
de control final. La solucion definitiva incluye controladores fraccionales.

A partir de las soluciones de control anteriores, en el Capitulo 6 se desarrolla una
revision comparativa de desempeios en dos situaciones: operacidon continua y con
eventos, pudiendo ser estos Ultimos tanto cambios en consigna como perturbacio-
nes. La comparacion hace énfasis en desviaciones respecto a los valores objeti-
vos, saturacion de manipuladas, calidad de respuestas dinamicas y performance
econdmica de cada opcion.

7.3. Conclusiones

Este trabajo presenta una solucién de control de planta completa para el problema
de Tenneessee-Eastman. La misma estd basada mayormente en andlisis realizados
sobre el modelo no lineal a lazo abierto. Se propone una estructura de control
novedosa, libre de la necesidad de recurrir a un modelo de la planta (o model-
free). Una ventaja de un disefio libre de modelos es que permite soslayar todas
las falencias que un modelo lineal podria tener para describir correctamente una
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planta completa, tal como ocurre en el problema TE. En cambio, el procedimiento
de diseno se alimenta fundamentalmente con datos de planta. Ademas, la solucién
de control implementa controladores fraccionales. El sistema de control resultante
es versatil, siendo facilmente configurable en situaciones de parada, puesta en
marcha, asi como en operacion anormal.

Se encuentra que la solucion propuesta es superior a la correspondiente de Luy-
ben, siendo esta dltima representativa de una buena propuesta de ingenieria de
control de procesos. Con un offset notablemente menor en casi todas las variables,
una mejor respuesta dindmica y una rentabilidad de planta tres veces superior a la
referencia, la propuesta aqui planteada sienta un antecedente atractivo para seguir
investigando este tipo de soluciones de planta completa.

7.4. Futuros Desarrollos

Un desafio tal como el problema TE presenta por su complejidad un gran nimero
de posibilidades de disefo, de andlisis alternativos o de estudios comparativos.
Esto lleva a que agotar todas estas posibilidades sea poco menos que imposible
en un solo trabajo. La presente tesis puede considerarse una semilla, un punto de
partida, para una gran variedad de trabajos por venir.

Concretamente, la falta de expresiones matemadticas en forma cerrada y que repre-
senten la planta con cierta confiabilidad, ha representado un obstaculo fundamen-
tal en la profundizacion del uso del control fraccional durante este trabajo. Debido
a ello, en estudios subsecuentes se buscard explotar las posibilidades de los ope-
radores fraccionales en forma extensiva, aprovechando los numerosos resultados
que existen al dia de la fecha, y aplicandola a problemas factibles de ser resueltos
en forma superadora con estos métodos.

Ademas, en el futuro se espera desarrollar estudios comparativos para cuantificar
la mejora en el desempefio de una solucién de control que incorpore controla-
dores fraccionales, y compararla con respecto a sus correspondientes versiones
convencionales. También se plantea desarrollar un método de ajuste sistemético
para controladores fraccionales basados en objetivos orientados al problema de
planta global.

Por otro lado, se continuard con el objetivo de estudiar plantas completas y de
examinar las ventajas y desventajas de la solucién propuesta en esta tesis con
respecto a soluciones de control avanzado consolidadas, como ser MPC. Esto se
hard tanto para la planta TE como para otros problemas modelo o benchmarks
reconocidos.



Apéndice A
Generacion de Senales Aleatorias

Este apartado describe someramente la implementacion del algoritmo que genera
sefales aleatorias. El mismo se emplea en el Capitulo 5 cuando se analiza el mo-
delo no lineal de la planta TE para facilitar la seleccion de variables controladas y
de apareamientos entre manipuladas y VC.

El vector de entradas al modelo tiene 40 elementos. De ellos, los primeros 12 co-
rresponden a potenciales variables manipuladas (si se adoptan de esta forma en el
disefio), y los 28 elementos restantes constituyen flags, que son indicadores bina-
rios que activan o desactivan distintas perturbaciones en cada instante de tiempo.
Asi, para el caso nominal, todos los flags son nulos. Esta configuracién, aunque
no permite modificar la intensidad de cada perturbacién, ofrece la flexibilidad de
combinar distintas perturbaciones en una misma simulacion, ocurriendo al mismo
tiempo o en forma secuencial. Las perturbaciones se describen en detalle en la
publicacion original del problema TE [19].

Por lo anterior, solo las primeras 12 variables son continuas y pueden configurarse
libremente. Pero debe recordarse que la simulacién se detiene automaticamente
cuando se supera cualquier restriccion, como se detall6 en el Capitulo 1. Debido a
que se generan sefiales aleatorias, existe una elevada probabilidad de violar estas
restricciones. Para mitigar esta situacion, se imponen como valores iniciales los
dados en la Tabla 2.1. Esto permite que, al menos al comienzo de las simulaciones,
se impongan valores de entrada razonables para la planta.

Con respecto a las sefales, la bibliografia cldsica de control [45] establece que
un barrido en frecuencia es suficiente para caracterizar un sistema lineal MIMO.
Sin embargo, para sistemas no lineales responden de una forma mas general a las
entradas, ya que las salidas pueden cambiar la frecuencia, la amplitud o la fase.
Todo esto implica que explorar la salida de un modelo no lineal requiera sefiales de

141



142 APENDICE A. GENERACION DE SENALES ALEATORIAS

entrada que varian dentro de un espacio de parametros mas amplio que solo la fre-
cuencia. Como consecuencia, se implement6 un cddigo basdndose en la teoria de
series de Fourier. Se sabe que cualquier sefial continua con soporte compacto pue-
de descomponerse en componentes sinusoidales de distinta frecuencia y amplitud
[55]. Razonando en forma inversa, si se toman series de Fourier conformadas por
un numero distinto de términos, y cada término con un valor de frecuencia, fase y
amplitud distintos, se puede generar una familia de funciones continuas bastante
general. Este es precisamente el enfoque adoptado para generar sefiales aleato-
rias. Quedan excluidas las sefiales con discontinuidades, o incluso las sefiales que
no son diferenciables en algin punto. Sin embargo, para los fines de analizar el
proceso, no se espera que este tipo de sefiales sean relevantes, ya que el propio
sistema actua como filtro de baja frecuencia, y las funciones discontinuas quedan
asf filtradas.
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Figura A.1: Ejemplo de generacion de sefales aleatorias.

En la Fig. A.1 se muestra un ejemplo de la generacién de sefiales de entrada al
sistema. Notar la presencia de componentes de distinta frecuencia, fase y amplitud
para cada manipulada. Todos los flags asociados a perturbaciones se fijan en cero.
Los valores iniciales son los de la Tabla 2.1. Para los andlisis de seleccion de VC
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y de apareamientos, se promedian los resultados obtenidos de 60 simulaciones,
cada una con un conjunto distinto de entradas generadas.

Entre los pardmetros de la generacion de sefiales puede indicarse el rango de fre-
cuencias, que es de [7-107%, 7-10?]. Ademas, el rango de amplitudes est4 entre 5 y
50, ya que se deben mantener valores acotados. Asimismo, el nimero de términos
de la serie va desde 10 hasta 100, y los valores de fase estdn en el intervalo [0, 2r].
Todo esto permite que cada sefial tenga una evolucion propia y distinguible de las
otras, lo cual disminuye los errores de estimacion, especialmente en los andlisis
de apareamientos, donde el rol de las entradas tiene el mismo peso que el de las
salidas.
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