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Capitulo 1

INTRODUCCION

Este trabajo de Ano Sabético tiene como Objetivo General completar con rigor analitico, a partir de los
desarrollos publicados y aportes propios, una metodologfa para la inclusién y uso del concepto de “Dindmicas
de un Proceso” en las etapas de Disefio de Equipos de Proceso y Diseno de Sistema de Control. A esto se
le denomina Integracién Diseno-Control, Diseno Integrado o Disenio Simultdneo del Proceso y su Control
(DSPyC). Se pretende mostrar la utilidad de tal inclusién y tal uso, tanto para el disefio del Equipo, como
para la ensenanza de la Ingenieria de Procesos. Tal Objetivo General se cumple proponiendo, desde la
revisién detallada de la literatura, definiciones unificadoras para los conceptos: dindmicas de un proceso y
su jerarquia, controlabilidad y alcanzabilidad en el espacio de estados, punto de operacién y régimen de
operacion en el espacio de estados. Se describe de manera detallada un procedimiento de diseno de equipo
de proceso y uno de diseno de sistemas de control, ambos reconocidos en la literatura como procedimientos
véalidos para dichas tareas. Luego se introducen pasos adicionales a los procedimientos aceptados de diseno
(de equipo y de sistema de control), que incluyen el uso de modelos dindmicos de proceso en esas tareas. Eso
permite conformar, con elementos de los procedimientos adicionados, una propuesta de disefio de Equipos de
Proceso y diseno de su Sistema de Control (DSPyC), y probarla en un equipo con reaccién quimica (reactor
continuo en tanque agitado - CSTR).

El material contenido en este trabajo no es totalmente del autor. Buena parte son ideas, desarrollos y
métodos tomados de la literatura existente, especialmente de trabajos consolidados en los ltimos 15 anos,
tal y como lo presentan algunos libros de texto modernos en Ingenierfa de Procesos e Ingenieria de Control.
Sin embargo, hay un aporte importante de desarrollos logrados a través de tres Tesis de Maestria y dos de
Doctorado, dirigidas por el Autor entre 2003 y 2009. Por su naturaleza e intencién, este texto tiene muchas
intersecciones con otras dreas de la Ingenieria de Procesos y la Teoria de Control, incluyendo la optimizacién
como el eje central de las tareas asociadas con el diseno en ingenierfa. Aunque ni el disefio ni la optimizacién
son tratadas en detalle, aqui se presentan con una visién particular que da gufas al lector para un estudio
mds detenido de las mismas en libros especializados. Respecto a la audiencia, este libro estd principalmente
orientado a estudiantes de pregrado en cualquiera de las dreas de la Ingenierfa de Procesos, aunque también
tiene el nivel suficiente para cualquier curso de posgrado que trate el tema del diseno en procesos. Se planted
autocontenido en la parte bdsica, aunque no se expliquen en detalle todos los aspectos, por lo que el lector
debera revisar en profundidad los temas bésicos, con la matematizacién propia de tales temas, en otros libros
de texto. Precisamente, los aspectos fundamentales se presentan como una introduccién simplificada pero
completa, que da una guia para afrontar las lecturas necesarias a fin de entender el material posterior de
cada capitulo. El material se restringe a Procesos cuya representacion pueda hacerse a través de sistemas
de ecuaciones diferenciales ordinarias y algebraicas (sistema de dimensién finita). Por tanto no se tratan
sistemas infinito dimensionales representados por ecuaciones diferenciales parciales. En consecuencia, todos
los Procesos discutidos aqui se consideran como un mimero finito de volimenes perfectamente mezclados, es
decir, de pardmetros concentrados.
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Este trabajo resulta importante tanto desde lo cientifico como desde lo docente. Desde lo cientifico, ya
que la propuesta integra resultados recientes reportados en la literatura, resultados presentados en Tesis de
Posgrado desarrolladas en el ambito del Grupo de Automética (GAUNAL) y alguno nuevos aportes, con
el conocimiento consolidado en las dreas de modelamiento y diseno de equipos de proceso, asi como en las
de analisis y disefio de sistemas de control. Adicionalmente, el trabajo utiliza Modelos Semifisicos de Base
Fenomenolégica (MSBF) y pardmetros concentrados en el andlisis de procesos para el diseno de equipos y de
su sistema de control. Desde lo pedagdgico, porque los procedimientos reportados en la propuesta muestran
una forma de incluir el concepto “Dindmicas de un Proceso” en los cursos del pregrado y posgrado: Ingenieria
de Procesos y Control de Procesos; Modelamiento de Sistemas Dindmicos y Control de Procesos Quimicos.
Ademas, el tratamiento que se da al equipo de proceso usado como ejemplo, permite su uso como elemento
didéctico en los cursos arriba mencionados y en otros de Operaciones Unitarias, con lo cual se incluye de
manera natural el concepto de “Dindmicas de un Proceso” en las tareas de diseno de procesos quimicos.

La motivacién para un trabajo como este surgié de la necesidad evidente de incluir las “Dindmicas del
Proceso” como elemento fundamental en las tareas de diseno en Ingenieria de Procesos. Es grande el nimero
de herramientas computacionales que ya ofrecen asistencia para el disenio (CAD - Computer Aided Design),
sin que los estudiantes cuenten con soporte escrito que justifique tales usos. Ademds, la utilizacién de esas
herramientas como cajas negras, no hace més que ocultar un conocimiento de base que resulta fundamental
para un buen ejercicio profesional e investigativo del egresado. Por lo tanto, es perentoria la inclusién del
concepto de “Dindmicas de un Proceso” como fundamento del anilisis y soporte a las tareas de diseno de
procesos. En tal sentido, es conveniente recordar que la separacién que la literatura (y por tanto los cursos
en ingenierfa), han hecho de los comportamientos estéticos y dindmicos de un proceso a la hora de elaborar
las tareas de disefio, generé6 un desarrollo independiente de las dreas de Disenio de Equipo de Proceso (DEP)
y Diseno de Sistemas de Control (DSC). El an4lisis de procesos para realizar las tareas de DEP y DSC se ha
desarrollado siempre desde una representacién del proceso: modelo. Tal modelo debe ser lo més apegado a la
realidad, pero también lo m&s simple posible para que se facilite dicho analisis. Esas condiciones generaron en
décadas pasadas diversos tipos de representaciones de proceso, en su mayoria demasiado simplificadas como
para garantizar un andlisis con minima incertidumbre. El pre-condicionamiento hacia el uso de un modelo
sencillo llevé primero a la proliferacién de modelos estdticos y lineales. Luego aparecieron los modelos no
lineales, pero las versiones estédticas de tales modelos siguieron siendo las mds utilizadas para el DEP. Dicha
preferencia no generé malestar entre los analistas del comportamiento de los procesos, en lo fundamental
porque sélo habia un Punto de Operacién (PO) en el que permanecia el proceso: el PO nominal o de disefio.
Con esta condicién, no era necesario contar con una formulacién dindmica para el modelo, debido a que
la operacién estaba restringida a un entorno normalmente pequeno alrededor del PO. Ademads, el concepto
de Régimen de Operacién (RO) resultaba secundario, puesto que también se disenaba para que el RO no
cambiara. Este criterio de diseno asumia que la tnica fuente de cambio del RO era el cambio del PO, que a
su vez ocurria a voluntad del disenador del equipo y no por presiones del mercado, como hoy.

Desde hace mas de una década la investigacion en Disefio Simultdneo del Proceso y su Control (DSPyC)
empez6 a entregar herramientas y procedimientos para abordar el DEP y el DSC de una manera sistemaética
y coordinada. Todo desde la inclusién de los efectos dindmicos del proceso (dindmicas del proceso) en el
DEP, pues ya tales efectos dindmicos eran parte fundamental del DSC. Es asi como en afios recientes se han
desarrollado algunos procedimientos sisteméticos para el diseno integrado de procesos. Sin embargo, estos
procedimientos presentan limitaciones como: i) abordan solamente modelos de proceso en estado estable o
modelos dindmicos simples (lineales), #) no incluyen el anélisis del efecto de perturbaciones variables en el
tiempo, #i7) no involucran la seleccién conjunta del mejor disefio del proceso y la mejor estructura de control,
iv) se desarrollan en el dominio de la frecuencia o en dominio de Laplace, pocas veces en el dominio del
tiempo, y v) cuantifican la “Controlabilidad” del proceso tnicamente con base en el efecto que tienen las
entradas sobre las salidas, desconociendo el efecto sobre los estados del proceso.

Debe mencionarse que desde el punto de vista econémico, integrar ambos disefios (DEP y DSC), resulta
atractivo puesto que las metodologias de diseno tradicional, al realizar el diseno y el control del proceso de
manera secuencial y aislada, muchas veces obligan modificaciones posteriores sobre los equipos de proceso,



de modo que esos equipos puedan ser controlados. Esas modificaciones resultan costosas y generan retrasos
considerables en la entrada definitiva en operaciéon de un equipo. En cambio, al integrar los aspectos del
DEP y del DSC desde las etapas iniciales, las modificaciones necesarias para garantizar la controlabilidad
del equipo tendrdn un alto impacto sobre el disefio final, con la ventaja de requerir muy baja inversién de
Tecursos.

El material que se presenta, estd organizado como sigue. En el Capitulo 2 se presenta toda la discusion sobre
Equipos, Procesos y Plantas, con el fin de aclarar el objeto de estudio de la Ingenieria de Procesos y de la
Ingenieria de Control. Luego vienen cuatro capitulos que pueden agruparse en dos partes: la primera dedicada
a los Procesos y la segunda dedicada a los Sistemas de Control. En el Capitulo 3 se abordan todos los aspectos
asociados con la Descripcién de Procesos en Ingenierfa, con el fin de fundamentar toda la representacién de
procesos y arrivar al modelado de procesos como un drea madura en la Ingenieria. Se propone y discute en
detalle una metodologia para la obtencién de Modelos Semifisicos de Base Fenomenolégica (MSBF) para
Procesos. De este modo, en el Capitulo 4 se discute el Disefio de Procesos como tarea bésica de la Ingenieria,
mostrando el papel fundamental que cumple la descripcién del proceso (Modelado) y la Optimizacién. Los
Capitulos 5 y 6 son andlogos a los Capitulos 3 y 4, pero desde el punto de vista del Control de Procesos. El
Capitulo 5 expone todos los aspectos fundamentales del Control de Procesos, permitiendo que el Capitulo
6 presente el Diseno de Sistemas de Control para Procesos de manera global. Con todo este panorama
ya cubierto (las dos tareas de manera separada), se pasa al Disefio Simultdneo del Proceso y su Control
(DSPyC), que constituye el tema central de este trabajo. Alli se expone y discute en detalle una metodologia
para el DSPyC. Se finaliza el libro con un ejemplo de aplicacién de la metodologia propuesta al Disefio de un
Reactor Continuo en Tanque Agitado (CSTR por sus siglas en inglés), con lo cual se ilustra perfectamente
la capacidad de la metodologia y sus ventajas frente al método tradicional de diseno secuencial de Proceso
y su Sistema de Control. Se espera que este libro sirva como guia fundamental para afrontar el tema del
DSPyC control, tanto desde la investigaciéon como desde la docencia. Se sugiere al lector consultar el listado
alfabético de Definiciones del Anexo C, a medida que se encuentren alusiones a un término en particular,
con el fin de facilitar la comprensién de lo discutido.

Este trabajo es el fruto de muchas discusiones sobre el tema del Diseno Simultdneo de un Proceso y su
Sistema de Control, asi como sobre los temas colaterales al mismo. Tales dicusiones se han dado tanto con
colegas docentes (Lina Goémez, Rosa E. Correa, Rosalba Lamanna, Pastora Vega, Jaime Aguirre, Héctor
Botero y Jairo Espinosa), como con mis estudiantes de posgrado (Maestria y Doctorado) que han trabajado
en esos temas: Sonia Morales, Paula Atehortia, Silvia Ochoa, Luisa P. Gutiérrez, Luz A. Alvarez, Alejandro
Mufioz, Mauricio Rincén, Juan C. Calderén y Carlos M. Sierra). A ellas y ellos mi eterno agradecimiento por
brindarme el espacio de la charla académica para evidenciar que tras el tema atin faltan muchas cosas por
hacer, pero que todos estos anos de persistencia en una sola temética de investigacién y trabajo no han sido
afios perdidos. Obviamente debo agradecer a todos mis companeros de la Escuela de Procesos y Energia,
que acomodaron sus cargas académicas durante 2009 para que yo pudiera disfrutar de este Afio Sabdtico.
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Capitulo 2

EQUIPOS, PROCESOS Y PLANTAS

Durante todo este trabajo se hara referencia a los Equipos, los Procesos y las Planta (EPP) de produccién
como una unica entidad (Proceso). Aunque como se verd en las definiciones bdsicas, los tres términos hacen
referencia a cosas diferentes, su tratamiento puede unificarse cuando se habla de Disefio, méxime con la idea
de una propuesta para la integracién del disefio del EPP con su Sistema de Control. El concepto de Proceso,
de naturaleza mds abstracta que los conceptos de Equipo y Planta, sin embargo es el tema central puesto
que condiciona el diseno de Equipos y de Plantas. Si se analiza el papel de cada término, puede decirse que
los Equipos estdn concebidos para realizar un Proceso o parte de este, mientras que las Plantas no son més
que la reunién de varios procesos con el fin de obtener productos funcionales o intermedios. Es pues usual en
la literatura, y este trabajo no serd la excepcion, referirse al Proceso a secas cuando se habla de las tareds
tipicas de la ingenieria aplicada a EPP. Sin embargo, en los lugares que se deba hacer la extensién a los
conceptos de Equipo y Planta, se hardn las aclaraciones necesarias para que el cubrimiento sea total.

Los procesos de naturaleza quimica, fisica o bioldgica, han sido el centro de la ingenieria moderna casi desde
sus inicios en el siglo XVII [Rae and Volti, 1993]. Sin embargo, sélo hasta mediados del siglo XX empiezan a
aparecer trabajos que enuncian una “Ingenieria de Procesos” como drea emergente. Desde esa nueva vision,
los procesos empiezan a indagarse por su naturaleza comin y no por sus particularidades. Este cambio de
visién, que deja de mirar a los procesos como plantas de produccién de productos especificos, busca una
estructura comin en todos los procesos que permita su estudio general. Antes de eso, los trabajos reportados
se enfocaban a la descripcién detallada de cada proceso, de acuerdo con el producto que se elaboraba alli. Esto
generaba la sensacién de una alta diversidad en los procesos y por lo tanto, dificultad en una aproximacién a
su estudio sistemdtico y general. Fue sélo hasta que aparecieron los conceptos de cibernética [Wiener, 1948]
y teorfa general de sistemas [Bertalanffy, 1968], que se gener6 la inquietud de enmarcar a los procesos dentro
de una descripcién conceptual y tedrica unificada. Los resultados de esta nueva visién fueron muy ttiles
y persisten en la Ingenieria de Procesos de hoy. Muchos de los conceptos de la cibernética y de la teoria
general de sistemas vinieron a ser aplicables al analisis y sintesis de procesos. Eso dio como resultado que
la ingenieria de procesos se convirtiera en un drea formalizada y sélida [Aguirre, 2004]. A pesar de todo
esto, los avances en el control del proceso (un drea colateral), nunca pudieron integrarse de manera definitiva
con la ingenieria de procesos. Justamente, el tema de este trabajo es presentar una apromacién exitosa para
tal propdsito integrador. Pero primero, algunas definiciones que permitirdn formalizar mejor la propuesta
de diseno integrado de procesos o Disefio Simulténeo del Proceso y su Control (DSPyC), contenida en este
trabajo.

11
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2.1. Definiciones Basicas

Esta seccién aparece en el texto al inicio de varios capitulos, con el fin de permitir al lector comprender
completamente las discusiones posteriores. Sélo se incluyen las definiciones generales del tema del capitulo,
dejando las definiciones especificas de temas puntuales directamente en la seccién que corresponde al tema
en cuestion.

Definicién 2.1 Sistema. Conjunto de reglas, principios, métodos, técnicas o cosas, ordenadas con arreglo
a una ley (Estructura) y para una finalidad determinada o funcion comin (salida del Sistema), que resulta
de la interaccion parcial (Pardmetros funcionales) de dichos elementos.

Definicién 2.2 Proceso (primera definicion). Grupo de operaciones o tratamientos de materia, energia
o informacion, organizado de acuerdo con un arreglo dado (Estructura), con el fin de obtener un producto
de caracteristicas especificas (salida del Proceso), que resulta de la interaccion (Pardmetros funcionales) de
las partes del proceso.

Muchas veces los términos Sistema y Proceso se usan indiscriminadamente como referentes al mismo objeto.
Aunque tal igualdad entre los términos no existe, la fuerza de la costumbre y el contexto donde se usa el
término, han hecho que no aparezca una confusién significativa cuando los dos términos se conmutan. En
este texto, sélo se hard diferencia entre los dos términos cuando el contexto de discusién asi lo amerite. Tras
estas dos definiciones, siempre surge una pregunta interesante de discutir: ;Qué se puede decir del nivel de
abstraccion de Proceso y Sistema? Obviamente, el Proceso tiene més asidero a la realidad que el Sistema. De
aht que la definicién de Sistema permita agrupar literalmente cualquier “cosa”, mientras que la definicién de
Proceso se limita a operaciones o tratamientos de tres insumos: materia, energia o informacién!. El Sistema
no es mds que una construcciéon mental, siempre abstracta, que intenta representar a un proceso real o a una
parte de el. El proceso o la parte pueden ser abstractos, especialmente en procesos sobre la informacién. Otra
diferencia, que acentua el grado de abstraccién mayor de Sistema, es que la aplicacién iterativa del concepto
Sistema es posible, mientras que no se puede garantizar lo mismo al aplicar iterativamente el concepto de
Proceso. Ese grado de abstraccién que entrana el concepto de Sistema, permite que en un proceso se puedan
definir multiples sistemas tomando partes, equipos, elementos o incluso secciones de elementos dentro del
proceso, de acuerdo a un interés arbitrario. Se verifica por lo tanto la similitud entre los conceptos Sistema y
Proceso, pero también queda claro que el concepto Sistema posee més nivel de abstraccion que el concepto
Proceso. Por eso, deberia utilizarse la designaciéon de Sistema siempre que se analiza cualquier Proceso, de
modo que las divisiones que se tomen en las partes del Proceso para su andlisis no rinan con la divisién
ingenieril de los elementos (equipos) del proceso.

2.2. Procesos en Ingenieria

Definicién 2.3 Equipo. Cualquier artefacto o coleccion de piezas, instrumentos y aparatos organizados
para un fin determinado.

Definicién 2.4 Planta de produccion industrial (o simplemente Planta). Conjunto de equipos ins-
talados con el fin de producir un bien especifico. En la Planta se reconocen grupos de equipos que constituyen
Procesos. A su vez, un agrupamiento de Procesos se denomina Linea de Produccion.

Como se ve, una planta de produccién estd compuesta por uno o més procesos (linea de produccién) sobre
la materia prima (considérese también como materia prima la informacién disponible desde medidores y

LEl concepto de informacién en un Proceso es relativamente nuevo (menos de 70 afios), puesto que antes de la década del
40 del siglo XX, los dnicos insumos que se consideraban tratables en una planta industrial eran la materia y la energia.
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desde conocimiento previo de los ingenieros)?. El objetivo de cualquier planta industrial es la produccién de
bienes: intermedios si son materia prima para otras empresas o finales si pueden ser directamente usados
por el consumidor final. Para producir esos bienes, la materia prima sufre mmiltiples modificaciones, unas de
caracter fisico, otras de caracter quimico e incluso algunas de caracter biolégico, que pueden denominarse
Operaciones Unitarias.

Definicién 2.5 Operacion Unitaria. Es cada una de las etapas basicas de un Proceso, en las cuales se
incorporan materiales o insumos al producto a través de acciones determinadas. A pesar de ser una etapa del
Proceso, es posible que para realizar una operacion unitaria se requiera de uno o mds Equipos del Proceso.

El concepto de Operacién Unitaria fue descubierto por George Edward Davis, quien lo utilizé para organizar
la temética de la Ingenieria Quimica en un grupo de 12 conferencias que dicté en la Escuela de Técnologia
de Manchester (Manchester School of Technology, UK) en 1887. Coincidencialmente, en1888 nacié también
el primer programa de Ingenierfa Quimica en el Instituto de Tecnologia de Massachussets (Massachussets
Institute of Technology MIT, USA) [Chemical Heritage Foundations, 2009]. Las conferencias de Davis dieron
luego origen al primer manual de Ingenierfa Quimica: G.E. David. A handbook of chemical engineering:
illustrated with working examples and numerous drawings from actual installations. Edited by Davis Bross,
1901. Hubo una edicién mejorada en 1904. En tal trabajo, en vez de seguir los lineamientos de los libros
previos sobre quimica industrial, que se dedicaban a un proceso en particular, Davis organizé el texto por las
operaciones bédsicas comunes a muchas industrias. Sin embargo, Davis no formalizé el concepto. Fue sélo hasta
1915 que el profesor Arthur D. Little, en un reporte a la Corporacién del ya mencionado MIT, formaliza el
concepto. Dice Little textualmente en su reporte: “Cualquier proceso quimico, sin importar la escala en la que
sea llevado a cabo, puede ser resuelto a través de una serie de lo que podria denominarse ‘acciones unitarias’,
como pulverizacién, mezclado, calentamiento, coccién, absorcién, condensacién, lixiviacién, precipitacion,
cristalizacion, filtracién, disolucién, electrélisis y otras mas. El nimero de estas operaciones unitarias basicas
no es muy grande y relativamente sélo unas cuantas de ellas intervienen en un proceso determinado”. [Little,
A.D. citado en Chilton, 1951].

Con la definicién de Operacién Unitaria se dio origen a una clasificacién mas compacta y 1til de las tareas
que pueden formar un Proceso. De otro lado, los conceptos de Equipo, Proceso y Planta, permitieron armar
una discusion coherente sobre la operacion de las fibricas de productos quimicos. Sin embargo, cuando se
habla del diseno en la Ingenieria Quimica, el objeto de estudio no ha sido unificado. Esta situacién dificulta la
valoracién de los procedimientos de diseno y su matematizacién con el fin de lograr procedimientos unificados
e integrables con otros tipos de disefios (de Sistemas de Control por ejemplo). Por esta razon, en el presente
trabajo se hace una discusién respecto de este punto, buscando entender la relacién entre los conceptos:
Proceso, Sustancia, Equipo y Planta, que resulta ttil para discutir la tarea de Disefio.

El Proceso, a pesar de verse como el Objeto Real® de todo el trabajo en ingenierfa, resulta una combinacién
abstracta de Operaciones Unitarias, que sélo toma lugar cuando existe un Equipo o Planta y una Sustancia
o materia. A su vez, cada Operacién Unitaria se lleva a cabo en uno o mds Equipos de proceso. Dichos
Equipos se agrupan para formar lineas de produccién que son las que constituyen una Planta de proceso o
fabrica. Con esto en mente, es evidente que Equipos y Plantas no son més que los elementos tangible en los
que se realiza el concepto Proceso y que las Operaciones Unitarias son un fraccionamiento del Proceso que
puede o no coincidir con la particién de la Planta por Equipos. El Equipo se ve como la baja escala mientras
que la Planta se ve como la gran escala. Si se piensa en las diversas opciones, es posible tener en el caso
minimo una Planta con un sélo Proceso llevado a cado en un tnico Equipo. La contraparte es una Planta
con multiples Procesos, cada uno de los cuales se lleva a cabo en miiltiples Equipos. Nétese el papel que
desempena la Sustancia o materia en todo el asunto: sin Sustancia el Equipo o la Planta no son mas que un

2En este trabajo, la alusién al procesamiento de informacién es justamente en este sentido. No se considera la informacién
econémica o administrativa de la planta.

3Los diferentes Objetos del trabajo intelectual son: Objeto Real, Objeto Teérico, Objeto Conceptual y Objeto Empico o
Practico.
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conjunto de elementos mecanicos con varios usos potenciales. Es justamente cuando Sustancia y Equipo (o
Planta) interacttiian que se realiza el Proceso, como se ve en la Figura 2.1, ilustrando la posible interaccién
de varias opciones de Equipo o Planta con varias opciones de Sustancia. Por lo anterior, se da a continuacién
una segunda definicién de Proceso, que resulta complementaria a la primera, resultando de gran utilidad
para todo el tratamiento que se da en este texto a las tareas de diseno sobre el proceso.

EQUIPO
(o Planta) 1

Figura 2.1: Interaccién entre Sustancia y Equipo (o Planta) para generar un Proceso.

Definicién 2.6 Proceso (definicion complementaria). Proceso es el resultado de la interaccion Equipo
o Planta con la Sustancia que se trata. De manera general, dicha Sustancia puede ser masa, energia o
informacion.

Tras esta definicién, resulta evidente que el Proceso tiene un conjunto de variables z que lo caracterizan. Tales
variables deben ajustarse a través de los Sistemas de Control para garantizar el objetivo final del Proceso:
obtener un producto con caracteristicas dentro de un intervalo considerado como aceptable. Mas adelante se
definen de manera detallada Pardmetro y Variable. Por ahora, baste con aclarar que las Variables z pueden
volverse Pardmetros p para desarrollar las tareas de Diseno y que las variables que no se parametrizan se
deben fijar como valores deseados (puntos de ajuste zgp) o incluso constantes para el Proceso, el Equipo o
la Planta. El grado de abstraccién del Proceso se evidencia cuando se compara la manera como se disena el
Proceso con la forma en la que se disenan el Equipo o la Planta. El Proceso se disena sin tener un Equipo o
Planta definidos, esta es la Sintesis de Procesos. El Proceso, como conjunto de Operaciones Unitarias, resulta
abstracto durante toda la Sintesis del mismo, Sintesis que no es mds que la unién de Operaciones Unitarias
en un Diagrama de Flujo en Bloques. Luego, tal Proceso se concreta cuando se procede a disenar Equipos
o Plantas que permitan la realizaciéon de la secuencia de Operaciones Unitarias que forman el Proceso.
Por ejemplo, la secuencia de Operaciones Unitarias: Calentamiento + Evaporaciéon + Condensacién, son un
resultado de la Sintesis para un Proceso de separacién de una mezcla solvente voldtil + soluto no volétil.
Esta "idea"se vuelve un Proceso real, por ejemplo, si el calentamiento y evaporacién se hacen en un tanque
dotado de una calandria, que se llenard con vapor de agua que al condensar transfiere el calor necesario
para el calentamiento y la evaporacién del solvente. Ademds, que los vapores de la mezcla asi producidos,
se condensen en un intercambiador de tubos y coraza, con el vapor circulando por los tubos y agua fria
de una torre de enfriamiento por la coraza. Como se evidencia, durante la Sintesis e incluso al final de
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esta tarea, el Proceso como idea sélo tiene variables propias de las Operaciones Unitarias que lo componen.
Esas variables son los puntos de ajuste o valores deseados de los estados del Proceso, que por lo general
en Procesos Quimicos y Biolégicos son variables de naturaleza continua (incluida la biomasa medida como
masa de células y no como nimero de células). Tales valores actuan como requistos para la Sintesis y luego
son parte de las variables del Proceso susceptibles de ser ajustadas para optimizar su operacién o incluso
para ajustarse a un cierto Equipo o Planta interactuando con la Sustancia de interés.

Asumiendo que se esté en la etapa de Diseno del Equipo o Planta, con una Sustancia de interés ya fija y un
Proceso ya sintetizado, sélo se tendran pardametros de disefio: para el Equipo o Planta y para el Sistema de
Control. Como el Proceso real resulta de la interaccién entre Equipo o Planta y Sustancia, es obvio que el
vector de pardmetros que describe tal confluencia tienen tres partes: ¢) pardmetros asociados con el Equipo
o Planta pg p, i) pardmetros asociados con la Sustancia pg y iit) pardmetros que aparecen sélo cuando
el Equipo o Planta interactia con la Sustancia, denominados en adelante pardmetros del Proceso pp,. Los
pardmetros del Equipo o Planta pg p son todos aquellos pardmetros que se obtienen en la etapa de disefo,
que resultan mayoritariamente geométricos: didmetro, volumen, dreas de intercambio, espesor de pared,
didmetro del agitador, densidad y capacidad calorifica de la pared, etc. Los pardmetros de la Sustancias
ps son los que identifican las sustancias en forma individual y colectiva (Mezcla). Tradicionalmente, se
han clasificado como pardmetros fisico-quimicos: densidad p, viscosidad p, capacidad calorifica Cp o Cy,
conductividad térmica k, energia de activaciéon F,, factor de frecuencia de colisiones kg, entalpia o calor de
reaccién AHg,. Finalmente, son ejemplos de pardmetros del Proceso (o de interaccién) pp, los siguientes:
coeficiente global de transferencia de calor o masa (U, K,), flujos de entrada ¢ alimentacién, concentraciones
iniciales de carga o alimentacién, temperatura de alimento, velocidad del agitador, coeficientes de apertura
de vélvula Cy,, volumen de reactivos, etc. De este modo, cuando se enfrenta la tarea de Diseno del Equipo
o Planta, los pp, actian como la restriccién mientras que los pg son datos. Los pg_p son los grados de
libertad para la optimizacién que dard el diseno final del Equipo o Planta.

Debe resaltarse en esta discusién, que las variables caracteristicas de un Equipo o Planta deben tomar valores
durante su disefio (pardmetros de diseno) y durante su operacién (variables de operacién) en un intervalo
dado para que se pueda considerar que el diseno y operacién del Equipo o la Planta son exitosas. Por ejemplo,
un Proceso se puede realizar de manera correcta en un Equipo o Planta ineficientes energéticamente, pero
lo deseable es que pardmetros de diseno y variables de operacién estén en valores correctos para garantizar
que el Proceso se realice en un Equipo o Planta eficientes.

Con la clasificacién anterior se pueden discutir los roles del Equipo y la Planta en la realizacién del Proceso.
Si se asocian ahora las tareas tipicas de la Automadtica como drea mayor: Intrumentacién, Automatizaciéon
y Control, resulta evidente que las variables propias del Equipo zp g y de la Planta zp p;, son las que
se automatizan, mientras que las variables del Proceso zp, son las que se controlan. Brevemente puede
decirse que la Instrumentacion se encarga de dotar de instrumentos para la medicién y la accién al Equipo
o la Planta y por lo tanto al Proceso que en ellos se realiza. La Automatizacién por su parte, tiene como
finalidad convertir en automadtico (sin intervencién humana) acciones repetitivas o de vigilancia de puntos
extremos. Finalmente, el Control se encarga de mantener una variable en un valor deseado (regulacién) o
hacer que una variable siga una trayectoria de valores dados (seguimiento). Para la mayorfa de los casos,
aunque hay excepciones, puede decirse que la Automatizacién opera sobre variables o modos discretos (conteo
de objetos o eventos, secuenciacién de acciones o eventos, deteccién de finales de tarea o recorrido, alarmas
por valores extremos de variables continuas o discretas, etc.), mientras que el control se encarga de variables
continuas (regulacién o seguimiento). En la Figura 2.2 se presenta la Automdtica como drea mayor con sus
tres tareas asociadas, en cuyas intersecciones se encuentran las labores realizadas sobre los procesos.

Definicién 2.7 Automdtica. La Automdtica es el estudio, diserio y aplicacion de la Instrumentacion, el
Control y la Automatizacion para lograr comportamientos especificados en procesos productivos.

Ya con esta clasificacién y clarificaciéon de tareas, se puede discutir la utilizacién corriente del término
automatizar. Es frecuente que los Ingenieros de Proceso hablen de automatizar un proceso para referirse a
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INSTRUMENTACION

Variables
Propias de

Variables
Del
Proceso

AUTOMATIZACION

Figura 2.2: La Automadtica como drea mayor y su relacién con variables del Proceso, el Equipo y la Planta.

todas las tareas de la Automdtica: Instrumentacién, Automatizacién y Control. Aunque ese uso ya ha hecho
casi universalmente equiparable la automatizacién con las tres tareas, bien vale la pena aclarar que de acuerdo
con lo explicado previamente, se instrumenta el Equipo o la Planta como artefactos tangibles, se automatiza
la operacién del Equipo o la Planta y se controla el Proceso. Por lo tanto, la instrumentacién es tarea bésica
puesto que no se automatiza o controla si no hay instrumentos para complementar el grupo de acciones que
se realizan sobre un Equipo o Planta para garantizar la realizacién del Proceso de acuerdo con los estdndares
de calidad y eficiencia establecidos se ven en la Figura 2.3, asi como las labores de Automatizacién y Control
realizadas sobre cada tarea.

AUTOMATIZACION CONTROL

< <

ALARMA POR VALOR EXTREMO DE LA VARIABLE

o= o=

CONTEO DE EVENTOS O PIEZAS, TEMPORIZADO.
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VARIABLES CONTINUAS: TEMPERATURA, | _ TIEMPO VARIABLES DISCRETAS: TIEMPO, NUMERO
PRESION, FLUJO, etc. - DE PIEZAS, DIMENSIONES DE PIEZAS, etc.

-

-

SECUENCIACION DE ACCIONES O INTERCONEXIONES

3

Figura 2.3: Acciones que se realizan sobre Proceso, Equipo o Planta desde la Autométizacién y el Control.
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2.3. Tareas Asociadas con los Procesos en Ingenieria

Finalmente, en esta seccion se dan las definiciones para las dos tareas que enmarcan todo el trabajo presentado
en este texto: el Andlisis y la Sintesis. En el Capitulo 4 se tratan en detalle estas dos tareas en el quehacer
de la Ingenierfa de Procesos. Las definiciones en este punto buscan facilitar la lectura de todo el material
siguiente.

Definicién 2.8 Andlisis. Tarea consistente en la distincion y la separacion de las partes de un todo hasta
llegar a conocer sus principios o elementos.

Definicién 2.9 Sintesis. Tarea consistente en la composicion de algo a partir del conocimiento previo,
mediante el Andlisis, de todos sus elementos por separado.

La Sintesis de un Proceso consiste en la generacién de alternativas de diseno y seleccién de las mejores,
todo con base en informacién que generalmente estd incompleta, es inconsistente o incluso redundante. En
la aproximacién tradicional, la Sisntesis de un Proceso tiene una secuencia dada: Sintesis de trayectorias de
reaccién, Sintesis de secuencias de separacion, Sintesis de redes de intercambio caldrico, Sintesis de sistemas
de control, Sintesis de redes de tuberia y Sintesis total de procesos [Aguirre, 2004].

De las dos definiciones previas se evidencia la conexién fuerte entre Analisis y Sintesis, conexién que se
expondrd en detalle en los Capitulos 4 y 6, dedicados a los aspectos del disefio en ingenieria (tanto diseno del
proceso como disefio de sus sistema de control). Ademds, como se vio, un Proceso tiene una finalidad especi-
fica. En particular, en ingenieria se identifica al Proceso con la produccién de una determinada respuesta.
En procesos industriales tal respuesta es generalmente tangible: acido sulfirico, un tornillo, un hilo, etc.,
pero en otros procesos (por ejemplo sobre la informacién), puede ser intangible: extraer la raiz cuadrada,
obtener el valor medio, realimentar una senal, etc. Puesto que el tema de este trabajo es la integracion entre
el diseno del proceso y el disenio de su sistema de control, se requieren tanto los aspectos tangibles como los
intangibles de los procesos, puesto que los intangibles mayoritariamente estdn asociados con el control del
proceso.

En [Chilton, 1951] se hace cita lo que sigue de un libro de texto de Arthur D. Little: “Todas las operaciones
unitarias importantes tienen mucho en comun, por lo que si se comprenden los principios de los que depende
el diseno y operacién de los tipos bédsicos de equipos usados en ingenieria, su adaptacién exitosa a los procesos
de manufactura serd més un asunto de buen manejo que de buena suerte”. El papel de la representaciéon
matemadtica de la operacién unitaria en el diseno del proceso y la relaciéon de dicha representacién y el
conocimiento de la naturaleza, se refuerza mas adelante en el mismo texto: “Se trata de traer a la mente del
lector los principios de la ciencia que dan base a los procesos de la ingenieria quimica y entonces desarrollar
métodos para aplicar esos principios a la solucién de tales problemas. Para tal fin, se han seleccionado
operaciones bdsicas comunes a toda la industria quimica méds que los detalles de procesos especificos, con
lo cual es ahora posible el tratamiento matema&tico cuantitativo junto con una descripcién cualitativa del
proceso”.
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Capitulo 3

DESCRIPCION DE PROCESOS EN
INGENIERIA

Los procesos pueden ser: intangibles, como los sociales o los que se realizan sobre la informacién, o tangibles,
como los procesos de transformacion de la materia y las multiples formas de energia. Estos tultimos pueden
a su vez ser naturales o artificiales (hechos por el hombre). La idea fundamental de la Ingenieria de Procesos
(IdeP) es controlar los niveles de produccién o avance de un proceso natural o generar procesos totalmente
nuevos frente a los que existen en la naturaleza. Todo esto a través de Equipos, Procesos o Plantas de
produccién (EPP), lo que en esta descripcién simplemente se denominard Proceso o Sistema. Como se
evidencié en el capitulo anterior, en ingenieria es imprescindible contar con una descripcién del proceso para
poder realizar sobre dicha descripcién las tareas de Sintesis y Andlisis que permitan su disefio y operacién
adecuda. Tal descripcién no es tnica y ha sufrido cambios sustanciales de forma a través de la historia de
la ingenierfa moderna, debido a las herramientas de manejo de informacién existentes en cada momento.
Recuérdese que en realidad el Proceso se abstrae a la manera de un Sistema para poder realizar su Anélisis
y Sintesis. En lo que sigue, se muestran las aproximaciones a la representacién de procesos a la manera de un
Sistema, llegando a la representacién matemaética de Procesos, tal vez la descripcién mas ttil en Ingenieria.

3.1. Definiciones Basicas

Esta seccién aparece en este texto al inicio de varios capitulos, con el fin de permitir al lector comprender
completamente las discusiones posteriores. Sélo se incluyen las definiciones generales del tema del capitulo,
dejando las definiciones especificas de temas puntuales directamente en la seccién que corresponde al tema
en cuestion.

Definicién 3.1 Representacion de un Proceso. Es la combinacion de un mecanismo de registro de
informacion (stmbolo gréifico, matemdtico o de texto) y un lenguaje aceptado como vdlido (con semdntica y
sintdzxis del simbolo), para expresar las caracteristicas basicas de un Proceso visto como un Sistema.

Definicién 3.2 Variables de interés en un Proceso. Son todas las variables que se consideran impor-
tantes para la tarea de Andlisis y Sintesis que se realizardn sobre el Proceso visto como un Sistema.

Definicién 3.3 Formalismo del Proceso como Sistema. El siguiente es el formalismo de representacion
matemdtica y grifica de un Proceso a la manera de un Sistema. Matemdticamente: i) No Lineal General:

19
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x =f(x,u,d), i) Versién No Lineal Afin con la entrada y sin perturbacion: x = f(x) + g(x) xu , y iii)
Version Lineal General: x = Ax + Bu+ Dd. Grdficamente, se ilustra como se ve en la Figura 3.1.

Perturbacion
d
Accion de Estados
Controlu X
—>» Proceso ——»

Figura 3.1: Variables que intervienen en la representacién gréfica del Proceso como un Sistema.

Definicién 3.4 Variables de Entrada. Son las variables que aportan materia, energia o informacion al
Sistema que se analiza. Pueden ser manipuladas u o no manipuladas d. Las variables de entrada denotan el
efecto del entorno sobre el proceso. Las que son manipuladas pueden ajustarse libremente por un operador o
una accion de control, las demds se consideran perturbaciones, aunque durante el disefio se pueden fijar en
un valor constante.

Definicién 3.5 Variables de Estado o Internas. Son las variables x que describen el comportamiento
interno de un Sistema. Formalmente [Kalman, 1960], el estado x se define como el conjunto mds pequenio
de variables de un sistema, de modo que si se conoce su valor en un instante inicial tg, y las condiciones de
las variables de entrada (u,d) desde to hasta t, es posible predecir el valor de x para todo t € [to,t].

Definicién 3.6 Variables de Salida. Son las variables y que describen los flujos de materia, energia o
informacion saliendo de un Sistema. Se asume que las variables de salida se relacionan con la variables de
estado x a través de una formulacion matemdtica dada. Las variables de salida denotan el efecto del Sistema
sobre el entorno. Pueden ser medidas, lo que implica que sus valores se conocen a través de los sistemas de
medicion, o no medidas, cuando sus valores no se pueden medir de forma directa.

Definicién 3.7 Estado Estacionario de un Proceso. Condicion en la que ninguna de las variables de
interés del proceso estd cambiando con el tiempo (sus valores permanecen constantes).

Definicién 3.8 Equilibrio Matemadtico de un Sistema (Xpg). Es la solucion de la representacion
matemdatica (Sistema) de un Proceso, igualando a cero todas las derivadas (parciales y totales) del sistema
matemdtico que representa al Proceso.

Definicién 3.9 Equilibrio Unico. Es tipico en sistemas lineales, en los cuales los dos casos posibles son: 1)
un sélo un punto de equilibrio, o ii) ningin punto de equilibrio (el sistema no tiene solucion). Para Equilibrio
Unico, se acostubra transladarlo al origen de coordenadas en el espacio de estado x = 0. Algunos Sistemas
no lineales especiales también presentan Equilibrio Unico.

Definicién 3.10 Equilibrios Muiltiples. Es lo mds frecuente en Sistemas no lineales. Pueden ser continuos
(tipico en Procesos Quimicos y Bioldgicos) o aislados (sistemas mecdnicos y algunos electromecdnicos).

Definicién 3.11 Equilibrio Aislado. Un equilibrio xgr en R™ es un equilibrio aislado si existe unr € RT
tal que ningin punto del sistema a una distancia menor que r de Xgg, es otro equilibrio del Sistema.
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Definicién 3.12 Relacion Lineal entre variables. Las variables involucradas se pueden expresar por
una formulacion matemdtica sobre la que se puede aplicarse el Principio de Superposicion: un cambio neto
en la salida puede describirse por la suma de cambios parciales de salida producidos por una serie de cambios
también parciales de las entradas individualmente.

Definicién 3.13 Relacion No Lineal entre variables. Las variables involucladas se representan por una
formulacion matemdtica sobre la que no se puede aplicar el Principio de Superposicion.

Definicién 3.14 Comportamiento Estdtico. Cuando en la descripcion matemdatica del comportamiento
de una variable de interés, no aparece ninguna relacion con el tiempo.

Definicién 3.15 Comportamiento Dindmico o Dindmica de un Proceso. Cuando en la descripcion
matemdtica del comportamiento de una variable de interés, aparece el tiempo como variable independiente
que influye sobre dicho comportamiento de la variable. Se dice que existe una dindmica cuando la salida (o
estado) de un Sistema resulta no sélo una funcion de las entradas y perturbaciones, sino de valores de la
salida (o estado) anteriores (funcionalidad temporal): X =f(x,u,d). La dindmica se asocia con la variacion
temporal (t) de al menos una variable del Sistema, nunca con la variacion espacial (por ejemplo ejes x,y, z ).

Definicién 3.16 Dindmicas de Interés. Es el comportamiento dindmico de una variable de interés en un
proceso bajo andlisis. Las Dindmicas pueden clasificarse en: i) Principal, ii) Secundarias y iii) Singulares.
El concepto de Dindmica de Interés es mas general que el de Variables de Interés, en el mismo sentido que
el comportamiento dindmico es mds general que el comportamiento estdtico.

Definicién 3.17 Dindmica Principal. Es aquel comportamiento dindmico sin el cual el proceso dejaria de
ser lo que es. La dindmica principal es la caracteristica distintiva del proceso que se analiza, que lo diferencia
de otros.

Definicién 3.18 Dindmicas Secundarias. Son aquellos comportamientos dindmicos que no constituyen
la caracteristica distintiva del proceso, pero que complementan el comportamiento principal.

Definicién 3.19 Dindmicas Singulares. Son aquellos comportamientos dindmicos que aparecen en el pro-
ceso bajo ciertas circunstancias especificas, poco comunes o singulares a la operacion normal del proceso que
se analiza. Sin embargo, algunas dindmicas singulares cuando aparecen, pueden ser incluso mds importantes
que la dindmica principal, debido a su efecto nocivo sobre el proceso.

Como ya se defini6, los comportamientos dindmicos de un proceso (Dindmicas del Proceso) pueden a su
vez catalogarse en Dindmicas Principales, Dindmicas Secundarias y Dindmicas Singulares. El primer tipo de
dindmicas intentan contestar la pregunta: ;Qué aspectos dindmicos del proceso lo caracterizan y diferen-
cian de otros procesos?. Tales comportamientos son las Dindmicas Principales. Los demds comportamientos
dindmicos permanentes se denominan Dindmicas Secundarias, puesto que sélo aportan informacién adi-
cional a las dindmicas principales sin lograr diferenciarlo de otros procesos. El tercer tipo de dindmicas,
Denominadas Singulares, se caracterizan por ser de caracter secundario pero con la particularidad de no ser
permanentes. Esto significa que dicho efecto dindmico aparece bajo una condicién operativa determinada,
sin haberse manifestado previamente en el proceso. De ahi su nombre de singular. El siguiente ejemplo aclara
un poco esta clasificacion.

Ejemplo 3.1 ;Qué aspectos dindmicos caracterizan y diferencian a un intercambiador de calor
de otros equipos de proceso?. Podrian analizarse comportamientos dindmicos en: los flujos del fluido de
proceso y del fluido de servicio, el contenido energético de cada uno de los fluidos entre la entrada y la salida,
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la caida de presion, entre otras. Sin embargo, la caracteristica principal del intercambiador, y diferenciante
frente a otros equipos de proceso, es el cambio en el contenido energético de cada uno de los fluidos. La
dindmica de los flujos en cambio no es caracteristica diferenciante del intercambiador, puesto que muchos
equipos de proceso también la poseen, ademds, como no existe acumulacion de masa en el intercambiador, tal
dindmica es secundaria. Una dindmica singular puede ser un cambio en la viscosidad del fluido de servicio
(un aceite térmico), debido a una polimerizacion parasita que se da bajo ciertas condiciones de temperatura y
presion. Se evidencia el efecto notorio que puede tener tal cambio de viscosidad en la transferencia de calor,
por lo que su aparicion (singular) no es para nada despreciable. Finalmente, de la lista dada arriba, el cambio
en la catda de presidn, asociada con el nivel de obstruccion o ensuciamiento del interior del intercambiador,
tampoco es diferenciadora del equipo y si se analizara resulta ser de tan larga duracidn (meses o arios) en
intercambiadores tipicos, que puede considerarse una variable estdtica.

Definicién 3.20 Descripcion Completa de un Proceso. Es una descripcion que en su estructura con-
tiene todos los comportamientos dindmicos de interés en el proceso: dindmica principal, secundarias y sin-
gulares.

Definicién 3.21 Descripcion Parcial de un Proceso. Es una descripcion que en su estructura sélo
contiene un grupo de comportamientos dindmicos de intererés: dindmica principal y al menos una dindmica
secundaria. Opcionalmente puede incluir dindmicas singulares.

Es frecuente que la descripciéon completa del proceso no sea viable por la complejidad que tal modelo
tendria. Esto hace que lo méds comin sea el uso de descripciones parciales del proceso, de acuerdo con el
interés particular del ingeniero frente al proceso.

Definicién 3.22 Jerarquia Dindmica en un Proceso. Es un ordenamiento que se asigna a las dindmicas
de un proceso, de acuerdo con algun criterio de valoracion. Si el criterio es funcional, se comienza con la
dindmica principal (tal como se definid previamente) y se continua con las dindmicas secundarias en orden
de importancia a la funcion del proceso. Es opcional adicionar al final del ordenamiento a las dindmicas
singulares, asigndndoles también un orden de importancia dindmica. Cuando el criterio es efecto dindmico
entrada-estado, se utiliza un indice que indica que tan impactable es cada estado (dindmica) del proceso con
las entradas manipuladas del proceso tomadas como un todo [Alvarez, 2008].

En este punto debe aclararse que es posible generar varios niveles jerdarquicos tomando diferentes niveles de
la abstraccién, niveles de complejidad o incluso de capacidades en la toma de decisiones [Mesarovic et al.,
1970]. También se puede tomar una descomposicién funcional del Proceso o una clasificacién por duracion
de los comportamientos temporales [Tatjewski, 2008].

3.2. Representacién de procesos: de lo simple a lo complejo

Tradicionalmente los procesos se han descrito en libros de texto desde su comportamiento estatico [Peters
and Timmerhaus, 1980; Himmelblau, 1997]. Tal descripcién surgié en la literatura con la evolucién misma
de la ingenieria moderna (post revolucién industrial), como una primera aproximacioén a procesos disefiados
para funcionar en un unico Punto de Operacién (PO) durante toda la existencia del proceso mismo. En
esa época, se llegé a robustecer! el disefio con equipos auxiliares y a través del sobredimensionado de los
equipos principales [Peters and Timmerhaus, 1980]. Fue sélo hasta que las plantas de proceso empezaron a
requerir la produccién de méas de un producto en el mismo conjunto de equipos (plantas multipropésito),

!Robusto en el sentido de tolerancia a cambios ligeros en las variables de operacién. Es decir, las salidas del proceso varfan
muy poco ante tales cambios.
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que aparecio la necesidad de estudiar las evoluciones dindmicas de las variables de proceso. Sin embargo, el
uso de modelos dindmicos cercanos a la realidad del Proceso no fue posible sino hasta finales de los anos 90
del siglo XX. Incluso, todavia hoy, en pleno siglo XXI, se sigue ensenando la Ingenieria de Procesos con los
antiguos modelos estéticos. A pesar que dicha representacién brinda informacién 1til y que por principio de
parsimonia (que establece ir de lo simple a lo complejo), es la primera instancia o ideal, ella no posee toda
la informacién necesaria para realizar las tareas de Andlisis y Sintesis del Proceso con éxito. En lo que sigue
se muestra todo el abanico de posibilidades de representacién y su gradacién parsimoniosa de lo simple a lo
complejo.

3.2.1. Descripcién Estatica, Ideal o de Referencia

La primera aproximacién a la descripcién de un proceso es la Descripcion Ideal o también denominada
Descripcién de Referencia. Obviamente se refiere a un proceso hipotético (no real) en contraste con el
proceso real que resulta casi siempre no ideal. En general, el término Ideal hace referencia al siguiente grupo
de consideraciones:

e Comportamiento Estdtico (no hay comportamientos dindmicos presentes).
e Relacion Lineal entre las variables de interés.
e Las perturbaciones tienen un efecto constante sobre el proceso.

A pesar de que tales descripciones son idealizadas, resultan necesarias a la hora de definir los errores e
incertidumbres del proceso, calculando las desviaciones entre el comportamiento actual y el de dicha repre-
sentacién ideal. Las descripciones ideales se toman como descripciones nominales o modelos de referencia.
Fue con tales modelos que la ingenierfa quimica de la primera mitad del siglo XX construyé los manuales de
disefio. Los libros del tema utilizaban las cartas, nomogramas y tablas para guiar el disefio (que resultaba
m4és una seleccién) de equipos. Luego, el ingeniero debia realizar pruebas de operacién o recurrir a recomen-
daciones adicionales (de experticia) para ajustar las recomendaciones de disefio de los libros a sus condiciones
particulares. Con esto se lograba acercar el caso real del proceso especifico al caso ideal dado en los libros
como referente.

3.2.2. Descripciéon No Ideal, Dindmica Lineal Sin Perturbaciones

Esta es la primera aproximacién No Ideal que se considera en la representacién de procesos. En particular,
se refiere a las siguientes consideraciones:

e Comportamiento Dindmico de al menos un estado.

e Relacion Lineal entre las variables de interés.

e Las perturbaciones tienen un efecto constante sobre el proceso.

Aparece el efecto dindmico en al menos una de las variables internas del proceso (estados). En este caso la
representacién debe hacerse con herramientas matemdticas que permitan incluir al tiempo (¢) como varia-
ble: ecuaciones diferenciales (ordinarias o parciales), ecuaciones en diferencias o soluciones de una ecuacién
diferencial o en diferencias (expresiones algebraicas con el tiempo como variable independiente). El modelo
dindmico que se considera en este caso sigue siendo de caracter Lineal.

3.2.3. Descripciéon No Ideal, Dindmica Lineal Con Perturbaciones

En esta segunda aproximiacién No Ideal a la representacion de procesos, se considera:
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e Comportamiento Dindmico de al menos un estado.
e Relacion Lineal entre las variables de interés.
e Un efecto no constante de las perturbaciones sobre el proceso.

Ademés de la representacion dindmica lineal, en este caso se asimila también el efecto de las perturbaciones
como variables del proceso. Tanto en el caso ideal como en el primer caso no ideal, las perturbaciones se
consideraban de valor constante, por lo que su influencia en el anélisis del proceso era nula. Ahora, aparecen
las perturbaciones como variables de la representacién, por lo que participan totalmente en el andlisis del
comportamiento. Tipicamente, las perturbaciones pueden ser de dos tipos: sisteméticas o aleatorias. En el
primer caso, podria incluso determinarse un modelo para el comportamiento de la perturbacién, lo que se
constituye en un submodelo para la respresentacién principal.

3.2.4. Descripciéon No Ideal, Dinamical No Lineal Con Perturbaciones

Es la dltima (tercera) aproximacién No Ideal a la representacién del proceso, en la cual se incluye todo lo
anterior, excepto que la representacién dindmica es no lineal:

e Comportamiento Dindmico de al menos un estado.
e Relacién No Lineal entre las variables de interés.
e Un efecto no constante de las perturbaciones sobre el proceso.

Hasta este punto se habia asumido comportamiento lineal, para el que existen en la literatura métodos
matemadticos consolidados, que en algunos pocos casos pueden extenderse a sistemas no lineales. Con el
uso de sistemas no lineales aparecen los problemas de multiplicidad de soluciones, invertibilidad analitica
o numérica de la representacion y estabilidad de la solucién, entre otros [Finlayson, 1980; Hangos et al.,
2005]. Sin embargo, la representacién no lineal serd siempre més tratable (mateméticamente) para sistemas
multivariable, si se logra expresar en la forma compacta y matricial estdndar de la representacién en el
espacio de estado.

Como se puede apreciar en estas cuatro aproximaciones (una ideal y tres no ideales), aparece como concepto
central una diferencia filoséfica entre un Proceso real (un “mundo” real) del cual se extrae informacién
importante y un “mundo” virtual de ideas, herramientas y modelos que habilita a quien estudia el Proceso
a observar, interpretar y controlarlo en el mundo real. Es evidente que las tareas de Andlisis y Sintesis,
fundamentales para la Ingenieria, pertenecen al mundo virtual. Nétese ademds, como el mundo real puede
también identificarse con el hardware puesto que se refiere a Equipos, Procesos o Plantas (EPP) que operan
con materia y energia. Por su parte, el mundo virtual se asocia con el software debido a que aplica procesos
sobre la informacion, siendo tales procesos y tal informacién resultado de operaciones mentales del hombre
sobre el mundo real. Es justamente a través de tales operaciones mentales que se pueden deducir modelos de
los objetos reales a traves de observaciones, hipotesis de comportamientos y conocimientos previos generales.
Con esto se construye el mundo virtual que replica al mundo real (como su contraparte operativa). Los
objetos tipicos del mundo virtual son los Sistemas, mientras que los objetos del mundo real son los Procesos.
En [Ruhm, 2007] se dice que: “Los Sistemas son modelos de los Procesos del mundo real, las sefiales son
modelos de las cantidades (eventos) del “mundo” real”. Este autor certifica que cuando se planea realizar
procesos en el mundo real, siempre se tienen en mente modelos concretos que permiten anticipar la forma
en la que se comportard el proceso real, lo que permite actuar de acuerdo con tal prediccién.
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3.3. Mecanismos de Representacion de Sistemas Dinamicos

El término Representacién es més general que el término Descripcion, puesto que toda descripcién es una
representaciéon pero lo contrario no es cierto. El trabajo de Analisis que lleva a cabo el ingeniero no se
realiza sobre el Proceso mismo. Por el contrario, el ingeniero analiza el Proceso mediante una representa-
cién tratable, que puede ser verbal (texto o discurso), grifica (simbdlica) o matemdtica (numeérica). Esto le
permite la libertad de accién sobre el Proceso sin tener que intervenirlo permanentemente por tanteo y error,
con materia prima y energia. Utilizando una representacién del Proceso es posible su caracterizacién, tanto
desde un punto de vista estético (estados estacionarios) como desde un punto de vista dindmico (estados
transientes o trayectorias entre estados estacionarios). Tal representacion casi siempre sigue una progresion
dada entre diversas formas: primero la representacion verbal (una charla informal o la lectura-escritura de una
descripcién en palabras del proceso), luego una representacion gréfica (primero Diagrama de flujo en Bloques
(DB), luego Diagrama de Flujo del Proceso (DFP)), después una representaciéon matemética (estdtica: por
ejemplo ecuaciones de balance en estado estacionario o dindmica: por ejemplo modelo o ecuaciones de balance
en el transiente), que se complementa con la representacién grafica mds acabada: un Diagrama de Flujo de
Informacion (DFT) para el modelo matemético y un Diagrama de Instrumentacién y Tuberia (P&ID por sus
siglas en inglés: Pipe and Instruments Diagram) para el DFP de la planta. En el siguiente ejemplo se ilustran
estos tipos de representacion, ademads sirve para dar y clarificar otras definiciones necesarias para completar
el tema.

Ejemplo 3.2 Nombre del Proceso (o equipo): “Tanque de tratamiento de una salmuera”

1. Descripcion Verbal: En una planta se deben tratar entre 10 y 15% de una salmuera de NaCl en agua.
La solucién resultante debe estar a temperatura ambiente (25°C) y contener apenas 3% en peso de
NaCl. Para tal fin, se ha disenado un tanque agitado de 200litros en acero inoxidable 314, denominado
tanque de tratamiento. El tanque utiliza un agitador tipo turbina impulsado por un motor eléctrico de
1,5H P. Para tratar la solucién se alimentan al tanque dos corrientes: i) agua pura de manera regulada,
por una linea de 1” DN y i) la salmuera concentrada (8 a 12 % en peso de NaCl) que viene del proceso
previo por una linea de %”DN . La descarga del tanque de tratamiento hacia el proceso siguiente, se
realiza a través de una linea de 1%”DN ubicada a 4” del fondo del tanque.

Definicién 3.23 Diagrama de Flujo en Bloques o simplemente Diagrama de Blogques (DB). Un
DB es una combinacion de cajas (bloques) y flechas, ambos elementos rotulados para indicar el equipo o
etapa (los bloques) y los flujos de materia (flechas delgadas) o energia (flechas gruesas) desde y hacia los
alrededores y entre los mismos equipos o etapas.

2. Diagrama de Flujo en Bloques o simplemente Diagrama de Blogues (DB):

En los DB todavia no aparece el concepto de flujos de informacién. Es posible en un DB partir un sélo equipo
en dos o més bloques, indicando entre ellos intercambio de materia o energfa. Los DB pueden indicar en cada
Bloque la funcién genérica del equipo o llegar incluso a especificaciones detalladas de las tareas que realiza
el equipo en cuestién. Es posible también llegar a simplificar la representacién, indicando dentro de cada
bloque la magnitud del aumento (o reduccién) que realiza esa etapa del proceso sobre una o mds variables
de entrada y el tiempo que tarda en efectuar tal cambio ante un cambio en la entrada. A esta informacién
se le denomina Funcién del Transferencia. Para el tanque de preparacién de este ejemplo, el DB se presenta
en la Figura 3.2.

Definicién 3.24 Diagrama de Flujo de Proceso (DFP). Es una combinacion de simbolismos pictéricos
que recuerdan cada equipo con sus particularidades constructivas, organizados para presentar la estructura
del proceso, especificando el tipo de equipo, su ubicacion, sus conexiones (lineas y flechas) y el sentido de los
flujos de materia y energia en cada uno.
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Figura 3.2: Diagrama de Bloques (DB) del tanque de tratamiento de Salmuera del ejemplo.

3. Diagrama de Flujo de Proceso (DFP):

En los DFP la posicién de las flechas refleja el conocimiento que el ingeniero tiene del Proceso. Por arriba
del equipo van los vapores o gases, por abajo o por los lados los liquidos y por abajo o por el fondo las
mezclas liquido-sélido o los flujos de sélidos molidos. Como se evidencia, un DFP posee més nivel de detalle
pictorico que el DB, lo que hace al DFP una mejor ilustracién de la situacién real. Sin embargo y a pesar
de su utilidad simbdlica, el DFP resulta bastante cargado de informacién cuando se abordan ciertos Analisis
preliminares, por lo que resulta frecuente reducirlo a diagramas més simplificados como el DB. Un DFP se
muestra para el tanque de preparacién de salmuera en la Figura 3.3.

Solucién I]:I]
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)
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Figura 3.3: Diagrama de Flujo de Proceso (DFP) del tanque de tratamiento del ejemplo.

Definicién 3.25 Representacion Matemadatica. Una o mds ecuaciones que describen los comportamien-
tos del Proceso, bien sea etdticos (por ejemplo ecuaciones de balance en estado estacionario) o estdticos-
dindmicos (por ejemplo ecuaciones de balance en estado transiente).

1. Lo primero es indicar que todo proceso tiene variables que se toman para su representacién como un
Sistema, tal como fue definido previamente. El Sistema primario es el Proceso, mientras que el sistema
de medicién es el conjunto de instrumentos utilizados en el monitoreo de las variables. La nomenclatura
usada denomina u al vector de entradas de control al proceso o variables manipuladas, d al vector de
perturbacién o entradas no controladas al sistema, w al vector de ruido en los sensores o entradas no
controladas debidas a la incertidumbre en las mediciones; x al vector que refleja los estados del sistema
y y al vector de salidas. De este modo, cualquier sistema puede representarse de forma general mediante
dos formulaciones vectoriales: Una ecuacién de Estado, que resulta ser una ecuacion diferencial:
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dX(t) e
- =x=fx(t) u(®).d() (3.1)

funcién de los estados, las entradas y las perturbaciones. Y una ecuacion de Salida, que normalmente es una
ecuacion algebraica:

y () =g[x®),u(®),d(t),w(?)] (3.2)

funcién del estado, las entradas, las perturbaciones y el ruido en los sensores. Mds adelante se mostrard cémo
los balances de materia y energia son la base para la construccién de modelos que toman la estructura de
sistemas dada en las Ecuaciones 3.1 y 3.2. Finalmente, debe recordarse que pueden existir diferencias entre
los estados de este tipo de sistema (variable x) y las variables de estado en termodindmica.

4. Representacion matemdtica:

Para el ejemplo que se presenta aqui, sélo se obtiene el modelo matemético para el comportamiento de la
masa total en el tanque (M), que entrega el modelo para el estado nivel 21 = L. No se considera el modelo
para la variable de estado concentracion de sal (xo = Csq;). Para el comportamiento modelado, se integran
los cuatro tipos de descripcién vistos previamente.

* Descripcién Estdtica, Ideal o de Referencia. Balance de Masa Total en estado estacionario:

0= FAQUG * pAgua + FSalmuera * PSalmuera — FSOlucz’én * PSolucion

Si se asume que las densidades son aproximadamente iguales: paguq = PSaimuera = PSolucion = P> €ntonces
la expresion del balance de masa total en estado estacionario queda sélo en funcién de los flujos Fj:

0= p* (FAgua + FSalmuera - FSolucién)

que al considerar que la densidad nunca es cero, constituye la representacién estdtica de las corrientes en
el tanque. Esta representaciéon entrega todos los posibles valores de los flujos que conducen a un estado
estacionario:

0= FAgua + FSalmuera - FSolucién

* Descripcion No Ideal, Dindmica Lineal Sin Perturbaciones. Modelo matematico a través del Balance de
Masa Total (M) en estado transiente:

aM
g = FAgua * P Agua + Fsaimuera * PSalmuera — Fsotucion * PSolucion

que con la misma suposicién de densidad constante, queda:

% =p (FAgua + FSalmuera - FSolucién)

y recordando que la masa total puede expresarse en términos del volumen de sustancia contenido en el
tanque como: M = px V, y que a su vez el volumen, para un tanque cilindrico es funcién del Area
transversal del Tanque (Argnque) y de la altura del liquido o Nivel (L), M = p * Arangue * L, se llega a:

d(pxA L X
LT;;“M = p (Fagua + Fsaimuera — Fsolucién). Para resolver la derivada se recuerda que p y Arangue

son constantes, por lo tanto:

P * ATanque * ‘é—f = p(Fagua + Fsaimuera — FSolucién), que cancelando términos y organizando la Ecuacién
Diferencial Ordinaria (EDO), entrega el modelo de comportamiento dindmico de la Masa Total en el tanque,
asociada directamente con los cambios en el Nivel (L):
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dL 1
dar = ATanque * (FAgua + Fsatmuera — FSolucién)

Notese que esta ecuacién contiene la representacién inicial de estado estacionario, pero adiciona nueva infor-
macién. Para ir de la dindmica a la estdtica basta con hacer cero los cambios de masa total % =0.

* Descripcién No Ideal, Dindmica Lineal Con Perturbaciones.

Para incluir las perturbaciones, se deben considerar las condiciones de diseno y operacién asociadas con los
tres flujos del tanque. Si el flujo de salmuera Fgqimuere €S la demanda que el proceso previo hace al tanque de
tratamiento, dicho flujo serd una perturbacién d;. Con el fin de mantener el nivel constante, el mecanismo de
control que se instale para controlar L debe lograr que (Fsoucisn = Fagua + FSaimuera). Por lo tanto, puede
considerarse que la accién de control es u = Fsoucion. El flujo de salmuera Fa4,, depende del controlador de
concentracién, por lo tanto resulta ser una segunda perturbacién ds para la dindmica de nivel. Finalmente,
se asume que el flujo de descarga del tanque no depende del nivel (por ejemplo se logra a través de una
bomba de desplazamiento positivo). De este modo, se mantiene la linealidad de la ecuacién del modelo de
Nivel, pero ahora si se consideran las perturbaciones:

€ = ATalnquE *(d2 +di —u)

* Descripcién No Ideal, Dindmical No Lineal Con Perturbaciones.

Para considerar no linealidades en el modelo de la dindmica de Nivel, tratado en este ejemplo, se asumird
que la descarga de la solucién tratada se hace por gravedad (no hay bomba), regulada por una vélvula en la
descarga. En tal caso, el flujo de solucién puede formularse como:

FSolucién - Cv * /g * L

con C, el coeficiente de apertura de la vilvula de descarga y g la constante de la fuerza de la gravedad.
Reemplazando esta expresién en el modelo para la dindmica de nivel, se llega a una ecuacién diferencial no
lineal, que ya incluia las perturbaciones:

aL — ATalnque  (da+dy — Cy* /g L)

Esta es la expresién final del modelo buscado. Sin embargo, en caso de tener expresiones para las dos
perturbaciones en funcién de otras variables del proceso, estds deben incluirse en este el modelo final.

Definicién 3.26 Diagrama de Flujo de Informacion (DFI). Es una combinacion de bloques, flechas
y expresiones matemdticas, que simbolizan el flujo y procesamiento de informacion durante la solucion de
una representacion matemdatica especifica del proceso.

5. Diagramas de Flujo de Informacion (DFI):

En ocasiones los DFI se confunden con los DB puesto que también utilizan el simbolismo Flechas-Bloques.
Sin embargo, es muy importante entender que en el DFI los bloques contienen representaciones matemaéticas
(ecuaciones) y las flechas transportan valores de variables o pardmetros (informacién), mientras que las
flechas en los DB indican transporte de materia o energia. Uno de los usos més frecuentes de los DFI
es la representacion de sistemas de control de procesos, puesto que todo sistema de control opera con la
informacién del proceso que le dan los sensores. El DFI para la EDO que representa el comportamiento de
la variable Nivel (L) en el tanque de preparacién de salmuera, se muestra en la Figura 3.4.

Finalmente, y bajo una determinada suposicién para el acoplamiento de los comportamientos dindmicos (en
este caso se asume linealidad) y una aproximacién dada para su representacién (en este caso Funciones de
Transferencia), se puede representar el comportamiento mediante un DFI también genérico (Figura 3.5).
Aparecen los conceptos de variable controlada (L) o salida del proceso y variable manipulada (Cy de la
vélvula que equivale a variar el Flagy,) 0 entrada manipulable al proceso.
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Figura 3.4: Diagrama de Flujo de Informacién (DFT) del tanque de tratamiento del ejemplo.
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Figura 3.5: Otro DFI para el tanque de tratamiento de salmuera, esta vez en Funciones de Transferencia.

Definicién 3.27 Diagrama de Instrumentacion y Tuberia (PEID). Constituyen una extension del
DFP, puesto que ademds de la representacion pictdrica de los equipos de proceso y sus conexiones reales,
presenta todo el manejo de informacion asociado con la instrumentacion y el control del proceso.

6. Diagrama de Instrumentacién y Tuberia (P&ID):

En los P&ID los simbolos y la nomenclatura que con mas frecuencia se utiliza es la que determiné una norma
publicada por la International Society of Automation (ISA) [Creus, 2005] En la Figura 3.6 se presenta el
P&ID para el tanque de preparacién de salmuera.

7. Otros Diagramas. En la representacion de procesos se pueden utilizar graficos que se concentren en
diversos aspectos del proceso o incluso que representen la formulacién matemédtica del mismo, sus
secuencias de calculo, etc. Como ejemplos pueden mencionarse los Grafos Dirigidos, que representan
las “influencias” de un equipo a otro, y los Grafos Dirigidos Signados, que ademds de representar
las influencias, muestran el signo de tal influencia: positivo si un aumento en la variable del nodo de
origen causa un aumento en la variable del nodo de llegada, negativo en el caso contrario [Grisales y

Piedrahita, 1998].
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Figura 3.6: Diagrama de Instrumentacién y Tuberia (P&ID) del tanque de tratamiento del ejemplo.

3.4. Descripcién Matematica Dinamica de Procesos

Como se indic6é previamente, la descripcion estética de los procesos ha sido el comiin denominador en los
textos y en la practica misma de la Ingenierfa de Procesos (IdeP). En cambio, la Ingenieria de Control
(IdeC), por su caracter inherentemente dindmico, nacié y evolucioné con una descripcién dindmica de los
procesos (primero como sistemas lineales y luego como sistemas no lineales). Una tercera drea de estudio, que
podria tomarse como conciliadora de dos posiciones en apariencia irreconciliables, fue la Teoria Matemaética
de Sistemas. El caracter abstracto de ese cuerpo conceptual y el alto formalismo con el cual se construyo,
le permitié mostrar que la descripcién dindmica de un proceso es la tnica completa, puesto que cualquier
solucién (descripcién) estdtica no es mds que una solucién particular del sistema matemético que describe el
comportamiento dindmico del proceso. En tal sentido, la nueva IdeP del ultimo cuarto del siglo XX, se veia
abocada a incluir el andlisis dindmico de los procesos dentro de sus procedimientos de diseno, si queria hacer
un tratamiento completo del espacio de operacién en el cual era posible encontrar al proceso. Sin embargo,
la necesidad imperiosa de contar con un modelo dindmico del proceso para poder hacer tales procedimiento
de disefio “completo”, produjo un primer cuestionamiento: jes fécil obtener esa clase de modelos para los
procesos tipicos en la industria?. La respuesta pasé primero por un inventario de las herramientas disponibles
en aquella época para obtener modelos: conocimientos de fenémenos de transporte, termodindmica cldsica,
fisica, quimica y biologia descriptivas. El resultado fue un desénimo generalizado (fuera del &mbito académico)
respecto a la obtencién de modelos dindmicos de proceso. El primer argumento fue la poca aplicabilidad de
tales modelos (luego de un camino largo y tortuoso para su obtencién), debido al alto requerimiento de
computo para su solucién. Fue asi como la IdeP ante esa dificultad, volvié al diseno con las ya conocidas
representaciones estdticos ideales de proceso. En la IdeC también la complejidad computacional tuvo sus
efectos. En vez de usar modelos dindmicos no lineales, mas completos y precisos, se popularizé el uso de
modelos dindmicos lineales obtenidos por medios empiricos: curvas de respuesta al escalén. Las descripciones
dindmicas no lineales de proceseos quedaron relegadas a los medios académicos y cientificos. En las plantas
de produccion, se siguieron usando los disenos de sistemas de control basado en informacién estética del
proceso tomada de las funciones de transferencia.

En conclusién, se evidencia tras este breve recorrido por las diversas aproximaciones de representacion
de procesos, que a pesar de existir herramientas para lograr descripciones completas y con alto grado de
exactitud de los procesos que se analizan, tanto la IdeP como la IdeC, siguen utilizando mayoritariamente
modelos lineales de origen empirico (estdticos en el primer caso y dindmicos en el segundo) para tratar el
diseno de equipos y de sistemas de control. Ademds, sigue existiendo una cantidad de informacién contenida
en las descripciones dindmicas de proceso, que no se utiliza en los métodos actuales de diseno del proceso
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y su control. Tal desperdicio de informacién hace que la regién de credibilidad del diseno realizado con
descripciones lineales (robustez del disefio obtenido), resulte bastante pequena, si se compara con la porcién
del espacio de estado en la que puede operar el proceso real. Ademds, siempre quedard la incertidumbre
sobre la verdadera optimalidad del Punto de Operacién (PO), aprovechamiento méximo que de la materia,
energia e informacién disponibles hacen los equipos disenados, cuando dicha optimalidad se calcula usando
una descripcién lineal del proceso.

3.4.1. Caracteristicas Dinamicas de un Proceso

Como ya se definid, por dindmica de un proceso se entiende cualquier comportamiento que evidencie un
cambio temporal, sin importar que su duracién sea corta comparada con el tiempo natural de respuesta del
sistema ante perturbaciones externas, o larga y por lo tanto poco apreciable cuando se hace una observacién
muy breve en el tiempo. En tal sentido, los comportamientos dindmicos en un proceso se pueden catalogar
de acuerdo con su tiempo de respuesta frente a la respuesta temporal evidente del proceso, de modo que
los de duracién muy pequena o muy grande se pueden considerar de manera estética [Smith and Corripio,
1997]. A pesar de la diferenciacién entre Dindmicas, es frecuente que al obtener una representacién (modelo)
de un proceso, coexistan en ese modelo tanto las Dindmicas Principales como algunas Secundarias. Eso no
resulta contradictorio puesto que las Dindmicas Principales siempre dan el comportamiento grueso o més
significativo del proceso, mientras que las Dindmicas Secundarias aportan la variacién fina o mas sutil del
proceso.

Sea este el punto para retomar la discusién sobre la utilidad de los modelos estaticos y los modelos dindmicos
en Ingenieria de Procesos. Si bien en la mayoria de rutinas de diseno de equipos se utiliza el comportamiento
en estado estacionario del proceso como punto fundamental, el comportamiento dindmico del proceso que se
disena o analiza es imprescindible cuando se abordan tareas de operacién, optimizacién o control. Recuérdese
ademds, que el comportamiento dindmico de cualquier proceso contiene al comportamiento estdtico o de
estado estacionario como un caso especial. Respecto a estos dos enfoques, el comportamiento dindmico
es una funcién temporal de los valores de las variables del proceso, obtenida como solucién al sistema de
ecuaciones diferenciales que describen tales dindmicas bajo unas condiciones iniciales y de frontera conocidas.
En cambio, el comportamiento estatico no es mas que un mapeo o funcién atemporal que relaciona todas las
variables entre si (excepto el tiempo), formando uno o més vectores (solucién) con coordenadas conocidas
en R™ (n el orden dindmico del proceso), que corresponden a los equilibrios mateméticos del sistema de
ecuaciones diferenciales que forman las dindmicas existentes en el proceso. Resulta obvio que las evoluciones
temporales que tengan las variables del proceso siempre se hardn entre dos de los estados de equilibrio
o estados estacionarios del proceso, por lo que el modelo dindmico tiene a tales puntos como soluciones
particulares (con todos los términos diferenciales o acumulaciones iguales a cero).

3.4.2. Modelo de Proceso

Se ha insistido sobre lo imprescindible de una representacién del proceso a la hora de su Anélisis o Sintesis.
En realidad lo que se hace es tomar al Proceso como Objeto Real y de acuerdo con la intencionalidad de la
tarea que se pretende, representar todo el Proceso o una porcién de el como un Sistema. De este modo, se
puede aprovechar la mayor abstraccién del concepto “Sistema” respecto al concepto “Proceso”, para operar
con el Sistema que representa al Proceso o a la parte de este que nos interesa.

Definicién 3.28 Modelo de Proceso. Abstraccion itil del Objeto Real, que resulta ser un constructo oper-
able, bien sea tangible o intangible. Un modelo es un conjunto de elementos de representacion de informacion
que puestos juntos (como un Sistema), replican las caracteristicas de un Proceso real o una parte de este,
tomado como un Sistema. El modelo de Proceso es en si mismo un Sistema.



32 Capitulo 3. DESCRIPCION DE PROCESOS EN INGENIERIA

Puesto que los modelos en realidad representan al Sistema que se tomé por alguna semejanza desde el
Proceso, y los modelos son en si mismos Sistemas, se puede decir que todo modelo posee una estructura,
unos pardmetros y unos términos distinguibles.

Definicién 3.29 FEstructura de un Modelo. La Estructura de un Modelo es el conjunto de relaciones entre
las partes del modelo: Pardmetros, Variables, Términos y Constantes. Dichas relaciones hacen referencia no
sdlo a la posicion de los pardmetros y las variables en los diferentes términos, sino a los coeficientes que
“gradan” el efecto de tales términos en el modelo global. Estos coeficientes y la comprension de la estructura
del modelo, cuando éste es de base fenomenoldgica, resultan vital para cualquier andlisis de sensibilidad.

Definicién 3.30 Parametro de un Modelo. Simbolo que le pertenece al modelo como elemento de con-
figuracion (pardémetro estructural) o elemento de ajuste (pardmetro funcional). Un Pardmetro es un valor
numérico o simbdlico que indica el grado en que se relacionan las partes de un sistema o subsistema. En
[Himmelblau and Bischoff, 1968] se dice: “Un pardmetro es una propiedad del proceso o de su medio ambiente,
que puede ser asignada arbitrariamente mediante valores numéricos”. Un pardmetro es un valor constante
o una variable que se Tige por una ley predeterminada que resulta independiente de los procesos que puedan
ocurrir en el Sistema.

Definicién 3.31 Variable de un Modelo. Es un simbolo que le pertenece al Objeto Real (Proceso o una
parte de el), como una de sus caracteristicas, que puede o mo ser conocida. Si el valor de la variable se
conoce, su variacion no estd sujeta al ajuste por parte de quien estd identificando el modelo. Ella varia por
st misma y bajo la influencia de los demds elementos del modelo. En este caso, es una variable del proceso
como la temperatura o la presion. Cuando la variable es desconocida, se dice que su ajuste hace parte de
la tarea de disenio cuando es una variable de proceso (por ejemplo, se puede estar determinando la “mejor”
temperatura de operacion). En este caso, el valor de la variable se tantea o intenta hallar mediante el modelo
en si mismo, a través de simulaciones bajo diferentes escenarios posibles de operacion.

Definicién 3.32 Constante de un Modelo. Variable universalmente aceptada como de valor fijo o que
el ingeniero acepta de valor fijo para el caso de Andlisis de Proceso que estd tratando.

Definicién 3.33 Término de un Modelo. Es el grupo formado por pardmetros, constantes, variables y
operadores matematicos no lineales (diferentes de suma y resta) presentes en las formulaciones matemdtica
de un modelo. También se puede considerar como Término a un submodelo dentro de un modelo mayor o
modelo maestro del Proceso. Los términos se separan por los operadores lineales de suma (+) o resta (—).

Definicién 3.34 Pardametro Funcional. Es el que es estd asociado directamente a la funcion de cdlculo
de la salida o resultado del modelo.

Definicién 3.35 Pardametro Estructural. Es el que estd asociado a la configuracion o estructura del
modelo.

Definicién 3.36 Modelado. Procedimiento que permite establecer una estructura matemdtica o simbdlica
y unos pardmetros, que describen de manera cualitativa o cuantitativa los comportamientos caracteristicos
de un sistema o proceso.

Definicién 3.37 Identificacion. Procedimiento que permite encontrar los pardmetros (funcionales o es-
tructurales) de un modelo a partir de datos tomados del proceso (experimento u operacion normal) o desde
descripciones mucho mds especificas (ecuaciones constitutivas) de los comportamientos y las caracteristicas
particulares del Proceso.
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Definicién 3.38 Simulacion. Procedimiento que permite observar la respuesta externa (la salida), o la
respuesta interna (el estado) de un modelo de un sistema ante diferentes condiciones de operacion (entra-
da manipulada y perturbacion). La simulacion requiere de un soporte que permita la solucion del modelo
(cuantitativamente o cualitativamente) para obtener la respuesta deseada.

La obtencién de un Modelo del Proceso requiere por lo general un esfuerzo considerable. Sin embargo, son
muchas las razones que justifican la elaboracién de un modelo confiable para un Proceso:

1. Inexistencia total o baja disponibilidad del Proceso real para experimentacién.

2. Altos costos en pruebas sobre el Proceso real.

3. Imposibilidad de operar el Proceso real en regiones de riesgo.

4. Tiempos de ensayo en el Proceso real demasiado largos.

5. Determinacién de condiciones 6ptimas de diseno de una etapa o Proceso y delimitacién de su regién
de operacién éptima.

6. Disefio de sistemas de monitoreo, automatizacién, control y diagnéstico de fallas, utilizando los modelos
para predecir comportamientos.

7. Caracterizacion y extracciéon de conocimiento sobre el comportamiento de un Proceso real.

3.4.3. Clasificacion de los Modelos

Entre las muiltiples clasificaciones posibles para los modelos, aqui se dan las tres mas ttiles a la hora de
seleccionar un tipo de modelo para una aplicacién determinada. Esas clasificaciones son de acuerdo con: i)
el grado de conocimiento del proceso implicito en el el modelo, i) el tipo de informacién que puede brindar
el modelo, y i) la caracteristica de agrupamiento espacial de los pardmetros del modelo. Existen otras
clasificaciones de modelos sobre las que no se profundiza aqui, pero que se mencionan a continuacién para
hacer més completa esta descripcién y poder clasificar totalmente el tipo de modelos utilizado en Disefio
Simultdneo del Proceso y su Control (DSPyC):

*  Modelos Lineales vs. No Lineales

* Modelos Continuos vs. Discretos

* Modelos Causales vs. No Causales

* Modelos Estéticos vs. Dindmicos

Modelos Estocédsticos vs. Deterministicos

Modelos Variantes en el tiempo vs. Invariantes en el Tiempo.

Se invita al lector interesado en produndizar en estas otras clasificaciones, a consultar textos especializados
en modelado [Himmelblay and Bischoff, 1968; Franks, 1972; Aris, 1978; Ljung, 1987; Hangos and Cameron,

2001]. Ahora, veamos con algin detalle las tres clasificaciones mecionadas al principio, puesto que luego
seran utilizadas algunas de sus caracteristicas durante la seleccién de un modelo para determinada tarea.

* De acuerdo con el grado de conocimiento del proceso implicito en el modelo:
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1.

* De

Modelos de Caja Blanca, Fisicos o Fenomenoldgicos. Basados en el conocimiento detallado de las va-
riables involucradas en el sistema y de la comprensién de las relaciones entre ellas. La obtencién del
comportamiento de las Dindmicas a partir de este tipo de modelos se logra generalmente a partir
de leyes de conservacion (balances de masa total y por componentes, balances de energia total, ba-
lances de energia mecédnica y balance de cantidad de movimiento). Estas leyes de conservacién vienen
acompanadas normalmente de ecuaciones auxiliares o constitutivas (ecuaciones cinéticas, termodindmi-
cas, de relaciones de diseno, etc.) que permiten evaluar los pardmetros del modelo o bien, establecer
relaciones adicionales entre variables de estado.

. Modelos de caja negra o Empiricos. Determinados experimentalmente a partir de los datos disponibles

del proceso. Resultan de la experimentacién y la observacién y son ampliamente usados cuando el
fenémeno fisico es desconocido o no estd bien entendido. Estos modelos no son derivados a partir
de leyes fisicas, por lo que para su elaboracién debe seleccionarse alguna estructura matemédtica que
relacione las variables a predecir con las variables medidas. Esta seleccién de estructura y variables es
sumamente importante, ya que si no se incluye alguna variable crucial o si la relacién propuesta no es
adecuada, el modelo serd incapaz de representar con suficiente exactitud el proceso. Un modelo de esta
clase es el que se obtiene con funciones de transferencia en el dominio de Laplace. Las herramientas de
control lineal usan esos los modelos para el diseno del sistema de control.

Modelos de caja gris o Semifisicos. Son una combinacién de los modelos de caja negra y los modelos
de caja blanca. Existen dos maneras diferentes de obtener estos modelos de caja gris: i) Aprovechar
la estructura de un modelo fenomenoldgico (balances de materia y energia) y establecer correlaciones
empiricas para algunos pardmetros que no pueden ser especificados mediante una estructura explicativa.
Estos se denominan Modelos Semifisicos de Base Fenomenoldgica (MSBF). i) Construir una estructura
totalmente empirica, pero durante la identificacién de los pardmetros algunos de estos se pueden obtener
a partir de conocimientos fenomenoldgicos. Estos se denominan semifisicos de base empirica.

acuerdo con el tipo de informacién que puede brindar el modelo:

. Modelos Ezplicativos. Estos modelos buscan incrementar el entendimiento de las causas del fenémeno

a través de las pruebas empiricas de proposiciones de diversas teorfas de apoyo. Normalmente son
modelos complejos y basados en leyes y principios. En general, no se basan en modelos empiricos o
heuristicos y se utilizan cuando el sistema ya se conoce, pero se desea conocer su comportamiento
en una situacién especifica y las razones de porque determinado fenémeno ha ocurrido de esa forma
y no de otra manera. Estos modelos son méds usuales en investigacién, labor en la que responden a
la pregunta: ;Por qué y de qué forma ocurren determinados mecanismos, eventos o fenémenos en un
Sistema?.

. Modelos Descriptivos. Describir un fenémeno implica definir sus caracteristicas y componentes, asf

como definir las condiciones en que se presenta y las distintas maneras en que puede manifestarse. En
el modelado descriptivo de un sistema se persigue que la representaciéon obtenida sea adecuada para
las tareas de diseno. Por tanto, el modelo descriptivo debe ser sencillo y aportar informacién a la toma
de decisiones en las diferentes etapas del disefio. Aunque el ideal para disefio es el modelo explicativo,
la complejidad matemaética que este trae aparejada resulta prohibitiva a la hora de abordar labores de
diseno rutinarias. Los modelos descriptivos en el diseno de ingenieria responden a la pregunta ;Qué es
preciso conocer del sistema para el objetivo de Diseno que se pretende lograr?.

Modelos Puramente Predictivos. Aunque todos los modelos matemadticos son predictivos, cuando se
habla de modelos puramente predictivos se hace referencia a aquellos modelos obtenidos empirica-
mente, los cuales sintetizan en una estructura sencilla (y generalmente predefinida) las dindmicas de
interés del Sistema. Aunque su cardcter explicativo es minimo, su sencillez disminuye la complejidad
computacional haciéndolos ideales para su uso en linea, es decir un modelo puramente predictivo es
un modelo lo suficientemente preciso para ser manipulado en tareas rutinarias de diseno. Los modelos
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AutoRegresivos con entrada eXogena (ARX) son un ejemplo de modelos puramente predictivos. Fi-
nalmente, se puede decir que los modelos puramente predictivos en el diseno de ingenieria responden
a la pregunta ;Cémo serd el comportamiento del sistema modelado en circunstancias diferentes?

* De acuerdo con la caracteristica de agrupamiento espacial de los pardametros del modelo:

1. Modelos de Pardmetros Distribuidos. Incorporan la variacién espacial de las variables que representan,
con lo que la aplicacién de las ecuaciones de conservacién lleva a modelos que son representados por
Ecuaciones Diferenciales Parciales.

2. Modelos de Pardametros Concentrados. No incorporan la variacion espacial de las variables que repre-
sentan, con lo cual la representacién resulta solo en Ecuaciones Diferenciales Ordinarias que a menudo
se encuentran acopladas con ecuaciones algebraicas lineales y no lineales.

3.4.4. Modelado Dindamico de Procesos

Todas las tareas de ingenierfa (excepto el mantenimiento y la reparacién), operan sobre alguna representacion
véalida del proceso que se trata. Dicha representacion recibe el nombre de Modelo. Los modelos son el elemento
mds importante en todas las tareas o tratamiento que la ingenieria aplica: concepcién, formalizacién, diseno,
control, operacién, diagnéstico y optimizacién, entre las principales. Cuando se aborda el Andlisis de un
Proceso, aparece un grupo disponible de modelos diferentes, que van desde los simbdlico simples (diagrama
de bloques) hasta los mateméticos sofisticados (modelo dindmico del Proceso basado su fenomenologia). Tal
evolucién en la complejidad de la representacién usada va de la mano con la complejidad de la tarea que se
desarrolla. Es asi como para la aproximacion conceptual al diseno del Proceso basta con un Diagrama de
flujo en Bloques (DB), que luego evoluciona hasta un Diagrama de Flujo de Proceso (DFP), justo cuando
se ha seleccionado el tipo de equipo a utilizar en cada etapa. Aunque tanto el DFB como el DFP son
representaciones gréficas, la adicién de elementos pictéricos descriptivos del tipo de equipo usado en una
etapa que hace el DFP, aumenta el nivel de detalle de la representacién.

Ocurre algo similar con los modelos mateméticos del proceso, que pueden ir incrementado su nivel de detalle y
por tanto su complejidad. Sin embargo existe una diferencia: en los modelos matemaéticos las simplificaciones
pueden hacerse antes de la obtencién del modelo mismo, de acuerdo con el uso final que se le piensa dar
a dicho modelo. Tales simplificaciones a priori del modelo siempre tienen como objetivo hacer que este se
ajuste lo mejor posible a la funcién final para la que estd siendo construido. Es decir, el uso futuro del modelo
condiciona su grado de representacién. Esto no implica que el modelo simplificado sea de menor calidad que
el modelo original (sin simplificar), puesto que lo que en la simplificacién se retiene es aquello que interesa a
la hora de realizar la tarea especifica para la que se requiere el modelo. En cambio, un modelo sin simplificar
puede requerir tiempos de cémputo muy largos y que resultan inadecuados para la tarea a realizar. Adems4s,
es posible que en su estructura mds grande (y a lo mejor mucho mds exigente en nimero de pardmetros),
atrape comportamientos impropios que distorsionen los resultados finales de la tarea de ingenieria que con
ese modelo se ejecuta.

El modelo de un proceso no es solamente un grupo de ecuaciones, se necesita de mucha més informacién
para construirlo. En forma general, para la construccién de un modelo, se necesitan:

1. Suposiciones: caracteristicas de tiempo, condiciones de flujo, caracteristicas espaciales, rango y exacti-
tud requerido para los estados del Proceso a modelar.

2. Ecuaciones del modelo: cuando se toman juntas, estas ecuaciones forman el modelo. Pueden ser de dos
tipos:
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a) Ecuaciones de conservacién: proporcionan ecuaciones diferenciales (balances de materia, energia
y momento) que representan matemdticamente la ley basica de la conservacién. Siempre propor-
cionan informacién sobre la magnitud del cambio en la variables de estado del Proceso.

b) Ecuaciones cinéticas: proporcionan informacién sobre la velocidad con la que se producirén los
intercambios de materia, energia y cantidad de movimiento, asi como de las reacciones quimicas
0 bioquimicas que ocurran en el Proceso. Este es un tipo de informacién que se obtiene casi
exclusivamente por via experimental y relaciona la velocidad de los procesos fisicos (transporte
de materia, energia y cantidad de movimiento) y quimicos o bioquimicos, con variables intensivas
del sistema, tales como temperatura, pH, concentracién, presiéon, etc.

3. Condiciones iniciales: hacen referencia a los valores de las variables del modelo (generalmente los
estados) en un momento considerado como el instante inicial para la solucién del modelo mismo. Es re-
comendable, aunque no obligatorio, que las condiciones iniciales correspondan a un estado estacionario
o punto de equilibrio del modelo.

4. Condiciones de acotamiento o restricciones: indican los intervalos permitidos, por la fisica misma de lo
que se modela o por el deseo del disenador, para el movimiento de las diversas variables y pardmetros
del Sistema que se modela.

3.4.5. Modelado Semifisico de Base Fenomenolégica

En ingenieria el hecho de la semejanza entre el Objeto Real y la Representacion, cobra mayor fuerza puesto
que a partir de las diversas miradas (intenciones), que multiples ingenieros puedan tener, un Objeto Real pro-
duce mds de una “representacién” valida. Aunque esto puede hacer pensar en un alto grado de subjetividad
o arbitrariedad de las “representaciones”, existen procedimientos objetivos y racionales para la obtencién
de un Modelo que limitan la subjetividad sélo a la intencionalidad con la que el investigador obtiene los
modelos del Objeto Real.

Los modelos ttiles en las tareas asociadas con los procesos pueden agruparse de manera genérica en dos
grandes familias: representaciones graficas y representaciones matemdticas. A su vez, el primer grupo se
subdivide en dos: los graficos puros y los gréficos con informacién matemstica. Estos tiltimos modelos tienen
mayor contenido de informacién que los gréaficos puros, por lo que son muy titiles cuando se estd programando
la solucién numérica del modelo o se estd usando el modelo ya identificado en Anilisis. En este trabajo no se
hace referencia detallada a los modelos gréficos, aunque como ya se mencioné son ttiles como representaciones
que incluso permiten operaciones sobre ellos. Ejemplos de tales operaciones en ingenieria de control son la
reduccién de diagramas de bloques en Funciones de Transferencia [Stephanoupolous, 1984] o la extraccién
de ciclos de nodos fuertemente conectados en Grafo Dirigidos Signados [Grisales y Piedrahita, 1998]. En
cambio, en este trabajo si se hace una aproximacién detallada a la obtencién de Modelos Semifisicos con
Base Fenomenolégica (MSBF), puesto que sus caracteristicas permiten el desarrollo eficiente de las tareas
bésicas en la ingenieria y operaciéon de procesos.

La necesidad de contar con modelos operables y de facil obtencién ha limitado la representacion de procesos
a herramientas fundamentalmente lineales y de fuerte base empirica. Esto ha frenado la inclusién en la
industria del Diseno Simultdneo del Proceso y su Control (DSPyC) y de las técnicas avanzadas de control,
ambas vertientes posibles de aplicar si se tienen modelos precisos y computacionalmente amigables. Sin
modelos que cumplan estds dos condiciones, aparentemente contradictorias, resulta imposible la evaluacion
de indices como eficiencia, controlabilidad, estabilidad y robustez [Marlin, 2000; Hangos et al., 2004]. Otro
freno a la disponibilidad de tales modelos es la falta de conocimiento sobre el fenémeno real que ocurre en
los equipos de proceso, debido a la dispersién y baja disponibilidad de estudios fenomenoldgicos sobre el
proceso, por su alto costo y las dificultades asociadas con su solucién y simulacién. Esta falsa apreciaciéon
sobre la complejidad de los modelos de base fenomenoldgica ha hecho que su uso se limite a procesos de
alto valor agregado (aerondutica, farmacéutica, etc.). Hoy es posible sobrepasar esas dificultades a través
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de modelos cada vez mds precisos y con un costo computacional moderado. Una manera para lograr esto
es utilizar modelos con precisién ajustada a la necesidad de la tarea a realizar y que en las simulaciones se
ejecuten con rapidez.

Los MSBF son un punto intermedio entre los Empiricos (caja negra) y los Fisicos o Fenomenoldgicos (ca-
ja blanca). Su estructura representa las dindmicas del proceso y las relaciones existentes entre ellas. Tal
estructura se determina a través de balances de materia, energia y cantidad de movimiento en estado tran-
sitorio (balances dindmicos). Con esto se obtiene la parte fenomenoldgica del modelo (la estructura). Luego
se pueden identificar los pardmetros a través de métodos empiricos, pero ya con la estructura fija desde los
balances. Son entonces estos pardametros la parte empirica del modelo. Este modo de obtener los MSBF, a
partir de las leyes de conservacién, mas un grupo de ecuaciones constitutivas, permite reducir los tiempos
de ejecucién de la solucién del modelo sin perder apreciablemente precisién en la prediccion.

Cuando se intenta la construccién de un modelo Fisico o Fenomenolégico (caja blanca), suelen presentarse
problemas relacionados con el conocimiento detallado de algunos aspectos del fenémeno a modelar. Tales
dificultades impiden la obtencién de un modelo riguroso completo. Se tienen entonces dos alternativas: i)
hacer suposiciones fuertes y obtener un modelo simple que preserve su estructura fenomenolégica, pero a
costa de una capacidad baja para predecir el comportamiento real del proceso, o i) hacer uso de los modelos
empiricos (caja negra) para incorporar dicho conocimiento especifico al modelo fenomenolégico original, desde
fuentes heuristicas-experimentales. Por ejemplo, en el drea de operaciones unitarias se dispone de numerosas
curvas experimentales que describen estdticamente propiedades de sustancias en funcién de composiciones y
temperaturas. Tal informacién puede incluirse en un modelo dindmico de base fenomenolégica, a través de
modelos empiricos como los Autorregresivos (ARX), los Borrosos (Fuzzy) o las Redes Neuronales Artificiales
(RNA) [Diaz, 1996; Alvarez y Alvarez, 2006]. Al disponer de datos experimentales para las sustancias de
interés, validados a nivel industrial y académico, se puede hacer uso de ellos para identificar dicha parte del
modelo. De este modo, el modelado empirico se presenta como una excelente herramienta que complementa
y sobrepasa esas limitaciones del modelado fenomenolégico. De todos modos, el intervalo de validez original
del MSBF, que estd descrito por la teoria utilizada y no por los datos utilizados para su identificacién, se
puede alterar por la inclusién de esos submodelos empiricos.

Principio de Conservacién: Balances de Materia y Energia

El principio de conservacién establece que una propiedad Pr de un Proceso (y sus Sistemas asociados), no
se destruye, sélo se transforma. En tal sentido, la Propiedad Pr considerada, debe resultar balanceable,
para lo cual se requiere que Pr: i) se “transporte o transifera” dentro-fuera del Sistema de Proceso y ii)
sea susceptible de generacién-consumo al interior del Sistema de Proceso. La expresién genérica de dicho
Principio de Conservaciéon matematicamente se ve como:

Num__ Entradas Num__ Salidas
dPr
— = Fyxmy — Fyxm;
dt 7o
=1 =1
Num_ Fuentes Num__ Sumideros
LD D D DR
i=1 =1

con Pr la Propiedad de interés en el Sistema, F; i—ésimo flujo de entrada, 7; la razén o proporcién (concen-
tracién) en la que existe la Propiedad Pr en el i—ésimo flujo, F; j—ésimo flujo de salida, 7; razén en la que
existe la Propiedad Pr en el flujo j—ésimo, ®;, k—ésima velocidad de aparicién de la Propiedad Pr debido
a fuentes existentes en el interior del Sistema, A; [—ésima velocidad de consumo de la Propiedad Pr debido
a sumideros existentes en el interior del Sistema.
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Las ecuaciones de variaciéon permiten obtener los cambios en la cantidad de movimiento, la energia y la
masa en un sistema, asi como encontrar las distribuciones espaciales y temporales de velocidad, temperatura
y concentracién [Bird et al., 2002]. Por su parte, la estdtica de fluidos resuelve un caso particular de tales
ecuaciones de variacién, por lo que requiere menos esfuerzo para abordar el problema y lograr la descripcién
estética del sistema [Streeter, 1971]. Desafortunadamente, la estética de fluidos sélo permite abordar sistemas
en los cuales los fluidos no estdn en movimiento o que estando en movimiento estdn en estado estacionario.
En cambio, en el estado transitorio (dindmico) las ecuaciones que describen el comportamiento del sistema
son mas complejas debido a los muiltiples efectos que se presentan en el movimiento de fluidos. Vale la pena
en este punto aclarar la clasificacién de los flujos como Estacionarios o en Estado Uniforme.

Definicién 3.39 Flujo Estacionario. Cuando los cambios (derivadas parciales o totales) de la velocidad,
la temperatura y la densidad en un Sistema con respecto al tiempo son todos iguales a cero.

Definicién 3.40 Flujo Uniforme. El cambio (la derivada parcial o total) de la velocidad en un Sistema
con respecto a la posicion es cero. FEs opcional que las derivadas parciales de la temperatura y la densidad
con respecto a la posicion sean también iguales a cero.

Como ejemplo de un Flujo Estacionario, puede mencionarse el flujo completamente establecido (desarrollado)
de un fluido en una tuberia. En este caso, aunque la velocidad cambia punto a punto, la velocidad de cada
punto respecto al tiempo no cambia. Entre tanto, un Flujo Uniforme se presenta en un tanque agitado, en el
cual aunque la velocidad puede aumentar con el tiempo, el cambio de velocidad de un punto a otro de una
trayectoria dada es nulo.

Definicién 3.41 Vector Solucién de un Balance. Es el conjunto de valores para los flujos mdsicos,
energéticos, concentraciones y temperaturas que son solucion del sistema de ecuaciones de balance (materia
y energia) de un Proceso, cuando se hacen cero los términos de acumulacion de masa y energia en el balance.
Todo wvector solucion de un balance contiene las componentes (estados) de un punto de equilibrio del modelo
matemdtico del Proceso (ver definicion de Punto de Equilibrio).

Definicién 3.42 Partes del Vector Solucion de un Balance. Todo vector solucion de un balance puede
dividirse en dos partes: 1) Parte Homogénea o escalable, constituida por los flujos de materia y energia, y
2) Parte No Homogénea o no esclable, formada por las concentraciones y temperaturas.

Definicién 3.43 Homogeneidad del Vector Solucion de un Balance. Al multiplicar la Parte Ho-
mogénea de un vector solucion por un escalar k € RT se genera un nuevo conjunto de valores que resultan
solucion del balance, asumiendo que la parte No Homogénea no cambia. Por el contrario, tal propiedad
no aplica a la Parte No Homogénea, puesto que alteraria las concentraciones y temperaturas del Punto de
Operacion (PO).

La homogeneidad puede aplicarse sin restricciones aparentes Vk € R*. Sin embargo, la escalabilidad de un
proceso real no es tan simple como la homogeneidad la presenta, puesto que para cada valor de k deben
verificarse los cambios en la parte no homogénea del vector solucién. Es posible que a ciertos valores de k ya el
proceso no sea viable. Ademds, como la informacién contenida en el vector sélo describe un estado estacionario
del sistema (el estado para el cual se resolvié el sistema matemé&tico de ecuaciones algebraicas resultantes),
nada puede decirse de los cambios temporales de los flujos, temperaturas y concentraciones de las corrientes
de proceso. Aparecen dos preguntas claves: jResulta tal punto de equilibrio matematico tinico? y de no ser
asf, ;Qué significan muiltiples puntos de equilibrio en el proceso real? [Arnold, 1992]. Lo primero es aclarar
que la multiplicidad de puntos de equilibrio matematico nunca proviene de la propiedad de homogeneidad
del vector solucién del problema. Unicamente se considerard la existencia de multiples puntos de equilibrio
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cuando los valores de la parte no homogénea del vector solucién (concentraciones y temperaturas) presenten
muiltiples valores que cumplan con el sistema de ecuaciones algebraicas de los balances de materia y energia
haciendo los términos de acumulacién iguales a cero. La cuestién de si el punto de equilibrio es dnico o
no, se resuelve desde la solucién misma del sistema algebraico de ecuaciones de balance. Si la matriz A
del sistema lineal (o no lineal siempre que pueda expresarse como lineal mediante un cambio de variables),
tiene inversa, la solucién serd unica. En los demés casos, hay multiplicidad de estados estacionarios. Puesto
que los miiltiples puntos de equilibrio aparecen del sistema matemético (representacién del proceso real), es
necesario verificar muy bien las condiciones operativas que establecen dichos puntos, porque algunas seran
no aplicables en la realidad puesto que:

i) Prescriben temperaturas muy altas o muy bajas para el proceso, o incluso temperaturas negativas en
escalas absolutas Rankine o Kelvin.

i1) Concentraciones irrealizables con las sustacias involucradas en el proceso o incluso concentraciones nega-
tivas.

i11) Flujos de materia muy grandes para el proceso dado o incluso flujos negativos. Una excepcién a esto
dltimo son las velocidades de reacccion r;, que tomadas como flujos, pueden ser negativas para indicar el
sentido inverso de progreso de la reaccién quimica (cuando ésta es reversible).

iv) Flujos de energia (%) negativos o positivos pero con valores muy grandes que indican la imposibil-
idad fisica de hacer fluir tal cantidad de energia con un drea de trasferencia razonable, usando equipos

convencionales.

De otro lado, la multiplicidad es indicio de comportamientos no lineales, que tras verificar la viabilidad de las
condiciones operativas que ellos indican, generard dos o mas estados estacionarios posibles en la operacién
del proceso. Recuérdese que estos estados estacionarios se diferencian en valores de concentraciones o tem-
peraturas, pero pueden darse con valores constantes para los flujos de materia y energia (parte homogénea
del vector solucién de los balances estéticos). Sobre la caracteristica de estabilidad o inestabilidad de dichos
puntos de equilibrio, el sistema algebraico de ecuaciones que surge al hacer cero los términos de acumulacién
en los balances de materia y energia, no permite realizar tal andlisis, por lo que debe volverse al sistema
completo de balances con acumulacién (ecuaciones diferenciales), y aplicar alli cualquiera de los métodos
de andlisis de estabilidad para sistemas dindmicos lineales [Luyben, 1990; Smith and Corripio, 1997] y no
lineales [Vidyasagar, 1993, Gu, 1995].

Definicién 3.44 Punto de Operacion (PO) de un Proceso. Es un vector numérico (de valor conocido)
Xpo que asocia a cada variable del vector de estado x del proceso, un valor deseado y factible como estado
estacionario Xpg o equilibrio matemdtico de la representacion del proceso. Dicho vector Xpo indica el punto
en el espacio de estado en el cual operard el proceso.

Para mayor claridad, denotemos con v el vector que representa las coordenadas de un Estado Estacionario
(EE) de un proceso. Dicho vector se forma por la unién de los vectores que corresponden a los valores de
los estados x, los valores de las variables manipuladas por el sistema de control o el operario u y los valores
de las variables que no son manipulables por ser perturbaciones al proceso d. Por lo tanto, el vector que
representa las coordenadas de un EE de un proceso es mds grande que x,que u y que d. Tal vector v estd
en un Espacio Expandido V que se forma con la unién de los tres espacios ya mencionados: XU UU D.
Eso evidencia que un mapa de EE expandido sobre V serd diferente a un mapa de Puntos de Operacion
(PO) sobre X. Ademds, permite ver la dificultad de construir un mapa de EE, puesto que al depender de
los valores de u y d en cada instante de tiempo, hace que cada EE no sea un punto sino una regién en el
espacio Yu y Vd, alrededor del PO. Es por esta razén que se acostumbra trabajar mejor en el Espacio de
Estados X y no en el espacio de puntos de operacién V. A pesar de esto, en Diseno tradicional de procesos,
es frecuente que las tablas, nomogramas y graficos con datos de los equipos, estén hechos en un Espacio de
Operacién reducido (Z = X U U), asumiendo valores fijos para las perturbaciones d, lo que permite calcular
valores adecuados de u para garantizar el estado estacionario: % =0.
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Definicién 3.45 Régimen de Operacion (RO) de un Proceso. Es una caracteristica cualitativa que
indica el orden jerdrquico en el cual estin organizadas las Dindmicas de Interés del proceso alrededor de
un determinado Punto de Operacion. Aunque existen varias opciones para jerarquizar las Dindmicas de un
Proceso, esta definicion asume que se jerarquizan de acuerdo con el efecto dindmico entrada-estado (que tan
impactable es cada estado o dindmica del proceso, con las entradas manipuladas del proceso tomadas como
un todo).

Las leyes fundamentales de la fisica proveen un marco de referencia para describir la conducta de un sistema
a través de una consideracién de la masa, la energia y la cantidad de movimiento del Sistema en un espacio
tridimensional. La cuarta dimensién, el tiempo, también se debe considerar debido a su interés en el compor-
tamiento de los sistemas variantes en el tiempo. Para el desarrollo de las ecuaciones que describen el modelo
de un proceso se aplican los principios de conservacién, los que se basan en un principio fundamental de la
fisica (Primera Ley de la Termodindmica) que afirma que la masa, la energia y la cantidad de movimiento
no se crean ni se destruyen, simplemente se transforman. La ecuacién general de la conservacion se puede
escribir de la siguiente forma:

Acumulacion B transporte neto de entrada
en el tiempo o a través de la superficie del sistema

_ transporte neto de salida
a través de la superficie del sistema

generacién neta en el Consumo neto en el
volumen del sistema volumen del sistema

Definicién 3.46 Superficie o frontera de un Sistema. Es una superficie que genera un cerramiento que
delimita a un proceso o a una parte de este para poder tratar todo lo contenido en el interior de tal cerramiento
como un Sistema de Proceso. Esta superficie puede coincidir en su totalidad con superficies fisicas reales del
proceso o puede ser totalmente ficticia o estdr formada por sectores reales y sectores ficticios.

Definicién 3.47 Sistema de Proceso. Es una abstraccion del Proceso o de una parte del mismo, a la
manera de un Sistema, con lo cual se pueden aplicar al proceso todas las herramientas de representacion y
andlisis de sistemas matemdticos existentes (Hangos and Cameron, 2001).

La superficie de un sistema provee la conexién de este con los alrededores y con la superficie de otros Sistemas
de Proceso. Segun el cardcter de la conexién con los alrededores y con los otros Sistemas de Proceso, un
Sistema de Proceso puede ser:

Abierto, en el que la masa y la energia pueden fluir a través de la superficie del Sistema de Proceso. Ejemplos
de estos sistemas son los reactores de flujo continuo o los sistemas de separacién de fases liquido-gas.

Cerrado, en el que no hay transferencia de masa a través de la superficie del Sistema de Proceso, pero si
puede haber transferencia de energia. Ejemplo de estos procesos son los reactores por lotes con enfriamiento
o calentamiento.

Aislado, en el que no hay transferencia de energia o masa a través de la superficie del Sistema de Proceso. En
este caso, el espacio bajo consideracién es termodindmicamente aislado de sus alrededores. Tales Sistemas
de Proceso no son de mucho interés en la Ingenierfa préctica, pero si resultan muy ttiles para la teorfa
termodindmica.

La mayor parte del conocimiento de la termodindmica estadistica se limita a los procesos de equilibrio. Por
ejemplo, sea un Sistema Aislado subdividido en dos compartimientos que se pueden comunicar, considerando



3.4. Descripcion Matemadtica Dindmica de Procesos 41

que inicialmente hay un gas en uno de ellos. El sistema tiende rapidamente hacia un estado de equilibrio: el
segundo compartimiento se llena para que la densidad (o cualquier cantidad termodindamica intensiva) quede
espacialmente uniforme en los dos compartimientos. Ese hecho se deriva de la segunda ley de la termodindmica
que indica que la entropia de un sistema aislado debe crecer a lo largo de su evolucién temporal. Cuando
el sistema alcanza un estado de equilibrio, la entropia alcanza un méximo. La entropia estd directamente
asociada con la nocién de desorden. La situacién con los compartimientos bien mezclados es méas desordenada
que la inicial, debido a que es m&s uniforme: no hay diferencia de estado o de estructura del gas entre las
partes derecha e izquierda. A diferencia de esa condicién de equilibrio, los sistemas fuera de equilibrio reciben
energia o materia del exterior. En este sentido, se dice a menudo que son sistemas forzados, que por tanto
presentan acumulacién de materia o energia durante periodos de tiempo (comportamiento transitorio).

Balance de Materia

La expresién general para el balance de materia total desarrollado a partir del principio de la conservacién
de la materia, puede ser escrita como:

dM: P, .
=2

j=1 1

[ . . . , 7 .
donde m es el flujo masico, p es el nimero de entradas y ¢ el nimero de salidas.

La expresién general para el balance de materia de cada componente puede ser escrita como:

dM’L P . ° ° )
dt - Zmivj B Zmi,k + Mgen,i t=1....... n
J=1 k=1

. e . e . .

donde M; es la masa total acumulada del componente 7, m; jes el flujo mésico del componente 7 en la corriente
. e . L. . . ° . ., .
J, m; es el flujo mésico del componente 7 en la corriente k y mgen ; es la velocidad de generacién (signo +)
o consumo (signo —) del componente i en el Sistema de Proceso. El balance también se puede escribir en
L. . . . ° . . . . .
términos molares NN; introduciendo flujos molares (n;; o n; ) en lugar de flujos mésicos (m;; o m;y), al
. . . ., . .
igual que la velocidad nge,, ;de generacién (signo +) o consumo (signo —) molar de los componentes, de la
siguiente manera:

dN'L - hd 1 . ° .
dt - Znivj B Zni,k + Ngen,i 1=1....... n
j=1 =1

Balance de Energia

El balance general de energia para un Sistema de Proceso, se desarrolla desde el principio de conservacion,
de igual forma que para el balance de materia. Se acostumbra hacer otro balance (el de energia mecénica)
para llevar registro de los cambios en la cantidad de movimiento en el Sistema de Proceso. En tal sentido,
la energfa total de un Sistema de Proceso, en procesos quimicos y bioldgicos, tiene sélo tres componentes
principales: i) La Energia Interna por unidad de masa U, i) La Energia Cinética Kr y #i) La Energia
Potencial Pg. Asi, la ecuacién de la Energfa Total por unidad de masa (Er) de un Sistema de Proceso es:

Er=U+Kg+ Pg
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Se debe definir en que forma fluye la energia hacia adentro y fuera del Sistema de Proceso, es decir, si fluye
por conveccién, conduccién o radiacion. El flujo de energia convectivo estd asociado con la energia F que

viaja (entrando o saliendo) con los flujos ml, por lo que se representa por E., significando el flujo de energia

por unidad de tiempo asociada con el i-ésimo flujo mésico. Se expresa en umdades de energfa por unidad de

tiempo [T] Por su parte, los flujos de energfa por conduccién o por radiacién no se diferencian (excepto
L]
por la ecuacién constitutiva que permite su cdlculo), por lo que se representan por Q.

El balance de energia también puede contener términos que describen el trabajo hecho por el sistema sobre
L]

los alrededores o por los alrededores sobre el sistema. El trabajo de eje (W) da cuenta del flujo de energia

mecédnica desde o hacia el sistema, el trabajo de expansién o contraccion (Wg ¢) del trabajo hecho en la

L]
expansion o contraccién del volumen sometido al balance y el trabajo por flujo (W) del trabajo hecho por
el fluido o sobre el fluido mientras éste se mueve hacia dentro o fuera del sistema considerado:

De este modo, el trabajo total se puede expresar como:
L] P ° g ° L] L]
W =Y m;*(PV); =Y myx(PV)e+Wg+Ws
j=1 k=1

Finalmente, el balance total de energia sobre un sistema puede ser escrito como:

dE P < .
= Yy (Ut Kp+ Pe)j = e (U +Kp+ P +Q
j=1 k=1
. q
+ij>k( Z my * ( PVk+WE+WS

Jj=1 =1

Reorganizando,

g L] o (]
ij (U+Kp+Pp+PV); =Y mx+(U+Kp+Pp+PV)+Q+Wg+Ws
k=1

Utilizando la relacién termodindmica para la entalpia por unidad de masa dada por:

H=U+PV

Es posible escribir el balance general de energia como:

dE e d < e
—r = s (H+ Kp+ Pp)j = e x (H+ Kp+ Pp)i+Q+Wp +Ws
J=1 k=1

Se aclara que los de la ecuacién estan escritos en cantidades especificas (por unidad de masa como hasta
ahora U, H) o en su equivalente molar (por unidad de mol U, H), tal como se sugiere en el Anexo B.
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Simplificaciones y Modificaciones al Balance General de Energia.

Consideracién 1. Los componentes de energia cinética y potencial pueden ser despreciados, luego Kg ~ 0
y Pg ~ 0. Asi, se llega a una forma simplificada del balance de energia. El lado izquierdo de la ecuacién
representa la energfa interna total del sistema.

Hi+Q+Wg+Wsg

MQ
5.

&|Q:>

R

>
Il
—

El célculo de las entalpias especificas para flujos de entrada y salida es usualmente realizado a través de
paquetes de prediccién termodindmica, los cuales tienen en cuenta las fases del fluido.

Consideracién 2. Las entalpias son evaluadas a las condiciones de temperatura de las corrientes, con-
siderando una temperatura de referencia Trey.

T;

Hy(T5) = Hy(Trey) + /T C,, (T)dT
Ref

Consideracién 3. Finalmente, la forma m&ds comin para expresar el balance de energia para sistemas
reaccionantes es la siguiente:

4q [ ) [ ] [ ]
V*p*Cp ij « Hj — Z wx Hy+1r %V (=AHR) +Q+Wg+Wg
j=1 k=1

donde los dos primeros términos del lado derecho representan la energia requerida para ajustar todas las
corrientes a las condiciones del reactor. El tercer término representa la generacién o consumo de energla a
la, temperatura del reactor debido a la reaccién quimica, siendo r la velocidad de reaccién en | 7;”) ]. Los
dltimos términos son el calor transferido y el trabajo. En el lado izquierdo, V' y p representan el volumen
y la densidad de la masa del sistema respectivamente. Se asume por convencién que si el calor fluje de los
alrededores al Sistema de Proceso, es de signo positivo y en sentido contrario es de signo negativo.

El calor de reaccién (por kg de reactivo que reacciona) AH r se calcula de la siguiente manera

R productos reactivos 1
AHg(T, P, ) = ; oj* H;(T,P,mj) — 2; o; % Hy(T, P, ;) *on

siendo 9 la masa o peso molecular de la sustancia [k—gljrgm] o el coeficiente estequiométrico de cada sustancia,
1 los reactivos y 7 los productos. Para este cdlculo se halla primero el calor de reaccién estandar en func1on
de los calores de formacién de las sustancias que participan en la reaccién y a condiciones estandar, es decir,
T° = 25° C, P° = latm y fases quimicas de los componentes 7° dadas directamente de la ecuacién quimica.
Cuando las condiciones del sistema reactivo no son las estdndar se debe realizar una compensacién en el

cédlculo de dicho calor de reaccion.
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Balance de Cantidad de Movimiento

El balance de cantidad de movimiento estd basado en la ley de Newton y se escribe de forma general como:

d(Mp *v;) ol
dt - J;f "9

donde M7 es la masa total, v; es la velocidad en la direccién i y f ,,, es la j-ésima fuerza actudndo en la
direccion i. Como existen tres posibles dimensiones x, y y z, cada sistema tiene tres balances de cantidad de
movimiento en cada una de estas direcciones. Al lector interesado en profundizar se le sugiere consultar el
trabajo seminal [Bird,1957] y el posterior libro consolidado [Bird et al., 2002].

Ecuaciones Constitutivas

Estas son ecuaciones algebraicas (o diferenciales), que se formulan desde el conocimiento del disefio, el control,
la termodindmica fundamental e incluso datos de operacién del Proceso real. Las ecuaciones constitutivas se
adicionan a los balances para formar el modelo y son especificas de cada fenémeno. Se utilizan para describir
velocidades de transferencia de masa, energia y cantidad de movimiento, velocidades de reaccidn, relaciones
y restricciones termodindmicas, relaciones de equilibrio y ecuaciones de estado, relaciones entre los balances,
relaciones de control y de construccién del equipo mismo. Las ecuaciones contitutivas pueden dividirse en tres
grandes familias: i) Ecuaciones de relaciones arbitrarias de disefio u operacion, i) Ecuaciones de transporte
que siguen la ley de gradiente, y i) Ecuaciones que dan propiedades termodindmicas.

Cuando el flujo de una propiedad balanceable se da de un volumen a otro se habla de flujos convectivos o
en bulto (bulk). Son ejemplos de este, los flujos de materia expresados como el flujo mésico 7;1[:]%9, flujo

, . o 3 . [ ., . . , .
volumétrico v[=]": o flujo molar n[:]ﬁg’:—d También estdn los flujos de energia, la mayoria de las veces

L]
energia térmica Q[:]k—s‘] En general, tales flujos estdn indicados como condiciones del problema, bien sea
que se conocen desde la operacién del Proceso o que se estdn determinando a través del disenio del Proceso.
Este tipo de datos forman las ecuaciones constitutivas de relaciones arbitrarias, las cuales son altamente
especificas del Proceso particular que se trata.

Cuando el flujo de una propiedad balanceable se da entre un punto en el espacio y otro, separados por una
superficie (dos dimensiones), se habla de flujos de transporte o transferencia. Las expresiones transporte,
transito, transmisién o transferencia se refieren a la forma como se mueve o pasa, a través de una superficie,
cualquier entidad z, que en su movimiento puede cuantificarse como %. Dicho fenémeno sigue la ley de
gradiente, que se formula a través de tres términos: una fuerza impulsora, una resistencia al flujo de la
entidad z y un flujo neto de z que se produce: Flujo Neto = f (Resistencia, Fuerza Impulsora). Debe
destacarse aqui que como se vid, el flujo neto es también un diferencial respecto al tiempo. Sin embargo, su
interpretacién es la de un flujo y no la de un cambio de una propiedad % en un volumen o espacio dado
(sistema de proceso) con el tiempo, como pasa con los términos diferenciales de un balance. Aunque los
gradientes o fuerzas impulsoras pueden tener muiltiples expresiones para su cédlculo, dos de las més usadas
son: (Pry,—Prou:) o (Pr*—Prg,:), siendo la primera la diferencia entre el valor de una propiedad Pr en la
entrada y la salida del sistema de proceso. La segunda indica la diferencia entre el valor de una propiedad
en el equilibrio o saturacién (*) y la propiedad en la salida del sistema de proceso. Ambas asumen agitacion
perfecta dentro del sistema de proceso; de ahi que se pueda tomar el valor de la propiedad en la salida como
representacién de la propiedad dentro del sistema de proceso. En consecuencia la expresiéon para calcular

dichos flujos, utilizando el Principio de Gradiente, sera:

Aunque el origen del principio del gradiente (llamado también de gradiente de velocidad) se remonta a los
trabajos de los primeros fil6sofos y fisicos de la historia, puede citarse como referencia detallada al mismo
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en un texto mads reciente, el trabajo del profesor Alexander Fradkov del Intitute of Machine Engineering
Problems of the Russian Academy of Sciences. Alli se propuso el Principio del Gradiente de Velocidad
(Speed Gradient Principle) [Fradkov, 1980], para explicar el principio de evolucién de los sistemas naturales.
Especificamente, un gran nimero de modelos dindmicos de sistemas fisicos pueden ser interpretados como
un algoritmo de gradiente de velocidad, que cumple con una meta especifica. Es decir, existe un enlace entre
las leyes de control en sistemas técnicos y las leyes de sistemas fisicos dindmicos [Fradkov et al., 1999]. Este
principio puede formularse de manera més especifica si se considera que todo transporte o transferencia esté
regido por un coeficiente de transferencia. Por ejemplo, para la transferencia de Calor se tiene:

Qu = Ap+ U (T, — Ty)

L]
con @, el flujo neto de calor entre los puntos a y b, Ar es el drea a través de la cual se estd dando la
transferencia de calor, U es el coeficiente global de transferencia de calor y T es la temperatura en el punto
ji=a,b.

Para la transferencia de masa, se tiene:

mi,aib = AT * Kz * (Ha — Hb)

con 7711-7(17 p el flujo neto de la sustancia i entre los puntos a y b, A es el drea a través de la cual se estd
dando la transferencia, K; es el coeficiente de transferencia de masa para la sustancia ¢ y II; es el potencial
quimico en el punto j = a, b. En este caso, se habla de potencial quimico puesto que la transferencia de masa
puede formularse en funcién de diversas variables de proceso. Ejemplos de tales fuerzas impulsoras son la
concentracioén, la presion e incluso la temperatura.

Finalmente, las ecuaciones para determinas la velocidad de una reaccién quimica o bioquimica también puede
formularse con base en este principio. En general, la velocidad de reaccién r4 para un especie A serd funcién
de una constante de reaccién k4 y de las concentraciones de las compuestos que reaccionan Cy, Cp, ...,Cyz:
ra=kaxf (C%, C’g, ..., C%). El orden de la reaccién es dado por la suma de los coeficientes «, 3, ...,w. Por
su parte, la constante de reacciéon k4 depende generalmente de la temperatura, por ejemplo, escrita como
una expresion tipo Arrehnius: ka4 = kg * e~ ®T, en la que E, es la energia de activacién para la reaccién, R
es la constante universal de los gases y T' la temperatura del Sistema de Proceso en el que estd ocurriendo
la reaccién.

El grupo final de ecuaciones constitutivas estd formado por relaciones termodindmicas. Las propiedades ter-
modindmicas son absolutamente esenciales para el modelamiento de sistemas de proceso. En casi todos los
procesos se tiene la necesidad de predecir densidades, viscosidades, conductividades térmicas y capacidades
calorificas para liquidos, vapores o mezclas, por mencionar algunas propiedades. Para esto se utilizan corre-
laciones simples aplicables al rango de validez del modelo. En otros casos se puede recurrir a paquetes de
software para el cdlculo de dichas propiedades fisicas. Existen también expresiones que van desde simples
relaciones lineales hasta relaciones polinomiales mas complicadas, formuladas en términos de las principales
propiedades termodindmicas intensivas del sistema como la temperatura, presion o la concentracién. La apli-
cacion de las relaciones polinomiales depende fuertemente del rango de operacién del Proceso. Las relaciones
de equilibrio, tanto en sistemas reactivos (equilibrio quimico) como en sistemas con cambio de fase (equilibrio
de fase), se usan con frecuencia como ecuaciones constitutivas. Para equilibrio de fases en sistemas liquido-
vapor, los estados son a menudo relacionados a través de estimaciones como punto de burbuja y punto de
rocio para calcular las concentraciones, presiones o temperaturas de equilibrio. Para representar el equilibrio
de fases también se utiliza el concepto de Volatilidad Relativa ;.
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Un Procedimiento para Obtener Modelos Semifisicos de Base Fenomenolégica (MSBF)

Existen en la literatura varias formas de obtener MSBF. Las aproximaciones més destacadas, y que se invita
al lector interesado a mirar en detalle, son: [Himmelblau and Bischoff, 1968; Aris, 1978; Ogunnaike and
Ray, 1994; Bequette, 1998; Hangos and Cameron, 2001; Bird et al., 2002; Alvarez et al., 2009]. Sin embargo,
algunos aspectos importantes del método quedan bajo la determinacién total del modelador, a pesar de que
desde el conocimiento de la Ingenieria de Procesos pueden darse lineamientos claros para asegurar un buen
modelo. El método que se propone en este trabajo parte de la base de que un problema de modelado puede
formularse con los pasos formales de un algoritmo [Hangos and Cameron, 2001]:

ALGORITMO:
Dados: i) un Sistema de Proceso, i) un Objetivo para el modelado y iii) un Criterio de Validacion.
Encontrar: un modelo para el “Sistema de Proceso”.

De acuerdo con: un método objetivo y racional, que confine la subjetividad del que modela a la mera
intencionalidad del modelo.

Aparecen cuatro conceptos basicos, que deben definirse con claridad para que el método aqui complementado
sea ttil. El primero que es el Sistema de Proceso, definido previamente. Los otros tres se definen y exponen
a continuacién.

Definicién 3.48 Objetivo para el modelado. Es la intencionalidad de quien modela respecto de al menos
una semejanza que quiere preservar entre el Objeto Real (Proceso) y el Objeto Practico-Empirico (Modelo o
Sistema). Normalmente tal Objetivo se expresa en el deseo de predecir (usando el modelo) el comportamiento
de al menos una variable del Objeto Real, ante cambios en una o mas de sus variables de entrada o internas.
El uso del modelo se funde con el Objetivo para el Modelado, aunque el uso impone luego restricciones fuertes
para la validacion del modelo.

Definicién 3.49 Criterio de validacion para un modelo. Es al menos una manera de probar la fide-
lidad del modelo respecto de la semejanza tomada entre Objeto Real (Proceso) y Objeto Practico (Sistema
o Modelo). Si no existe, no habré manera de darle al modelo legalidad ante sus potenciales usuarios. La
validacion da al modelo existencia en una comunidad, pero no lo hace poseedor de la verdad sobre el Objeto
Real y mucho menos sobre toda la verdad.

Finalmente, el aspecto que el algoritmo da como complemento final es el Procedimiento de Modelado. En este
trabajo se cubren aspectos que en metodologias previas [Ljung and Glad, 1997; Bequette, 1998; Hangos and
Cameron, 2001] han quedado poco claros. En tal sentido, y siguiendo una orientacion diddctica frente a esos
aspectos que siempre han resultado esquivos al ingeniero de industria y al estudiante que apenas empieza
con los modelo semifisicos, aqui se adicionan pasos complementarios y se explica en detalle su ejecucién. El
que sigue, es el procedimiento que se propone para la obtencién de MSBF [Alvarez et al., 2009]:

1. Elaborar una Descripcion Verbal y un Diagrama de Flujo de Proceso que se complementen. Este paso
implica la descripcion de forma escrita del Proceso (objeto de estudio), con todas sus caracteristicas.
El texto debe contener una descripcién fiel de lo que ocurre en el Proceso y de las caracteristicas més
importantes del mismo, dependiendo del objetivo del modelo, de forma que cualquier persona que lo
lea pueda entender el Proceso. Si esto se logra, es posible armar un Diagrama de Flujo del Proceso que
esté acorde con lo que se quiere modelar.

2. Fijar un Nivel de Detalle para el Modelo, de acuerdo con su utilizacion: ;Qué preguntas contestard
el modelo?. El Nivel de Detalle se refiere a como se verdn geomética y espacilamente las variables en
el Proceso. Para este paso se tienen dos insumos: las caracteristicas del proceso y el resultado que se
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espera que el modelo entregue. Las caracteristicas pueden ampliarse para abarcar el nivel de detalle
que ya se utilizé en el paso inicial para lograr el tratamiento del Proceso como un Sistema. Se debe
revisar si existe homogeneidad en el Sistema tomado, o si hay regiones homogéneas que ayuden a
identificar posibles particiones del Sistema. En cuanto al objetivo del modelo, éste define qué variables
e interacciones son de mas importancia que otras (que muy posiblemente deban descartarse). El nivel
de detalle hace alusion a los alcances que se quieren del modelo teniendo en cuenta las caracteristicas
importantes del sistema y el deseo del modelador. Por eso, la clave en este paso es listar las preguntas
que luego contestara el modelo.

3. Definir tantos Sistemas de Proceso (SdeP) sobre el Proceso que se modelard como los exija el Nivel
de Detalle y representar la relacion de todos los SdeP en un Diagrama de flujo en Blogques (DB). Los
Sistemas de Proceso, tal y como se definieron previamente, resultan similares a los tipicos “volimenes
de control” de las operaciones unitarias. En este paso se deben definir los SdeP en los que residen los
comportamientos a modelar. Se definen por tanto las fronteras para cada SdeP, lo que permite visualizar
mejor los balances aplicables y el tipo de interacciones que se dan en las fronteras. Las siguientes tres
consideraciones pueden ayudar en la identificaciéon de los SdeP: i) Buscar separaciones fisicas en el
equipo de proceso tales como paredes, membranas, etc., i) Detectar la existencia de diferentes fases
en el equipo de proceso: liquido, gas, sélido, etc., y i) Suponer limites arbitrarios cuando una porcién
del proceso requiera atencion especial: capa limite. Cada SdeP definido se representa como una caja
en un DB, procurando reflejar en tal diagrama la secuencia real del proceso.

4. Aplicar el Principio de Conservacion sobre cada uno de los Sistemas de Proceso (SdeP). Se trata
de plantear balances dindmicos (considerando acumulacién en cada SdeP) de alguna propiedad en
el sistema (masa, energia (térmica), cantidad de movimiento, otras). Verificar siempre que todas las
suposiciones hechas para la deduccion de las ecuaciones de balance sean razonables y estén de acuerdo
con el comportamiento del Proceso real. Este paso entrega la estructura fenomenoldgica del modelo
dindmico: Ecuaciones Dindmicas de Balance (EDB). En procesos quimicos y biotecnoldgicos se sugiere
tomar para cada SdeP al menos los siguientes balances: i) Balance total de masa, si existe acumulacién
detectable o significativa. La masa total en el sistema de proceso puede luego reescribirse en términos
de variables de proceso que reflejen la acumulacion, tales como Presién para gases o vapores o Nivel
para liquidos, sélidos o lechadas. i) Balance por componente, si al menos una sustancia estd cambiando
su concentracion en el SdeP. Si existen dos o més sustancias que cambian, debe buscarse una relaciéon
entre ellas (ecuacion constitutiva) o en caso de no existir tal relacién, recurrir a la formulacién de un
balance para cada una. i) Balance general de energia, que puede ser tomado desde al menos dos
sistemas de proceso: el que entrega la energia y el que la recibe. Ambas ecuaciones tienen la misma
informacién sobre el Proceso, pero expresadas con diferentes variables.

5. Seleccionar entre las Ecuaciones Dindmicas de Balance (EDB) aquellas con informacidon valiosa para
cumplir con el objetivo del modelo. Algunas ecuaciones de balance resultan redundantes y por tanto
superfluas, por lo que la estructura (EDB) debe confrontarse con lo que se pediré luego al modelo y de
este modo depurar la estructura del mismo. Adicionalmente, entre dos expresiones del mismo balance
general de energia (como se mencioné en el punto anterior), se debe escoger aquella con variables para
las que se tenga mas informacién. De este modo, la solucién del modelo serd mas fécil.

6. Definir para las EDB esenciales, los pardmetros, las variables y las constantes conocidas en cada SdeP.
Notese que esta definicién estd directamente asociada con el uso pensado para el modelo: cudles son las
variables que debe calcular o predecir el modelo (salidas del modelo) y cudles no debe calcular porque
son externas (variables de entrada o perturbaciones del Proceso). Ademds, algunas variables de proceso
pueden ser tomadas como pardmetros buscando un punto de operacién 6ptimo (por ejemplo cuando el
modelo se usa para disefio).

7. Hallar ecuaciones constitutivas que permitan calcular el mayor nimero de pardmetros en cada Sistema
de Proceso. Se trata de encontrar expresiones que describan los pardmetros del modelo de forma que
se cumpla con el objetivo y el nivel de detalle del mismo. Esta es una de las etapas mds laboriosas
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de la metodologia. Se recurre a todo el conocimiento de base fenomenoldgica que se tiene del proceso,
en cuanto a cinéticas de reacciones quimicas y bioldgicas, descripcién de fenémenos de transporte,
equilibrios entre fases, etc. Esto se complementa con ajustes empiricos a datos de operacién (modelos
empiricos) u otros conocimientos a priori sobre el proceso cuando sea necesario. Recuérdese que todas
las ecuaciones del modelo deben escribirse en un orden que permita luego la formulacién de la solucién
del sistema de ecuaciones. En tal sentido, los Diagramas de Flujo de Informacién (DFI) son una
herramienta 1til para esta tarea.

En [Hangos et al., 2005], se establece como recomendacién general para la busqueda de ecuaciones
constitutivas, la determinaciéon de los mecanismos de transporte de energia, masa o transformacion
de la materia (fisica 0 quimica). Se dan cuatro mecanismos principales: i) Conveccién, en la que el
flujo de masa global (en bulto) transporta masa y energia (ejemplo tipico son los flujos de entrada y
salida a un proceso), #) Transferencia, mecanismo de trasporte de masa (componentes especificos) o
energia entre dos fases en contaco directo o a través de una pared de cualquier clase (sélida, porosa, con
permeabilidad selectiva, etc.), independientemente de que exista o no flujo convectivo entre ellas, i)
Reaccién quimica (o bioquimica), en la que se transforma la constitucién fisica (molecular) de al menos
un componente, con eventual liberacién (exotermia) o absorcién (endotermia) de energia respecto a los
alrededores, y i) Cambio de fase, que implica la transformacién fisica de uno o mas componentes de
la masa contenida en un proceso, sin que aparezcan sustancias nuevas (no hay reaccién quimica).

Verificar los Grados de Libertad del modelo (GL = # Fcuaciones - # Incdgnitas). Cuando los GL del
modelo matemético en cada SdeP no se cumplen (generalmente hay mds incégnitas que ecuaciones),
es necesario eliminar “incégnitas”, es decir, existen pardmetros del modelo que ain deben hacerse
explicitos. Se deben identificar pardmetros desde datos experimentales o conocimiento a priori hasta
anular los Grados de Libertad (GL) del modelo. La identificacién implica la obtencién de un submodelo
para tal pardmetro. Dicho submodelo resulta generalmente de cardcter empirico. Al cumplir esta etapa
de verificacién se dice que el modelo es “coherente” y estd listo para su resolucién. Es entonces posible
realizar el Diagrama de Flujo de Informacién (DFI) del modelo, el cual permite ver la forma de calcular
las salidas del modelo a partir solamente de las variables de entrada al modelo (y de los valores numéricos
fijos que se hayan tomado para otros pardmetros del modelo).

Obtener el modelo computacional o solucion del modelo matemdtico. La solucién del modelo mateméatico
del proceso generalmente serd numérica, por la presencia de ecuaciones diferenciales no lineales. Por lo
tanto, se debe seleccionar y programar un método de solucién del modelo matemético, lo que produce
un modelo computacional del Proceso. Es necesario verificar que el modelo computacional y el modelo
matemadtico coincidan en comportamiento, puesto que algunos ajustes de la solucién computacional
pueden producir resultados que no son del proceso real (por ejemplo la aparicién de oscilaciones por
mala seleccién del tamafio del paso de integracion).

Validar el modelo para diferentes condiciones y evaluar su desemperio. La validacién del modelo
matematico del proceso implica resolver el modelo computacional ya verificado y analizar su desempeno
respecto a datos reales tomados del Proceso real o datos de la literatura (validacién cuantitativa) o
respecto al comportamiento esperado de este tipo de procesos (validacién cualitativa con conocimiento
previo). Las diferentes condiciones para las que se valida el modelo dan una medida de su alcance
o grado de generalizacién. Dichos limites de validez del modelo deben dejarse explicitos en la docu-
mentacién del mismo. Si la validacién fue cuantitativa, es muy importante indicar los errores méximos
y promedio del modelo frente a los datos reales en el intervalo de validez establecido.

Otro tipo de validacién, més exahustiva incluye la verificacién experimental de las suposiciones realiza-
das, lo que implica comparar el comportamiento del modelo con el comportamiento del proceso real. Se
acostumbra también comparar el modelo construido con otros modelos aplicables al mismo problema.
En esta etapa no es posible modificar los valores de los pardmetros para obtener un mejor ajuste, ya
que en dicho caso se podria deducir que el proceso de identificacién del modelo ha sido incorrecto o
que el modelo no es capaz de describir la situacién. Habria que tener en cuenta en esta etapa que las
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condiciones de trabajo correspondan a unos valores en el intervalo en que se ha identificado el modelo,
ya que variaciones importantes no incluidas en el mismo pueden alterar el comportamiento de éste. Si
los resultados de la validacién muestran que el modelo desarrollado no es apropiado para el objetivo
propuesto, entonces se devuelve al paso 2 y se ejecuta la secuencia de nuevo, con la ventaja que los
resultados de la validacién pueden indicar cémo mejorar el modelo.

Hay finalmente dos definiciones muy ttiles a la hora de formular MSBF: la interaccién maésica y la interaccion
energética. A partir de ellos, es posible determinar la validez o no de la particién de un Proceso en dos o
mds Sistemas de Procesos, sobre los cuales se establecen los balances de materia, energia y cantidad de
movimiento necesarios para obtener el modelo [Reklaitis and Schneider, 1986].

Definicién 3.50 Interaccion Madasica en un Sistema de Proceso. Se presenta interaccion mdsica
en un Proceso siempre que al menos una de sus corrientes (de entrada o de salida) tenga concentraciones
diferentes a las demds.Si existe interaccion mdsica el nimero de balances independientes de materia en el
Sistema es igual al nimero de sustancias que participan del mismo. Si no existe interaccion mdsica, sdlo es
posible plantear un balance independiente de materia: El balance total.

Las sustancias a las que hace mencién la anterior Definicién pueden ser componentes puros o mezclas que
preserven sus caracteristicas al pasar por el sistema, como ocurre, por ejemplo, con el aire (mezcla en
proporcién molar 21 % O, 79 % N») que interviene en un secador de sélidos. En este caso, el aire mantiene su
integridad como si fuera un compuesto puro, pasando por el secador sin que la proporcién de sus componentes
sufra cambio. Caso contrario se presenta en un quemador al cual se alimenta aire pero se consume parte de
su oxigeno en la combustién, con lo que cambia la proporcién (Oz, N3).

Definicién 3.51 Interaccion Energética en un Sistema de Proceso. Aparece interaccion energética
siempre que: i) por lo menos una corriente presente una temperatura diferente a las demds, ii) exista inter-
accidn mdsica, i11) exista un flujo neto de energia entre los alrededores y el sistema, bien sea como trabajo o
como calor. Si existe interaccion energética se dice que el balance de energia en dicho Sistema de Proceso es
una ecuacion que brinda informacion en la solucion de los balances del SdeP. En cambio, cuando no existe
interaccion energética, la formulacion del balance de energia del SdeP no aporta informacion puesto que
conduce a la igualdad 0 = 0.

Los flujos de energia en un proceso aparecen bajo determinadas circunstancias, totalmente caracterizables.
Esto permite una clasificacién de las posibles interacciones energéticas en un proceso, y por lo tanto su
cuantificacion de manera muy precisa. Tales interacciones son: calentamiento-enfriamiento sin cambio de
fase, cambios de fase, disolucién-concentracién y finalmente reaccién quimica.

Mecanismos y Dindmicas en un Proceso

Si bien cualquier comportamiento dindmico se asocia con la variacién temporal de al menos una variable,
el concepto “Dindmica” se usa en este trabajo con la acepciéon de una variable especifica, cuya variacion
temporal estd claramente identificada directamente con el tiempo. Esto implica que a pesar de que todas las
demds variables o pardmetros del proceso estén fijos, si la variable se deja en un punto diferente a uno de
los equilibrios del sistema (Estados Estacionarios E'E), evolucionard en el tiempo hasta alcanzar un entorno
de uno de esos EE. Todos los comportamientos dindmicos del Proceso se agrupan en el conjunto I' de las
dindmicas del proceso. Para cada x; de un sistema continuo en I', existe una expresién directa en funcién
del tiempo:
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z; € T's3filx,p,v) 6gi(x,p,v,t) tal que:
dz; )

con x el grupo de dindmicas I" del proceso, también denominado vector de Estados, f y g funciones escalares,
P y v respectivamente el vector de Pardmetros y el vector de variables de entrada al proceso. No se consideran
“Dindmicas” del proceso aquellas variables z; cuyo cambio temporal estd asociado con el cambio temporal
de los estados, pardametros u otras variables del proceso, sin que el tiempo aparezca de manera explicita en
su formulacién: z; = h(x,p, V), con h una funcién escalar. Es conveniente denominar a z; “Mecanismo”, con
el fin de permitir que algunos pardmetros de proceso puedan describirse mediante esos mecanismos. Es muy
importante comprender la diferenciar entre el concepto de mecanismo (y su calificativo usual “controlante”)
y el de dindmica principal. Por ejemplo, es posible que el mecanismo controlante en una reaccién heterogénea
sea difusivo siempre que la cinética de la reaccién dependa fundamentalmente de la difusién de reactivos o
productos , mientras que la “Dindmica” es la reaccién quimica. Un sinénimo comin en diseno es el de “etapa
controlante”, como referencia al fenémeno que est4 limitando el avance dindmico de un proceso en el sentido
que se desea.

Modelos en el Espacio de Estados

Con el trabajo pionero de Jules Henri Poincaré nuevos métodos de la mecdnica celeste [Poincaré, 1892], se
inici6 la formulacién de una teoria general de los sistemas dindmicos en funcién de conjuntos de ecuaciones
diferenciales. Fue Poincaré quien introdujo la idea de considerar el conjunto relevante de variables del sistema
como la trayectoria de un punto en un espacio n-dimensional. Ese enfoque al estudio de problemas dindmicos
se convirtié en lo que hoy se conoce como método del Espacio de Estado. Asi, el concepto de estado se hace
dominante en el estudio de los sistemas dindmicos, en lo que es fundamental considerar que la conducta actual
estd influenciada por la historia previa del sistema y su comportamiento no puede por lo tanto especificarse
simplemente como una relacién instantdnea entre conjuntos de variables de entrada y de salida. Se necesita
por tanto, un conjunto adicional de variables cuyo objetivo es tomar en cuenta la historia pasada del sistema.
Estas variables son las variables de estado, que representan la minima cantidad de informacién que resume
todo el pasado dindmico del Sistema. Por lo tanto es todo lo que se necesita conocer para poder predecir su
evolucién futura frente a cualquier senal de entrada que se aplique. Dicha prediccién serd la solucién de un
modelo del Proceso en el Espacio de Estados.

Los modelos en el Espacio de Estados pueden formularse desde cualquiera de las tres clases posibles de
modelo: caja blanca, caja gris o caja negra. Los de caja blanca corresponden directamente a los Modelos
Fenomenoldgicos, tomando como estados las variables que tienen ecuacién diferencial. Los de caja gris, se
obtienen directamente del Modelo Semifisicos de Base Fenomenolégica del proceso, tomando como variables
de estado las variables relevantes (dindmicas) que aparecen en los diferenciales de los balances en estado
transitorio. Esto demuestra que cualquier MSBF puede llevarse a la forma de un modelo en el Espacio de
Estado. Finalmente, los de caja negra son formulaciones estdandar (tipo plantilla), a las cuales se les deben
identificar los pardmetros por algiin método de identificacién de modelos. La plantilla mds conocida de
modelo en el espacio de estado es la lineal afin con la entrada:

).(:Ax+Bu; y = Cx + Du

con las matrices A, B, C y D, las que contienen la informacién propia del Proceso, x el vector de estado,
y el vector de salida y u el vector de variables manipuladas. Algunos autores incluyen una matriz asociada
con las perturbaciones, no considerada en la formulacién anterior [Ogata, 1998].
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Unicidad de Estructuras de Modelo de las Operaciones Unitarias

Cuando se desarrollan Modelos Semifisicos de Base Fenomenolégica (MSBF) para un proceso, es evidente
que los balances de materia y energfa aplicados durante el modelado, producen una estructura de modelo que
resulta comun a cada operacién unitaria. La razén es simple: los balances de materia, energia y cantidad de
movimiento sobre un equipo de proceso resultan independientes de las dimensiones y forma del equipo. Tales
balances estdn asociados a la tarea que el equipo desarrolla en términos de las transferencias que en el se dan:
calor, masa, cantidad de movimiento e informacién cuando se modela también el Sistema de Control. Por
lo tanto, la estructura matematica que proviene de los balances serd tnica para cada tipo de transferencia
que se realice. Ese hecho tiene implicaciones interesantes a la hora tanto del modelado como del uso del
modelo para las tareas de andlisis y sintesis. Por ejemplo, en [Marin et al., 2004] se desarrollé un modelo
general para los Intercambiadores de Calor (IC) de contacto indirecto y sin cambio de fase. Se consideraron
como variables a controlar tanto la temperatura de salida del fluido de proceso como la de salida del fluido
de servicio. En la realizacién del modelo se consideraron las siguientes suposiciones: i) Los coeficientes de
transferencia de calor y las propiedades de los fluidos y del material de la pared del intercambiador son
constantes, #) Los fluidos utilizados son liquidos incompresibles y no hay acumulacién de la masa a lo largo
del IC, iii) No hay pérdidas de calor al ambiente, iv) El IC no realiza ni recibe ningun tipo de trabajo de los
alrededores, y v) Sélo se tiene en cuenta el cambio en la energia interna del fluido, despreciando los cambios en
la energifa cinética y potencial. Con esto se logré un MSBF para la Operacién Unitaria Intercambio Caldrico
realizada en IC en contacto indirecto, para todas las configuraciones de flujo, la diferencia de temperatura
tomada como el LMTD y la geometria considerada con el drea de transferencia de calor Ar. Aunque las
ecuaciones del modelo estdn en términos de los pardmetros mas generales de los IC, al especificar un tipo de
intercambiador las ecuaciones del modelo quedan en términos de aquellos pardmetros més relevantes para
tal intercambiador. Por ejemplo, en un intercambiador de tubos concéntricos el volumen se puede expresar
en términos de la longitud y el drea transversal.

Sobre las Herramientas de Simulacién

Cuando ya el modelo est4 listo, se debe buscar la manera de resolverlo (simularlo). Para ello, generalmente
se escribe un programa de computador propio o se utiliza un paquete de solucién de ecuaciones apropiado.
En el primer caso, el usuario es libre de escoger la plataforma. Tal vez la unica recomendacién es que dicha
plataforma sea la mds “potente” y “ajustada” posible al tipo de modelo a usar. Ejemplos son: Fortran,
C++, Matlab, Basic, Excel, entre otros. En el caso de utilizar un paquete comeracial, es importante verificar
la disponibilidad de cajas de herramientas (toolboxes) para tareas matemédticas y estadisticas especificas.
Es indispensable elegir el paquete més especializado, si todos los modelos van a ser sobre el mismo Objeto
Real, o elegir el paquete més general, si su uso permitird simular modelos de diversos Objetos Reales. Los
paquetes que ya tienen incluidos modelos de equipos, por lo general disponen de Modelos Semifisicos de
Base Fenomenoldgica, por lo qu el valor de tales modelos estd en su estructura “genérica” (heredada de los
balances de masa, energia y cantidad de movimiento) y en los bancos de propiedades de sustancias. Ejemplos
son: ChemCAD, HySim, Aspen, entre otros.
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Capitulo 4

DISENO DE PROCESOS

El diseno es tal vez la tarea central en el quehacer ingenieril. Todo diseno intenta modificar ciertas condiciones
de una situacién actual de modo que se pueda producir una nueva situacién lo més cercana posible a la
considerada ideal. Por lo tanto, el diseno contempla la bisqueda de una cierta estructura con un cierto grupo
de pardmetros, que bajo la estructura planteada, den un resultado cercano al esperado. Se considera como
situacion ideal aquella que maximiza la productividad minimizando el consumo de energia. En tal sentido,
el diseno de un Equipo o Planta en la cual realizar un Proceso, implica el conocimiento de los principios y
mecanismos por los que ocurren las Operaciones Unitarias que conforman ese Proceso. En este capitulo, se
describe de manera detallada un procedimiento de diseno de equipo de proceso, reconocido en la literatura
como procedimiento aceptable para dicha tarea. Ademas, se introducen pasos adicionales al procedimiento de
diseno de equipo, que incluyen los aspectos de: Observabilidad, Controlabilidad, Reversibilidad del Proceso.

4.1. El Diseno en Ingenieria

De manera répida (mds adelante se da una definicién mds formal), podria decirse que el disefio consiste
en pensar y describir una estructura que posea ciertas caracteristicas y funciones deseables, de modo que
resulte solucién a un problema. La ingenieria tiene como finalidad la toma de decisién para solucionar
problemas con base en la especificacién precisa del problema mismo, de un grupo dado de conocimientos
y de unos procedimientos apropiados para tal fin. Para ello, se debe transformar la informacién de las
condiciones, necesidades y requerimientos establecidos en al menos una estructura que los satisfaga. Asociadas
con cualquier diseno existen varias tareas: solucién de problemas, toma de decisiones, creatividad, buisqueda,
heuristica, evolucién, aprendizaje, negociacién, conocimiento, optimizacién, organizacién, satisfaccion de
necesidades, etc. Todas ellas necesarias pero no suficientes por si solas para disefiar [Eder and Hosnedl,
1992]. Sin embargo, hay dos grandes acciones mentales involucradas en cualquier diseno: el Anélisis y la
Sintesis.

Por lo general los planes de estudio en Ingenierfa privilegian el Anélisis, dejando a la Sintesis con un tratamien-
to meramente enunciativo. Tal vez el supuesto de fondo es que ensenar Sintesis de Procesos es un imposible
y que soélo la experiencia real del ingeniero en su ejercicio profesional le dard la formacion definitiva en esa
Sintesis. Ese es un error crucial puesto que es justamente la Sintesis la que exige el mayor desarrollo de la
creatividad. Tal vez dicho error provenga de la aproximacién al disefio de procesos desde los textos clésicos,
llenos de nomogramas, tablas y cartas para la selecciéon de equipos de proceso, més que de diseno en si
mismo. En esa aproximacién no se dejaba mucho lugar a la Sintesis y se pasaba directamente del anglisis
de los requerimientos del proceso al disenio (mejor decir seleccién), de los equipos necesarios para cumplir
tales requerimientos [Baasel, 1975; Ray and Johnston, 1989]. Todo, usando las tablas, cartas y nomogramas
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alli consignados y por muchos anos reputados como la mejor herramienta para desarrollar tal “diseno” de
Proceso. Afortunadamente eso ha venido cambiando y justamente este trabajo pretende ser parte de dicho
cambio de enfoque.

Tanto el Anadlisis como la Sintesis requieren de una representacién del problema de diseno. Aunque dicha
representacién puede tener formatos tan diferentes como el verbal, el grafico, el matemédtico o combinacién
de los anteriores, se busca que dicha representacién deje explicitos los grados de libertad y las variables de
disenio [Pahl and Beitz, 1984; Sinnott, 2005]. Si bien la representaciéon mateméatica no es la tnica con tales
atributos, si es la mds utilizada en ingenierfa. En ella se pueden reconocer las relaciones de dependencia entre
las diferentes variables propias del problema de diseno. Generalmente tales representaciones matemdticas
(formalizadas previamente como modelos), estan constituidas por « ecuaciones independiente que involucran
[ incégnitas. Matemdticamente, se pueden presentar tres situaciones cuando se intenta resolver ese sistema
de ecuaciones (sistema que no es mds que la representacion del problema de diseno):

1. a > B, més ecuaciones que incégnitas. El problema estd sobre-especificado, por lo que debe revisarse
la representacién matemética y hasta la descripcién del problema, disponibles.

2. «a = (8, igual nimero de ecuaciones que de incégnitas. El problema estd totalmente especificado. Tendré
solucién tnica si la representacién matemaética es lineal, aunque podria no tener ninguna solucién si la
matriz A no tiene inversa, o puede tener soluciones multiples si la representacién es no lineal.

3. a < 8, mds incégnitas que ecuaciones. El problema requiere la especificacion de al menos g —«a variables
o al menos 8 — « ecuaciones adicionales, que permitan llegar a la condiciéon a = §.

Definicién 4.1 Grados de Libertad. Es la diferencia entre el nimero de incdgnitas $ y el nimero de
ecuaciones o de una representacion matemdtica de cualquier sistema. En adelante, se abreviard como Grados
de Libertad GL = 3 — a.

Cémo se puede apreciar, la situacién 3. es justamente la asociada con el Disefio en Ingenieria. Al existir més
incégnitas que ecuaciones, el diseniador debe especificar los GL, bien sea dando valores a algunas incénitas o
relaciondndolas con otras variables conocidas o incluso con relaciones entre las mismas incégnitas (asi sean
todavia desconocidas). Esto no es més que un problema de Optimizacién, lo que le da complementariedad a
lo dicho al inicio de este apartado y permite una definicién mds completa del Disenio en Ingenieria.

Definicién 4.2 Diseno en Ingenieria. Es una actividad que permite proponer una estructura para un
sistema y optimizar sus pardmetros estructurales (asociados a la configuracion) y funcionales (asociados al
resultado) respecto de ciertas caracteristicas y funciones deseables en el sistema, tomando como restricciones
las condiciones, necesidades y requerimientos establecidos por la naturaleza del sistema y por el futuro uso
que de el se haga.

No todas las variables del problema de diseno pueden considerarse como variables de diseno, asi como no todas
las variables de diseno son grados de libertad. Tal condicién estd determinada por las restricciones fisicas,
quimicas, bioldgicas, econémicas, sociales, etc. que definen el problema de disefio. Por ejemplo para le caso
de un proceso fisico-quimico, composicién, temperatura y presién son variables intensivas (independientes de
la cantidad de materia o del valor de los flujos)!, lo que las convierte en las restricciones en el disefio, puesto
que los valores que dichas variables pueden alcanzar estd acotado por la operacién y naturaleza misma del
proceso. Esta es justamente la informacién que un balance en estado estacionario no contiene, puesto que en
dicho balance la “escalabilidad” del resultado aparenta no tener limites. Las representaciones del proceso en
estado estacionario justamente adolecen de tal limitacién, que no resulta tan obvia cuando se miran cartas,

'En equipos de proceso que acumulan vapores o gases, la presién depende del nimero de moles contenido en esa fase del
proceso, del mismo modo que el nivel en un tanque depende de la cantidad de sustancia que contiene.
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tablas o nomogramas de disefio (que son soluciones estéticas del problema de disefio). Pero si se indaga
mds sobre la aplicabilidad de tales cartas, tablas o nomogramas, se vera que los autores explicitamente dan
intervalos de validez para las variables de disefio. Es justamente esa la decisién que el disenador debe tomar
cuando enfrenta la solucién de un problema de diseno: jcudles de todas las variables del problema seran las
variables de diseno y en que intervalos pueden moverse?.

Definicién 4.3 Variables de Diseno. Son aquellas variables que al ser manipuladas permiten producir la
respuesta deseada del sistema que se estd disenando.

La eleccién de las variables de disefio es una de las tareas mds importantes en el diseno en ingenierfa. Una
buena seleccion de tales variables puede simplificar el diseno, mientras que la seleccién poco cuidadosa de
las mismas generard dificultades artificiales al diseno. Todo porque unas buenas variables de diseno generan
célculos faciles, que conducen al resutado final tras un procedimiento paso a paso. En cambio, una mala
seleccién de las variables de diseno obliga a la solucién de ecuaciones simultdneas, incluso a realizar procesos
iterativos con alta incertidumbre en las condiciones iniciales. Esto tltimo implica recirculacién de informacién
durante el diseno, con los tipicos efectos de acumulacién de errores e incremento en la incertidumbre del
resultado final. Se vuelve a lo dicho previamente: cuando GL: a < [, mds incégnitas que ecuaciones, el
problema requiere la especificacién de manera éptima de al menos (5 — «) variables.

4.2. Optimizacién

Debido al papel fundamental de esta tarea en el Diseno en Ingenieria, aqui se trata de manera independiente.
Como se advirtié desde la introduccién de este texto, la alusién a tareas tipicas de la Ingenierfa pretende
mostrar el panorama completo, resaltado aspectos de interés para el tema central: el Diseno Simultaneo del
Proceso y su Control (DSPyC). Existen en la literatura excelentes libros de texto que presentan en detalle
a la optimizacién como problema general. Se recomienda al lector seguir por ejemplo: “Optimization of
chemical processes” de [Edgar, Himmelblau and Lasdon, 2001].

Definicién 4.4 Optimizacion en la Vida Diaria. Es la busqueda de las mejores condiciones y forma
para llevar a cabo una tarea o labor.

Definicién 4.5 Optimizacion Matemdtica o Numérica. Es la bisqueda de la mejor solucién posible
(condiciones y forma) para una tarea usando una formulacion matemdtica de la tarea, su condicion deseada,
las restricciones propias de la tarea y los recursos disponibles para la solucidn, todo siguiendo un método de
solucién numerica Tiguroso.

Definicién 4.6 El Problema de Optimizacion. Es el mapeo o traduccion de un comportamiento deseado,
matematizado en el Funcional de Costo (FC), a un grupo de pardmetros p (estructurales o funcionales) del
Sistema sobre el que se optimiza. El problema de optimizacion se formula de manera estindar como:

min (o max) FC = J sobre un grupo de pardmetros p.

Sujeto a (s.a.): 1) Restricciones asociadas con el modelo del Sistema, i) Restricciones de igualdad, iii)
Restricciones de desigualdad.

El Sistema sobre el que se optimiza debe contar con alguna representacién matemética de su comportamiento,
que puede ser: i) un modelo dindmico o estatico del proceso, y de su desemperio o ) un modelo o ecuaciones
que permiten calcular indices de calidad de las tareas de interés atribuibles al proceso. El modelo dindmico
o estdtico contiene variables propias del proceso, como las entradas, los estados y las salidas. En cambio,
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las ecuaciones sobre el desempeno del proceso, reflejan valoraciones que el optimizador realiza a través de
relaciones (indices) aceptadas en ingenierfa o propias del problema y proceso en particular. El FC para la
optimizacion, es el que se encarga de componer tales indices y el comportamiento (dindmico y estdtico) del
proceso en una sola valoracion, que se buscarsd hacer minima o méxima. El FC debe formarse con términos
siempre positivos, por lo que es frecuente que dichos términos estén elevados al cuadrados o entre valores
absolutos de expresiones matematicas que incluyen al menos un pardmetro para la optimizacién. Cada
término del FC estd ponderado por una constante o coeficiente v, de modo que se pueden privilegiar ciertos
comportamientos, representados por uno o més términos especificos del FC, sobre otros.

Las restricciones pueden incluirse en el FC y asociarles un indice de penalidad, siempre que tal penalidad
para todos los posibles puntos, contribuya a mejorar la solucién global. De otro modo, pueden dejarse en
la parte asociada con las restricciones, simplemente como condiciones de borde a cumplir: de igualdad o
de desigualdad (intervalo). En este tltimo caso, la penalizacién para cualquier posible solucién que viole
las restricciones, queda totalmente implicita en el problema. En cambio, cuando se incluyen en el FC, a
las restricciones se les asignan coeficientes que las ponderan respecto a los demds indices de optimalidad
considerados en el FC. Esos coeficientes deben ajustarse para lograr la solucién més adecuada a la condicién
deseada (ideal) para el proceso que se optimiza. Esa “sintonfa” de coeficientes no es tarea facil, por lo que
la experiencia frente a la tarea que se optimiza juega un papel importante.

La optimizacién del FC se realiza sobre un grupo de pardmetros de la optimizacién p, también llamados
grados de libertad para la optimizacién. Ese grupo de pardmetros no necesariamente coincide totalmente con
los pardmetros r del Sistema o con sus estados x. Son posibles las siguientes opciones para ese vector p de
pardmetros: i) p = r;_1 5 conr vector de [ entradas y k < [, que contiene todos los pardmetros del Sistema, i)
P = Xj=1,m con x el vector de estados del Sistema de orden n (n estados y m < n),y 4ii) p = r;_q 1 UXj=1,m,
mezclando pardmetros y estados del sistema. Por su parte, el FC (funcién matemética que se optimiza) se
nutre de dos fuentes de informacién: i) El Sistema en el que reside lo que se optimiza (dimensiones, forma,
estados, etc.), que aporta téminos directos asociados con los pardmetros p de la optimizacién, y i) El deseo
o ideal de quien optimiza, que aporta indices indirectos s; propios de un conocimiento externo al Sistema
mismo (desemperio, costo, etc). En la Figura 4.1 se ilustra lo discutido previamente sobre los diferentes
espacios involucrados en una optimizacién y sus fuentes de conocimiento.

Definicién 4.7 Dominio del Problema de Optimizacion. Es el espacio en el cual existen los grados
de libertad para la optimizacion o pardmetros p a optimizar.

Las variables p que se usan como grados de libertad en una optimizacién (sobre las que se maximiza o
minimiza el FC), pueden ser de dos tipos: continuas o discretas. Eso genera una clasificacién del tipo de
optimizacién en continua, entera o Mixta-Entera [Bansal et al., 2002].

Definicién 4.8 Variable Continua en Optimizacion. Cuando el grado de libertad para la optimizacion
o pardmetro a optimizar p; sobre el cual se mazimiza o minimiza el Funcional de Costo (FC) es una variable
continua (p; € R) en el dominio del problema de optimizacion.

Definicién 4.9 Variable Discreta en Optimizacion. Cuando el grado de libertad para la optimizacion
o pardmetro a optimizar p; sobre el cual se mazimiza o minimiza el Funcional de Costo (FC) es una variable
discreta, que sélo puede tomar valores enteros (p; € Z), en el dominio del problema de optimizacion.

Definicién 4.10 Optimizacion Continua. Fs la que se realiza sobre grados de libertad para la opti-
mizacion o pardmetros a optimizar p continuos (p; € R, Vi) en el dominio del problema de optimizacion.

Definicién 4.11 Optimizacion Entera. Es la que se realiza sobre grados de libertad para la optimizacion
o pardmetros a optimizar p discretos o enteros (p; € Z, ¥i) en el dominio del problema de optimizacion.
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Figura 4.1: Espacios involucrados en una optimizacién.

Definicién 4.12 Optimizacion Mixta-Entera. Es la que se realiza sobre grados de libertad para la opti-
mizacion o pardmetros a optimizar p que son tanto continuos (p; € R, Vi € [1,n],n < m) como discretos o
enteros (p; € Z, ¥i € [(n+ 1), m]) en el dominio del problema de optimizacion.

Los métodos matemdticos y la complejidad para solucionar el problema de optimizacién es mayor en la
Optimizacién Mixta Entera, debido a la combinacién de un subespacio continuo con uno discreto para
formar el espacio de los pardmetros.

Tres aspectos definen una solucién a un problema de optimizacién: i) Valores para los pardmetros a opti-
mizar que producen un minimo o un méximo en el FC, ii) Tanto el conjunto de pardmetros r;—; , propios
del Sistema, como el conjunto de indices s asociados con el desempeno y costo (monetario) del Sistema,
cumplen con las restriccién del problema de optimizacién. Tales restricciones pueden surgir de los limites
operativos del equipo o planta (capacidad, presién, etc.), de limites en la materia prima (punto de ebullicién,
concentraciones comerciales, etc.), requerimientos del producto (calidad, propiedades en la aplicacién, etc.)
y recursos (disponibilidad, calidad, etc.). 44) Existe un compromiso entre efectos opuestos al analizar la
sensibilidad del funcional de costo en el punto 6ptimo hallado. Por ejemplo, disminuciones en el costo de
inversion inicial en equipos, aumenta los costos operativos de la planta y viceversa. Si este tltimo punto no
se cumple, la solucién del problema no es aplicable en ingenieria: el 6ptimo estd en +00 0 —o0.

4.3. Diseno con Optimizacién Implicita vs. Diseno con Optimizaciéon
Explicita

Como se vio en la Seccion SDKSKS, el Equipo y la Planta tienen asociadas una variables propias de su
operacién como artefactos. Algunas de estas variables pueden cambiar de valor durante el funcionamiento,
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mientras que otras son pardmetros para el diseno del Equipo o la Planta. Cuando se analiza el Modelo de
Proceso desde el punto de vista del Diseno, pueden distinguirse tres grupos de pardmetros: i) Vector de
pardmetros del Equipo o Planta pg_ p, i) Vector de pardmetros de la Sustancia tratada pg, y i) Vector de
pardametros del proceso pp, (que aparecen por la interaccién entre Equipo o Planta y la Sustancia tratada).
Por lo general las especificaciones de disefio lo que fijan son los pp,, de modo que los pr p sean grados
de libertad que el disenador ajusta hasta cumplir los requerimientos de los pp,, tratando una Sustancia
dada. Es precisamente sobre los pr p sobre los que se aplica un procedimiento de optimizacién a fin de
llegar al Diseno del Equipo o Planta que logre realizar de la mejor manera el Proceso deseado. Para llegar
a tal diseno se puede recurrir a la experticia del disenador o seguir un procedimiento aceptado de diseno.
Tal procedimiento, aunque se verd con detalle mas adelante, puede formularse como sigue de manera breve
tomando como ejemplo el disefio de un Intercambiador de Calor (IC):

Clarificacion de la tarea que realizard el Equipo. Se define la temperatura que se desea obtener a la salida
del Fluido de Proceso (FP), los caudales disponibles de los diferentes fluidos (FP y Fluido de Servicio (FS))
y la temperatura de entrada del FS que garantice la transferencia de calor de acuerdo con las necesidades
planteadas.

Diseno Conceptual. Se indica la configuracion del IC: tipo de IC, direccién de flujos, etc. En este ejemplo
se trabaja con un IC de doble tubo (tubos concéntricos) en flujo paralelo, por su sencillez para ilustrar lo
discutivo.

Diseno Preliminar. Se especifican los materiales de las diferentes partes del IC, aislantes, etc. Ademds, se
realiza un andlisis basico que conduce a una estructura de intercambiador especifica. Asi, en este ejemplo se
trabaja con un sélo paso de los fluidos por el intercambiador.

Diseno de detalle. Incluye el dimensionado detallado de las diferentes partes del IC, para lo cual, se puede
recurrir a tablas, cartas o ecuaciones que relacionan las caracteristicas energéticas de las dos corrientes en
el estado estacionario con los pardmetros de diseno, o formular un Funcional de Costo o Funcién Objetivo
a optimizar, la cual incluird las variables de desempefio del IC en la Funcién Objetivo y los pardmetros de
diseno como variables a optimizar: didmetro de los tubos, longitud del intercambiador, etc. Con esto queda
disenado el IC.

Aunque en el presente texto sélo se considera la optimizacién aplicada durante el diseno del Proceso, por
claridad y completez debe indicarse que en la Ingenieria de Procesos la optimizacién puede realizarse en
diferentes dmbitos:

1. Durante el Diseno. Implica la sintesis del proceso, del equipo o de las operaciones, cada uno analizado
como un sistema. Por lo tanto, se busca optimizar la estructura y pardmetros del sistema que representa
al proceso, al equipo o a la operaciéon que se disena.

2. Durante la Compra, Construccién y Ensamble. Hace referencia a las tareas que se realizan para opti-
mizar los recursos econémicos y los tiempos de ejecucion.

3. Durante la Operacién. Busca que la operacién del proceso (o de la planta) produzca el mayor beneficio
con el menor costo (dinero y tiempo). Se realiza tanto optimizacién de la operacién estatica (momen-
tdnea: puntos de ajuste de las variables), como optimizacién de la operacién dindmica (largo plazo:
trayectorias temporales de las variables). Por lo general la optimizacién de la operacién de un proceso
tiene que ver con la optimizacién de la operacién de cada una de las unidades continuas o discontinuas
que lo forman. Eso lleva a la operacién 6ptima de la planta, tanto en una corrida completa del proceso,
como en la operacién 6ptima de los modos de conmutacién entre corridas. En los procesos por lotes
(Batch en inglés), la operacién éptima implica la existencia de recetas (Recipes en inglés) flexibles y
el mejoramiento continuo de tales recetas.

Para lograr el objetivo de este texto, en adelante se asume que el diseno de procesos trata de lograr un
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Equipo, Proceso o Planta y su Sistema de Control (EPP/SC)?, con un desempefio y un costo acordes con
unas especificaciones, recurriendo al Analisis y la Sintesis como tareas bésicas. Estas dos tltimas son tareas
complementarias, puesto que la Sintesis permite definir la estructura del EPP/SC, armando tal estructura
con partes de las que; a través del Anailisis, se conoce previamente su comportamiento. En cuanto a los
pardmetros del EPP/SC (dimensiones, condiciones operativas y ajustes), vuelve el An4lisis a ser herramienta
fundamental, puesto que proporciona los datos del comportamiento de las partes que forman la estructura
y brinda elementos para modelar la estructura como un todo (modelos del EPP/SC).

Toda optimizacién tiene dos partes, aqui aplicadas directamente a la tarea de disefio: i) El Funcional de Costo
(FC) o matematizacion de la situacion ideal del EPP o SC, y 4i) Las restricciones que delimitan el conjunto
de soluciones factibles (posibles EPP o SC) para el problema de diseno. El funcional de costo usado en disefio
incluye siempre términos que valoran el costo econémico del EPP/SC: costo operativo y costo de capital
(inversién inicial), y términos asociados con el desempeno del EPP/SC, que reflejan el deseo del disenador
por obtener el mejor comportamiento posible del EPP/SC. Por lo tanto, la optimizacién en disefio no es
més que la minimizacién de costos y la maximizacién de desempeno del EPP/SC, teniendo como grados de
libertad los pardmetros estructurales (Sintesis del EPP/SC) y los pardmetro funcionales del EPP/SC que se
disena. Si ya la estructura estd fija, sélo resta ajustar los pardmetros funcionales (dimensiones y condiciones
operativas). La Figura 4.2 muestra la concurrencia de las tres tareas: Andlisis, Sintesis y Optimizacién

durante el diseno de un EPP/SC.

y
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Figura 4.2: Concurrencia de las tareas de Anélisis, Sintesis y Optimizacién en el disefio de un Equipo, Proceso
o Planta y su Sistema de Control.

De acuerdo con todo lo anterior, el disenio siempre incluye una Optimizacién. Sin embargo, dicha optimizacién
puede estar implicita o explicita. Surgen dos tipos de disefio: el Diseno con Optimizacién Implicita (DOI) o
por Experticia y el Disefio con Optimizacién Explicita (DOE). El primer tipo de disefno corresponde al disefio

2El paradigma tradicional separa el disefio del Equipo, Proceso o Planta (EPP) del disefio de su Sistema de Control (SC).
Justamente el Disefio Simultdneo del Proceso y su Control (DSPyC), busca unificar las dos tareas en una sola, que se ejecuta
de manera simultdnea. Por eso, es posible decir que se disena el EPP y su SC.
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Figura 4.3: Diferentes tipos de diseno.

tradicional de equipos, basado en la experiencia y pericia de un grupo de ingenieros pioneros y expertos en
una determinada operacién unitaria o proceso. Esta rama del disefio opera sobre dicho conocimiento experto,
consignado en nomogramas, cartas, tablas y hasta reglas de experiencia. Ahi se recolecta toda la heuristica
y la experiencia de los que previamente han hecho el diseno de EPP o de SC similares. En este caso, se
cuenta con el respectivo Andlisis y caracterizacién de las partes que posiblemente formaran el EPP y el SC,
extractado previamente por otros disenadores a través de optimizaciones que ellos armaron y solucionaron
previamente de manera parcial o total.

Por su parte, el Diseno con Optimizaciéon Explicita (DOE) se soporta en el hecho de ver el Diseno del
Proceso como el arreglo o acomodo de mecanismos y dindmicas para el procesamiento de materia, energia e
informacién “cruda” a fin de obtener un producto con especificaciones prescritas. En tal sentido, si se dispone
de un modelo que describa los mecanismos y dindmicas factibles para realizar el Proceso, sobre dicho modelo
pueden optimizarse uno o mds pardametros asociados con el logro del producto deseado. Obviamente, el
modelo debe permitir la visibilidad de esos pardmetros de modo que un procedimiento de optimizacién
busque los valores acertados para el proceso dado. En el DOE son evidentes el modelo del proceso y el
Funcional de Costo (FC), ademds del andlisis y caracterizacién de las partes que posiblemente formaran el
EPP o el SC, de modo que el disenador es quien arma totalmente el problema de optimizaciéon més adecuado
a los requerimientos del EPP/SC que disefia. En la Figura 4.3 se puede apreciar la diferenciacion entre estos
dos tipos de Diseno.

En este texto sélo se aborda el DOE puesto que resulta el de mayor versatilidad y por tanto, el més adecuado
para las tareas de DSPyC. En ese sentido, el modelo resulta una herramienta titil cuando se abordan labores
de diseno puesto que es posible volcar en él ciertas suposiciones sobre el comportamiento del equipo que se
disena. Por ejemplo, es comin que los términos asociados con la acumulacién de materia o energia estén
regidos por una dimensioén fisica del equipo (su volumen). Tal dimensién aparece como resultado del diseno,
pero conociendo los requerimientos de la variable de interés el modelo la puede asumir constante liberando a
la variable de diseno (el volumen) para que pueda cambiar durante las simulaciones. De este modo se puede
ver el efecto de diversas magnitudes de la variable de diseno sobre el comportamiento general del equipo o
proceso y proceder a una “optimizacién” del valor de dicha variable.

4.4. Pasos en el Diseno de Procesos

. Qué se disenia en Ingenierfa de Procesos (IdeP)? En un orden ascendente con respecto al tamarfio y comple-
jidad, en IdeP se disenan:

1. Una Operacién Unitaria y los Equipos para realizarla.
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2.
3.
4.

Una Secuencia de Operaciones Unitarias, es decir un Proceso.
Una Secuencia de Procesos, es decir una Linea de Producto.

Un Grupo de Lineas de Producto, es decir una Planta de Produccién Industrial.

Para completar esta pregunta: ;Qué se disena en Ingenieria de Control (IdeC)?. Siguiendo un orden ascen-
dente con respecto a la complejidad, en IdeC se disenian:

1.

2.

Lazos de control locales por Equipo, de una entrada y una salida (Single Input-Single Output o SISO),
de multiples entradas y multiples salidas (Multiple Input-Multiple Output o MIMO) o combinacién de
estas opciones.

Lazos de control supervisorio para una Operacién Unitaria o Proceso, para una Linea de Producto e
incluso para una Planta completa.

En el presente texto, la tarea de diseno se asume realizada simultdneamente para el Equipo, Proceso o Planta
(EPP) y para su Sistema de Control (SC), por lo que nos referimos a EPP/SC como un todo. Como ya se
menciond, cuando se enfrenta el diseno de un EPP/SC, se reconocen varias metodologias aplicables. Sin
tener que realizar una clasificacién exhaustiva de tales metodologias, se pueden ver dos grandes tendencias
histéricas: i) Metodologias de Diseno con Optimizaciéon Implicita (MDOI), que son las mds antiguas y
tradicionales, por lo que se encuentran en los libros de Ingenierfa de Procesos editados antes de la década de
los 90 del siglo XX, y i) Metodologfas de Disefio con Optimizacién Explicita (MDOE). En ambas vertiendes
de aproximaciones metodoldgica se consideran tres pasos fundamentales (y comunes) para afrontar el disefio:

1.

4a.

4b.

Determinar de forma precisa todos los requerimientos del EPP/SC a disenar. Estos son los objetivos
del Problema de Diseno (PdeD).

Listar y caracterizar completamente todas las opciones de EPP y SC viables que pueden ser solucién
al PdeD.

Definir un indice de calidad o Funcional de Costo (FC) que permita medir que tan ajustado a los
objetivos del PdeD son un EPP dado y un SC especificado para dicho EPP.

. El paso cuarto, final, es diferente de acuerdo con la aproximacién metodolégica que se tome:

En las MDOI (basadas en heuristica), el cuarto paso es la contrastacién entre las opciones de solucién
al PdeD y los objetivos del PdeD. Dicha contrastacién puede hacerse considerando un FC, propio
del disenador, para cada opcién de solucién y con este valor seleccionar entre varios candidatos que
cumplan con los criterios de experiencia que guian el diseno. Estos criterios de experiencia no son més
que el FC implicito de los expertos que suministran la informacién. Deben recalcarse que los primeros
libros de diseno no evaluaban explicitamente el FC puesto que asumian que tal FC era aceptable para
todas las opciones consignadas en la carta, tabla o nomograma guia del diseno que alli se presentaba.

Cuando se usa la MDOE, el cuarto paso del procedimiento es la optimizacién de los pardametros de
disefio a través de la evaluacién del FC establecido por el disenador de acuerdo con su concepto del
comportamiento deseado del EPP/SC. Esta es la optimizacién que se resuelve durante la solucién al
PdeD.

Se insiste sobre la dedicacién exclusiva del presente trabajo a las Metodologias de Diseno con Optimizacién
Explicita (MDOE). En estas, se evidencia que el diseno procede a la manera de un Problema como el
siguiente:

PROBLEMA:
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Dada: una descripcion del Equipo, Proceso o Planta y su Sistema de Control (EPP/SC) y una serie de
comportamientos y productos deseados del EPP/SC.

Encontrar: una estructura y parametros para dicho EPP/SC, que logren mazimizar un indice de calidad
(mazimizar un Funcional de Costo (FC)) que mida el grado de cumplimiento de los comportamientos y
productos deseados del EPP o SC.

Sujeto a: las restricciones naturales del EPP(SC' y las restricciones artificiales impuestas por el conocimiento
previo (heuristica) disponible sobre dicha clase de EPP/SC.

Se ve que las metodologias de Disenio con Optimizacién Explicita no hacen mds que plantear y resolver
explicitamente un Problema de Optimizacién (PdeO). Con esto se logra matematizar el Problema de Disefio
(PdeD) y volverlo un PdeO, que puede resolverse por los métodos mateméticos disponibles para optimizar
funciones o relaciones matemaéticas. Vale la pena en este punto aclarar que dependiendo de la mégnitud del
PdeD, el PdeO andlogo que surge puede ser facilmente soluble o presentar dificultades matemdticas para
su solucién. Obviamente, si se incluye la Sintesis de Proceso como etapa del PdeD, aparecerdn variables
discretas mezcladas con las variables continuas, lo que implica una optimizacién mixta entera. Esas variables
discretas se asocian con la optimizacién del nimero y ubicacién de las unidades, mientras que las variables
continuas se asocian con la optimizacién de los pardametros de las unidades que se disenan.

La Sintesis del EPP/SC est4 incluida en el PdeD cuando no se tiene conocimiento previo (heuristica) sobre
dicha clase de EPP/SC o se desean explorar nuevas estructuras para ese tipo de EPP o SC. En ese caso,
la estructura del EPP/SC no estd definida. En cambio, cuando se tiene informacién creible sobre la estruc-
tura del EPP/SC en cuestién, la Sintesis no estd incluida en el PdeD, por lo que sélo deben determinarse
pardametros que hagan 6ptimos los aspectos considerados en el FC establecido para la optimizacién a realizar
al resolver el PdeD. Vuelve a evidenciarse que la Sinstesis de Procesos trata fundamentalmente de generar
una estructura para el EPP/SC, dejando el ajuste de pardmetros para la estructura propuesta como tarea
del Disefio (Optimizacién).

4.5. 'Trazabilidad del Diseno en Ingenieria

Puesto que este no es un texto sobre Disenio de Procesos en Ingenierfa, no se dan todos los detalles de
los procedimientos estandar para disefiar procesos. Al lector interesado se le remite a textos especializados
[Walas, 1988; Aguirre, 2004]. Sin embargo, a continuacién se presenta un enfoque general y muy 1til para el
seguimineto de cualquier diseno en ingenieria: la trazabilidad. El concepto de trazabilidad estd asociado con
el seguimiento y la documentacion de los procedimientos aplicados durante el desarrollo de una determinada
tarea. Una definicién formal es como sigue.

Definicién 4.13 Trazabilidad. Capacidad o habilidad que posee un método de diserio de tener memoria
de los procedimientos de interés que llevan desde los requisitos del Equipo, Proceso o Planta y su Sistema de
Control (EPP/SC) que se disena hasta la especificacion y validacion formal del EPP/SC diseriado.

En ingenierfa de software hay una definicién formal de trazabilidad establecidad por la IEEE: “grado en el
cual se puede establecer una relacién entre dos o més productos del proceso de desarrollo, especialmente
productos que tienen relaciones de predecesor-sucesor o maestro-subordinado entre uno y otro” [IEEE 1991].
La que se propone aqui se adapta al objeto de estudio de la Ingenieria de Procesos, desde trabajos sobre
Trazabilidad en Ingenierfa de Software [Amar et al., 2008; Tabares, 2009).

Definicién 4.14 Modelo de Trazado. Representacion de todas las transformaciones que sufren los requi-
sitos especificados para un Equipo, Proceso o Planta y su Sistema de Control (EPP/SC) en su evolucion
hasta convertirse en un EPP/SC especificado y validado. Los Modelos de Trazado son vistas versionadas que
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muestran la traza de los requisitos y los elementos de modelo que los representan en diferentes niveles de
abstraccion.

Definicién 4.15 Método de Trazado. Pasos secuenciales que permiten construir un Modelo de Trazado
de acuerdo con unos lineamientos de trazabilidad deseados para un tipo de disenio dado. El modelo se basa
en una semdntica de trazado que define los elementos de trazado o rastreo y los vinculos de trazado.

El método de trazado permite la construcciéon de un modelo de trazado que regitra tanto las evoluciones
entre niveles (relaciones verticales), como las interacciones que presentan los requisitos al interior de un
nivel (relaciones horizontales). Un disefio que posea modelo de trazado, se dice que tiene trazabilidad. Para
obtener el modelo de trazado debe considerarse que el elemento minimo constitutivo de un requisito es
el “concepto” y que es posible especificar relaciones de abstraccién que conectan dos o més elementos o
conjunto de elementos que representan el mismo concepto en diferentes niveles de abstraccién. La relacion
se usa principalmente para rastrear los requisitos y su desarrollo a través de la ejecucién del diseno. Las
relaciones fundamentales en un mapa de trazado son: i) realizacién que se refiere a la implementacién de
un elemento en otro, ii) refinacién que especifica un mejoramiento entre elementos en diferentes niveles, i)
mapeo que especifica una funcionalidad entre los dos elementos o conjuntos de elementos, que puede ser
computable, unidireccional o bidireccional.

Los modelos de trazado facilitan la estimacién del impacto que sobre el EPP/SC final tienen los cambios en
cualquier nivel del desarrollo del diseno. Ademads, la trazabilidad es una practica de control que facilita la
verificacién y la validacién de la exactitud de los requisitos durante el proceso de desarrollo. Tal verificacién y
validacion estd asociada con cuatro criterios basicos de calidad de cualquier diseno: consistencia, completitud,
viabilidad y comprobabilidad. En lo que corresponde al uso de la trazabilidad en la Ingenieria de Procesos
(IdeP), el problema se puede centrar en el desconocimiento de los ingenieros del valor agregado que esta
préctica provee para realizar tareas complementarias de gestién del cambio y la verificacién de criterios de
calidad de consistencia y completez. No es usual en IdeP que el grupo de disefio formalice esta practica
durante todo el desarrollo del disefio, en especial para hacer las tareas de verificacién o gestionar el cambio
de los requisitos en los modelos de desarrollo. En lo que corresponde a la adopcién, el problema se puede
centrar en dos aspectos. Primero estd el esfuerzo, continuidad y mantenimiento que la practica exige: los
métodos rédpidos de diseno la excluyen como préactica de control por el costo en tiempo asociado a ella. El
otro aspecto es el desconocimiento de mecanismos de trazabilidad ttiles para un diseno dado.

En el ambito del disefio en Ingenieria de Procesos, los diferentes niveles de desarrollo (todos abstractos),
presentan una secuencia conocida de pasos propios del método de diseno. Podria decirse que cada uno de
estos niveles de desarrollo representa a un EPP/SC intermedio (abstracto y en fase de mejoramiento), sobre
el cual se aplican los cuatro pasos del diseno. Esto puede representarse como movimientos entre un nivel
de desarrollo y otro superior que lo sigue en la secuencia que va de requisitos a EPP/SC final. Todo nivel
intermedio siempre es un refinamiento de los niveles que lo preceden. Los niveles de refinamiento reconocibles
en cualquier desarrollo son: requisitos, andlisis, diseno e implementaciéon. En la Figura 4.4 se muestra la
estructura general de tales niveles de desarrollo en el disenio de un EPP/SC. Se incluye la Sintesis buscando
una representacion general de la tarea de diseno, aunque para un diseno que no implique Sintesis el diagrama
es vdlido saltando los niveles asociados con esa tarea.

1. Primer Nivel en el Diseno para Trazabilidad. Estd en la base de la secuencia y corresponde al nivel
de requisitos o requerimientos del usuario del EPP/SC que se disena. Existen requisitos funcionales y
operativos. Es fundamental utilizar una “seméntica” (aspectos del significado, sentido o interpretacion
del significado de un determinado elemento, simbolo, palabra o texto) dada en la especificacién de
requisitos. Tal seméntica debe corresponder al cuerpo de conocimiento que contiene al EPP/SC, con la
posibilidad de verificacién de consistencia, completez y correccién. Debe anotarse en este punto que a
pesar de ciertas similitudes, generalmente los requisitos para un Equipo, difieren de los requisitos para
un Proceso y para una Planta, todos con su Sistema de Control (SC). Sin embargo, en esta descripcion
se agruparan siempre con la sigla EPP/SC para facilitar la redaccion.
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FINAL

INCIO

NIVEL 4. VALORES DE LAS VARIABLES DE )
DISENO'Y PARAMETROS DE LOS

COMPONENTES

OPCIONES DE ESPECIFICACION EPP/SC:
1. PLANTA: cantidad y dimensionado de procesos.
2. PROCESOS: cantidad y tamario de equipos.
3. EQUIPO: dimensiones de todas las partes del equipo.
4. SISTEMA DE CONTROL: parametros de sintonia. )

NIVEL 3. COMPONENTES DE LA ESTRUCTURA)

OPCIONES DE ESPECIFICACION EPP/SC:
1. PLANTA: tipo de procesos, lineas de produccidn, secciones de
planta.
2. PROCESOS: tipo de equipos y su secuencia de conexion.
3. EQUIPO: partes del equipo y variables de operacion.
4. SISTEMA DE CONTROL: tipo de sensores, actuadores y
\ controladores. )

?

(NIVEL2.  TIPO DE ESTRUCTURA Y MODO |
DE OPERACION

OPCIONES DE ESPECIFICACION EPP/SC:
1. PLANTA: continua, por lotes, combinada, lineas de producto Unico,
multipropdsito.
2. PROCESOS: continuo, por lotes, combinado, equipos en serie,
paralelo o combinacion serie-paralelo.

3. EQUIPO: equipo completo, sectorizado en serie, sectorizado
paralelo, sectorizado serie-paralelo, operacion en continuo, por lotes.
4. SISTEIMA DE CONTROL.: tipo de conexiones posibles (SISO,

MIMO, etc.) )

?

NIVEL 1. REQUISITCS.

OPCIONES DE ESPECIFICACION EPP/SC:

1. PLANTA: Capacidad, Calidad y Caracteristicas de los productos.
2. PROCESOS: Secuencia de operacion para lograr la Capacidad,
Calidad y Caracteristicas del producto deseado: operaciones unitarias
que forman el proceso.

3. EQUIPO: Funciones del equipo que permitirdn modificar la materia
prima para lograr el producto deseado: calentar, enfriar, agitar, etc.
4. SISTEMA DE CONTROL.: posibles funciones del Sisterma.

\

Figura 4.4: Niveles y pasos en el diseno de procesos.
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La Consistencia en los requisitos implica que mantienen su significado a través de los modelos que
los representan en diferentes niveles de abstraccién durante el desarrollo del diseno. Por su parte,
la Completez de los requisitos para un disefio exige que cualquier elemento de entrada a un nivel,
debe ser incluido en los elementos del nivel superior de abstraccién, por tanto, hay una respuesta
especifica para cada entrada posible. Finalmente, la Correccién de los requisitos de un diseno se refiere
a la capacidad de especificar con dichos requisitos aspectos de configuracién, operacién o desemepeno
acordes (correctos) con el EPP/SC que se disena.

2. Segundo Nivel en el Diseno para Trazabilidad. Presenta la primera transformacion entre niveles, al
especificar un tipo de estructura y un modo de operacién para el EPP/SC. El tipo de estructura
hace referencia a la organizacién que tendran los componentes del EPP/SC. Por su parte, el modo de
operacién debe resultar 6ptimo para el cumplimiento de los requisitos asignados al EPP/SC y a su vez
brindar un abanico de posibilidades para el tercer nivel.

3. Tercer Nivel en el Diseno para Trazabilidad. Este nivel implica la transformacién de modo de operacién
a componentes determinados o especificaciones operativas aceptables para lograr el objetivo del diseno.

4. Cuarto Nivel en el Disefio para Trazabilidad. En este nivel final, se realiza la conversion de un tipo de
componente o especificaciéon operativa, en un grupo de pardmetros que los caracteriza: dimensiones,
valores de las variables operativas, etc.

Toda la informacién obtenida por transformacién de la informacion del nivel previo o por adquisicién de
nueva informacién para responder a un requisito, conforma un modelo del EPP/SC en proceso de desarrollo.
Un modelo que satisface todos los requisitos de su nivel de desarrollo, puede ser considerado una realizacién
del diseno del EPP/SC. Obviamente, las realizaciones intermedias son inviables porque no han alcanzado
el nivel de madurez total, indicado por el cumplimiento de todos los requisitos del disefio. A su vez, un
Sistema (equipo, operacién unitaria, proceso o linea de produccién) resulta critico si reside como un artefacto
intermedio entre multiples caminos de trazado de requisitos, puesto que si no se logra su realizacion serd
imposible mantener otros EPP/SC en niveles del mismo camino de trazado. Por su parte, los caminos de
trazado pueden ser verticales cuando se refieren a la posibilidad de vincular EPP/SC de etapas subsecuentes
de desarrollo (relacién predecesor-sucesor), o pueden ser horizontales cuando vinculan EPP/SC dentro de la
misma fase de desarrollo (relacién maestro-subordinado).

Durante el desarrollo de un diseno, se evoluciona en tres espacios: i) Espacio tecnolégico, que define los EPP
y SC disponibles en cada nivel, i) Espacio del problema de disefio, en el que se realiza el trazado de los
requisitos a cumplir con el EPP/SC, evolucionando de un nivel de disefio al siguiente a través de Modelos de
Requisitos, y #4i) Espacio de la solucién, en el que se realiza el trazado de los EPP /SC logrados, evolucionando
entre niveles tanto con Modelos de Disefio como con Modelos de Analisis, ambos fundamentados en la
disponibilidad de EPP/SC en el espacio técnoldgico disponible (o seleccionado). Siempre los modelos destino
(de un nivel superior) tienen modelos predecesores que marcan las transformaciones y la gestiéon de los
cambios que suceden durante el proceso de desarrollo.

Desde el momento en que se generan los requisitos primitivos, se inicia la tarea de andlisis que implica la
viabilidad del desarrollo de tales requisitos en un EPP/SC dado. Cuando tal etapa de viabilidad se supera,
se inicia la de diseno propiamente dicha, el cual a su vez tiene categorizaciones, siendo el disenio aproximado
el més cercano a la etapa de andlisis de viabilidad de requisitos. Luego viene el diseno de detalle que es el
final para pasar a la implementacién, que implica la seleccién de una técnologia y un tamafio de equipos que
sea estéandar y comercial, o decidir la fabricacion de un EPP/SC a la medida o modificado desde tamafios
estdndar.

Finalmente en este apartado, debe decirse que el tema de Trazabilidad en la Ingenieria de Procesos es todavia
un tema en desarrollo. Por eso, se invita al lector a consultar los avances en Trazabilidad logrados por la
Ingenierfa de Software, campo en el que se tienen ya formalizaciones claras al respecto [Clealand-Huang et
al., 2003; Clarke and Baniassad, 2005; Amar et al., 2008; Tabares, 2009].
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Capitulo 5

CONTROL DE PROCESOS

El deseo del hombre de poner las fuerzas de la naturaleza en beneficio propio con el fin de aumentar el nivel
de confort de su existencia en la tierra, ha sido el motor de los desarrollos cientificos y tecnolégicos de la
humanidad. En tal sentido, aunque los Procesos tienen comportamientos naturales (dindmicas naturales),
los productos que se obtienen tras la aparicién (espontdnea) de tales comportamientos no son ni suficientes
en cantidad ni temporalmente convenientes para aumentar el confort de la vida. Es preciso entonces forzar
tales comportamientos para que ocurran a velocidades mayores y produzcan méds cantidad de producto. En
tal “forzamiento” es indispensable contar con una “fuerza de accién” que conduzca o mantenga el Proceso
en las condiciones de mayor eficiencia posible. Como ya se dijo, tales condiciones no son las mismas en las
que ocurre el fendmeno naturalmente, por lo que la accién forzante es la tnica manera de lograr mantener la
operacién del fenémeno en las nuevas condiciones impuestas por la voluntad humana. Del Anélisis, Sintesis
y Diseno de mecanismos para lograr esto, se ocupa el Control de Procesos.

5.1. Definiciones Basicas

Esta seccién aparece en este texto al inicio de varios capitulos, con el fin de permitir al lector comprender
completamente las discusiones posteriores. S6lo se incluyen las definiciones generales del tema del capitulo,
dejando las definiciones especificas de temas puntuales directamente en la seccién que corresponde al tema
en cuestion.

Definicién 5.1 Dindmica Natural. Es el comportamiento propio de los fendmenos que toman lugar en
un comportamiento dindmico especifico de un Proceso (Dindmica de un Proceso), cuando todas las variables
de entrada cambian debido a efectos naturales.

Definicién 5.2 Dindmica Forzada o Controlada. Es el resultado que sobre una Dindmica Natural de
un Proceso tienen una o mas intervenciones humanas sobre las entradas que afectan tal Dindmica, de modo
que se logra alterar el orden e intensidad en que las fuerzas de la naturaleza actian para configurar dichos
fenomenos.

Definicién 5.3 Objetivo de Control. Es lo que se espera, se quiere o se debe controlar del proceso, de tal
forma que éste se mantenga en un punto lo mds cercano posible al definido para la operacion eficiente, tanto
en caracteristicas del producto (o proceso) como en condiciones de operacion sequra. Es cualquier variable
del Proceso, medida o no medida, que refleje: i) Condiciones de operacion sequra para el Personal, el Medio
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Ambiente o el Equipo, ii) Calidad o valor agregado del Producto, y iii) Condiciones de operacion rentable
del Proceso.

Los objetivos de control son los aspectos de interés para el disenador, desde el punto de vista de la Ingenieria
de Procesos. Aunque pueden ser las salidas del proceso, algunas veces existen salidas que por si solas no
son objetivo de control. Lo ideal serfa que todos los objetivos de control correspondieran con los Estados
del proceso y que todos esos estados se pudieran “mapear” con funciones escalares, a las salidas del proceso
(medidas).

Definicién 5.4 Representacion del Proceso con Medicion y Control. Es una representacion es-
tindarizada en la que se indica de manera grifica la relacion entre las Variables de Entrada al Sistema
(manipuladas u, perturbaciones d y ruido w), las Variables de Estado x del Proceso y las Variables de
Salida y del Sistema. Véase la Figura 5.1.

Perturbacion
Prealimentacion d > Ruido W

Punto <
Ajizte Error Y Accion de y Estados Variable

SP € Sistemade | Controlu X Sistema de Medida y

—’@—’ »| Proceso > ma >
'y Control Medicion
) A
A
Realimentacion 1

A

Figura 5.1: Sistema de Proceso con medicién y opciones de control prealimentado y retroalimentado.

Definicién 5.5 Variable Controlada. Es la variable que se debe mantener en un valor deseado (control
requlatorio) o conducir sobre una trayectoria de valores (control de sequimiento). Frecuentemente la variable
controlada coincide con la salida “y” del proceso pero puede no coindicir directamente con el Objetivo de
Control.

Definicién 5.6 Control Regulatorio (Regulatory). Es el control en el cual se desea mantener por un
periodo de tiempo apreciable, la Variable Controlada en un punto de ajuste fijo.

Definicién 5.7 Control de Seguimiento (Trancking). Es el control en el cual se desea que la Variable
Controlada siga una trayectoria de puntos de ajuste variables en el tiempo.

Definicién 5.8 Punto de Ajuste (SP de Set-Point). Es el valor que se desea tenga la variable contro-
lada en un instante de tiempo.

Definicién 5.9 Variable Manipulada (u). Es la variable que se cambia de valor para mantener a la
variable controlada en el valor deseado.

Definicién 5.10 Variable de Estado (z): Es cada una de las variables que componen el Vector de Estado
X.
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Definicién 5.11 Perturbacion (d): Es aquella senal que tiende a afectar de manera no controlada el
valor de la variable controlada. Si la perturbacion se genera dentro del sistema se denomina interna, si se
genera fuera del sistema se denomina externa y es considerada como una variable de entrada al Sistema. Las
perturbaciones internas normalmente alteran los coeficientes de transferencia al interior del proceso mismo
(cinéticas). En cambio, las perturbaciones externas se asocian con cambios en las variables de entrada al
proceso (flujos de materia o energia).

Definicién 5.12 Error (e). Es la diferencia entre el valor deseado SP para la variable controlada y el valor
actual de la variable controlada. Asumiendo (como en la mayoria de los casos), que la variable controlada
coincide con la variable medida: e = SP — y.

Definicién 5.13 Senal en Ingenieria de Control. Es cualquier cantidad fisica transmitible y medible
que transporta y transmite informacion sobre una variable de proceso.

Definicién 5.14 Variable de Desviacion (i'). Es la diferencia entre el valor actual de la variable p y
el valor del estado estacionario pgg. Las variables de desviacion se representan con los mismos nombres de
las variables originales pero con un apdstrofe superior: ' = (u — pgg)-

Definicién 5.15 Variable Adimensionalizada. Es una variable sin unidades que aparece tras dividir la
variable original p por cualquier otra variable ¢ que tiene identicas unidades que p. Lo mds frecuente es que
la variable que se usa en el divisor sea la misma variable p pero evaluada en otro punto de operacidn o en

un valor conocido dado como referencia, por ejemplo su valor medio: b 44im = fﬁ = M—“—
Medio

Definicién 5.16 Variable Normalizada. Es la misma variable p original, pero con wvalores limitados
al intervalo [0,1] o al intervalo [—1,1], lo que se logra al restarle un valor inicial y dividir el resultado
por un valor constante de la misma variable p. Matemdticamente, una de las maneras mds intuitivas de
normalizacion €s: [y ormatizada = o 2ikns

HEMazima—Hminima)

5.2. Incentivos para el Control de Procesos

Como ya se menciond, cuando se habla de “Automatizar” un Proceso, en realidad se estd hablando de la
aplicacién completa de la Automética (Instrumentacién, Control y Automatizacion) al proceso. Tal aplicacion
busca objetivos directos como: i) control de calidad, i) gestién energética, i) utilizacién 6ptima de materias
primas, iv) mejora de la productividad, v) optimizacién del proceso global, vi) satisfacciéon de requisitos
medioambientales, vii) integracion empresarial y viii) seguridad en todos sus niveles. A su vez, la Automadtica
como #rea mayor de estudio genera niveles de Analisis, Sintesis, Disenio y aplicacién sobre el Equipo, el
Proceso, la Planta y la empresa, tal como se muestra en la Figura 5.2. Las tres tareas de la Automaética
pueden definirse brevemente como sigue.

Definicién 5.17 Instrumentacion. Dotacion de instrumentos de medicion y actuacion en el Equipo o
Planta donde se estad realizando el Proceso.

Definicién 5.18 Control. Manipulacion de informacion para garantizar condiciones un grupo de condi-
ciones especifcas en un Equipo o Planta dénde se estd realizando el Proceso.

Definicién 5.19 Automatizacion. Provision de algoritmia de decision sobre tareas rutinarias que pueden
tornarse automdticas y algoritmia de verificacion de limites de variables para alarmar por cualquier sobrepaso.
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4 o Cuspide: Control supervisorio de planta, encargado
de optimizar tiempo y recursos en el proceso.
3 Control de la trayectoria de las variables (variacion
del punto de ajuste), que esta asociada con intervalos
deseables para los indices de calidad del producto.

1- B Control de valores

1- A Control de valores
minimos y maximos
para variables de
operacion del equipo:
Alarmas de operacion
como por ejemplo
control por anulacién
(override).

minimos y maximos para
variables de seguridad
industrial: Alarmas de
seguridad como por
ejemplo venteos, paros
generales, extinciones.

@ 0 o Base: Control continuo de la variables del
proceso de acuerdo con un punto de ajuste.

Figura 5.2: Diversos niveles en los que actia la Automadtica en el Proceso.

Cualquier variable del Proceso, medida o no medida, que refleje condiciones de: operacién segura para el
personal, operacién segura para el medio ambiente, operacion segura para el equipo, calidad o valor agregado
del producto y operacién rentable del Proceso, cae en el &mbito de la Automética. Existe una jerarquia en las
condiciones mencionadas. Primero est4 la seguridad del personal, de lo que se encarga la Automatizacién. En
segundo lugar estd la seguridad del medio ambiente, de lo que también se hace cargo la Automatizacién. El
tercer lugar lo ocupa la seguridad del equipo, en lo que la Automatizacién esta vez se encarga de garantizar
la operacién dentro de intervalos de diseno. En el quinto lugar esta la calidad del producto, en lo cual el
Control garantiza que los indices de calidad del producto estén en un intervalo de aceptacién por el cliente.
El sexto lugar lo ocupa el logro de una operacién con bajos costos energéticos y de materia prima, de lo cual
nuevamente se encarga el control, pero esta vez con un control de trayectorias. Finalmente, se debe garantizar
suficiente flexibilidad, que permita incluso conmutar la estructura de control para mejorar el desempernio.
Como se ve, estos niveles se corresponden casi siempre con los jerdrquicos de la plataforma de automatizacién
vista arriba.

Un objetivo de control puede estar en los tres primeros niveles, siendo su grado de pertenencia a cada uno
directamente relacionado con la magnitud de la variable y el tiempo de proceso (este dltimo en el caso de
procesos por lotes o Batch). Cuando un objetivo pertenece a los tres niveles es porque el valor de dicha variable
estd vigilada por tres estructuras de control diferentes. En este trabajo la discusién principal se centra en el
nivel 0 o Base, puesto que los demds son superestructuras que asumen que estos controles continuos de base
estdn operando siempre bien. Ademds, los niveles superiores de la pirdmide operan de modo intermitente
(niveles 1y 2), en multiplos del tiempo del nivel base. En cambio, los niveles supervisorios de calidad (niveles
3 y 4) operan de manera continua pero en un ciclo de tiempo mds largo que el nivel base.

Definicién 5.20 Variables de Control. Es un grupo de variables formado por: i) las variables que dan
cuenta de las condiciones del medio ambiente que el Equipo o Planta brindan a la Sustancia para realizar
el Proceso, como la temperatura, la presion, el grado de agitacion, etc., y i) las variables propias de la
calidad del producto, puesto que quedan presentes en el producto terminado, como la viscosidad, el pH, la
concentracion, etc. FEstas variables por lo general coinciden con los estados x del Proceso o con parte de sus
salidas (variables medidas y ).
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Definicién 5.21 Variables de Automatizacion. Son variables que determinan eventos, secuencias o
condiciones de alarma. Dichas variables pueden coincidir con Variables de Control pero tratadas de manera
discreta o como deteccion de sobrepaso de valores umbrales.

Un Sistema de Control debe satisfacer tres necesidades, que constituyen los mayores incentivos a la hora de
decidir sobre la Automatizacién del proceso:

1. Suprimir la influencia de perturbaciones externas, que denotan el efecto que el entorno tiene sobre
el Proceso. Es por eso que se necesita introducir un mecanismo de control que realice los cambios
adecuados en el proceso para cancelar el impacto negativo que las perturbaciones produzcan.

2. Asegurar la estabilidad del Proceso. Se dice que un sistema es estable en lazo abierto, si en un tiempo
t =ty el valor constante de la variable de interés en el proceso (estado z o salida y) se ve perturbado por
algin factor externo y vuelve a su valor original a medida que pasa el tiempo (sistema autorregulado
que no requiere sistema de control). Pero si el sistema llega a un nuevo estado estacionario, aunque se
dice que es estable en lazo abierto requiere de un mecanismo de control. En el caso contrario: cuando
t aumenta, x o y se desvian mds y mds, y se necesita algin mecanismo de control para que vuelva a
su valor inicial, pues el sistema original (en lazo abierto=sin control) es inestable.

3. Optimizar el rendimiento del Proceso. Las condiciones en la operacién de una planta no son siempre las
mismas, por lo que deben alterarse las entradas para conseguir que el objetivo econémico (beneficio)
sea méaximo. Esto no es una tarea trivial, por lo que necesita resolverse un problema de optimizacién.

En este punto es preciso enfatizar que si el uinico objetivo del control fuera comprar e instalar componentes,
el trabajo de los Ingenieros de Proceso seria demasiado sencillo. El Ingeniero de Procesos mds que ningin
otro, tiene la responsabilidad de suministrar los andlisis dindmicos y estdticos del Procesos, puesto que sus
conocimientos son esenciales para aplicar de manera adecuada el control automético al Equipo o Planta dénde
se lleva a cabo el Proceso. El andlisis no sélo es la etapa fundamental para disenar un Sistema de Control,
sino que también es el soporte para optimizar costos de inversién/operacién y para elaborar manuales de
arranque, parada y emergencia.

5.3. Sistemas de Control y su Clasificacion

La parte complementaria de cualquier implantacién de un Proceso es su Sistema de Control. Aunque el
Sistema de Control realiza tanto las tareas de Automatizacién como las tareas de Control, en este trabajo
sélo se enfocan las tareas de control. El diseno de las tareas de Automatizacién se trata en detalle en libros
especializados, que se dejan al lector interesado como lecturas complementarias [Chacén y Sarrazin, 2000]. En
la industria todavia existen casos extremos en los que el control del Proceso lo realiza un operador humano.
Sin embargo, la tendencia mayoritaria es hacia la autonomia total del Proceso, incluso en algunos modos
de operacién bajo condiciones de falla. En esa linea, vienen apareciendo hace mas de una década trabajos
en sistemas de control reconfigurable [Maciejowski, 1997] y en sistemas de control tolerantes a fallas [Chen
and Patton, 1999]. El Sistema de Control es por lo tanto el complemento del Proceso para llegar a tener un
Proceso Controlado. Como tal, el Sistema de Control debe pasar por las etapas de Sintesis y Analisis para
lograr su Diseno.

Definicién 5.22 Sistema de Control. Es un conjunto de dispositivos mecdnicos, neumdaticos, eléctricos,
electronicos o de cualquier otra indole, organizados de una manera especifica (Sistema) que le permita com-
parar, indicar, calcular (computar) y transmitir informacion en forma de senal para lograr como objetivo
la regulacion o guia de una variable determinada. Las tres caracteristicas principales que posee cualquier
sistema de control son: i) Sensar-Estimar, it) Comparar-Calcular y iii) Accionar.
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Un Sistema de Control puede operar en dos modos: seguimiento o regulacién. Sin embargo, la regulacién
resulta ser una tarea subordinada de la operacién del Proceso. Es precisamente la operacion del Proceso la
que dicta los cambios de punto de ajuste tipicos del modo Seguimiento.

Definicién 5.23 Lazo de Control. Es el circuito o trayectoria que siguen una senial correspondiente a
una variable individual en un Sistema de Control, desde un sensor hasta un actuador o Elemento Final de
Control (EFC).

Definicién 5.24 Lazo Cerrado de Control o Lazo Cerrado (Closed Loop). Es un Lazo de Control
en el cual las senales involucradas tienen alguna relacion entre ellas. Es un Lazo de Control que se establece
entre un punto de accidn u sobre el proceso y un punto de medicion x oy de una variable que se ve afectada
por la accion u. En la Figura 5.3 se ve el Lazo Cerrado tipico por realimentacion de estado o salida. Los
circulos punteados muestran los lugares de contacto con el Proceso.
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Figura 5.3: Representacion general de un lazo cerrado de control.

Definicién 5.25 Lazo Abierto de Control o Lazo Abierto (Open Loop). Es un Lazo de Control en
el cual las senales involucradas no tienen ninguna relacion entre ellas. Dos ejemplos tipicos de este tipo
de Lazo de Control se ven en la Figura 5.4: a) el control sin medicion y b) el control prealimentado, en el
que es evidente que ni la perturbacion d ni el punto de ajuste (ysp) dependen de la accion de control u. Los
circulos punteados muestran los lugares de contacto con el Proceso.
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Figura 5.4: Representacion de posibles Lazos Abiertos de Control: a) con accién manual desde el Controlador
y b) pretroalimentado.

Definicién 5.26 Control SISO o de Una Entrada y Una Salida (Single Input-Single Output).
Es un Sistema de Control en el que la entrada es una variable escalar y la salida es una variable también
escalar.
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Definicién 5.27 Control MIMO o de Entrada Multiple y Salida Multiple (Multiple Input-
Multiple Output). Es un Sistema de Control en el que la entrada es una variable vectorial (dos o mds
senales) y la salida es una variable también vectorial (dos o mdas senales).

Como se mostro desde las definiciones bésicas, en un Lazo de Control intervienen diferentes variables: contral-
ada (normalmente coincide con la medida), manipulada y de perturbacién. Cémo seleccionar que variables
del Proceso serédn las que ocupen esos lugares en un lazo de control, serd parte del Capitulo 7?: Diseno de Sis-
temas de Control para Procesos. Dicha labor se denomina pareamiento de variables para un lazo de control.
Debe resaltarse, en consonancia con lo dicho al inicio de esta seccién, que un Sistema de Control va desde un
unico lazo de control de entrada simple y salida simple (SISO del inglés Single-Input Single-Output), hasta
multiples lazos de control en una misma estructura (MIMO). Siempre, en el Sistema de Control, la sensérica
y la accién son ejecutadas por los instrumentos industriales mientras que la comparacién y el célculo del
valor de la accién de control, la realiza el controlador mediante un algoritmo de control. Dicho algoritmo
puede ser una ley o formulacién matemadtica que involucra valores de las variables y valores de sus puntos de
ajuste, o puede ser un procedimiento de optimizacion del valor de la accién de control. Como ya se definié, la
estructura que presenta un sistema de control es en forma de lazo cerrado sobre el Proceso (toma informacion
del proceso y envia informacion al proceso). Esto permite que el Proceso opere en modo manual (lazo abierto
o sin que el controlador actie) o en modo automatico (lazo cerrado o con el controlador actuando). Los Sis-
temas de Control pueden clasificarse, de acuerdo con la cantidad y calidad de la informacion utilizada en el
Sistema de Control, en: ¢) Anticipativo o prealimentado, i) Reactivo o Retroalimentado, y 4) Combinado
[Alvarez et al., 2002].

Prealimentado (Feedforward)

El objetivo del control Prealimentado es tratar de compensar la perturbaciéon antes de que ésta afecte la
variable controlada. Para ello, se mide la perturbacién y de acuerdo con el valor de esa medicién, se actia
sobre la variable manipulada para compensar el efecto que tendré la perturbacién, logrando que el efecto
total sobre la variable controlada sea nulo. Este tipo de controlador no verifica si tal anulacién del efecto
de la perturbacién sobre la variable controlada tuvo éxito, puesto que no mide la variable controlada (la
salida). Es por lo tanto un control que asume certeza total sobre su accién. Ademds, es un controlador
que se anticipa a los efectos de la perturbacién. El control prealimentado resulta ventajoso cuando se tiene
disponible una medida de la perturbacién al sistema. Este tipo de sistema de control implica la existencia
dentro del controlador de un modelo del efecto de la perturbacién sobre la variable controlada, asumiendo
que no exise cambio temporal de los pardmetros y propiedades del Proceso. A partir de tal modelo se puede
calcular la cantidad de accién de control u a aplicar al Proceso para contrarrestar el efecto de la perturbacion
d medida. En la parte b) de la Figura 5.4, se observa la estructura de control prealimentado. El modelo que
tiene este tipo de controlador debe ser matemdticamente invertible.

Retroalimentado (Feedback)

El objetivo del control Retroalimentado es mantener la variable controlada en el punto de operacién deseado
ejerciendo acciones sobre la variable manipulada, de acuerdo con el valor leido de la variable controlada.
Se pretende compensar el efecto de todas las perturbaciones con base en el error que éstas generan en la
variable controlada. No tiene ninguna medicién de las perturbaciones. Sélo mide su efecto sobre la variable
controlada. En tal sentido, es un control totalmente reactivo, que reacciona ante el error. Por este motivo
siempre habra un periodo de tiempo en el que la variable manipulada presente error. En la Figura 5.3, vista
arriba, se observa la estructura de control realimentado. Existen fundamentalmente dos aproximaciones a
la realimentacion en control. Realimentacion de la Salida o realimentacién del Estado. En este tltimo caso,
también puede regularse la salida, como consecuencia directa del Control del Estado. Debe mencionarse que
existe en muchos procesos realimentacién positiva totalmente inherente al reciclo de energia y materia. La
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contraparte es la realimentaciéon negativa que aplica el sistema de control. La realimentacién positiva tiene
tendencia natural a desestabilizar, mientras que la realimentacién negativa tiene la posibilidad de estabilizar
incluso sistemas inherentemente inestables.

Combinado retroalimentado-prealimentado

El control combinado es un sistema de control que aprovecha las ventajas tanto de la realimentacién como de
la prealimentacién [Camacho and Bordons, 1995]. La prealimentacién compensa el efecto de perturbaciones
medibles sobre la variable controlada, mientras que la realimentacién aporta su efecto estabilizante sobre
el sistema y compensa los efectos de las perturbaciones no medidas sobre la variable controlada. En la
Figura 5.5 se ve la estructura de un control combinado. En este tipo de esquema existen dos opciones
bésicas: la primera es sin Funcional de Costo (FC), en la cual sélo se realiza una precompensacién de las
perturbaciones al sistema seguida por un ajuste por realimentacién, siempre repitiendo la misma secuencia
cuando se detecta una variacién en la perturbaciéon medida. La segunda es con FC, caso en el cual el sistema
de control (denominado “predictivo”) utiliza un modelo del proceso para realizar predicciones acerca del
efecto final de distintas acciones de control probadas y con el FC penaliza aquellas respuestas del Proceso
que se daria por fuera de las especificaciones del disenador del controlador.
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Figura 5.5: Estructura de un lazo de control combinado.

En este trabajo se abordara sélo el uso de Sistemas de Control Retroalimentados y en particular se trabajard
sélo con el Controlador PID, por ser el mds intuitivo y més utilizado a nivel industrial. Don Morrison
[Morrison, 2004], dice: “hoy mds del 99 % de todos los lazos de regulacién simples en la industria estdn
configurados con controladores PID”.

5.4. Control Clasico vs. Control Moderno

Para avanzar con la intencién de este trabajo de utilizar sélo control retroalimentado, es necesario especificar
que senal serd la que se realimente: la Salida y o el Estado x. Para resolver esta pregunta, es necesario discutir
sobre las diferencias entre cada una de estas aproximaciones, tan importantes en la historia del control, que
cada una ha generado una corriente de trabajo. La realimentacion de la salida fue la primera en utilizarse,
por lo que dié origen a toda una corriente de trabajo denomina Control Clasico. Sélo hasta la década del 60
del siglo XX se empezo6 a utilizar la realimentacion del estado para realizar control, lo que generé la corriente
de trabajo denominada todavia Control Moderno.

La filosoffa del Control Clésico se deriva mayoritarimanente de sus implantaciones iniciales a través de am-
plificadores electrénicos (al principio con tubos de vacio y luego armados con transistores). Tal implantacién
hizo que la técnica de Anélisis para los Sistemas de Control fuera el dominio de la frecuencia en el plano s,
al cual se llegaba operando con la transformada de Laplace. En un principio, ese Analisis fue aplicable sélo



5.4. Control Clédsico vs. Control Moderno 75

a sistemas lineales invariantes en el tiempo, aunque luego algunas extensiones permitieron su aplicaciéon a
sistemas no lineales. En el andlisis en frecuencia, siguiendo los métodos de Harry Nyquist [Nyquist, 1932] y
Hendrik Wade Bode [Bode, 1945], los dos atributos del modelo del Sistema que se requieren son la magnitud
y la fase de su respuesta en frecuencia. Esto representa una ventaja puesto que la respuesta en frecuencia
puede ser medida de manera experimental! sobre el sistema en operacién y calcular asi el modelo completo
en términos de funciones de transferencia. Con esta informaciéon se puede hacer diseno del controlador a
través de los diagramas de Nyquist y Bode o el método del lugar de las raices. Para sistemas compuestos,
se puede operar sobre el diagrama de bloques para determinar la funcién de transferencia global a través de
manipulacién de eso grafos. Las caracteristicas mds importanes del Control Clédsico son:

1. No requiere una descripcion exacta de las dindmicas internas del Proceso. Basta con su comportamiento
entrada-salida para el andlisis y disefio del Sistema de Control.

2. El diseno del Sistema de Control se puede realizar mediante técnicas gréficas o cdlculos nemotécnicos
como el algoritmo de Hurwitz [Stephanoupolous, 1984].

3. Provee Sistemas de Control robustos frente a incertidumbres en las perturbaciones y en el ruido,
utilizando en el disefio las nociones de margen de fase y margen de ganancia.

4. Los Sistemas de Control que se obtiene son de facil sintonia en linea.

5. Describe las propiedades de Lazo Cerrado en términos de propiedades del Sistema en Lazo Abierto que
resultan de fécil medicién experimental.

6. Los controladores més exitosos son los PID (Proporcional Integral Derivativo), sintonizados con indeces
de desempeno tales como ITSE (Integral Temporal del Error Cuadratico) o ITAE (Integral Temporal
del valor Absoluto del Error).

7. Brinda una estructura simple de relacién de cada variable controlada con la entrada, con lo cual se
logra un diseno dindmico particular de la estructura del controlador.

8. Disena con un modelo aproximado del Proceso, del cual deduce mateméticamente el controlador. Eso
le brinda una buena robustez ante incertidumbres en las perturbaciones y la existencia de ruido en las
senales.

9. Su aplicacién no es sencilla para sistemas de multiples entradas y miltiples salidas (MIMO) o sistemas
de muiltiples lazos de control.

Por su parte, la filosofia del Control Moderno se fundamenta en técnicas de descripcién y andlisis en el
dominio del tiempo, por lo que requiere un modelo del sistema a controlar en el espacio de estado, que debe
ser expresable como un sistema vectorial de ecuaciones diferenciales lineales de primer orden y un sistema
algebraico para describir la relacién estado-salida:

dx
dt
y = Cx

= Ax+Bu+Dd (5.1)

con A, B, C y D matrices de términos constantes, x el vector de estado, u el vector de acciones de control,
d el vector de las perturbaciones y y el vector de variables medidas o de salida. Las técnicas de disenio
del Control Moderno fueron inicialmente desarrolladas para sistemas lineales como el mostrado, pero su
extension a sistemas no lineales resulté casi directa a través de las ideas de Lyapunov [Lyapunov, 1982]. Las
caracteristicas mas importantes del Control Moderno son:

I Aplicando sefiales senoidales en la entrada del Sistema, mientras se registran las ondas de salida.
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1. Los modelos en el espacio de estado son aplicables de manera directa a sistemas MIMO.

2. Permite la realimentacién directa de las variables internas del Proceso, lo que da origen al Control por
Realimentacion de Estado: u = —K * x. A través del Control por Realimentacién de Estado se pueden
manejar sistemas MIMO puesto que K es un matriz y se realimenta todo el estado x para calcular
todas las acciones de control u.

3. Permite el diseno de sistemas de control ¢ptimos en lazo abierto (acciones de control precalculadas)
para sistemas no lineales, lo que di6 origen al Control Optimo.

4. Algunos aspectos del desempeno en lazo cerrado se pueden analizar a través de las propiedades en lazo
abierto, siempre que se cuente con buen conocimiento de algebra matricial.

5. En Control con Realimentacién de Estado, K puede ajustarse para que optimice un indice de desempefio
t=tp

cuadrético: J = / (xQx + uRu)dt, lo que di6 lugar al Regulador Cuadrético Lineal (LQR del inglés
t=t,

Linear Quadratic Regulator), como una extensién MIMO de los controladores PID sintonizados con

indices de desempertio tales como ITSE (Integral Temporal del Error Cuadratico) o ITAE (Integral

Temporal del valor Absoluto del Error).

6. Brinda a través del LQR una forma de calcular todas las componentes de la matriz de ganancias K
de manera simultdnea en términos de cantidades evaluables en lazo abierto: A, B, en contraste con el
diseno de cada lazo individual (uno a la vez) del Control Cldsico. Sin embargo, las técnicas de disefio
formal del LQR no proporcionan ningin conocimiento intuitivo respecto del sistema en lazo cerrado.

7. El Control por Realimentacién de Estado exige un conocimiento completo del valor de los estados, lo
que muchas veces no es posible. Aunque es viable una realimentacién de salida: u = —K * y, pero el
diseno formal resulta matematicamente mdas complejo.

8. La realimentacién de estado, al relacionar todas los estados con todas las entradas a través de K, no
brinda una estructura simple de relacién de cada estado con la entrada, a diferencia de la realimentacion
de salida del Control Clasico, que permita un disefio dindmico particular de la estructura clara entre
cada salida y cada accién de control.

9. Asume que el modelo del Proceso es exacto y de dicho modelo deduce mateméticamente el controlador.
Eso hace que la robustez ante incertidumbres en las perturbaciones y el ruido sea menor que la de los
controladores entrada-salida.

Tras esta clasificacién, y viendo las diferencias y similitudes entre las dos aproximaciones, es evidente que
son los aspectos tedricos los que marcan la diferencia. Nétese que si se hacen todas las salidas iguales a los
estados (y; = x;, Vi), el control moderno y el cldsico coincidirian en la aplicacién, pero no en las herramientas
de analisis que cada uno brinda para el diseno del controlador. Por eso, en el resto de este trabajo se operard
con la realimentacién como una tarea genérica, mostrando al lector en cada punto las opciones que brindan el
control clasico y el control moderno para el andlisis y disneo del sistema de control. Obviamente, se prefiere
la realimentacién de estado puesto que brinda informacién més precisa sobre el comportamiento real del
proceso. En contraste, la aproximaciéon por control de la salida siempre incluye en el lazo de control los
efectos de todos los estados sobre la sensérica. Como se dijo arriba, es evidente de la representacién dada
por la ecuacién 5.1 que todo lo hecho en entrada-estado puede entenderse como entrada-salida, si la matriz
C es la identidad. Es decir, si para cada estado se tiene un sensor o estimador. Finalmente en este apartado,
debe resaltarse otra vez la utilidad de un modelo o representacién del Proceso, para poder abordar las tareas
de Diseno de su Sistema de Control.
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5.5. Representacion de procesos para su control

Si en un Proceso todos los estados fueran medibles, los objetivos de control se traducirian directamente
en salidas para el proceso y entradas para el Sistema de Control. Sin embargo, es frecuente que algunas
caracteristicas del producto no sean medibles directamente (en linea, on-line), asi como tampoco algunas
condiciones operativas pueden ser determinadas en todo momento por el costo de los medidores o incluso la
inexistencia en el mercado de los mismos. Esto hace que muchas veces los objetivos de control se trasladen
a lo que se puede medir, obligando a un mapeo (una traduccién) entre el espacio (idioma) original de los
objetivos y un espacio (idioma) en el cual sea posible vigilar su cumplimiento. Estas dos traducciones deben
quedar explicitas en el modelo del Proceso. El objetivo de control se alcanza en el momento en que se asegura
que tanto las variables de Control como las variables de Automatizacién, estédn controladas y en el intervalo
de sus valores normales.

Generalmente las representaciones dindmicas del Proceso usuales en el Andlisis, Sintesis y Disefio de Sistemas
de Control son:

1. Ecuaciones Diferenciales (ED) ordinarias no lineales x="f (x,0,u,d) que representan las dindmicas
del sistema en el espacio de estados y en el dominio temporal (¢). Como caso especial, el sistema no
lineal puede organizarse como un sistema no lineal afin con la entrada, de pardmetros y perturbaciones
constantes?, por lo que su expresién final es: x=f (x) + g(x) * u. Hay otras formas caracteristicas
de sistemas no lineales, como la bilineal, pero no se tratan en este trabajo. A la caracteristica de
pardametros contrantes, también se le denomina invarianza temporal a secas.

2. ED ordinarias lineales: x = Ax + Bu, que asumen pardametros constantes (invariante en el tiempo) y
perturbaciones constantes. Tales modelos se obtiene mediante linealizacién del modelo en ED no lineal
afin con la entrada, de pardmetros y perturbaciones constantes o mediante identificacién de un modelo
lineal desde datos del proceso, con las matrices A y B de términos numéricos (constantes).

3. Funciones de transferencia obtenidas desde linealizaciones de modelos en ED ordinarias, que se trans-
forman a través de Laplace, del dominio temporal (¢) al dominio de Laplace (s).

4. Representaciones en Fase y Ganancia que se obtienen al transformar el dominio de Laplace (s) al
dominio de la Frecuencia (iw).

Como se pudo apreciar, a partir del segundo tipo de representacién con ED ordinarias lineales, existe una
simplificacién del modelo original con la unica intencién de facilitar las tareas de Andlisis, Sintesis y Disefio
del Sistema de Control. Esto implica que si se usan Funciones de Transferencia o su representacién en el
dominio de la Frecuencia, no hace falta solucionar el modelo completo para hallar las caracteristicas del
Proceso y su Sistema de Control que resultan ttiles en el Disefio. Existe en tales simplificaciones el concepto
de linealizacién.

En este punto surge una pregunta: si la mayoria de Procesos tienen respuestas no lineales, ;no es una
pérdida de tiempo linealizar y operar con el sistema lineal simplificado?. La respuesta es no, puesto que para
sistemas continuos, con un punto de operacién definido, es posible linealizar alrededor de ese punto (Estado
Estacionario EE) y operar con la representacién lineal que aparece. Ese Sistema lineal representa bien el
comportamiento del proceso en un entorno del EE. El tamano de dicho entorno o regién dependerd de la
agrevisividad de la no linealidad y del tamano de las perturbaciones a las que se ve sometido el Proceso.
Para solucionar el problema que representa tener un entorno muy estrecho, pueden tomarse EE contiguos y
linealizar sobre cada uno de ellos para obtener multiples modelos locales. Esto demuestra la utilidad de la
linealizacién para el anilisis de sistemas complejos, puesto que cuando estos sistemas se linealizan a tramos

2La consideracién de Perturbaciones constantes asume valores nominales de la perturbaciones durante el disefio, dejando
todas la variaciones posteriores de las perturbaciones para que las maneje el Sistema de Control con su robustez.
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es posible una integraciéon posterior de los modelos locales (lineales) en un modelo global no lineal. Para
lograr esto se requiere de una ley de conmutacién entre los modelos locales. La linealizacién puede ser de
dos tipo: i) Exacta o por realimentacién, 1) Aproximada o por Expansién en Series.

5.5.1. Linealizacién Exacta o por Realimentacién

Este tipo de linealizacién se denomina exacta porque su validez no se limita a un entorno alrededor de
un punto. Por el contrario, en cada punto la linealizacién se recalcula, con lo cual resulta exacta para un
conjunto amplio de puntos. En esta linealizacién se realimenta la senal del estado del Proceso, de modo que
matemadticamente dicha senal ayude a anular las no linealidades. Tras esto, se impone un comportamiento
lineal a todo el proceso mediante una realimentacién del estado mismo o de la salida del Sistema. Con el
siguiente ejemplo sencillo se muestran las fortalezas del método.

Ejemplo 5.1 Sea un tanque cénico con descarga por el fondo a través de una tuberia, como el mostrado en
la Figura 5.6, al cual se le quiere controlar su nivel a través del flujo de entrada. A partir de un Balance de
Cantidad de Movimiento, entre la superficie libre del liquido y la boca de descarga en el fondo, se llega al
siguiente modelo dindmico para la acumulacion de masa, expresada aqui como nivel:

dL 1
%ZA(L) {ufa*\/Q*g*L}

con L el nivel del liguido en el tanque en m, A el drea transversal del tanque (que depende del nivel en el
. . . 3

que se mida) en m?, u la accién de control (que en este caso es el flujo de entrada) en "=, a es el drea del

orificio de descarga del tanque por el fondo en m? y g es la aceleracion de la gravedad 9,85 . Puesto que el

sistema que representa a este Proceso es un Sistema No Lineal (L estd dividiendo en una expresion del drea

A(L) y ademds, L estd elevada a la §), debe linealizarse.

Figura 5.6: Diagrama de Flujo de Proceso para un tanque cénico.

Solucién: Para su linealizacién exacta, se deduce de la estructura matematica del modelo que si se hace:u =
A(L) * v + ay/2gL, se logran anular las no linealidades:

Z—f = ﬁ[A(L)*v—i—a\/QgL—a\QgL]
dL

— =

dt
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BLOQUE DE REALIMENTACION SISTEMA ORIGINAL dL
Y u 1 dt L
— A(L)*v+a+J2¢gL > u—a~2¢gL - >
A(L)
y
A 4
SISTEMA EQUIVALENTE LINEALIZADO PERO
SIN LA VARIABLE EN EL LADO DERECHO dL
Y dt J- L
SISTEMA LINEALIZADO CON UNA DINAMICA
LINEAL IMPUESTA dL
a dt L
Y — ES L > >
h
A
SISTEMA FINAL EQUIVALENTE LINEALIZADO dL
o dt L
= —a*L

Figura 5.7: Diagrama de Flujo de Informacién para el ejemplo del tanque cénico.

Para que el bloque de realimentacién funcione, deberd realimentarse el valor del estado (en este caso solo
x = L) en todo momento. Ademds, como el sistema que queda, aunque lineal no contiene a la variable en
el lado derecho, se debe imponer una dindmica que incluya al estado, para lo cual se hace: v = —a % L,
que resulta asintéticamente estable si a > 0. De este modo, el Proceso queda linealizado y estable. Todo el
procedimiento se ilustra mediante Digramas de Flujo de Informacién en la Figura 5.7.

El método de Linealizacién exacta tiene como desventajas: ) Requiere la medicién completa del Estado, para
realizar la realimentacién interna que logra la anulacién de las no linealidades, 1) El modelo debe ser lo més
preciso posible, o de lo contrario al realimentar se generan nuevas no linealidades, més perjuficiales incluso
que las originales, y 44) Como se anulan todas las no linealidades, también desaparecen la no linealidades
buenas, por lo que es posible que el control original del sistema no lineal sea més sencillo que el control del
sistema linealizado por realimentacién.

5.5.2. Linealizacién Aproximada por Expansién en Series

Este tipo de linealizacién opera con una expansiéon en una serie de la funcién no lineal alrededor de un
punto dado, pero solamente toma los términos lineales de dicha expansion. En lo que sigue se mustra el
procedimiento de la linealizacién jacobiana. Con el fin de ilustrar el procedimiento, sea el siguiente sistema
general No Lineal:

d
d_)t( - f(x17x27 y ey Iy 7071’17 d) +b

en el cual se sigue la misma nomenclatura usada hasta ahora: x es el vector de estado, 8 el vector de
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pardametros, u el vector de acciones de control o variables manipuladas, d el vector de perturbaciones y
b el vector de términos constantes de las ecuaciones diferenciales o términos afines. De este sistema, para
ilustracion, se toma la ED para el primer estado:

dz
d—t1 = fi(z1,22,, ..,y ,0,u,d) + by (5.2)
Puesto que z; gp es el punto de operacion seleccionado para realizar la linealizacion, es decir x; pg es una
constante, el diferencial de x; se puede calcular despejando z; de la ecuacién 5.2 y luego aplicando el operador
diferencia, recordando la Definicién de Variables de Desviacién dada previamente:

xr;, = SC;JrSCiEE
dSEi - dSEi /+d$i|
a — \dt dat 'F¥
d(L‘i
:O *
dt |EE A

dZL‘i - dZL‘z !
dt— \ dt

Aunque este procedimiento es mateméticamente correcto, deja oculta una relacién interesante para prescindir
de los términos constantes de la ED, aspecto 1til de las expresiones en variables de desviaciéon. Recordando

que las variables de desviacién se calculan en el estado estacionario y que en dicho estado la variable no
cambia con el tiempo: %L =0, la ED original se convierte en la siguiente EA:

dZL‘Z‘

7 lee = fi(xi,22,,...,2n,0,u,d)|gp +b; =0

dZL‘Z‘

0 lee = fi(x1EE,%2 BBy Tn BE,0,ugp,dgg) +0; =0

Ahora, utilizando la definicién de variables de desviacién, pero aplicada al término diferencial, y reemplazando
la equivalencia anterior se llega a:

dZL‘i ! - d(L‘l B dCL‘Z|

e )~ ar At '

dl’i !

at = fi(SCl,:l’Q,,...,ZCn ,0,u,d)+bi7[fi(x1 EE,X2 EE; s+ Tn EE;equEvdEE)+bi]
dl’i !

dt = fi(xl7x277"'7xn 707u7d)7fi(x1 EE;‘TZ EE;v"'vx’n EEvoquEvdEE)

De este modo se llega a la expresién para la linealizacién, en la cual ya se tomé su diferencial en variables
de desviacion:

da; '
<dtl> :fi(l'l,l'Q,,..-,xn,H,U,d)_fi(xl EE; T2 EE77"'7anE707uEE7dEE)
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Como se nota, en esta expresion no existe término independiente b;. Ahora, es posible aplicar la linealizacién
a la funcién no lineal f;(z1,22,,...,2, ,0,u,d) del lado derecho. La linealizacién de esta funcién se realiza
mediante expansién en series de Taylor, recordando que deben tenerse derivadas parciales de f;() respecto
a todas y cada una de las variables que se consideren cambian con el tiempo en f;(), en este caso el estado
X, las acciones de control u y las perturbaciones d. No se consideran los términos de orden superior de la

expansion: 2hL L bajo el supuesto (generalmente evidente) que: lim Ifostl _, 0, Vt.

ax? ) 01‘? )t gl [BY]

[I[|—0
fistineatizada (¥1, T2, ..., Tn, 0,0,d) = fi(®1 B, %2 EE,, s Tn EE, 0, Ugp, dgg)
+8fi(xl7$27é;1xm 6u.d) | xppoussdgp) * (T1 — 21 B2B)
iz, zz’é;;”’ 6. d) | Gppoussdpg) * (22— 22 £E)
+...+ 8fi(x17$278'; Zn,6,w,d) | (xppousmdes) * (Tn — Tn EE)
n
+8fi(xl’$2’é;f"’ 6. d) | Gppoussdpg) * (W1 — U1 £E)
+8fi(xl7$27é;;m 6,u.d) | xppoumsdgg) * (U2 — U2 BE)
4.+ 3fi($1,$2,8-;t~;1$m 6,u,d) | (xgpueedgg) * (Um — Um EE)
+8fi($1,$2,(-9-c~i>1$m 6u.d) | xppoussdgg) * (1 —di pE)
+afi(xl’x2’é:l’j"’ 5,1,d) | Gppoumsdpg) * (d2 —d2 EE)
b S8 O )y (e~ di )
y reemplazando f; por su linealizacion f;,ineatizada da:
dz;\’
( a0 ) = fijlineatizada(®1, %2, ..., Tn ,0,0,d) = fi(21 EE, T2 BBy 5 -, Tn BE, 0, Upp, dpp)

que escrita de manera abreviada para variables de desviacién, nétese que el término constante

filx1 EE, %2 EE, s -y Tn EE, 0, Ug g, dgg) al final desaparece, entrega la expresién de la ED linealizada alrede-
dor del Estado Estacionario EFE seleccionado:
/
<d$€z) -
dt Linealizada
NumEstados
8fi(x1,x2,...,xn,0,u,d) | " ,
Z Or; (XEEquEydEE) xj
j=1 J
NumVarManip
Z Ofi(x1, 2, ...y, 0,u,d)
_"_ ) b) b b) b) b) | * /
ouy (Xppupedgg) * U
k=1
NumPert

’
(Xpgupedgg) * d

8fi(x1,x2, veey Ly 0, u, d)
+ kZ:l 5d) |
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En la expresion lineal la evaluacion de las derivadas parciales en el respectivo EE hace que se pueda aplicar
la misma formulacién, en variables de desviacién, en cualquier punto del espacio de validez del modelo.
Sin embargo, para reconstruir las variables reales, debe recordarse la definicién de variable de desviacion:
(2} = — z; gg) y a partir de ella calcular la variable real como: z; = x} + z; gg. Es importante por lo
tanto, mencionar que con frecuencia se prescinde del apéstrofe para indicar variables de desviacién. Por tal
razén, debe vigilarse el contexto para entender si la variable es la normal o es una variable de desviacién.

Ejemplo 5.2 Sea el mismo tanque cénico del ejemplo anterior, con angulo interior 28 y con modelo no
lineal para la acumulacion (nivel L): % = ﬁ [u — CL\/QQL], que se debe linealizar, pero ahora por expansion
en series. Sdlo se considerard el estado x = L y la accion de control u para tomar las derivadas parciales.

El tanque se ve en la Figura 5.8.

Figura 5.8: Representacion geométrica del tanque cénico del ejemplo.

Solucién: Se asume que la perturbacién estd constante en su valor nominal:

(dL>/ 0 (g [u—av2eL])

- — L/
dt Linealizada oL |(LEE)uEE) :
1
0 (m [U*(I\/ZQL]) ,
+ N (Lypoume) ¥ U

Reemplazando los cédlculos de las derivadas parciales, con el drea transversal del cono, calculada de acuerdo
con la nomenclatura de la Figura 5.8, en funcién de la altura como®:

L
cosf = —=c=——; senf = Z; reemplazando y despejando:
c cosf c
L
r = cxsenf = se%ﬁ = Ltan 3; y por drea de un circulo:
08
A(L) = 7r?=mntan?px L>
Con este resultado, el modelo se puede expresar sélo en términos de L como:
dL 1
— = ————— |u—ay2 L} =
dt mtan? B x L2 [ g
b L W g
dt wtan® 8 T tan® 8

3El cono se considera generado por un triangulo rectdngulo con lados Altura (L) y Didmetro (D) del circulo que forma el
drea transversal. Dicho tridngulo tiene un dangulo en su vértice igual al complemento de la inclinacién de los datos del cono.



5.5. Representacion de procesos para su control 83

y por lo tanto las derivadas parciales respecto al estado y a la accién de control seran:

8fz(L7 u) _ -3 30’\/% -3
OL N Wtanzﬁu*L +27rtan2BL ’
8fZ(L7 U) — 1 L—2
ou 7tan?

Reemplazando en la expresién de la linealizacién, se llega al modelo linealizado del nivel en el tanque cénico:

dL\’ 2 5 3ay2g -3
() s = gt Lkt g g et
2 -2
mtan? B U

La linealizacién por expansién en series no es exacta, puesto que ligeras desviaciones del punto en el cual se
linealiz6 presentan diferencias apreciables entre la respuesta del sistema no lineal real y el sistema linealizado.

5.5.3. Transformada de Laplace y Funcién de Transferencia

Como se vi6 previamente, ya se dispone de un modelo linealizado del Proceso que se analiza con miras a
sintetizar y disefiar un Sistema de Control para el. Aunque el anglisis podria hacerse mediante la solucién
de las ED y algebraicas que describen el Proceso, tal solucién resulta larga comparada con métodos de
Anaslisis que facilitan no requieren la solucién del sistema de ecuaciones de marea explicita. Dichos métodos
se apoyan en transformaciones del modelo original en el dominio del tiempo a otros dominios. Aqui se verd la
transformacién del dominio ¢ al dominio s, mediante la Transformada de Laplace. En tal dominio, es posible
utilizar el concepto de Funcién de Transferencia (FT) como herramienta de andlisis del comportamiento
dindmico del Procesos, con y sin Sistemas de Control. Debe recalcarse la importancia de usar unidades de %
sobre % a la hora de expresar las FT y extraer de ellas informacién para el anlisis y disefio (sintonfa) del
sistema de control. Todo el modelo normalmente estd expresado en unidades del Proceso: m, °C, %, etc.
Sin embargo, tales unidades dificultan el anglisis cuando se quiere analizar, sintetizar y disenar un Sistema
de Control. Por lo tanto, es mejor convetir todas las unidades a % de la variable, contando con los valores
minimos y mdximos de dicha variable en el Proceso. Tales minimos y méaximos los dan los alcances (span)
de los sensores y Elementos Finales de Control (EFC) usados en el Proceso. Este hecho pone en evidencia la
integralidad del diseno de Sistemas de Control: la seleccién misma de sensores y EFC empieza a influenciar
la calidad del resultado final del disefio.

La representacién de procesos usando Funciones de Transferencia (FT) y Diagramas de Bloques (DB) ha
sido una de las herramientas m&s usuales en la teoria de control. A pesar de que la mayoria de procesos
presentan comportamientos fuertemente no lineales, la aproximacion a través de FT y DB resulta 1til cuando
se analiza el comportamiento del proceso en lazo abierto y en lazo cerrado, operando alrededor (muy cerca) de
un Estado Estacionario (EE) dado. Sin embargo, debe advertirse que cambios en las condiciones de proceso
(entradas o perturbaciones) que impliquen excursiones de los estados del proceso o sus salidas, lejos del EE,
quedardn muy mal representados por el modelo linealizado, que obligatoriamente debié usarse para obtener
la FT y el DB. A continuacién se presenta una discusién sobre este método de analisis.

Método de Solucién ED lineales usando Laplace y Funciones de Transferencia

Es importante recordar en este punto que la transformada de Laplace en la forma usada aqui sélo es aplicable
a sistemas lineales. El procedimiento a seguir cuando se quiere resolver una ED lineal usando la transformada
de Laplace es:
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1. Tomando Transformada de Laplace £, convertir la ED en una Ecuacién Algebraica (EA) en la variable
s. Para esto, se usan conversiones como las mostradas a continuacién (hay tablas mds extensas en todos
los textos de Teoria de Control, por espacio aqui sélo se dan las m4s usuales):

(t)

(t)
f(t) = g = Constante — F(s) = <;
ft)=t —F(s) =%
J#) =t — F(s) = g
f(£)=b e — Fls) = g
f(t) =txe™ — F(s) = s

ft) =2 p(s) = sY(s) — Y(0).

ft) = [y(t) — F(s) = Y2
f(t) = y(t — D) Retardo "D"— F(s) = Y(s) = e P5U(s)

2. Operar sobre la EA resultante para obtener una expresion explicita de la Salida Y (s).

3. El paso final es invertir, usando la inversa de la Transformada de Laplace £, la expresién anterior
para hallar la solucién en el dominio de t de la ED.

Para la representacién con Funciones de Transferencia y Diagramas de Bloques, aplicables en el Anélisis,
Sintesis y Diseno de Sistemas de Control, basta con llegar hasta el segundo paso. Obviamente, lograr una
expresion para las trayectorias temporales de la variable de salida (soluciones a la ED) da informacién para
otros analisis.

Ejemplo 5.3 Sea la siguiente la ED que representa la dindmica del Nivel L en un reactor continuo en
tanque agitado (CSTR). La deduccion de este modelo estd detalllada mds adelante, puesto que corresponde
a una de las dindmicas del CSTR del Capitulo final.

arL = 1 Fy— Co /g L2
dt ATanque ATanque

En este modelo, Arangue €s €l drea transversal del tanque cilindrico del CSTR en m?2, que resulta constante (a
diferencia del tanque conico del ejemplo anterior), Fy es el flujo de entrada volumétrico de liquido entrante en
m® ¢, es el coeficiente de apertura de la valvul 2 l idad de d bi I flug
=, C, pertura de la valvula en m=, que expresa la cantidad de drea abierta para el flujo
a través de la vdlvula, g es la constante de la gravedad 9,825 . Se debe hallar la representacion en Funciones

de Transferencia y Diagrama de Bloques para poder diseriar un Sistema de Control para la dindmica del
Nivel en el CSTR.

Solucién: Este modelo no lineal (L estd elevado a la %), debe linealizarse para hacer todo el anédlisis en el
dominio s. Linealizando alrededor de un punto de operacién Lgg y tomando variables de desviacién, se llega
a:

, L1/2
dr _ 1 CopeS ;0 VILés ooy 1o

dt 2 ATanqueL};/]% ATanque Y ATanque
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1/2

. .. Cy L
Noétese que declarando las siguientes constantes: 6, = % EE f/z, 0s = )‘/g EE v (3 = & L sellega a
ATanque L g Tanque Tanque

una expresién mas compacta para esta linealizacién del comportamiento del Nivel en el CSTR, en variables
de desviacién.

ar’

- _ L/ _ !/ F/
7 04 0,C, + 03 F}

Sobre esta ecuacién se aplicara el procedimento descrito arriba para hallar la funcién de transferencia.
Tomar Transformada de Laplace (TL) de cada término:

L[4] = sL(s) — L'(0)

L[01L] =0,L(s)
L[0:2C7] = 0:L[C,] = 020, (s)
L[05Fy] = 05L [Fg] = 05F((s)

Sustituyendo las expresiones anteriores se obtiene:

sL'(s) — L'(0) = =01 L' (s) — 02C. (s) + 03 F(s)

agrupando términos:

(s401) * L'(s) — L'(0) = —02C! (s) + 03F(s)

Si se asume que el proceso inicia en estado estacionario, el valor del Nivel en variables de desviacién en el
instante inicial es cero L'(0) = 0. Por lo tanto, la ecuacién queda:

(5+01) % L'(s) = —02C",(s) + 05 F(s) (5.3)

Utilizando la definicién de Funcién de Transferencia (FT), que indica la manera en la que se transfiere
informacién de un dominio dado a otro dominio, deberfamos buscar como se transfiere informacién desde el
dominio de la entrada manipulada C} hasta el dominio de la salida o variable controlada L', es decir, hallar el

valor de 54:(% y como se transfiere informacién desde la perturbacién F{ hasta la salida o variable controlada

L', es decir, hallar el valor de %/(% Noétese como apareceréan dos (2) FT, con lo cual se ve que para cualquier
sistema lineal, el mimero de FT posibles es igual al nimero de entradas (manipuladas o perturbaciones). Es
importante en este punto indicar que intentar despejes totales desde la ecuacién anterior puede resultar no
conveniente si antes no se realiza la siguiente simplificacién, totalmente vilida y apoyada en el Principio de
Superposicién de los sistemas lineales: “Para hallar una Funcién de Transferencia, debe primero asumirse
que las demas entradas al sistema (manipuladas o perturbaciones) estdn en su estado estacionario, por lo
tanto sus valores en variables de desviacién son cero”. De este modo, para hallar la primera FT, se asume la

perturbacién en su EE F{(s) = 0 en la Ecuacién 5.3 y se llega a:

L'(s) o —0

VO =53~ am ~ oy
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en la cual, la funcién (5_10021_) es la Funcién de Transferencia que describe la relacién C) a L’ de la dindmica
linealizada del Nivel, en variables de desviacién. Haciendo algo similar, se llega a la segunda FT asumiendo
la accién de control en su EE, es decir C)(s) = 0:

oy 0 / L'(s) 0
Li(s) = (s +391)F0($) = Fi(s) (s +391)

en la cual, la funcién ﬁm es la Funcién de Transferencia que describe la relacién Fjj a L’ de la dindmica
linealizada del Nivel en variables de desviacién. Una cosa evidente de las dos FT es que tienen el mismo
denominador, lo que se explica por el hecho de que tal denominador es la representacién del comportamiento
dindmico natural o no forzado (solucién homogénea) de la ED, la cual no se ve afectada por las entradas.

Existen formas candnicas para representar Funciones de Transferencia. Para este caso, la forma candnica
implica que el término independiente del denominador sea 1,0: (Ts—lil), con K la ganancia estdtica del sistema
y 7 la constante de tiempo del sistema. Para llevar las dos FT halladas a dicha forma candnica, basta con

dividir numerador y denominador por 67, dando como resultado las dos FT en forma candnica:

) - ) _ 7
GE ~ Gs+) T RE GetD

de donde se puede concluir que las ganancias estdticas de la linealizacién del Nivel respecto a la entrada
manipulada © = C,, y la perturbacién d = Fy son:

/2
_ /LK
K _ _@ _ ATanque _ 2LEE _ —2LEE " 1
w = = = = B vE—
0 1 _Cepevo Cv EE Cv EE
2 ATanqueLEE
1 1/2
K, = 03 Atangue QLE/E _y Lpp 1
01 ;M% C, EE\/E q Cy EE

2 AtanqueL}n

mientras que la constante de tiempo de la linealizacién del Nivel (constante que es tnica, puesto que le
pertenece a la dindmica natural o no forzada del sistema) es:

1 1 94 Lgg 1
T == = _—
01 17&”‘/51/2 fanaue\[" g C, g
2 ATanqueLEE

Si se toman valores de un CSTR real (como los reportados en la pagina 112), para calcular dichos pardmetros,
se obtiene que la ganancia estdtica del sistema con respecto a la accién de control u es:

Ky = —2%1,1m % — _17336,48 [ﬂz}
m

1
0,0001269m?

que indica que tantos metros cambia el nivel cuando cambia de manera unitaria (1,0m?) la apertura de
la véalvula?. Como se nota, las unidades son demasiado grandes para apreciar el efecto real. Por lo tan-
to, pasando el nivel a c¢m y la apertura de la vdlvula a mm?, se llega a un valor mds interpretable:

~1.73 [ cm Nivel } .

m?2 Apertura Vilvula

4Obviamente el drea de flujo de una vélvula industrial normal (hasta 10”) nunca cambiard 1,0m?2, pero este valor es mateméti-
camente correcto por el sistema de unidades en las que estd el modelo originalmente: m?2 para el 4rea.
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1,1m 1seg seg m cm
Kg=2 = 5280,2—5 = 5280,2 =88 |——
! 9,82 " 0,0001269m2 i ’ l_z] 7 lmlm]

LEE 1 2 1,1m 1
= 2 A7 amquer | EE — = 2%0,1963 —1035,5
T A anque\ [T T En T 2 E "1/ 9,8 * 0,0001269m2 [seg]

El 7 es la velocidad de respuesta del proceso. Mientras més lenta es la respuesta de un proceso a una entrada,
mds grande es el valor de 7. Entre més rapida es la respuesta del proceso a una entrada, més pequeno es el
valor de 7.

Recuérdese que todo este procedimiento puede realizarse sin usar variables de desviacién, llegando a una
ED linealizada pero que contiene un término independiente. Son estos términos los que dificultan luego la
obtencién de la F'T. Como se vio arriba, todos los términos independientes deben anularse al tomar variables
de desviacion, siempre que la linealizacion esté correcta.

Retomando el analisis sobre la ED linealizada en variables de desviacién, se puede partir de cada una de las
FT halladas (luego de aplicar la Transformada de Laplace) para encontrar la solucién de la ED, siempre que
se establezca una forma para la variable manipulada C,, y para la perturbacién Fy(s). En este caso, para
ambas se fija un escalén como su forma, de amplitud 10mm? para C, y 5 I/min para Fy(s), respectivamente.
Nétese que no son escalones unitario en las unidades de las FT como lo sugiere la literatura, puesto que
resultarfan variaciones muy grandes (m? para apertura de valvula C, y m?/s para el caudal de entrada
Fy). Convirtiendo unidades, las amplitudes de los escalones serdn 0,00001m? y 8,333x10~°m?/s para Fp.
Volviendo a las FT:

K, / / o
mcv(s) y L'(s) =

Kq y

L'(s) = CTEAL

con C! =Escalén de 0,00001m? y F}, =Escalén de 8,333x10~°m3/s, se tiene que las Transformadas de
1,0x10~° v 8,333x107°

Laplace de los escalones son
(C1(s) vy Fj(s)) produce:

, que al reemplazarse en las FT en el lugar de las entradas

K% 1,0x107°2° 1733648 % 1,0 x 1075

/ m?2
D) = &4 s T (103555 + 1)s
D) — (AC) xEum] ___0.17336m

(ts+1)s (1035,55 + 1)s
L) - Kot 333010520 52802 8,333210°
(ts+1) s (1035,55 + 1)s
I(s) — (AFp) x Ky4[m)] _ 0,44m
(ts+1)s (1035,5s + 1)s

Para hallar la funcién temporal del Nivel que soluciona la ED linealizada, se toma la Transformada Inversa
de Laplace £71 (también existen Tablas sobre transformadas inversas) [Marlin, 2000] de ambos lados de las
FT y se recurre nuevamente al principio de superposicién para conformar el efecto total de las entradas sobre
el nivel. En este caso se llega a:
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L ((as—il)s) = bl-e")=

0,17336 ¢
C_l <m) = *0,17336 * (1 — e_m)

- 0,44 L
L 1 <m) = 0,44 * (1 —e 1035y5)

Por lo tanto, la solucién serd la suma de los dos efectos:

L'(t) = (AC,) x Ky % (1—e %)+ (AFy) x Kgx (1 —e~7)

Recordando que esta es la solucién para el Nivel en variables de desviacién, y finalmente lo que deseamos es
la solucién para la variable medida real, se utiliza la definicién L' = L — Lgg, llegando a:

L(t) =Lgg + (ACv) X K, * (1 7675) + (AF@) x K g * (1 7675)

que al reemplazar los valores de las constantes y el estado estacionario, proporciona la funcién solucién de
la ED linealizada:

L(t) = 1,1m — 0,17336 % (1 — e~ T955 ) 4+ 0,44 (1 — e 70553

Representaciéon en Diagrama de Bloques

Una primera aproximacién a los Diagramas de Bloques son los Diagramas de Flujo de Informacién, como el
que se usé en el Ejemplo 5.1. A manera de ilustracién, la ED que representa la dindmica del Nivel, cuando
se descarga por el fondo a través de una vélvula de control, se muestra en la Figura 5.9:

dL
C 1 L
_Cv Al o Cunfe x| di I

Tanque Tanque

Figura 5.9: Diagrama de Flujo de Informacién para la dindmica de Nivel del CSTR.

Notese que las flechas transportan informacion a los bloques, bloques que a su vez representan operaciones.
Por lo general los valores constantes son propios del bloque (no vienen del exterior), mientras que las variables
vienen del exterior.

Toda la representacién a través de ecuaciones puede también ser acoplada con la representacién a través
de Diagramas de Bloques, de modo que se logra un representacién més explicita e ilustrativa de toda la
dindmica linealizada del Nivel en el CSTR. Para lograrlo, se debe representar grificamente la relacién de
causalidad que tiene cada una de las entradas (manipuladas o perturbaciones) sobre el nivel L del CSTR (en
variables de desviacién para ser consistente con nuestra discusién previa). Para cada relacién causa-efecto se
produce un diagrama de bloques como el mostrado en la Figura 5.10:
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. L
U'(s) G.(5) (s)

Figura 5.10: Diagrama de Bloques para la dindmica de Nivel.

En el que G, representa la Funcién de Transferencia de la entrada u al nivel L. Luego, aprovechando que
para un sistema lineal o linealizado, el principio de superposicién permite sumar efectos individuales para
obtener la salida total, se llega a la Figura 5.11.

h G, ()
U, G, (5) 4L
) .

16, (s)

Figura 5.11: Principio de superposicién en un modelo linealizado.

Como se aprecia de la Figura 5.11, para que se produzca un cambio en el nivel cuando hay un cambio en
alguna de las entradas, debe ocurrir alguna transformacién de informacién dentro del proceso. Como su
nombre lo indica, la Funcién de Transferencia (FT) del proceso, representa directamente tal transformacion
para cada pareja entrada-salida, tomando siempre la misma salida, por lo que el proceso quedard completa-
mente representado sélo cuando se formulen todas las FT para las diversas parejas entrada (manipulada o
perturbacion)-salida. Para hallar cada una de estas FT se debe expresar la ED con sus entradas genéricas.

Primer Ejemplo: Funcién de Transferencia Genérica para un Proceso de Nivel

Retomemos la ED que describe de manera genérica la dindmica del Nivel en el CSTR.

dL 1 1

E B ATunque FO(t) F(t)

ATanque

Puesto que esta ED es lineal, se pueden tomar directamente variables de desviacién, obteniendo:

L 1 1
d (1)

el S F(t
dt ATanque 0 ()

a ATanque
Al tomar transformada de Laplace:

L[] = sI/(s) — L'(0)

£ am B = A R
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Lt P = e Fs)

ATanque ATanque

se obtiene agrupando:

1 1
sL/'(s) — L'(0) = Fj(s) — ——F'(s
( ) ( ) ATanque O( ) ATanque ( )
Recordando que L'(0) es cero, se llega a:
S/ (s) = —— F(s) — ———F'(s)
ATanque 0 ATanque
que despejando L'(s) para obtener las FT es:
() ()
L(s) = I () - et pi(y)
L'(s) (AT+) L’(s) *(ﬁ) B
Por lo tanto, las F'T buscadas son: ) = arine— y Fls) = aniue— . Para estas dos FT, las ganancias

1
ATanque

son idénticas en magnitud més no en signo: K, = 61 = ( )y Kp=—-6, = (AT;I), Jcuanto vale el
anque

77 (Recuérdese que la FT % es un integrador puro!) [Shinsky, 1996].

Segundo Ejemplo: Funcién de Transferencia cuando se Descarga por Gravedad a través de una
Valvula de Apertura Fija C, ..

Sea nuevamente el CSTR, pero con la condicién de descarga por gravedad a través de una valvula de control,
pero para este andlisis tomada de apertura fija, lo que significa que se estd operando en lazo abierto. En este
caso F = C, \/§L1/ 2 con C, = C, cte. Esto convierte el término de F' en uno No Lineal, debiendo linealizarse
(como se mostro en el Ejemplo 5.3), para hallar, en variables de desviacién que:

F/ _ lcv cte\/§ *L/

- 1/2
2 Lgg
Al aplicar transformada de Laplace se obtiene:
1 C’U ctE\/g
F'(s) = =——>= % L'(s)
2 Lip
que reemplazada en la ecuacién original: sL'(s)—L/(0) = mFé(s) — ATalnque F'(s), produce la ya conocida
ecuacién diferencial lineal AL ) L C
_:_*Féf_%*y
dt ATanque 2 ATanqueLEE
para la cual ya se obtuvo Tranformada de Laplace, tomando las constantes: 81 = Y y 02 = %%
anque Tanquel gpg

y recordando que la variable de desviacién del Nivel en el instante inicial se puede hacer cero asumiendo que
el sistema inicial estd en EF'E:

(s+02)* L'(s) = 01 F)(s)
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que como se ve, hace desaparecer de manera explicita el efecto del Flujo de Salida F' sobre el nivel, debido
a que precisamente se hizo F' = C, cte\/ng/ 2 = f(L). Nétese la diferencia con el caso anterior en el que F'
se tom6 de modo genérico (independiente de L como por ejemplo cuando se usa una bomba de velocidad
variable en la descarga). La FT para el caso que nos ocupa ya se hall6 previamente:

1/2
ZLEE

Cy cter/g
L(s) = ———-T——Fy(s)
( Tanque EES + 1)

Cy cte \/§

que representa la Respuesta en Lazo Abierto (vdlvula de descarga con apertura constante C .t.) del Nivel
L frente a la Pertubacién Fy.

Tercer Ejemplo: Funcién de Transferencia cuando se Descarga haciendo Control Proporcional
con un (Elemento Final de Control) EFC Lineal a la Salida

En este caso se considera que se tiene un EFC que permite un caudal de salida F' = f(L), pero de forma
lineal proporcional al error, es decir F' = Kp * (Lgp — L). Si se hace Lgg = Lgp y recordando la definicién
de variables de desviacion L' = L — Lgg, se llega a F' = —Kp * L'. Tomando Transformada de Laplace
se obtiene: F'(s) = —KpL/(s), que al reemplazarse en la ecuacién original, da (nétese que se pudo aplicar
directamente Transformada de Laplace debido a que el nuevo flujo F' también es lineal):

SL/(s)=L(0) = —  Fl(s) 4 — KpL/(s) —
ATanque ATanque
K
sL(s) — —2—L'(s) = 0.F)(s) =
ATanque
(s— L )L(s) = 0:Fj(s) =
ATanque
i 01 /
L'(s) = 7 Fols) =
(5 - ATanquE)
1
U(s) = e F(s)
( T;%r;gussil)

ATangue . .. . N
de donde se ve que: K* = KLP yT = T—KPL Se puede hacer una deduccién similar si se toma Kp =

T L_Kp, llegando a K* = %— yT= KL El diagrama de bloques que representa estd situacién se ve en
anque P P

la Figura 5.12.

Si se halla el valor de L'(s) desde el diagrama de bloques, partiendo desde el segundo punto de suma, se
tendria que:

1 1

L/(s) = Frmme s Fi(s) — St « ()

que es idéntico al resultado previamente hallado. Si nos seguimos moviendo hacia la izquierda en el diagrama
de bloques, se tendria:

1 1

LI(S) — ATaanue *Fé(s) _ ATaanue * E(S) * KP
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Fo(s)
o
Tanque
S
L’sp(s) E(s) U(s) 1 % L'(s)
+ KP > ATanque W >
= S
< y

Figura 5.12: Diagrama del sistema en lazo cerrado con un controlador proporcional.

Si ahora se reemplaza E(s) por su equivalencia (tomada desde el diagrama), se llega a:

1
L/(s) = S0 s Fy(s) — 70 s (Ligp(s) — L (s)) « Kp

s
Nétese el cambio de signo que produce el reemplazo L'(s) = — (Lsp(s) — L(s)), si Lsp = Lgg.

1 1

LI(S) — ATaanus *Fé(S) _|_ ATaanus *LI(S) *KP _
1 K

sL'(s) = ———— s« F(s)+—F—xL'(s) =
ATanque ATanque
K 1
SL/(s) — —F— «L'(s) = ———xFj(s)=
ATunque ATanque
1
A angue

D(s) = v Ry

ATanque

Ahora llevando a la forma estdandar, se obtiene:

1
K
L'(s) = —p = * Fo(s)
( Kp s — 1)

que como se ve, es el mismo resultado previamente mostrado. Recuérdese que en este controlador, el flujo de
descarga depende de L a través del error y no por efecto de la variable directamente en el calculo del flujo,
como sucede en la situacién siguiente por efecto de la descarga por gravedad. ;Podria el lector pensar en
cual es la implementacion de este tipo de controlador? [Astrom and Hégglund, 1995).

Otra cosa a resaltar es que resulta evidente que la perturbacion del Flujo de Entrada Fj es una perturbacién
aditiva a la entrada. Compédrese el concepto de entrada para los flujos y el concepto de entrada para las
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senales, puesto que para el proceso marcado en el DB anterior, lo que se ve como entrada es el flujo neto, con
signo (;tiene sentido en este caso un flujo neto negativo?). Es precisamente ese flujo neto el que se convierte
en un cambio negativo de nivel en el tanque. Ahora viene una reflexién interesante: ; Puede un DB para un
proceso lineal mostrar una perturbacién directa al proceso? [Desoer and Vidyasagar, 1975].

Cuarto Ejemplo: Funcién de Transferencia cuando se Descarga por Gravedad Haciendo Control
Proporcional con un Vilvula (C, variable)

Nuevamente se toma F' = f(L), pero esta vez el caudal se logra por gravedad (F' = C, \/§L1/ 2), pero variando
la apertura de la valvula de modo proporcional al error: C,, = C, g+ Kp*(Lgp—L). Sise hace Lgp = Lsp

y usando la definicién de variables de desviacion L' = L— Lggp y C!, = C,—C, gg,sellegaa C!, = —Kpx*L'.
Al reemplazar en la ED original % = ATalnquE Fy— Ag’;nie LY/2 se llega a:
L 1 Cy K Lsp—L
ar FO—( ge + Kpx (Lsp ))\/§L1/2:>
dt ATanque ATanque
ar - _ Vg Comeiras KexleoVg s Kevg g0
dt ATanque ATanque Tanque Tanque

Esta iltima expresién debe linealizarse para poder realizar el andlisis de comportamiento y hallar la F'T del
nuevo sistema:

1/2

dr’ 1 1 1 CyEEVI VILgE
- «F-= w L+ X222 Kpx L/
dt ATanque 2 ATanque LlE,/EZ, ATanque
1/2
Declarando 7, = %%, Ny = j%fﬂ— y usando la definicion de 61 = 4 L —, declarada previamente,
Tanque anque anque
se llega a una expresion mégEcompacta:
dr’
T 01Fy —m L' +n,KpL'
Tomando Transformada de Laplace se obtiene:
sL'(s) — L'(0) +n, L' (s) —nyKpL'(s) = 601F, =
(s+m —mKp)L'(s) = 0.1F;

que expresado en la forma de una F'T, es:

01
L = —— =
(#) (s+m —nKp) °
04
LI(S) _ n1—n2Kp /

(G—gr)s+1)°
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de donde se ve que: K* = —8_—— vy 7= —L
n,—n:Kp %
n1—n2Kp
Para finalizar este ejemplo, se plantea la siguiente pregunta: ;Podria el lector analizar en que difieren los
comportamientos del proceso con relacién al rechazo de perturbacion, bajo las condiciones presentadas?:

1

()
*Respuesta en lazo abierto con Flujo de Salida indefinido: L'(s) = %Fé(s)

2Ll/2
*Respuesta en lazo abierto con Flujo de Salida a través de vdlvula manual: L'(s) = %F& (s)
(gt )
_1
*Respuesta en lazo cerrado con Flujo de Salida funcién lineal del nivel: L'(s) = ——L—— * F}(s)

( T;’r}tjgue s—1)

*Respuesta en lazo cerrado con Flujo de Salida funcién de apertura de vélvula y nivel:

1

ATanque
/2
1_CuER = 7A\/§LFF K
172
L/ _ ATanqueLEE Tanque F/
s) = 0
1 73 s+1
1_CyErvI __ VIlER .
2 1/2 ATanqus P

ATa'qu'u.E LEE

Significado de los Polos y los Ceros

Los polos y los ceros de la FT tienen un significado vital en cualquier andlisis de comportamiento de sistemas
de control. Particularmente, cuando una FT tiene Ceros en el semiplano derecho, se evidencia la existencia
de un comportamiento de fase no minima o Respuesta Temporal Inversa (RTI, ver Definicién 6.3). Los Polos
por su parte, indican la estabilidad o inestabilidad del Sistema. Por no ser tema de este trabajo, se deja al
lector la consulta respecto de estos dos temas [Ogata, 1998; Marlin, 2000].



Capitulo 6

DISENO DE SISTEMAS DE
CONTROL PARA PROCESOS

Si bien desde finales de los anos 70 del siglo XX han surgido una serie de herramientas de control nuevas,
todas apoyadas en la potencia del computador, los conceptos fundamentales sobre el diseno de sistemas de
control, permanecen casi intactos desde mediados del siglo XX. En esos anos, apoyados en los andlisis en el
dominio de la frecuencia y en el dominio del tiempo, se postularon una serie de criterios y especificaciones
de diseno de Sistemas de Control que hoy siguen vigentes. De otro lado, la teoria de control moderna, al
aportar el andlisis de los procesos a partir de variables de estado, permitié el diseno de sistemas de control
6ptimo, recurriendo unicamente a un modelo del proceso y a herramientas matematicas de optimizacion.
Para ello usa los conceptos de observabilidad y controlabilidad, que califican la posibilidad de determinar los
estados del sistema basdndose en la medida de sus salidas, y posteriormente determinar si con estas senales
observadas, es posible lograr el control del sistema. Esta revolucién hizo que el disenio del sistema de control
pasara de un procedimiento de tanteo y error a un procedimiento de preconcepcién y anélisis matemaético.

En este capitulo se presentan los elementos bédsicos del disenio de Sistemas de Control, haciéndo énfasis en
los Sistemas retroalimentados.

6.1. Definiciones Basicas

Esta seccién aparecé en este texto al inicio de varios capitulos, con el fin de permitir al lector comprender
completamente las discusiones posteriores. Sélo se incluyen las definiciones generales del tema del capitulo,
dejando las definiciones especificas de temas puntuales directamente en la seccién que corresponde al tema
en cuestion.

Definicién 6.1 Pareamiento de Variables para Control. Es la tarea que asigna a variables especificas
del Proceso (que generalmente son dos o mds), los rétulos de Variable Medida o Salida, Variable Interna o
Estado, Variable Manipulada o Accion de Control y Variables de Perturbacion.

Definicién 6.2 Indice de Desempenio de un Lazo de Control. Es una medida numérica del grado de
cumplimiento de los objetivos de desempenio de un lazo de control. Tipicamente se consideran dos tipo de
objetivos de desemperio en un lazo de control: los estdticos (diferencia entre el valor de la variable controlada
y el SP cuando se alcanza el Estado Estacionario EE) y los dindmicos (efectos temporales que producen las
perturbaciones en la variable controlada).

95
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Definicién 6.3 Respuesta Temporal Inversa o Comportamiento de Fase No Minima (RTI).
Respuesta en la que la salida del sistema presenta un comportamiento aparentemente inverso al inicio de
su respuesta ante una perturbacion. Un sistema de fase no minima tiene algin polo o cero en el semiplano
derecho del plano s. El nombre Fase no Minima proviene de la caracterizacion original del fenémeno en el
dominio de la frecuencia. En funciones temporales y de transferencia puede verse como:

Primer orden: T% +y=Ku; Y(s)= Tslil U(s)

RTL: y = y1 — yo; - +y1 = kyu; 22 + 4o = kou; Y (s) = (%ﬁ*ﬁ) U(s)

Definicién 6.4 Retraso (Delay). Es el nombre mds genérico para referirse a una demora no especificada
en la serial de medida o en la respuesta del sistema.

Definicién 6.5 Tiempo Muerto (Deadtime). Nombre que recibe un retraso en la senal debido al trans-
porte de materia o energia entre el punto de medida y el punto real (de interés) de la variable en el proceso.

Definicién 6.6 Lag (sin traduccion directa al Espafiol). Aunque algunos autores lo denominan Atraso,
en realidad es el tiempo que transcurre entre un cambio en la entrada y el efecto que dicho cambio tiene en
la salida o el estado del proceso. En el Lag se asume unicamente el efecto debido a la entrada, no al tiempo
muerto o retraso por transporte.

6.2. Tareas del Diseno de Sistemas de Control

Dado que el disenio de ingenieria es un proceso, el mismo presenta una serie de etapas y un grupo de posibles
instancias del disenio: de Equipo, de Proceso, de Planta y del Sistema de Control (EPP/SC). El objetivo del
diseno del Equipo consiste en generar un Sistema que satisfaga una necesidad, el diseno de Proceso y Planta
consiste en establecer las condiciones de operacién de los mismo, y el diseno del Sistema de Control consiste
en generar flujos de informacién que garanticen el funcionamiento del EPP de acuerdo con unos objetivos
preestablecidos. Abordar la tarea de disefio requiere fijar un compromiso en cuanto a precisién y facilidad
de cédlculo. Cumplir con estas dos premisas depende de las necesidades a satisfacer por EPP, su vida 1itil,
su confianza. En tltima instancia es una decisién que el ingeniero toma con base en su experiencia y en la
informacién heuristica.

Como ya se defini6, el Sistema de Control reune las tareas de Automatizacién y Control. Sin embargo, en
este texto sélo se aborda el disefio de las tareas de control. En el caso del disefio del Sistema de Control
para un Proceso, se deben separar dos fases: i) Generacién de la estructura del Sistema de Control, y i)
Construccién del algoritmo de control a implantar. La generacién de la estructura del Sistemas de Control
puede hacerse sin contar con un modelo detallado del proceso, siempre que el conocimiento y la experiencia en
el manejo de procesos similares asi lo permitan, aunque siempre es més recomendable operar con un modelo
del Proceso. En cambio, para la evaluacién de las bondades de tal estructura si se requiere de un modelo
del Proceso, en el que se muestren las relaciones dindmicas entre variables. Por su parte, la determinacién
del algoritmo de control requiere de un modelo matemadtico que permita la evaluacion de los efectos del
controlador sobre el proceso (comportamiento en lazo cerrado). Sin tal modelo, el anélisis de propiedades
cruciales como estabilidad, controlabilidad y observabilidad, resulta imposible de realizar [Marlin, 2000].

Con toda la carga de renovacién que el control moderno trajo, alteré poco los conceptos generales sobre el
diseno del sistema de control, existentes hasta ese momento, aunque agregé mas configuraciones de contro-
lador al abanico de posibilidades disponibles para el diseniador. Vale destacar como hoy existen herramientas
computacionales bastante potentes para el diseno de Sistemas de Control, con las cuales, se ha acortado la
brecha entre la gran cantidad de célculos y tanteos de configuraciones, propias del control tradicional, y la
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evaluacién previa de una estructura de control y su calificacién como apta o no, propia del control moderno
[Mathworks, 2009]. Esto ultimo refuerza mas la existencia de un grupo de conceptos sobre disefio de Sistemas
de Control, que pueden ponerse juntos en un sélo lugar y usarlos como guia general cuando se aborda esta
tarea. Precisamente, aquif se pretende presentar algunos de estos conceptos, sin ser exhaustivos pero haciendo
énfasis en los aspectos que conciernen a la Ingenieria del Proceso y dentro de ella a la concepcién del Sistema
de Control como parte integral del proceso y no como un apéndice de este.

6.3. Pasos del Diseno de Sistemas de Control

Cuando se aborda el disenio de un Sistema de Control para un Proceso, deben tenerse presentes ciertos
objetivos y unos pasos minimos a seguir hasta alcanzar dichos objetivos. Fundamentalmente, sélo existen
dos tareas globales que implican una estrecha relacién entre el conocimiento sobre la operacién del proceso
y del comportamiento de los sistemas de control disponibles: i) Encontrar una estructura de control que
sea efectiva para el proceso particular, y i) Disenar un proceso controlado que resulte de fdcil manejo y
comando. Por su parte, en el diseno de un Sistema de Control pueden distinguirse cuatro pasos comunes:

1. Caracterizar el comportamiento del Proceso a controlar.
2. Fijar las especificaciones del Sistema de Control a disefiar.
3. Determinar la configuracién del Sistema de Control a usar.

4. Ajustar los pardmetros del Sistema de Control para lograr el desempeno deseado.

A continuacién se exponen en detalle estos pasos, a fin de conformar todo el panorama del disefio. Debe
dejarse en claro que es préctica comin abordar primero el diseno del proceso y luego, cuando todo el proceso
estd absolutamente dimensionado y en ocasiones montado, se enfrenta la tarea de diseno del sistema de
control. Si bien esto por lo general lleva a Sistemas de Control operativos, no siempre son los Sistemas
de Control 6ptimos, tanto por costo como por cumplimientos de los requerimientos operativos del Proceso.
Resulta evidente que la tnica manera de lograr un Proceso controlado, muy cercano en su operacién al punto
6ptimo, es abordar simultdaneamente el disefio del Proceso y el diseno del Sistema de Control. Procediendo
de esta manera, se logra la sintesis de un Sistema de Control totalmente ajustado al Proceso y un Proceso
ajustado al Sistema de Control, puesto que se pueden variar los valores de diseno para los equipos (siempre
obtenidos en un anélisis de la operacién en uno de los Estados Estacionarios), para aumentar la facilidad y
la flexibilidad en el control.

6.3.1. Caracterizar el comportamiento del Proceso a controlar

Un aspecto crucial para fijar las especificaciones de diseno del Sistema de Control y determinar en alguna
medida el grado de dificultad de la tarea de disefio, es la caracterizacién del proceso. Aunque este aspecto
tiene bastantes facetas, existen tres tépicos fundamentales que permiten ganar una idea sobre el Proceso:
i) Carédcter multivariable, i) Linealidad de la respuesta temporal, y i) Variaciones temporales en los
pardametros.

Respecto al cardcter multivariable, debe considerarse si dentro del intervalo de operacién normal del Proceso,
las interacciones y relaciones entre variables pueden llevarse a una relacién SISO: una variable controlada y
una manipulada. A la hora de la seleccién del sistema de control, este aspecto debe estar totalmente claro,
puesto que si se olvida el cardcter MIMO, el controlador SISO que se implante puede resultar totalmente
ineficiente y mucho més costoso operativamente que su contraparte MIMO. Se acostumbra determinar el
grado de importancia (desde la dindmica del proceso), de cada una de las variables involucradas, que se
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toman como entradas y las que se toman como salidas. Asi, se puede establecer un mapa de Entrada-Estado
(o Salida) para describir cualitativamente la dindmica del Proceso y determinar su cardcter SISO o MIMO.

En cuanto a la respuesta del Proceso en términos de linealidad, debe decirse que este aspecto es de vital
importancia cuando se piensa en el tipo de sistema de control que se usard. Si bien un Proceso cuya respuesta
pueda considerarse lineal, invita al diseno de Sistemas de Control lineales, puede obtenerse més beneficio
con un Sistema de Control No lineal, que paraddjicamente y dependiendo de la complejidad del proceso,
puede hacer el mismo trabajo con menos elementos y menos célculo para la accién de control. Por su parte,
un Proceso no lineal por lo general requiere sistemas de control que consideren esta caracteristica, a fin de
obtener el mejor control posible.

Finalmente, respecto a la variacién temporal de los pardmetros del modelo del Proceso, por lo general se
asume que los pardmetros son fijos. Esto es, que los coeficientes de las ecuaciones diferenciales y algebraicas
que representan los fenémenos involucrados no cambian con el tiempo. Para efectos reales esto es siempre
falso, pues los coeficientes de transferencia de materia y energia, por ejemplo, son funciones del tiempo
(envejecimiento del sistema) [Treybal, 1980]. Para fines précticos, los procesos con variacién temporal lenta
en sus pardmetros, pueden tratarse como sistemas invariantes en el tiempo (auténomos), pero aquellos que
presentan variaciones paramétricas répidas, deben considerarse como variantes en el tiempo (no auténomos).
La categorizacion de la variaciéon como lenta o rapida, tiene mucho que ver con la dindmica maés lenta
del proceso, puesto que si el tiempo que transcurre para que esta variacién de pardmetros sea notoria,
es cercano al tiempo de respuesta del lazo mds lento de todo el Proceso, se debe considerar la variaciéon
paramétrica como répida y el Proceso debe ser tratado como un sistema no auténomo. Por lo general, el
diseno de sistema de control para procesos no auténomos implica el uso de algin mecanismo que actualice
los pardmetros del modelo del Proceso (en el caso de controladores basados en modelo) o de controladores
adaptables o de pardmetros auto-ajustables. Es este caso, la precisién con la que se determina la variabilidad
paramétrica del proceso es de vital importancia para la sintonia del sistema de control y la garantia final del
cumplimiento de los objetivos de disefio. En cambio, cuando se enfrenta un proceso que puede considerarse
auténomo, el sistema de control enfrenta menos problemas y puede seleccionarse entre un abanico més
amplio de posibilidades. Finalmente debe mencionarse que si las caracteristicas de no linealidad y variacién
de pardmetros coexisten en un mismo Proceso, el diseno del sistema de control presenta un reto bastante
grande, por lo que debe recurrirse a estrategias de control mas avanzadas [Henson and Seborg, 1997].

6.3.2. Fijar las especificaciones del Sistema de Control a disenar

Las especificaciones para el diseno, que normalmente se deben fijar desde el diseno del Proceso en si mismo,
implican dejar en claro lo que se espera que haga el Sistema de Control y como se espera que dicho sistema lo
realice. Existen especificaciones de acuerdo con el método de disefio que se aborde (en el dominio del tiempo,
en el dominio de la frecuencia, etc.). No es comin que todas las especificaciones para el disefio existentes
se consideren simultdneamente, puesto que dependiendo de la riqueza paramétrica del Sistema de Control
seleccionado, se tendra mayor o menor nimero de estas especificaciones que pueden ser cumplidas. Siempre
el Proceso, con su funcién de utilidad econémica y técnica propia, es el que fija que especificacién resulta méas
prioritaria. En la caracterizacién del comportamiento de los sistemas de control, es comin usar los siguientes
aspectos del desempeno del sistema controlado, siendo el primero de obligatorio cumplimiento.

Estabilidad

Se refiere al comportamiento del proceso controlado cuando aparecen perturbaciones acotadas en sus en-
tradas, incluida como entrada cualquier cambio en el punto de ajuste (Set Point SP). Se nota de inmediato
la importancia de esta especificacién general de disefio, puesto que un Proceso controlado que no cumpla
esta condicién podria terminar autodestruyéndose, al sobrepasar los limites de operacién segura, o puede
arrojar pérdidas econémicas altas, al entregar productos fuera de las especificaciones requeridas.
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Definicién 6.7 Estabilidad (de manera intuitiva). Un sistema es Estable alrededor de un punto de
equilibrio xgg(t) = 0 si el estado x(t) es capaz de transitar en tiempo finito de una condicion inicial x(to)
a un entorno acotado del punto de equilibrio xgg(t).

Definicién 6.8 Estabilidad en Lazo Abierto. Un Sistema es estable en Lazo Abierto si estando en un
estado estacionario inicial EEy, un cambio en escaldn en una de sus entradas (incluido el SP), conduce la
salida del sistema a un nuevo estado estacionario EFEs en un intervalo finito de tiempo.

Aunque aparentemente no tiene mucho sentido hablar de la estabilidad de un Sistema en Lazo Abierto, a
partir de dicho anélisis se pueden obtener pistas sobre el disenio del Sistema de Control y especialmente,
sobre el tipo de herramientas a utilizar durante dicho diseno. Recuérdese que un Sistema de Control estd en
capacidad de estabilizar un Proceso, incluso cuando el proceso en lazo abierto sea inestable en el punto de
operacién seleccionado.

Definicién 6.9 Estabilidad en Lazo Cerrado. Un Sistema que estd en un estado estacionario EE es
estable en lazo cerrado o simplemente es estable, si ante una perturbacion en una de sus entradas (incluido
el SP), a pesar de desviarse por un tiempo finito del EE, el sistema retorna a un entorno acotado del EE
en tiempo finito.

La mayoria de An4lisis de Estabilidad se realiza sobre el conjunto de Ecuaciones Diferenciales y Algebraicas
que describen el Proceso (el modelo), nunca sobre el proceso mismo. Por lo tanto, no hay pruebas de
estabilidad por simulacién y analisis visual o indices de desviacién. Existen diferentes métodos para el
andlisis de estabilidad. En el paradigma Entrada-Salida: i) Entrada Acotada- Salida Acotada (Bounded
Input-Bounded Output BIBO) para Sistemas no lineales, y i) Anélisis de la parte real de las raices del
polinémio caracteristico para Sistemas lineales.

Para Sistemas no lineales, la Estabilidad se analiza alrededor de uno de los equilibrios, a diferencia de los
sistemas lineales, en los que el tnico equilibrio que existe es el origen de coordenadas. Recuérdese que un
Sistema no lineal puede tener equilibrios estables y equilibrios inestables. En Sistemas no lineales, lo usual es
trabajar en el Espacio de Estado, con los siguientes métodos para probar estabilidad: ¢) Lyapunov Directo
(funcién de energia), #) Lyapunov Indirecto o por linealizacién, i) Sistema realimentado equivalente a un
Operador de Invarianza, y iv) Pasividad.

Como se ve, las dos grandes aproximaciones al problema de estabilidad son la estabilidad en el espacio de
estado (o estabilidad de Lyapunov) [Slotine and Li, 1991; Vidyasagar, 1993] y la estabilidad entrada-salida.
Ambas aproximaciones no son equivalentes y sélo coinciden en el caso de los sistemas lineales. Para salvar
la brecha entre las dos se desarroll6 el concepto de la estabilidad entrada-estado [Desoer and Vidyasagar,
1975; Vidyasagar, 1993]. Es importante recalcalar que la estabilidad BIBO se puede demostrar analizando
condiciones menos severas que la estabilidad en el sentido de Lyapunov. La estabilidad BIBO no implica
estabilidad asintética pero si implica comportamiento acotado para una clase de entradas (las acotadas). Por
su parte, la teorfa de Pasividad resulta una buena alternativa para probar estabilidad en una clase particular
de sistemas no lineales [Maschke et al., 1999].

Estabilidad desde la solucién del modelo La manera directa de analizar la estabilidad de un Sistema
es a través de pruebas matemadticas sobre las ED del modelo que describe el comportamiento dindmico. En
el caso de los Sistemas lineales, que presentan soluciones genéricas con componentes exponenciales asociados
al tiempo: c;ePit, donde p; son las raices de la ecuacién caracterfstica de la ED, también llamados Polos,
se sabe que una condicién suficiente y necesaria para que el sistema sea estable es que todas las raices
tenga parte real negativa. Tal condicién no hace més que pedir que la parte transiente de la solucién de la
ED (términos exponenciales para una ED lineal), se haga cero cuando t — co. En consecuencia, cualquier
método que permita resolver la pregunta: ;Existe algin polo (raiz de la ecuacién caracteristica) con parte
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real positiva?, constituird una demostracion de estabilidad para el Sistema. Por supuesto que la pregunta
puede resolverse en todos los dominios de anélisis de sistemas: dominio del tiempo ¢ para sistemas lineales
y no lineales, dominio de Laplace s y dominio de la frecuencia iw, en estos dos tltimos dominios s6lo para
sistemas lineales.

Los avances en la computacion alcanzados en la dltima mitad del siglo XX hicieron posible que mediante una
calculadora electrénica o un computador personal fuera posible hallar las raices de un polinomio (incluso de
alto orden) usando métodos numeéricos. Sin embargo, esto no era corriente durante el siglo XIX y principios
del mismo siglo XX. Esto hizo que se idearan métodos que permitian conocer el lugar de dichas raices sin
necesidad de hallarlas explicitamente, puesto que su cédlculo era demasiado largo contando con las herramien-
tas de la época. El primer método de este tipo fue propuesto por el matematico inglés Edward J. Routh en
1877 (Treatise on the stability of a given state of motion). Tal método no es mds que un algoritmo tabular
que permite determinar cuando un polinomio tiene todas sus raices en el semiplano izquierdo (parte real
negativa), sin necesidad de hallar el valor de las raices. Un algoritmo diferente, pero orientado en el mismo
sentido tabular, fue desarrollado casi 20 afios después (1895) por el matemdtico aleman Adolf Hurwitz. Sélo
fue hasta 1962 que en [Parks and Cartwright, 1962], se mostré que estos dos algoritmos pueden ser derivados
por la aplicacién de uno de los teoremas de estabilidad de Lyapunov.

Existen otros métodos que también solucionan la pregunta, pero de manera gréfica, tanto en el dominio de
Laplace como en el dominio de la frecuencia. Los tres métodos gréficos mds populares son: i) El diagrama
propuesto en 1932 por el sueco Harry Nyquist [Nyquist, 1932], 41) El diagrama propuesto por el norteameri-
cano Hendrik Wade Bode en 1945 en su libro Analisis de redes y diseno de amplificadores por realimentaciéon
[Bode, 1945], y iii) El diagrama del lugar de las raices (Root Locus), propuesto por Walter R. Evans [Evans,
1948]. Todos estos métodos operan o requieren que el modelo esté en el dominio de Laplace o en el de la
frecuencia, pues alli se facilita dicho andlisis. Por tal motivo, a continuacion se presentan la deduccién de la
expresion del Sistema en lazo cerrado en el dominio de Laplace, desde la cual es posible realizar el andlisis
de las raices que dan la solucién al modelo del Proceso. Tal anélisis de estabilidad permite incluso extraer
los intervalos o valores limite que pueden tomar los pardmetros del controlador (particularmente su ganancia
K) antes de generar sistemas inestables en lazo cerrado.

Sea un Proceso (genérico) como el ilustrado en el Diagrama de Bloques de la Figura 6.1. Se tiene una Funcién
de Transferencia (FT) Gr(s) que engloba la respuesta del transmisor y de cualquier equipo complementario
que exista entre el sensor y el controlador, incluida la linea de transmisién. También existe una FT para
el controlador G¢(s), recordando que el controlador incluye el punto de suma en el que se calcula el error
e(t) = SP(t) — y(t). Finalmente, existirdén dos FT mds que se asocian con la perturbacién Gg4(s) y con el
proceso o linea directa de accién de la variable manipulada u, que deberia rotularse G, (s), pero que por
costumbre se rotula G p(s), siendo ambos rétulos correctos.

Desde la representacion gréfica mostrada, se deduce que el modelo de la salida en el dominio de Laplace es:

Y (s) = Ga(s)D(s) + Gp(s)U(s)

Reemplazando U(s) por su equivalencia U(s) = G¢(s)E(s) y luego el error por su equivalencia E(s) =
SP(s) — Gr(s)Y(s), se llega a:

Y(s) = Ga(s)D(s)+ Gp(s)Ge(s)E(s) =
Y(s) = Ga(s)D(s) + Gp(s)Go(s)[SP(s) — Gr(s)Y (s)]

agrupando términos comunes, particularmente los asociados con la salida, se llega a:

Y (s) + Gp(s)Ge(s)Gr(s)Y (s) = Ga(s)D(s) + Gp(s)Gc(s)SP(s)
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Figura 6.1: Diagrama de bloques en lazo cerrado.

que al despejar la salida, brinda el modelo final en el dominio de Laplace del Lazo Cerrado:

_ Ga(s)
14+ Gp(s)Ge(s)Gr(s)

N Gp(s)Ge(s)
14+ Gp(s)Ge(s)Gr(s)

Y(s) D(s) SP(s)

En este punto vale la pena indicar que al término G p(s)G¢c(s)Gr(s), que acompana al 1 en el denominador,
se acostumbra nombrar como la Funcién de Transferencia del Lazo Abierto. Esta FT se halla abriendo el
lazo de control (operacién manual del controlador) por medio de una interrupcién de la senal Y*(s) en su
ingreso al controlador y recorriendo una trayectoria que no se cierra hasta llegar a la entrada punto de ajuste
SP(s). La perturbacién D(s) debe considerarse cero, puesto que lo que se desea es observar el efecto del
modo manual o lazo abierto sobre la salida.

Estabilidad segin Lyapunov. En la misma linea de buscar la manera de analizar las raices (soluciones)
del modelo del Proceso, sin tener que solucinar las ED que lo constituyen, el 12 de Octubre 1892, Alexandr
Mikhailovich Lyapunov (1857-1918) defendié su Tesis Doctoral: “El problema general de la estabilidad del
movimiento”, presentada a la Universidad de Moscu [IEEE, 1992]. Alli, Lypunov propone una manera de
evaluar la estabilidad de un Sistema, analizando su comportamiento en el tiempo pero sobre una funcién
externa (funcién de Lyapunov o funcién de energia de Lyapunov). De este modo no es necesario solucionar el
modelo del Sistema sino reemplazarlo en la funcién de Lyapunov y sobre ella evaluar si se cumple el criterio
de estabilidad. Las siguientes dos definiciones, son las bésica de este paradigma para el andlisis de estabilidad
de Sistemas dindmicos.

Definicién 6.10 Estabilidad en el sentido de Lyapunov. Sea el sistema X = f(x) y su equilibrio
x(t) = 0, se dice que es estable en t = ty si para cada € > 0, existe un §(tg,e) > 0, con € > 0, tal que
Ix(t0)|| < &(t0,¢), entonces ||x(t)|| < & para todo t > tg.

Definicién 6.11 Criterio de Estabilidad de Lyapunov. En el método directo de Lyapunov, el equlibrio
x(t) = 0 del Sistema x = f(t,x), t > 0, es estable si existe una funcion continua definida positiva V (t,x) :

L]
Ry x R™ — R y una constante r > 0 tal que V(t,x) < 0,Vt > to,Vx € B,., siendo B, una bola de radio r y

V(t,x) evaluada en las trayectorias del Sistema x = £(t,x), t > 0.
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Esta definicién corresponde a la Estabilidad a secas, en el sentido de Lyapunov. Para ampliar el tema, se
sugiere consultar [Vidayasagar, 1993]. La Estabilidaa a secas es relativamente débil (en el sentido matematico
mas no en el practico), pues NO implica que el estado x(t) converga a xgpg cuando t — 0o. Sélo se requiere
que el estado flote alrededor del equilibrio o EE. En tal sentido, esta estabilidad es equivalente al concepto
de invarianza dentro de una regién 2. Hay otras definiciones de Lyapunov que si lo consideran, como la
Estabilidad Asintética, pues exige la propiedad de atraccién del xgg alrededor del cual se analiza estabilidad.
En este caso, se garantiza que existe un dominio de atraccién alrededor de xgg si se cumple que cuando la
condicién inicial pertenece al dicho dominio, la solucién se aproxima a xgg cuando ¢ — oco. Sin embargo,
la aplicacién préactica de la estabilidad que se hace en diseno de Sistemas de Control, estd mds cercana a la
Estabilidad a secas (invarianza §2) que a la estabilidad asintética.

La Estabilidad o Invarianza €2 implican una Contraccién en tiempo finito del estado x por efecto del Sistema
de Control que actia como un operador de invarianza. Dicha contraccién ocurre durante un tiempo finito
y estd limitada en tamano, porque no se puede alcanzar el Xpp sino un entorno conocido de radio 7.
alrededor de xgg. En la préactica, un limite real para tal entorno alrededor de xgg es la precisién de los
sensores con los cuales se estd midiendo el estado x, siempre que la precisién de los actuadores (EFCs) sea
la suficiente para modular la accién que permita mantener x(t) en el entorno de la precisién de sensores. En
este sentido, todo sistema de control resulta un operador de contraccién en tiempo finito para el estado x(t),
pero dicho operador sélo contrae valores del estado menores a un maximo Xps4,. Ese maximo es el radio rq
del invariante 2. Cuando rq < r, €l Sistema es inestable en el sentido préctico. La reduccién en rq estd
totalmente asociada con la sintonfa (ajustes) del Sistema de Control. Una pregunta que sigue abierta en
la literatura es ;Cémo encontrar los limites de una regién invariante () para un sistema dindmico no lineal
controlado? y ;Cémo se puede formular la contracciéon de la regién invariante €2 en términos de los ajustes
del controlador? [Gutiérrez, 2007].

Sensibilidad a Variaciones de Parametros

También denominada robustez o rechazo a perturbaciones. Esta caracteristica estd estrechamente relacionada
con la definicién general de estabilidad dada arriba, pero se refiere mas a la capacidad del proceso contro-
lado para tolerar variaciones de pardametros, sin deterioro notorio en sus especificaciones de diseno, siempre
manteniendo la estabilidad. El cumplimiento de esta especificacién dio origen a toda la teoria y métodos del
control robusto, que disena en el entorno esperado de variacién de los pardmetros [Lewis and Syrmos, 1995]

Error de Estado Estable (egg) y Error de Seguimiento (eg)

El egg especifica que tanta desviacion de la salida se tolera, respecto del valor deseado de esta, cuando se
desea un control regulatorio. Es tal vez la méas usada de las especificaciones, puesto que atiende directamente
a la calidad del producto final del proceso o planta. Por su parte, el eg, especifica la desviacién permitida
entre el valor instantdneo de la salida y su correspondiente valor deseado en el mismo instante de tiempo,
cuando se desea control de seguimiento de una trayectoria de la salida.

Respuesta Transitoria

En control regulatorio se puede caracterizar en forma global esta respuesta por tres aspectos: el Sobreimpulso
Maximo (SIM), el Tiempo de Levantamiento (TL) y el Tiempo de Asentamiento (TA). El SIM indica que
tanto sobrepasa la variable el valor deseado cuando se hace un cambio en el punto de ajuste o aparece una
perturbacién acotada. El TL se refiere al tiempo transcurrido entre el momento en que se cambia el punto
de ajuste y el cruce de la variable por primera vez por el valor deseado. El TA indica que tanto tiempo
transcurre entre el pico del SIM y el momento en que la variable se queda en una banda alrededor del valor
deseado.
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Caracteristica de Respuesta en Frecuencia

Muy usual para procesos que se ven afectados por perturbaciones periédicas, puesto que permite observar
los cambios de fase y ganancia de la salida del proceso controlado, ante este tipo de perturbaciones. También
se utiliza en diseno convencional asumiendo perturbaciones sinusoidales de Frecuencia y Amplitud variables,
para determinar los valores criticos en la operacién del proceso.

6.3.3. Determinar la configuracién del Sistema de Control a usar

La idea fundamental en el disefio del sistema de control, es que este debe compensar la respuesta natural
del proceso ante las perturbaciones del entorno, de modo que pueda mantenerse un estado dado (control
regulatorio) o llevar el proceso por una trayectoria determinada de puntos de operacién deseados (control de
seguimiento). Por esta razon, resulta normal decir que la tarea del sistema de control es una compensacion,
la cual puede hacerse en diversos puntos del proceso, de acuerdo a la ubicacién del sistema de control, y
tomando diversas seniales del proceso de acuerdo con el tipo de requerimientos y mediciones disponibles. En
este sentido, la seleccién de las variables a manipular u y las variables a controlar x o y, es una tarea crucial
denominada pareamiento de variables. Aunque esta es una tarea muy importante, la mayoria de las veces se
realiza mediante la experiencia del disefiador, sin considerar los detalles dindmicos de cada Proceso. Adems4s,
muchos (por no decir todos) los métodos disponibles para el diseno de sistemas de control, asumen que ya
la estructura de dicho sistema estd disponible previamente al diseno [Havre, 1998].

Los Procesos estédn influenciados por perturbaciones que frucuentemente no se miden. Por lo tanto, una es-
trategia 6ptima deberia encontrar variables controladas cuyo valor 6ptimo sea insensible a las perturbaciones.
De este modo, no habria necesidad de medir tales perturbaciones. Sin embargo, tal proceder no siempre re-
sulta el mejor, puesto que algunas variables controladas deben estar presentes siempre, debido a su asociacién
directa con indices de calidad del producto. La tarea es mas complicada mientras mayor integracién mésica
y energética (reciclos de masa y energia) tenga el proceso. A continuacién se da una secuencia de pasos para
realizar tal pareamiento, en el caso de Equipos de Proceso. Para realizar el pareamiento de las variables en
una Planta completa, se sugiere mirar los trabajos de [Skogestad, 2004; Alstad, 2005; Alvarez, 2008].

1. Definir bien los objetivos econémicos y de operacién del Proceso. Tal definicién entrega los objetivos
de control que deben satisfacerse y la jerarquia de cumplimiento que se le asigna a los mismos. Esos
objetivos de control deben tener asociada la naturaleza de las dindmicas del proceso a los que se
refieren. En el caso ideal, los objetivos de control se igualan a los estados del proceso, los cuales se
toman directamente del modelo de proceso, siempre que el modelo tenga base fenomenolégica. Sin
embargo, muchas veces los estados no son todos medidos, por lo que debe contarse con las mediciones
disponible, que son las variables de salida y. Algunas caracteristicas deseables de y son: i) Reflejan los
objetivos de control del proceso, ii) Presentan alta sensibilidad a cambios en el estado del proceso, y
ii1) Resultan de fdcil medida o estimacién en linea.

2. Seleccionar las variables de entrada u. Las caracteristicas de estas variables son: i) Deben asegurar la
“controlabilidad” de todas las variables controladas, i) La incertidumbre en los modelos que relacionan
esas entradas con el estado-salida debe ser baja, #77) La manipulacién de estas variables debe ser ficil
y suponer un bajo costo en la operacién de la planta, iv) Tienen un efecto significativo sobre el estado-
salida del proceso, y v) Ojald, ofrezcan separabilidad de efectos sobre salidas miiltiples del proceso
(caso MIMO) [Skogestad and Postlethwaite, 1996]. En el caso SISO, la seleccién de las variables de
entrada determina la configuracién de la Estructura de Control. El caso MISO sélo se diferencia del
SISO en la gradacién que cada una de las entradas tiene sobre la salida: Gama Partida, Relacién, etc.,
todo esto determinable desde la Ingenieria del Proceso. Finalmente, el caso MIMO debe ser tratado
con diversas alternativas de Configuracion, deducidas a partir del anélisis de Interaccién, buscando el
desacoplamiento de lazos de control cuando sea beneficioso (no siempre!). Una clave ttil para definir
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entre dos posibles variables manipuladas para la misma variable controlada, es escoger como variable
manipulada aquella que tenga un efecto directo y rapido sobre la variable controlada [Marlin, 2000].

3. Determinacién de las perturbaciones d. Las caracteristicas tipicas de estas variables son: i) Efecto
menos significativo sobre el estado-salida que cualquiera de las entradas del proceso, i) Son funcién
de condiciones externas al proceso, y i) Generalmente de manipulacién dificil o costosa.

Definicién 6.12 Interaccion entre Lazos de Control. Fendmeno que presentan los controles multilazo
en el cual la accion de control desarrollada en un lazo afecta el desemperio de uno o mas de los otros lazos
instalados.

La interaccién no es necesariamente indeseable, por lo que siempre debe considerarse como afecta el desem-
peno para calificarla como favorable o desfavorable. Es favorable, si la accién de control ejercida sobre un
lazo ante una perturbacién, le facilita a otros lazos el desarrollo de su propia accién de control. En este
caso, la interaccién debe respetarse. Resulta desfavorable cuando un cambio en el punto de ajuste de un
lazo afecta el desempeiio de los demads lazos. En este caso, se busca eliminar esa interaccién para facilitar la
sintonfa. Existen dos maneras principales de lograr el desacoplamiento: i) Cambio de variables manipuladas,
que implica hacer una nueva seleccién de las variables manipuladas, de manera que la matriz de funcién de
transferencia del sistema sea diagonal o cercanamente diagonal, y ii) Cambio en las variables controladas,
trocando variables medidas por variables calculadas basadas en medidas de las salidas del proceso.

En cuanto al tipo de sistema de control a implementar, siempre debe procederse desde las configuraciones
mds simples hasta las més complejas: Principio de Parsimonia. Una recomendacién de sentido comin, pero
muchas veces olvidada por el impacto publicitario de equipos de gran capacidad y bajo costo, es la de
mantener el sistema de control disenado tan simple como sea posible, puesto que todo el personal involucrado
en el proceso, desde el operador hasta el ingeniero jefe de planta, deben estar en capacidad de entender este
sistema. Esto implica usar el menor niimero posible de equipos para control, ya que cada equipo adicional
es otro elemento més susceptible de falla. Por lo tanto, las ampliaciones del sistema de control deben estar
contempladas, al menos de modo aproximado, desde la concepcién misma del sistema, pero sin caer en
holguras de previsién demasiado grandes, que impliquen la existencia de equipos de control que operan a
menos del 50% de su capacidad total. Si se tiene mucha incertidumbre sobre el tamafo final del sistema
de control, debido a futuras ampliaciones de la planta previstas pero no dimensionadas, se recomienda
usar equipos de control modulares, que crecen con la planta. Cada técnica de control tiene sus ventajas y
desventajas, por lo que deben conocerse en detalle. Una ruta de opciones a considerar es: i) Prealimentacion,
i) Realimetacion, y iii) Control Combinado. Los efectos de los acoplamientos entre técnicas diversas deben
ser estudiados con cuidado. La prealimentacion siempre implica medicién de al menos una perturbacién o
una de las entradas. Pero la realimentacién implica el uso de senales medidas, bien sea del estado o de la
salida. Surge entonces la necesidad de definir si se hard realimentacién del estado x o de la salida y.

A pesar de su madurez tedrica, el control en el espacio de estado ha tenido poco impacto en el control de
plantas de proceso. Esto resulta bastante contradictorio cuando se considera la complejidad de los procesos
desde el punto de vista modelamiento y control. También se sabe que sélo a través de una aproximacion
de modelamiento rigurosa tal complejidad puede ser entendida con el fin de mejorar el diseno de Sistemas
de Control. La pregunta que surge de todo esto, es: jpor qué los controladores para procesos quimicos
todavia se disenan usando el paradigma entrada-salida?. Tal vez porque la retroalimentacién fue la primera
aproximacion para controlar un proceso. Su utilidad se certifica por el hecho de que la mayoria de sistemas de
control industriales operan por retroalimentacién. A pesar de esto, su lazo bésico de control retroalmientado,
sélo utiliza variables de salida como retroalimentaciéon en el lazo de control. Esto ha generado la falsa
concepcion de que las senales de salida son la unica informacién del proceso. Obviamente, la disponiblidad
de salidas directamente desde los sensores instalados coloca a la retroalimentacién de salida como la primera
opcién cuando se disenan lazos de control. Asi, las variables medidas dirigen todo el procedimiento de disefio
sin ninguna consideracién especial sobre las relaciones entre dichas salidas y los estados del proceso. Esto
pone al control del proceso en una situacién peligrosa de dependencia de la capacidad de medicién y la
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disponibilidad de sensores, pues segin esto, s6lo pueden estar bajo control aquellas variables con medicién
directa o estimacién indirecta.

Las variables medidas pueden ser una combinacién compleja de dos o mds estados. Mantener en algin valor
una variable de salida del proceso no es una garantia de control sobre el estado del proceso. Se debe hacer
una seleccién cuidados de los sensores de modo que se pueda reconstruir el estado completo del proceso, pero
usando el nimero minimo de sensores. En esta tarea, la nociéon de Observabilidad extendida resulta muy util
para hallar ese conjunto minimo de sensores a ser instalados en el proceso.

Definicién 6.13 Observabilidad. Caracteristica que asegura la determinacion del estado total x del pro-
ceso, tomando un grupo de datos desde un conjunto dado de sensores. Se dice que un Sistema es observable
si dadas las entradas u y salidas y del Sistema en un intervalo de tiempo finito, es poszble determinar el
valor de los estados x basdndose en esos valores u,y, en las derivadas de esos valores d y, y en un modelo
del Sistema en el espacio de estado.

La Observabilidad se calcula a partir de un modelo del Proceso en el cual se establece que variables estan
disponibles desde los sensores instalados. Un estado incompleto en su medida, describe sélo un grupo de
dindmicas del proceso, con lo cual se corre el riesgo de enmascarar dindmicas dominantes. La Observabilidad
depende de las variables seleccionadas como salidas y estados del proceso. Por eso, siempre debe ser una
restriccién para el diseno. La Observabilidad se garantiza instalando suficientes sensores para medir todos
y cada uno de los estados, con lo cual se logra el mapeo trivial y; = x; Vi. Eso resulta la mayoria de las
veces en un costo prohibitivo para un Proceso cuyo producto tenga un valor agregado medio. En cambio,
puede resultar tolerable para Procesos con producto de alto valor agregado como los farmacéuticos. El
nimero minimo de sensores que permita “inferir” u “Observar” el estado completo del proceso a través
de un algortimo de célculo de los estados no medidos (Observador de estado o Sensor Virtual Basado en
Modelo), se determina a través de un anélisis de la Observabilidad del Proceso con sensores.

Cuando se usa una aproximacién de control completo de estado desde los pasos iniciales del disefio del
Sistema de Control, muchos aspectos convencionales del procedimiento de disefio de sistema de control (y
del proceso) deben redefinirse. Por ejemplo, la Controlabilidad aparece como un indice de diseno debido a
su capacidad para detectar estados del proceso no controlables.

Definicién 6.14 Controlabilidad. Caracteristica que asegura la existencia de una secuencia finita de ac-
ciones de control u que garantizan que puede lograrse y mantenerse cualquier valor del estado x del Proceso
en un intervalo finito de tiempo 0 <t < t;.

La Controlabilidad se calcula a partir de un modelo del Proceso en el que se ha determinado cuales son
las variables manipuladas o variables de accién del Sistema de Control. Por lo tanto, la Controlabilidad
es funcién de los balances de Materia, Energfa y Cantidad de Movimiento (puntos estacionarios) y de las
variables de control seleccionadas. Nétese que la controlabilidad asi definida no considera la salida y del
proceso, sélo los estados. Como se verd mds adelante, el diseno “moderno” considera los tres pilares de la
teoria de control dentro del procedimiento de diseno. La Observailidad para volver observable el proceso
y garantizar la reconstruccion total del Estado x. La Controlabilidad para volver controlable el punto de
operacién sobre el cual se disena, con lo cual se garantiza que dicho punto puede convertirse en un Estado
Estacionario. La Estabilidad para volver Estable el punto de operacién, con lo que se garantiza que a pesar
de las perturbaciones el Estado permanecerd en un entorno del punto de operacién. Hay un cuarto elemento a
considerar: El Desempeno. Este refleja la eficiencia del Sistema de Control traducida en costos. Por lo general
se asocia con algin indice del comportamiento del Proceso controlado, traducido en costos de materia prima,
servicios (vapor, aire comprimido, agua de enfriamiento, etc.) y mano de obra.
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6.3.4. Ajustar los parametros del Sistema de Control para lograr el desempeno
deseado

Fl ajuste de pardmetros del controlador, también conocido como sintonia del controlador, es la parte final del
diseno. Como se mencioné previamente, este trabajo sélo aborda lazos de control realiementado (de salida o
de estato).

Controladores Realimentados de Salida: Caso PID

Tal vez la pregunta que guia el diseno de cualquier controlador es: ;Cémo se puede formular la contraccién
de la regién invariante €2 en términos de los ajustes del controlador?. Para lograrlo, se deben considerar
no sélo las Dindamicas del proceso sino los efectos no lineales presentes, las perturbaciones que desvian al
estado del punto de ajuste y las incertidumbres propias del modelo del Proceso. Con el conocimiento de
estas caracteristicas, se debe especificar un controlador que esté en capacidad de atenuar el efecto de las
perturbaciones, que presente baja sensibilidad ante ruidos de medicién y que tenga suficiente robustez ante
las incertidumbres en el modelo. Existen dos métodos de disenio: con y sin Modelo explicito del Proceso.

En los métodos sin Modelo explicito del proceso, la ley de control opera con un indice de desempeno que
se calcula sobre el Proceso operando, con medidas directas o variables inferenciales (observadas-estimadas),
realimentadas del proceso. En los métodos de esta familia, toda la sintonia se realiza a través de procedimien-
tos empiricos o férmulas generalizadas. El ejemplo méds destacado es el Controlador Proporcional-Integral-
Derivativo (PID), que opera con el indice Error de salida e, = ysp — Yaedida, como argumento. La Ley de
Control formulada de manera continua se ve en la Ecuacién 6.1. Esta es la formulacién del PID No-interactivo
o Estdndar ISA. Existen otras formulaciones como el PID Ideal o Paralelo y el PID Interactivo, que se dejan
al lector interesado como tema de consulta [Creus, 2005].

t

d e(t)
dt

K
u(t) = upias + Kp * e(t) + t—P / e(t)dt + Kptp
I

tini

(6.1)

En esta expresion, u(t) es la salida del controlador (entrada al proceso) en el tiempo ¢, up;qs €s el valor de
polarizacién del controlador o valor de la accién de control cuando la variable controlada iguala su punto de
ajuste, Kp es el factor proporcional que relaciona de manera estdtica a la entrada (u) con el error de la salida
(e). A nivel industrial es méds usual hablar de Banda Proporcional (BP) que de ganancia del Controlador
[Smith and Corripio, 1997]. % es el factor del efecto Integral del error, que actia como una recolocacién
del valor de la entrada u. t; es el tiempo Integral, que indica cuando tiempo tardara el efecto integral en
repetir la accién ejecutada por el proporcional. tp es el factor del efecto Derivativo del error. Actia como
un término de velocidad que “anticipa”’ el movimiento del error en el tiempo y con base en esto repite la
accién proporcional. Generalmente t; y tp se dan en segundos, aunque algunos controladores industriales
usan minutos.

Criterios de Desempeno Para Sintonia de Controladores PID

Como resulta obvio, la principal caracteristica de un proceso controlado es su estabilidad. Sin embargo, el
grupo de valores de sintonia del controlador no es tinico. Por el contrario, existen infinitos grupos de valores
para los pardmetros del controlador que lograr un comportamiento estable en lazo cerrado. Es en este punto
en el cual deben adicionarse otros criterios que permitan depurar ese conjunto infinito para llegar a valores
tnicos de pardametros para el controlador. Tales criterios especifican el desempefio del proceso en lazo cerrado.
Dicho desempenio hace referencia directa a la manera en la que el proceso rechazara perturbaciones (control
regularorio) o seguird las variaciones en el punto de ajuste (control de seguimiento o servo). Los criterios en
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mencién van desde consideraciones empiricas directamente asociadas con el conocimiento sobre el proceso
hasta consideraciones numeéricas de optimalidad medidas como un indice que evalia la respuesta transitoria
del proceso. Las dos propuestas que se presentan a continuacién asumen que el proceso puede modelarse
en funciones de transferencia en lazo abierto como un primer orden con retardo: Gp(s) = Kf{:f "y que
ademds es estable en lazo abierto: “Parte real de todas las raices del polinomio caracteristico 7s +1 = 0,

son negativas”. Hay una pregunta que siempre aparece cuando se usan estos métodos: ;Qué funcién de

: . _Y(s) _ Kye 'U® _Y(s) _ Kpe'dD°® T
transferencia usar: Gp(s) = o) = rni o Gp(s) = G = —ni cuando se va a disefiar un
controlador de Regulacién o uno de Seguimiento?. Nétese que la respuesta inmediata no es la correcta: use
G p(s) para regulacion y Gp(s) para seguimiento. jPor qué?. Pista: mirar los componentes de un controlador

PID en los numeradores de las FT de Lazo Cerrado asociadas con Ysp(s) y con D(s) [Luyben, 1990].

Ziegler-Nichols

Estos autores proponen un criterio empirico de desempeno que asume un comportamiento dindmico con
razén de decaimiento entre picos de la respuesta de % [Ziegler and Nichols, 1942]. Esto significa que cada
pico en las oscilaciones corresponde a una separacién del punto de ajuste igual a la cuarta parte del pico
anterior. Por ejemplo, si el sobre impulso inicial cuando aparece la perturbacién es de 10 unidades bajo el
punto de ajuste, el segundo pico de la oscilacién estard ahora por encima del punto de ajuste i x10 = 2,5
unidades. Del mismo modo, el tercer pico estard por abajo del punto de ajuste % % 2,5 = 0,625 unidades, y
asf sucesivamente. Con este criterio Ziegler y Nichols (Z-N) proponen los siguientes valores para los ajustes

de controladores P, PI y PID:

Kxtg?
Otros autores que han usado estos ajustes sugieren que su aplicabilidad estd limitada a aquellos procesos

que cumplan con la relacién 0,1 < & < 0,5 (véase [Smith and Corripio, 1997]). De todos modos, los valores
indicados por este o cualquier otro método heuristico siempre serdn valores de arranque para un ajuste fino
directamente sobre el proceso. De otro lado, cuando se tienen procesos inestables en lazo abierto, el método
anterior no puede aplicarse, por lo que los mismo autores propusieron un segundo método, denominado de
lazo cerrado o de oscilaciones sostenidas. En ese método, se cierra el lazo de control con un controlador
s6lo Proporcional, ajustando un valor de ganancia proporcional semilla, que garantice que el sistema se
estabiliza. Cuando ya el sistema estd estabilizado, se aumenta su ganancia y se perturba el punto de ajuste.
Si el sistema busca un nuevo estado estacionario EFs, se devulve el punto de ajuste a su valor inicial FFE,
se espera que lo alcance y se vuelve a aumentar la ganancia y a perturbar el punto de ajuste en escalén. El
procedimiento sigue hasta que la perturbacién en el punto de ajuste con el valor de ganancia proporcional
actual, produzca a la salida oscilaciones de periodo y amplitud constantes. Al periodo de dicha oscilacién se
le denomina Periodo Ultimo T, mientras que al valor de la ganancia proporcional se le denomina ganancia
dltima K. Con estos dos valores, los autores proponen los siguientes valores para ajustar los pardmetros de
controladores P, PI y PID con caracteristica de % de decaimineto:

P: Kp=gi-; Pl Kp=09s3i-, tr=gb; PID:  Kp=12s3L-, t;=2stg, tp=05%ta.

P:  Kp=%# PL  Kp=%%, tr=1{% PID: Kp=5% =% tp=72r

Lépez y Rovira

Este trabajo se concluy6 con la tesis doctoral de Rovira [Rovira, 1981], en la cual, complementando los
trabajos de Lépez, se propusieron tablas de sintonia para controladores PID, con el mismo modelo supuesto
de primer orden maés retardo, pero usando otros criterios de desempeno diferentes al cuarto de decaimiento
de Z-N. A continuacién se relaciona una de las tablas de Lopez y Rovira, cuya aplicabilidad estd limitada a
procesos que cumplan con el criterio 0,1 < %d- < 1,0. Los autores sugieren no extrapolar. Para controladores de
regulacién, se usaron varios criterios de desempeno: ISE (Integral del error cuadratico), IAE (Integral del error
absoluto) e ITAE (Integral Temporal Absoluta del Error). Para este ltimo indice, ITAE = ftzo tx | e(t) | dt,
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la tabla de sintonia sugiere:

p: Kp = gﬁz{& (%)_17084? PL Kp = g% (%‘)_0)9775 tr = o (%)07685 PID: Kp =
S = g ()™ p—0astars (8)°

En textos de control existen las tablas completas, tanto para regulacién como para seguimiento, dando
ademds valores de sintonfa para los indices ISE e IAE [Smith and Corripio, 1997].

Estabilidad en Lazo Cerrado: Método de Sustitucién Directa

La inestabilidad de un sistema se detecta cuando al menos una (usualmente dos) de las raices de su polinomio
caracteristico cruzan el eje Imaginario del plano complejo, moviéndose desde la izquierda hasta la derecha.
Este movimiento de las raices es causado por las variaciones en los parametros del controlador, fundamental-
mente la ganancia proporcional Kp. Esto debido a que tanto el tiempo integral ¢; como el tiempo derivativo
tp, resultan funciones de un pardmetro del proceso que no varfa después que se tiene el modelo (¢4 o T,,),
como se verd mas delante. Se sabe que cuando las raices de la ecuacién caracteristica estdn sobre el eje
imaginario, ya el sistema presenta comportamiento oscilatorio debido a que la parte Real de las raices es
cero. A este punto se le conoce como el limite de la estabilidad, diciendo que el sistema es Marginalmente
Estable, puesto que oscilard indefinidamente con la misma amplitud (recuérdese el segundo método de sin-
tonia de Z-N). Inmediatamente las raices empiezan a tener parte real positiva (cruzan al semiplano derecho),
las oscilaciones serdn de amplitud creciente generando divergencia. Es precisamente cuando las raices estédn
sobre el eje imaginario, que la salida del sistema oscilard con amplitud constante y a una frecuencia que se
denomina Frecuencia Ultima w, = [%i] Atencién que si la frecuencia se da en Hertz (ciclos por segundo),
la relacién entre periodo y frecuencia es de inversos: f = % Con esta frecuencia, se asocia un pardametro
27

en unidades de tiempo denominado el Periodo Ultimo T, = [segundos] = oo, con el que se calculan los

pardmetros Integral y Derivativo del PID, de acuerdo con algtin criterio de desempefio!.

El método de Sustitucién Directa reemplaza en la ecuacién caracteristica del modelo (denominador comun
de las funciones de transferencia), la s por el témino del dominio de la frecuencia iw (en realidad iw, ), y la
resuelve igualando a cero tanto la parte real como la parte imaginaria. De este modo, aparecen dos ecuaciones
simultdneas que permiten hallar el valor de la Frecuencia Ultima w,, y la Ganancia Ultima del controlador
K, puesto que dicha ecuacion caracteristica contiene la ganancia proporcional del controlador K p, asi como
las ganancias integral K y la ganancia derivativa Kp. Recuérdese que en caso de usar un controlador PI,

PD o PID, deberan reemplazarse las K; y Kp por sus equivalencias en términos de T, (6 i“) y la misma

Kp si se trata de un controlador PID industrial con algoritmo interactivo 2. Como ejemplo, sea el siguiente
modelo en el dominio de Laplace:

LComo se vi6 previmanente, en el método experimental de Ziegler-Nichols de lazo cerrado, se incrementa lentamente la
ganancia del controlador en lazo cerrado, provocando en cada incremento un pequenio escalén en el punto de ajuste (SP), hasta
lograr que la salida oscile con amplitud constante. En ese momento se puede leer del gréfico el T, mientras que la ganancia del
controlador con la que se alcanza dicho estado oscilatorio se denomina Ganancia Ultima K. La Tabla de sintonia propuesta
por Ziegler-Nichols usa pardmetros para calcular los ajustes del PID.

2El algoritmo PID se puede implementar de diferentes maneras. En particular, existen dos modos claramente diferentes.
El PID interactivo, herencia de los antiguos controladores neuméticos, en los cuales era imposible separar la ganancia del
efecto proporcional de los efectos integral y derivativo. El otro tipo de algoritmo es el “Ideal”, conocido asi en la literatura en
contraposicién al real o implementable en esa epoca. El Ideal ahora es implementable a través de los controladores electrénicos y
los sistemas asistidos por computadora. En este algoritmo, las tres ganancias son independientes. Por lo tanto, deberia indagarse
primero sobre el tipo de algoritmo que tiene el controlador a utilizar (eso lo dice el manual!), antes de aplicar alguna férmula
de sintonfa.
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2
T8 + 8
Y(s) = D(s
O T TG rer G B
Kp .2 (‘r K +K )
by EE T (¥
FTrs® + (% + TT)$2 + ( £+ 1)s + 2281

cuya ecuacion caracteristica es: %TTS?’ + (% +77)8% + (fgfﬁ + 1)s+ KTK’ = 0. Puesto que se usé un
controlador PI, debe usarse alguna equivalencia para K;. En este caso se usara la recomendacién de sintonia
del método de Ziegler-Nichols para lazo cerrado, que establece que para un controlador PI, el tiempo integral

es t; = 7% y recordando que T, = ZF, se llega a t; = 1—“5 = 3w . Ademss, la sugerencia para t; de la Tabla

de Ziegler—N ichols es para un controlador interactivo, en el cual K = %B = 3—1{5*‘7;&‘, lo que finalmente puede
reemplazarse en la ecuacién caracteristca junto con s = iw, y Kp = Ky:

Voo |14 : KrK _ Krp3Bueu
i) + (o)) + (CEE Do) + S = 0=
) \%4 KrK, . 3K Kr

7 TTWu " (FJrTT)w +(pCpF+ Jw Z+57TpCpFw

Separando en parte Real y parte Imaginaria:

3K, Kp % J [ EKrK,
SrpCrE e~ (F T 7w } * {( oCrF

+ Dwy — =Trw,”| i=0

F
Para lograr el cero en esta ecuacién (las rafces, pero en el dominio de la frecuencial), se debe cumplir que
tanto la parte Re como la parte Im sean iguales a cero:

3K, K7 1% ,
- ~ ~%Yu — 5 u =0
57rpCpFw (F +rr)w

KrK |4

(pgp; + 1wy — FTTwu?’ = 0

La solucién de estas dos ecuaciones, entrega valores para K, v wy.

Parte Real:
3K, Kr Vv 9
= 0=
5mpCpF (F +rr)w
3K, Kr %4
=0
[57rpCpF (F+7r)w }
Parte Imaginaria:
KrK Vv
(pgp; + 1wy FTTwug = 0=
KrK, Vv 5
u 1-= u = 0
[pCpF + FTTw }
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Primera Solucién: se nota que si w, = 0 = K, = 0, que no es una solucién vélida para el caso de un
controlador (serfa un lazo abierto! en un controlador PID interactivo o un controlador sélo I en uno Ideal).

Sequnda y Tercera Soluciones: de la ecuacién para la parte real se puede despejar K, :

2wt (L = (= L
5mpCpF (F +Tr)wy = 5mpCpF (F FTr)wn =
_ 5mpCpF V
Ko = =g, (5o

que reemplazada en la segunda expresién simplificada para la parte imaginaria da:

KrK,
1-— i = 0=
oCpF P
om V \%
3(F+TT)wu+1—fTTwu2 = 0=
v om V.
FTTqu* 3(F+TT)wu+1 = 0

Por lo tanto, las dos raices restantes se hallan por la solucién de la cuadrdtica para w,,:

v 5m (V. 2 Vv

2L (= 2L (E+4T1 —4+5T .

Wy = = 2(‘5:_TT) + VI G 2‘,7;)] E'T v con cada uno de estos valores hallan los correspondientes de K, =
TTT FTT

S—WPE’TPF(% + 77)w,. Se debe escoger aquella solucién que presente un valor de frecuencia tltima real y
positivo.

Para concluir nuestro ejemplo, tomemos los siguientes valores para el sistema:

Cp =152k — 4184 L

V = 50L = 0,05m%; F = 9-L Cal — 4184782,

con lo cual:

= 00025—; T =38 Kp = 1000, p= 1000£4

min m3)

51 05
i (000025 +3) + \/[ (000025 +3)]%— 40 B025 X3

0,05
25,0025 X3 25,0025

— 120428 | VITRCZI-3T0 _ 1 (0357 + 0,99523.

Wy = s
“ 00025 X3
Puesto que la ganancia tltima que se busca es aquella a partir de la cual el sistema ya es inestable, la K,
serd la menor, por lo tanto (segin la formulacién para K, en funcién de w,), se debe escoger la w, més
pequena:

kg
_ rad 57100054 x4,184 255 x0,00252° () o5 rad
wy = 0,008344¢, que se corresponde con una K, = 3x10§g (0 G055 T3)5 x0,0083414¢ =
kJ
31,5175% = 31,517 ’ZC ., Cémo serd este pardmetro en unidades de ZO?, iy cémo serd en unidades de Banda

Proporc1ona1?. Si el Elemento Final de Control (EFC o vdlvula) entrega 75kW de potencia a apertura total
(100 % open), la gama (span) del EFC sera de 0 a 75kW, que se corresponden con 0% a 100 %. Ahora,
la gama del sensor sea entre 10°C y 80°C, correspondiente con 0% a 100 %. Por lo tanto, los factores de
conversion serdn: para la potencia 1,0kW se corresponden con Tl—o x 100 = 1,33 %, y para la temperatura,
1,0°C' se corresponde con 80—i10 x 100 = 1,43%. Es posible entonces convertir las unidades del valor de
ganancia:

EW 1,33% " 1°c 99.31 Y%accién control u
o * 1EW 1,43% 77 %error e

K

Respecto al concepto de Banda Proporcional, recordemos que por definicién:



6.3. Pasos del Disenio de Sistemas de Control 111

100

BP = —

Kp
por lo tanto, para el controlador que nos ocupa, la Banda Proporcional dltima (BP,) sera:

_ 100 _ 100
T K, 2931

BP, =341

recordando que la salida del controlador proporcional P es: u(t) = upg + 4pe(t).

Controladores Realimentados de Estado: Caso Realimentacién Proporcional

Este tema sélo se menciona aqui para no alargar demasiado este apartado. Sin embargo, se dan las siguientes
referencias bibliogrificas para que el lector interesado haga un estudio detallado de los controladore por
realimentacion de estado [Desoer and Vidayasagar, 1975; Henson and Seborg, 1997; Ogata, 1998; Marlin,
2000; Hangos et al., 2005].

La realimentacién de estado implica que en vez de realimentar la salida medida y, se realimentan directamente
los estado x. Eso implica que los estados son medidos o que algunos son medidos y otros estimados utilizando
observadores de estado. Hay dos opciones: realimentacién completa de estado y realimentacién parcial de
estado. El primer caso es méds completo y brinda mejores resultados que el segundo. Sin embargo, es posible
que uno o mds estados no puedan medirse o estimarse en linea, por lo que no se puede realimentar el
estado completo. En ese caso se realimentan los estados que se estén midiendo y estimando acertadamente,
pudiéndose completar los lazos de realimentacion con algunas salidas que contengan el efecto de los estados
no medidos ni estimados [Botero y Alvarez, 2009]. En la realimetacién de estado la ley de control tiene la
siguiente forma genérica:

u=-Kx

con K un vector de ganancias proporcionales al valor del estado. Esta forma genérica se hereda de los
controladores 6ptimos lineales que asumen que siempre se puede trasladar el punto de operacién al origen de
coordenadas, con lo cual el error es equivalente al valor actual del estado e = x. La determinacién de K se
puede realizar por diversos métodos, el més conocido de ellos implica una optimizacién de la respuesta del
controlador [Mathworks, 2009]. Como ya se dijo, no se trata aqui en detalle este tema para no alargar més
estas seccién. Se sugiere revisar textos como [Morari and Zafiriou, 1989; Ogunnaike and Ray, 1994; Lewis
and Syrmos, 1995; Bronislaw, 2001].
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Capitulo 7

DISENO SIMULTANEO DEL
PROCESO Y SU CONTROL. Una

propuesta.

Como se vié discuti6é previamente, en la Ingenieria de Procesos (IdeP) el tratamiento estdtico de los Procesos
fue muy exitoso puesto que proporcionaba al ingeniero de diseno las herramientas para seleccionar (disenar)
equipos que operaban muy cerca del Punto de Operacién (PO) que se planteaba como objetivo de disefio.
Dichos métodos de diseno no hacian mds que condensar en cartas, nomogramas y tablas de diseno, toda
la experiencia y heuristica de ingenieros expertos (de industria o académicos que realizaban investigacion
aplicada), en el diseno de diferentes equipos de proceso e incluso de trenes de produccién completos. Tales
herramientas de diseno fueron tan populares que se publicaron libros de texto dedicados unicamente a
recoger esas experiencias y métodos heuristicos [Peters and Timerhaus, 1980; Walas, 1988]. Ese fue el origen
de una tendencia en la ensenanza de la IdeP, cuyo criterio rector era que todo diseno bien concebido debe
proyectarse para operar cerca de uno de los estados estacionarios que la literatura recomienda para tal tipo
de proceso. Fue asi como todo el diseno de procesos se volcé a garantizar las dimensiones de equipo y sus
condiciones operativas, que permitan ciertos coeficientes de transferencia de cantidad de movimiento, masa
y energfa '. Eran justamente esos coeficientes, los requerimientos de disefio del proceso que aparecfan tras
definir las velocidades y concentraciones de producto deseadas (definidas con criterios econémicos), y las
velocidades y concentraciones de materias primas disponibles para la operacion (definidas desde criterios
econdémicos y técnicos de viabilidad del Proceso). Los disefios asi obtenidos confiaban totalmente en el punto
de operacién (Estado Estacionario EE) que la literatura daba como factible para el proceso particular que se
estaba disenando. Tal procedimiento de diseno nada podia asegurar sobre la operacién del proceso fuera de
tal punto, ni tampoco contaba con herramientas que pronosticaran el comportamiento dindmico del proceso
ante alteraciones del punto de operacién por perturbaciones internas o externas.

Mientras esto ocurria en la IdeP, la teorfa de control, que habia surgido de manera formal con trabajos en
aerondutica y tenia como hito principal haber colocado un hombre en la luna, empezé a finales de los afios
60 del siglo XX a ser tratada fuera de medios puramente académicos y cientificos con una primera denomi-
nacién de Ingenierfa de Control (IdeC) [Beniger, 1986]. La IdeC logré avances significativos en el manejo del
comportamiento dindmico de los procesos. Primero aparecieron conceptos asociados con la transicion de un
punto a otro en el espacio de estados del Proceso, para sistemas lineales [Kalman, 1960], conceptos que luego
fueron extendidos a sistemas no lineales [Herman and Kremer, 1977; Sontag, 1998]. Con tales herramientas,

1E] principio basico para el disefio en Ingenieria de Procesos es: maximizar la transferencia de masa y energia, minimizando
la transferencia de cantidad de movimiento.

113
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fue posible explorar todas las trayectorias dindmicas de las variables de estado de un Proceso, siempre que se
tuviera disponible un modelo dindmico del mismo. En tal sentido, el requerimiento de un modelo dindmico
del Proceso profundizé la brecha entre la IdeC y la IdeP, brecha que se habia generado con la inclusién
del control como tema de estudio en muchos programas de ingenierfa en el mundo. El primer congreso de
la Federacién Internacional de Control Automé&tica (IFAC por sus siglas en inglés), celebrado en Mosci en
1960, inicié un etapa de formalizacién y difusién de lo que la teoria de control podia aportar a la también
naciente IdeP. A pesar de este emerger casi simultdneo de la IdeP y de la Ingenieria de Control (IdeC), sus
caminos s6lo empezaron a cruzarse a partir de los primero trabajos que planteaban el disenio de procesos bajo
las consideraciones dindmicas asociadas con la teorfa de control [Douglas, 1988; Fisher et al., 1988; Straub
and Grossmann, 1990; Brengel and Seider, 1992].

A través de los capitulos anteriores se mostraron las maneras en las que la Ingenieria tiene resuelta la tarea de
Diseno para el Proceso y para su Sistema de Control, de manera individual y secuencial: diseno del Proceso
y luego diseno del Sistema de Control. El disefio del Proceso se realiza mayoritariamente con informacién
estdtica (a través del mapa de EE), que no considera los cambios voluntarios de punto de operacién, bien
sea programados en el tiempo (en linea o seguimiento de una referencia) o programados por cambio de
producto (fuera de linea o regulacién por programacién de planta). La manera usual de robustecer el disefio
es aplicar factores de sobredimensionado (en ocasiones hasta de 30%) e instalar equipos amortiguadores,
que no son més que equipos que disminuyen los cambios en las entradas al proceso (buffer equipments).
Desafortunadamente, cuando aparecen perturbaciones que los equipos amortiguadores no pueden tolerar,
el Equipo asi disefiado sale de operacién a pesar de contar con un Sistema de Control. La aparicién de
tales perturbaciones se ha incrementado con la presiéon del mercado por reduccién de costos de producciéon
a través de materias primas de menos calidad o a incrementos en la capacidad productiva en el mismo tren
de equipos. Adem4s, la crisis energética de los afios setenta del siglo XX obligé a un estudio detallado de las
eficiencias energéticas de los procesos, que concluyé que los equipos amortiguadores y los sobredisefios en
los equipos principales, son la mayor fuente de ineficiencias energéticas en los procesos [Aguirre, 2004]. Todo
esto incita a buscar una manera integrada de disenar el Proceso y su Sistema de Control.

7.1. Definiciones Basicas

Esta seccién aparecé en este texto al inicio de varios capitulos, con el fin de permitir al lector comprender
completamente las discusiones posteriores. S6lo se incluyen las definiciones generales del tema del capitulo,
dejando las definiciones especificas de temas puntuales directamente en la seccién que corresponde al tema
en cuestion.

Definicién 7.1 Campo FEscalar. Es un campo que representa la distribucion espacial de una magnitud
escalar. Matemdticamente un campo escalar es una funcion escalar de las n coordenadas que actian como
variables independientes.

Definicién 7.2 Campo Vectorial. Es un campo que se produce cuando una funcion F asigna a cada punto

x de dimension n de un dominio dado en R™, un vector F (x) de dimension m, que por lo tanto existird en
cm.

Definicion 7.3 Distribucion. Una Distribucion D es un campo o espacio vectorial que consiste de la
expansion de algunos vectores £ sobre algin subconjunto abierto U de R™: D = span {f;(x), f2(x), ..., fa(x)}.

Definicién 7.4 Orden de una Matriz. El orden de una matriz es el nimero de filas y de columnas que
tiene esa matriz. St el nimero de filas de una matriz A es m y el de columnas es n, se suele anotar Amxn,
leyéndose "matriz A de ordemn m por n".
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Definicién 7.5 Rango de una Matriz. Es el nimero de vectores fila o de vectores columna, tomados de
la matriz, que resultan linealmente independientes.

7.2. Concepcion del Diseno Simultaneo del Proceso y su Control
(DSPyC)

En [Sakizlis et al., 2004] se presenta una excelente recapitulacién de los avances, hasta ese afo, en el tema
y se hace una comparacién entre los métodos propuestos. Alli se indica que existen dos grandes categorias
de métodos para el DSPyC: i) Métodos de disefio para sistemas éptmos desde lo econémico y lo operativo,
y i) Métodos de diseno por optimizacién dindmica. Trabajos més recientes han extendido algunos métodos
de la primera categorfa hasta disefio robusto basado en optimizacién en estado estacionario [Monningmann
and Marquardt, 2005]. Otros trabajos han extendido métodos de la segunda categorfa mediante la inclusion
de la robustez sobre las restricciones, pero generando un problema Mixto-Entero de programacién dindmica
(MIDO por sus siglas en inglés) [Bellman, 1962; Ricardez-Sandoval et al., 2009]. Aunque estas extensiones
recientes son mds potentes, tienen el problema de la complejidad matemética. Adicionalmente, las pruebas
de estabilidad se hacen mds complejas, obligando a volver a la versién linealizada del modelo del Proceso
para una prueba de estabilidad local, demasiado conservativa para algunos casos [Gerhard, 2008]. Entre
los procedimiento publicados para el DSPyC, y que resultan de aplicacién general a Procesos Quimicos y
Bioquimicos, existen todavia algunas limitaciones como:

1. Abordan solamente modelos de procesos en estado estable o modelos dindmicos simples usualmente
lineales.

2. No tienen en cuenta la presencia de perturbaciones que varfan con el tiempo.
3. No involucran la seleccién conjunta del mejor diseno del proceso y la mejor estructura de control.

4. Se desarrollan en el dominio de la frecuencia o en el de la transformada de Laplace, no en el dominio
del tiempo.

5. Cuantifican la “Controlabilidad” del proceso tinicamente con base en el efecto que tienen las variables
manipuladas sobre las variables controladas.

Como se mostré en los capitulos previos, el panorama del disefio en Ingenierfa de Procesos (IdeP) y del
disefio en Ingenieria de Control (IdeC) estd completo. La Sintesis y el Andlisis son las tareas fundamentales
del diseno tanto en IdeP como en la IdeC. Cuando se realiza la Sintesis de un Proceso o la Sintesis de su
Sistema de Control, se presume que se cuenta con los intervalos permitidos para los valores de las entradas
manipulables u, los valores deseados para los estados x y se sabe cuales serdn las salidas y disponibles
a partir de medicién. Con esta informacién, en la Sinstesis del Proceso se obtiene un Sistema (estructura
formada por Operaciones Unitarias que se ejecutan en Equipos, con sus respectivas conexiones moduladas
por pardametros de interaccién) que brinda el resultado esperado: mantener los estados x (o las salidas y) en
su valor deseado. En cambio, cuando se realiza la Sintesis del Sistema de Control para un Proceso, se obtiene
un Sistema (estructura de sensores, transmisores, controladores y actuadores) que garantiza el logro de los
valores (fijos en control regulatorio o variables con el tiempo en control de seguimiento) de los estados x (o
de las salidas y) del proceso, con al menos un criterio de desempeno para el Proceso controlado.

La metodologia bésica que se discute en este capitulo tiene que ver con el Diseno Simultdaneo del Proceso y
su Control (DSPyC). Se invita al lector a recordar la discusién del Capitulo 1 sobre Equipo, Proceso, Planta
y Sustancia, puesto que con base en dicha discusidn, en este capitulo sélo se aborda el Disefio de Equipo para
un Proceso previamente sintetizado. Se asume que el Proceso al que pertenece el equipo ya tiene definida
la secuencia de Operaciones Unitarias y el tipo y nimero de unidades de Equipo a utilizar para realizar tal
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Proceso. De este modo, se excluye la Sintesis del Proceso o de toda una Planta en las tareas de DSPyC que
aqui se discuten. Esto se hace con el fin de mantener la sencillez en la presentacién, puesto que la Sintesis
implica que el problema de Optimizacién se convierte en uno de Optimizacion Mixta Entera. Sin embargo,
todo lo planteado aqui es aplicable. Al lector interesado se le remite a trabajos recientes que abordan el
DSPyC de Procesos incluyendo la sintesis [Revollar et al., 2005; Francisco et al., 2010].

Operando con una Metodologia de Disefio con Optimizacién Explicita (MDOE), el disefio del Equipo, tal y
como lo establece la Ingenieria de Procesos, y el diseno de Sistemas de Control, tal y como lo establece la
Ingenieria de Control, utilizan los mismo cuatro pasos enunciados previamente como estandar:

1. Determinar de forma precisa todos los requerimientos del Proceso asociados con el Equipo y los reque-
rimientos del Sistema de Control para el Equipo a disenar.

2. Listar y caracterizar completamente todas las opciones de Equipo y de Sistema de Control factibles
como solucién al Problema de Disenio (PdeD) simultdneo.

3. Definir un indice de calidad o Funcional de Costo (FC) que permita medir que tan ajustado a los
objetivos del PdeD son un Equipo dado y un Sistema de Control especificado para dicho Equipo.

4. Optimizar los pardmetros de diseno a través de la evaluaciéon del FC establecido por el disenador de
acuerdo con su concepto del comportamiento deseado del Equipo y su Sistema de Control.

Como se vio, resulta inmediata la integracién del Diseno de Equipo propio de la IdeP y el Diseno de Sistemas
de Control propio de la IdeC. Basté con unificar los dos PdeD en un PdeD tnico. Puesto que ambos PdeD
pueden llevarse a cabo siguiendo la misma MDOE, es posible plantear de manera general el DSPyC como:

Definicién 7.6 Diserio Simultineo del Proceso y su Control (DSPyC). Tarea que desarrolla si-
multdneamente el Diseno de un Equipo, Proceso o Planta (EPP) y el diserio del Sistema de Control (SC)
para dicho EPP.

Ante tal sencillez para integrar los dos disefios surge una pregunta: ;Por qué hasta hace poco no existia
un procedimiento que permitiera hacer DSPyC?. La respuesta tiene muchas facetas, que al evidenciarse
brindan informacién para conformar un procedimiento para DSPyC mucho m&s robusto que los existentes.
Por ejemplo, en el texto mds reciente disponible (una recopilacién de contribuciones mds que un texto
unico consolidado) [Seferlis and Georgiadis, 2004], los multiples autores presentan su visién particular del
DSPyC con aplicaciones también puntuales, sin consolidar una metodologia tnica robusta. Volviendo a la
pregunta previa, en primer lugar, sigue siendo dificil definir analitica y cualitativamente lo que se desea de
un sistema controlado en términos de Estabilidad, Desemperio y Controlabilidad. Previamente se mostraron
las maneras de evaluar la Estabilidad de un Proceso controlado. Sin embargo, pareciera que la Estabilidad
solamente determina dos regiones en el espacio de operacién del Proceso: regién estable y region inestable.
Pero, saber la distancia éptima entre el punto de operacion y el limite entre inestabilidad y estabilidad, tiene
un alto componente subjetivo. Es por esto es por lo que se opera con criterios heuristicos que dan valores
de optimalidad cuasi-universales para determinado tipo de Proceso [Ziegler and Nichols, 1942; Lépez and
Rovira, 1981]. Frente al desempefio del sistema controlado, son varios los criterios que se han propuesto,
la mayoria de ellos heuristicos. Sélo la aproximacién del Control Optimo introduce elementos analiticos en
tal definicién, aunque con un funcional de costo que contiene matrices de ponderacién que el disenador
ajusta a voluntad [Lewis and Syrmos, 1995]. Esto tltimo incluye nuevamente elementos heuristicos en el
procedimiento de diseno. Finalmente, al mencionar la controlabilidad como condicién, debe resaltarse que su
uso presenta dos vertientes: controlabilidad de estado y controlabilidad de salida. ;Cudl utilizar y por qué?.
A todo lo anterior, debe sumarse que no existe una manera matemética tinica y probada para el cdlculo de
estabilidad, desempeno y controlabilidad desde el modelo del proceso, bien porque la definicién misma es
deficiente o porque sélo existe para sistemas lineales, y desafortunadamente la mayoria de procesos son no
lineales.
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7.3. Una Ruta para el Diseno Simultianeo de Proceso y Control

La que sigue es una ruta general para realizar el DSPyC, toda basada en criterios e indices directamente
calculables desde el modelo del Proceso. En resumen, puede decirse que la propuesta utiliza primero la
Observabilidad como guia para la seleccién de sensores: tipo, niimero y ubicacién. Luego es la Controlabilidad
la que guifa el pareamiento entre variables controladas (medidas o estimadas) y variables manipuladas, por
lo tanto, permite la seleccién del grupo de variables manipuladas més adecuado. Es posible luego de este
paso usar el concepto de Reversibilidad para guiar la seleccién de los actuadores: tipo, nimero y ubicacion,
para las variables manipuladas que la controlabilidad ayudé a determinar. El cuadro estd casi listo cuando
a través de la Estabilidad se define la factibilidad o no de un diseno en lazo cerrado: sélo se aceptan aquellos
que son estables. Finalmente, el uso de un indice de Desempefio o Funcinal de Costo dado permite ajustar
los pardmetros del Equipo y sintonizar los parametros del Sistema de Control. En este trabajo sélo se
aborda en detalle el uso de la Controlabilidad, la Estabilidad y el Desempeno, dejando la Observabilidad y
la Reversibilidad como tema de investigaciones futuras. Se remite al lector interesado a consultar algunos
textos que han propuesto esas propiedades como indices para el andlisis de Sistemas de Control [Sontang,
1988; Astrom and Higglund, 1995, 2005; Gémez 2009]. Por eso, en los primeros apartados de esta seccién se
exponen y aclaran de manera muy breve, pero completa, las partes mds relevantes de esas propuestas. En la
Figura 7.1 se ve el Algoritmo a seguir para el DSPyC que serd discutido en detalle durante su aplicacién al
ejemplo del Capitulo 8.

7.3.1. Observabilidad como Criterio de Selecciéon para la Sensérica

Como ya se mencioné previamente, en el concepto de Controlabilidad de estado no se tiene en cuenta la
salida y del Proceso, solo su estado x. Para complementar esto, el ingeniero hingaro Rudolf Emil Kalman
[Kalman,1960], desarroll6 el concepto de Observabilidad, que relaciona las salidas con los estados. De acuerdo
a su definicién, un sistema es observable si el estado puede ser determinado a partir de la observacién de
la salida durante un intervalo de tiempo finito. Segtn esto, el Sistema es completamente observable si cada
variable de estado del sistema afecta a alguna de las salidas medibles.

Observabilidad para Sistemas Lineales

La que sigue es definicién de la Observabilidad para sistemas lineales. Aunque en el Procedimiento para
DSPyC dado previamente, la Observabilidad se calcula sobre el modelo no lineal del proceso, se verd en
el ejemplo (Capitulo 8) que se puede usar la Observabilidad del sistema linealizado sin mucha pérdida de
informacién.

Definicién 7.7 Observabilidad de Estado para Sistemas Lineales. Dado el sistema lineal de orden
n:

d

d_? = Ax + Bu; y =Cx
se dice que es observable si y sélo si el rango rop de la matriz de observabilidad Ob es igual al orden n del
sistema. La matriz de observabilidad Ob se define a partir de las matrices A,B y C segin: Ob =[C CA

CA"'B].

De lo anterior, es claro que la Observabilidad complementa la Controlabilidad al relacionar los estados y las
salidas a través de la matriz C de la linealizacién del modelo del Proceso. Debe destacarse que una aplicacién
importante de la matriz de Observabilidad es la determinacién de la posibilidad de construir un observador
de estado para aquellos estados no medidos pero observables del proceso.



118 Capitulo 7. DISENO SIMULTANEO DEL PROCESO Y SU CONTROL. Una propuesta.

((0) INICIO: Procedimiento completo para DSPyC>
v

(1) Caracterice el Proceso y obtenga su Modelo. Haga 1a Sintesis del Proceso y seleccione un Sisterma de Control para el Proceso.

Proponga un primer pareamiento (semilla) de control: W, X para el Proceso. Determine los intervalos de las variables.

»

A

‘ (2) Linealice el Modelo del Proceso en el Punto de Operacion a disefiar ‘

v

‘ (3) Seleccione y ubique 72 sensores, siendo 71 €l orden del Sisterma (ntimero de estados) ‘
— M\ w

(4) Evaltie la Observabilidad (Ob) del Sistermn original No Lineal. ‘

(5b) Se toma el grupo de
(52) Modifique ‘ SI :
la seleccion de (5) (Bs el sistema comple- 1 sensores como €l
tamente Observable? definitivo, con lo que
sensores
queda lista la salida y

2
(6) Evaltie la Controlabilidad Local o Alcanzabilidad del Sistema original No Lineal.

(7a) Modifique | NO (7b) Se toma el
el pareamineto (7) (s el sisterm Controlable? pareamiento dado como
propuesto el definitivo: U, X
Y

a4
(8) Evaltie la Reversibilidad del Sistema original No Lineal.

(9a) Cambie las acciones (9b) Proponga una estructura
de control 14 que se de control y un algoritmo de
requieran a modo dual control para el Sistema
Del v
Pro- y
ceso |(10) Helle expresiones para los limites de Estabilidad del Sisterma en lazo cerrado|
7 ¥ G
‘ (11a) Proponga valores para los parametros del controlador en el intervalo estable ‘
4 % an
Del ‘ (11b) Calcule el Indice de Desempefio del Proceso operando en lazo cerrado ‘ OPTIMIZACION
Contro- de los parametros
lador : del Proceso y su
(11ca) Modifique -
< * ol valor de los Sistema de Control
pardmetros
8

<(12) HIN: El Proceso queda disefiado bajo todas las especiﬁcaciones)

Figura 7.1: Algoritmo general propuesto para el Diseno Simulténeo de Proceso y Control.
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Observabilidad para Sistemas No Lineales

Siguiendo el mismo sentido de la definicién de Observabilidad, diversos autores han logrado extender el
concepto a Sistemas No Lineales, pero con la restriccién de probar Observabilidad Local alrededor del
punto de operacién. En [Nijmeijer and Van der Schaft, 1990; Gu, 1995] se define el concepto de Espacio de
Observacion Sp, tomando el siguiente Sistema no Lineal afin con la entrada en forma canénica y utilizando
el concepto de Derivada de Lie:

m

x=f(x)+ Y wgi(x); y=h(x) (7.1)
=1

Definicién 7.8 Observabilidad Local. El estado x es Localmente Observable alrededor de x* € X si es
posible determinar el estado total x del proceso para puntos alrededor de x*, dadas las entradas u y salidas
y del Sistema en un intervalo de tiempo finito y dado un modelo del Sistema en el espacio de estado.

Definicién 7.9 Derivada de Lie. Es la derivada de una funcion suave (continuamente diferenciable) A(x)
a lo largo de un campo vectorial suave £ . Esa derivada direccional del campo escalar \(x), con x € R", a

lo largo de la direccion de un campo vectorial n-dimensional £(z), se define como: LeA(z) = %xﬁf(x),

Definicién 7.10 Derivada de Lie Recursiva Li\. Cuando se debe aplicar recursivamente la Derivada
de Lie, se puede representar abreviadamente como LEN, que significa: L¢A= X; L= %xﬁf(x);

x 22 £(x
L2A=LEHLIN) =LE(2&p(x)) = Lo TN p(y) .| et

Definicién 7.11 Espacio de Observacion Sp de un Sistema Dindmico. Es el espacio vectorial que
generan todas las derivadas de Lie, hasta (n — 1), de la funcion de salida h(x) de un Sistema expresado en
forma afin en el espacio de estado, tal como lo indica la Ecuacion 7.1, respecto al campo vectorial £(x). De

manera abreviada se escribe: So = gen{L{\; LEN;LEN; ...; Lgnfl))\}.

Definicién 7.12 Distribucion de Observabilidad As, de un Sistema Dindmico. Es la Distribucion
del Espacio de Observacion, que resulta ser la coleccion de los gradientes de cada componente del Espacio de

Observaccion S respecto a las variables de estado x, que se expresa como: Ag, = gen {gli | ¢ € SO}. En

esta expresion, gen es la operacion de generacion (span en inglés) de un Espacio desde unas componentes
dadas.

Contando con estas definiciones es posible definir una prueba de observabilidad local para sistemas no lineales:

Definicién 7.13 Criterio de Observabilidad Local. Un sistema no lineal afin con la entrada como el
dado en la Ecuacion, es Localmente Observable si la dimension de su distribucion de observabilidad Asg,
alredededor de x* es igual al orden del sistema: dim(Ag,) = n =Orden del Sistema = Numero de estados
del sistema.

En [Henson and Seborg, 1997] se deduce una matriz andloga a la matriz de Observabilidad de sistemas
lineales, pero esta vez para sistemas No Lineales. Tal matriz no es més que tomar los campos vectoriales
que generan la Distribucién de Observabilidad Ag, y ubicarlos como las filas de la que ellos denominan
Matriz de Observabilidad Local Débil alrededor de x*, que usando la nomenclatura seguida hasta ahora,
sera: Wo(x*) = [adjg(x*), adjig(x*), ..., adjf 'g(x*)]. Con esto, la dim[Ag, (x*)] no es mas que el rango
de We(x*).
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Una particularidad de esta prueba es que puede utilizarse especificando valores para las entradas de x*, o
sin especificar las entradas de x*. En este trabajo se utilizard la segunda forma, de modo que se deduzcan
expresiones mamtemaéticas en funcién de x que permitan calcular los puntos en el espacio X en los que el
sistema no es Localmente Observable.

Ejemplo 7.1 Tomado de [Gu, 1995]: Determine la observabilidad del sistema no lineal dado por:
S.Cl = I3

xo = —sen(xa)

para las siguientes dos opciones de mediciones: i) Se mide solo el estado x1, por lo tanto: y = h(x) = [11

07 y ii) Se mide sdlo el estado xa, por lo tanto: y =h(x) = [0 xa]T.

Solucién: Primero expresemos el sistema en forma matricial para entender mejor las operaciones involu-
cradas en el cédlculo de la Observabilidad Local:

- (8][40 [ i)
Y

I
=
S

Primera Opcién de medida: y = h(x) = [z1 0]T = 1. El Espacio de Observacién Sp del Sistema en este caso
tendra dos componentes puesto que la aplicacion recursiva de la Derivadad de Lie va hasta (n—1) =2—-1=1:

So = gen{LIn(x), Lth(x)} = gen{h(x), Lth(x)} = gen{[z; 0]*, L¢h(x)}

Para proseguir, se cdlcula la Derivada de Lie indicada:

th(x) =

y por lo tanto, continuando con el cédlculo previo:

So = gen{[z1 O]T,Sﬂz}

Ahora, se debe calcular la Distribucién de Observabilidad:

T
As, gen{% | ¢ € SO} gen{%,%} =gen{[1l 0],[0 1]}

Finalmente, para chequear la dimensién de esta Distribucion: dim(Ag,) = 2, se utiliza la matriz Wy =
[ai 9¢ . 02 , que en este caso es la matriz:

0x 1’ 0x27 " GX(n—l)]
10
woslo 1

que evidentemente tiene el orden del Sistema nm = 2, con lo cual se demuestra la Observabilidad de este
Sistema bajo la medicién estipulada, en cualquier punto del espacio, puesto que W no resulté funcion de
los estados.
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T

Sequnda Opcidn de medida: y = h(x) = [0 xz3]* = x2. El Espacio de Observacién Sp del Sistema en este

caso sera:

So = gen{h(x), Lth(x)} = gen{[0 x2]", L¢h(x)}

Para proseguir, se cdlcula la Derivada de Lie indicada:

o 8h(x) - i) _
Leh(x) = ™ f(x)=1[0 1) [ _sen(zs) | = —sen(x2)
y por lo tanto, continuando con el cdlculo previo:
So = gen{[0 wa]", —sen(x2)}

Ahora, se debe calcular la Distribucién de Observabilidad:

B o¢p B 90 xo]T O[—sen(xa)]
As, = gen{ax|¢€SO}—gen{ o o
= gen{[0 1],[0 — cos(z2)]}
Finalmente, se chequea la dimensién de esta Distribucién: dim(Ag,) = 1, se utiliza la matriz Wp =
[%fl; %32; ol %g(n_l)], que en este caso es la matriz:
0 1
Wo = [ 0 —cos(zs) }

que evidentemente es de orden 1, diferente al orden 2 del Sistema. Por lo tanto, el proceso no es observable
bajo esta configuraciéon de sensores.

Como cierre a esta seccion, es imporante recalcar que la prueba de Observabilidad para Sistemas Lineales
puede aplicarse a Sistemas No Lineales, pero considerando que es posible que a pesar de que el Sistema sea
Observable desde su linealizacion, al alejarse del punto alrededor del cual se linealiz6 se pierda la propiedad
de Observabilidad. Esto va en la misma linea de la Observabilidad Local que se le prueba a los sistemas
no lineales, con la diferencia que en esta tltima, la dimensién de la Distribucién de Obsevabilidad permite
calcular los puntos alrededor del estado que se analiza en los cuales se pierde la propiedad.

Observabilidad y seleccién-ubicacién de los sensores

Contando con las herramientas conceptuales y operativas para calcular la observabilidad de estado de un
Proceso, veamos como usar tal conocimiento para determinar el tipo, nimero y ubicacién de los sensores para
un Proceso dado. Esto es una primera aproximacién que debe validarse con més trabajos de investigacion.

Definicién 7.14 Observador de estado. Cualquier estructura matemdtica que permita estimar (u obser-
var) una o mds de las variables de estado (x) de un Proceso a partir de las mediciones disponibles en las
salidas (y) del mismo.

Rudolf E. Kalman [Kalman, 1960b] desarrollé6 un observador de estados que lleva su nombre: Filtro de
Kalman, el cual estima los estados exclusivamente a partir de datos de las salidas. Con el paso de los anos
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se han desarrollado otros estimadores basados en el filtro de Kalman, pero que incluyen mediciones de
las entradas, estos se conocen como filtros de Kalman extendidos. Véase [Botero y Alvarez, 2009] para una
discusién mds amplia de este tema. Es, por todo lo anterior, evidente que si se especifica un grupo de sensores
(variables de salida y), queda fija la matriz C. Como ya las matrices A y B estén fijas también desde el
diseno del Proceso, puede utilizarse la Ob para determinar si tal grupo de sensores si dardn la informacién
completa del estado del Proceso. En caso afirmativo, se deja tal grupo de sensores. En caso contrario, se
procede a probar otras variables medidas, hasta que se logre la Observabilidad completa del Proceso.

Para realizar DSPyC, el ndmero y ubicacién de los medidores y sensores de las variables del proceso (variables
de estado), es el primer aspectos a considerar. Se debe usar un nimero suficiente de sensores para que todas
las variables de estado queden medidas. Cuando algunas no son medibles, se deben procurar otras mediciones
de modo que el Sistema sea observable. En general, la ubicacién de todos los sensores debe ser aquella que
produzca las senales con el menor ruido posible, con mayor contenido informativo y con el menor retardo por
transporte. Aunque algunos aspectos de los mencionados son directamente tecnolégicos, es posible utilizar
la Observabilidad como guia para la seleccién de las variables a medir.

Contando con el modelo del proceso, que incluso podria usarse en su forma linealizada, se procede a formular
la Obsevabilidad en el punto de operacién o en el conjunto de puntos de operaciéon esperados. Con esto, es
posible calcular la Observabilidad en cada punto y con ese dato determinar el tipo, nimero y ubicacién de
sensores que hagan totalmente observable el estado del proceso. La Observabilidad calculada con el modelo
linealizado puede presentar alguna pérdida de informacién, como se mostrard mas adelante en el ejemplo.
Es posible que el conjunto de sensores seleccionados para obtener observabilidad completa del estado en un
grupo dado de puntos de operacién [Sumana and Venkateswarlu, 2009], produzca un proceso no observable en
otro grupo de puntos de operacién. Tal circunstancia obliga a buscar un conjunto de sensores que garantice
observabilidad en todos los puntos de operacion, y en el caso extremo, a tener dos o mas grupos de sensores,
cuya informacién se toma selectivamente dependiente del punto de operacién actual del proceso, a la manera
de integracion sensorial usada en robética [Nandhakumar and Malik, 1995].

7.3.2. Reversibilidad como Criterio para Seleccionar los Actuadores

El concepto de reversibilidad ha sido estudiado en varias dreas como la fisica, los procesos estocdsticos y la
termodindmica. Sin embargo, en esta tultima drea es donde quizds ha habido un mayor desarrollo, especial-
mente con los trabajo de Illia Prigogine [Prigogine, 1996] sobre sistemas fuera del equilibrio. El concepto de
reversibilidad en termodindmica se encuentra estrechamente relacionado con la segunda ley de la termod-
indmica, la cual tiene varias interpretaciones, ocasionando a su vez diferentes interpretaciones del concepto
de reversibilidad. En cuanto a los sistemas dindmicos en general, en algunos libros dedicados al tema, espe-
cialmente los relacionados con los comportamientos cadticos, también se utiliza el término de reversibilidad.
En sistemas dindmicos, el concepto de reversibilidad es equivalente al de sistemas invertibles en el tiem-
po, para los que es posible considerar instantes de tiempo negativos [Birkhoff, 1991]. Un sistema dindmico
controlado para el que un estado actual pueda depender de méas de un estado anterior, resulta reversible si
existen acciones de control que permitan arbitrariamente retornar el estado del proceso a cualquiera de dos
o més estados anteriores.

En el marco de la teoria de control ha existido poco interés por la propiedad de reversibilidad. En su libro
“Mathematical control theory”, Eduardo Sontag [Sontag, 1998] define la reversibilidad débil y la reversibil-
idad fuerte, conceptos que se corresponden con la primera interpretacién del concepto de reversibilidad
dada en termodindmica. De igual forma, las definiciones dadas alli se corresponden con las definiciones de
recuperabilidad del estado inicial y de reversibilidad indicados en [Haddad et al., 2005].

Para definir la reversibilidad en el marco de la teoria de control, considérese el siguiente sistema discreto:

x(k +1) = £(x(k), u(k)) (7.2)
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en el que x es vector de el estado del sistema y u es el vector de acciones de control. El sistema estd sujeto
a restricciones en la accién de control y en los estados: x(k) € X C R™; u(k) € U C R™. El conjunto U es
compacto (un conjunto es compacto, si y sélo si, es un conjunto cerrado y acotado), mientras que el conjunto
X es cerrado (en un conjunto abierto no se incluyen los extremos en el dominio, en el cerrado si). La funcién
vectorial f(x(k),u(k)) de la dindmica del sistema estd tunicamente definido sobre XxU. Todos los estados
son medibles y se asume que el modelo no tiene incertidumbre.

Definicién 7.15 Sistema Débilmente Reversible. El Sistema dindmico dado por la ec. 7.2 es Débilmente
Reversible si para cada x(k) se cumple que: i) x(k) puede ser alcanzado desde x(k), i) Si x(k+ N) puede ser
alcanzado desde x(k), entonces x(k) puede ser alcanzado desde x(k + N), iii) x(k + p) puede ser alcanzado
desde x(k) y x(k + N) puede ser alcanzado desde x(k + p), entonces x(k + N) puede ser alcanzado desde
x(k).

Definicién 7.16 Sistema Fuertemente Reversible. El Sistema dindmico dado por la ec. 7.2 es Fuerte-
mente Reversible si para cada x(k) y cada secuencia de acciones de control I1(i)Y € UN = [u(k + N —
2),ut(k+N —1),...,u’(k)] admisible para x(k), existe alguna secuencia de acciones de control admisible para
x(k): ()N € UN = [w/(k+ N —2),w/ (k+ N —1),...,u? (k)], tal que fui (k)oui (k+N—=1)o...out (k+N—2) (X(k)) =
X(k+N) Y fui (k- N—1)ous (k+N—-2)o...oui (k) (X(k + N)) = x(k).

Como se evidencia, la Reversibilidad débil no exige que la secuencia de acciones de control para reversar
sea la misma que se utilizé para avanzar, condicién de la Reversibilidad fuerte como se puede apreciar en la
Figura 7.2. Por eso, en este trabajo se usara de Debilidad Débil. Al lector interesado en profundizar en este
tema se le invita a consulta [Sontag, 1998; Gémez, 2009)].

x(k+N) x(k+N|

x(k) x(k)

y
v

d e h=2e-d) d e h=2(e-d)
a) b)

Figura 7.2: Dos tipos de reversivilidad: a) Reversibilidad fuerte y b) Reversibilidad débil.

En el procedimiento que se propone en este trabajo para el Disefio Simulténeo del Proceso y su Control
(DSPyC), se considerd la Reversibilidad Débil pero desde el punto de vista practico, lo que implica que la
accion de control estd acotada. Esto hace que la definicién original de Reversibilidad Débil se modifique para
considerar que las propiedades dadas alli se cumple para algunos x(k) del espacio de estado.

Definicién 7.17 Criterio de Reversibilidad Prdctica Débil (RPD). Un Sistema serd Débilmente
Reversible en un sentido Prdctico si existen valores de u € U que produzcan cambios positivos y negativos
del estado x con el tiempo: Fu” € U tal que % >0 y Jul € U tal que 2 < 0.
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7.3.3. Controlabilidad como Criterio para el Pareamiento de Variables

La determinacion de la Estructura de un Sistema de Control no es més que la postulacién de un pareamiento
entre entradas manipuladas (acciones de control) y salidas controladas (variables de control u objetivos de
control). Dicha tarea puede realizarse mediante experticia, sin considerar que un pareamiento dado puede
afectar la Controlabilidad del Proceso. O por el contrario, se puede hacer el pareamiento con la idea de que
un buen pareamiento es aquel que garantiza un Proceso controlable. Desde principos de los anos 80 del siglo
XX, algunos trabajos se han centrado en cémo abordar el problema del DSPyC. Morari y Stephanopoulos
en 1980 [Morari and Stephanopoulos, 1980] presentaron uno de los primeros trabajos que consider6 el tema
de controlabilidad en Procesos quimicos. Ellos discuten la relevancia de la controlabilidad en la Sintesis de
estructuras de control, pero sostienen que el término controlabilidad debe ir més alld de la definicién dada en
[Kalman, 1960]. Por ejemplo, la definicién de Kalman no considera el acotamiento de las acciones de control,
ni permite deducir cémo debe hacerse el control del proceso. Este articulo fue escrito por dos de los més
reconocidos autores del drea del control de Procesos quimicos. Obviamente, su punto de vista frente a la
inutilidad de la controlabilidad de estado ha guiado los trabajos subsiguientes hacia el control entrada-salida
y no al control de los estados del Proceso. Por tal razén, hoy la mayoria de la bibliografia en Ingenieria
Quimica que aborda el concepto de controlabilidad lo hace desde esta perspectiva entrada-salida.

Por su parte, la Controlabilidad de estado brinda un criterio necesario, pero no suficiente, para determinar
un pareamiento entre variables controladas (estados x) y variables manipuladas (entradas u). Se dice que la
Controlabilidad es condicién necesaria puesto que el estado estacionario debe ser localmente controlable pero
dicha condicién no es suficiente ya que no considera otras implicaciones dindmicas que pueden diferenciar dos
pareamientos con Controlabilidad local garantizada. Como ya se discutié en el Capitulo dedicado al diseno
de sistemas de control, existen otras condiciones deseables para un pareamiento u; : x;. Ademds, en Procesos
por Lotes (PpL), en los que pueden aparecer estados irreversibles, la Controlabilidad debe complementarse
con el concepto de Reversibilidad [Gémez, 2009].

En los dos trabajos pioneros de John Ziegler y Nathaniel Nichols [Ziegle and Nichols, 1942, 1943], se menciona
el concepto de controlabilidad, llegando a proponer la siguiente defincién informal: “Habilidad de un proceso
para lograr y mantener un punto de equilibrio dado”. Tal definicién poco ayuda a la hora de pensar en un uso
del concepto para guiar el disefio de un proceso controlado. Afios mas tarde, Rudolf Kalman en su trabajo
“On the General Theory of Control Systems” definié el concepto de controlabilidad para un sistema lineal
invariante en el tiempo [Kalman, 1960]. Esta es la primera definicién estricta del concepto Controlabilidad,
haciendo referencia a la “Habilidad de llevar el sistema desde un estado inicial hasta un estado final en un
tiempo finito”. Con el concepto de Kalman, muchos tedricos han utilizado el término Controlabilidad para
referirse a la controlabilidad de estado. Hay una marcada diferencia entre estas dos definiciones: Ziegler y
Nichols trabajaban en el espacio Entrada-Salida (ES), refiriéndose a una Controlabilidad de Salida (CdeS).
En cambio, Kalman aborda el asunto en el espacio de Estado o espacio Entrada-Estados-Salida (EES),
con lo cual define una Controlabilidad de Estado (CdeE). Tal diferencia marcé una separaciéon nociva para
la discusién y uso de la Controlabilidad en la teoria de control y en el diseno de procesos. La CdeS no
puede cuantificarse completamente sélo desde el modelo del proceso, resultando més un indice basado en
el comportamiento de la salida del proceso en lazo cerrado. Por lo tanto, requiere simulacién o pruebas
de control para su valoracién, con un controlador ya disenado, como se evidencia de los indices de CdeS
mencionados mads arriba. Ademas, la CdeS hereda el defecto de cualquier anélisis en el espacio ES: el andlisis
nada dice del comportamiento de los estados del proceso. En cambio, la CdeE dada por Kalman presenta una
manera matematica de calcularse desde el modelo del proceso en el espacio EES, sin necesidad de recurrir
a simulaciones o pruebas del proceso con el controlador. Es decir, calcula un indice de controlabilidad que
resulta independiente del tipo de controlador que se utilice.

La diferencia antes mencionada entre las dos definiciones de controlabilidad, fue ya evidente en [Rosenbrock,
1970], quien anoté que la mayorfa de las plantas industriales son controladas satisfactoriamente por reali-
mentacion de la salida, aunque no sean controlables de estado. Tal vez con la idea de evitar confusiones, en
[Morari, 1983] se introdujo el término Resiliencia Dindmica, aunque en [Skogestad and Postlethwaite, 1996]
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se critica la relacién casi nula de este concepto con el control del proceso, por lo que mejor lo denominan
Controlabilidad Entrada-Salida (en adelante CES, aunque ellos proponen que sea llamado Controlabilidad
a secas, lo que sigue generando la confusién con la CdeE). En [Luyben and Floudas, 1997] se utilizan como
indices de controlabilidad el Anélisis de Valores Singulares (SVA), la matriz de ganancia relativa (Relative
Gain Array RGA) y el Numero de Condicién (Condition Number CN). Luego, en [Gross et al.,1998] utilizan
la RGA y el SVA mientras que en [Hopkins et al., 1998] postulan el uso de la controlabilidad estructurada
de salida (Output Structural Controllability OSC). En [Havre, 1998] se analizé la aplicabilidad de tal CES
para hacer disefio de estructuras de control. En [Vinson and Georgakis, 2000] se propone el Indice de Con-
trolabilidad de la Salida (Output Controlabillity Index - OCI), pero mas adelante Xiong y colabaoradores
[Xiong et al., 2005] proponen y usan la ERGA, una extensién a la RGA tradicional. En todos estos casos
y en trabajos posteriores, la controlabilidad del Proceso se cuantifica sélo con los efectos de las variables
manipuladas sobre las variables de salida. Para corregir esto, se han empezado a utilizar medidas de la Con-
trolabilidad de Estado, lo que representa un cambio de paradigma que apunta a lograr mejoras en el control
del Proceso. En [Ochoa, 2005] se defini6 la Controlabilidad Local Practica (CLP) a partir de la CdeE y se
propuso su utilizacién en una metodologfa de DSPyC. Buscando un puente entre CdeE y CdeS, en [Alvarez,
2008] se propuso el uso de la matriz de Hankel (H) dentro de una metodologfa de disefio total de planta,
como indicadora de la CES. Puesto que H estd dada por el producto de las matrices de Observabilidad y
Controlabilidad, resulta ser una representacion dindmica del sistema, a través la cual se obtiene la secuencia
de respuestas de salida ante una secuencia dada de entradas. La matriz de Hankel actia como modelo del
sistema y tras un anédlisis de los valores singulares de H, se tiene un criterio para formar lazos de control
realimentados con CES garantizada para toda la planta.

En este trabajo sélo se considera la CdeE, bien sea como CLP [Ochoa, 2005] o en la forma de CES a través
de la matriz de Hankel [Alvarez, 2008]. Ya en [Van de Wal and De Jager, 2001] recomiendan el uso de
indices basados en Observabilidad y Controlabilidad de estado por su mejor justificacién tedrica frente a los
meétodos basados en CdeS. Esto era de esperarse, puesto que la CdeS no tienen una definicién clara, ademas,
los métodos basados en CdeS se basan en diferentes indices ad-hoc, contrario al criterio binario de la CdeE
o la CES [Alvarez, 2008].

Controlabilidad de Estado (CdeE) para Sistemas Lineales

Segun la definicién dada por Kalman en 1960, un sistema es controlable si existen acciones de control capaces
de llevar el sistema desde un estado inicial hacia un estado final en un tiempo finito. Esta definicién fue dada
para sistemas lineales de la forma:

x = Ax+Bu (7.3)
y Cx

con x € R" el vector que contiene los estados del sistema, u € R™ el vector de las entradas manipuladas y
y € R! el vector que contiene a las salidas medidas.

Definicién 7.18 Controlabilidad de Estado para Sistemas Lineales [Kalman, 1960]. Un estado
de una planta se dice que es controlable si existe una senal de control uy(t) definida sobre un intervalo finito
0 <t <t tal que ®(t1;x%,0) = 0, siendo ®(t1;%,0) la funcion de transicion de estado de la planta que
representa la transicion desde el estado inicial xo(t = 0)= x hasta el estado final x1(t1) = ®(t1;x,0), con
dicho estado final un estado de equilibrio en el origen 0. Si cada estado es controlable, se dice que la planta
es completamente controlable.

Definicién 7.19 Matriz de Controlabilidad de Estado para Sistemas Lineales. La matriz de Con-
trolabilidad Co para el Sistema Lineal de orden n descrito por la ecuacion 7.3, se construye a partir de las
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matrices A y B seqiin: Co=[B AB ... A"~ 'B].

Definicién 7.20 Criterio de Controlabilidad - Condicion de Rango. El Sistema Lineal de orden n
descrito por la ecuacion 7.3, se dice que es controlable si y sdlo si el rango o, de la matriz de controlabilidad
Co es igual al orden n del sistema. Si el Sistema no es controlable, se dice que la diferencia (n — rcyo)
corresponde al nimero de modos dindmicos o dindmicas no controlables del Sistema.

Definicién 7.21 Alcanzabilidad. Un sistema lineal es alcanzable, si para todo x1,x4 € R"™, existe una
senal de control u que lleva el sistema del estado inicial x1 al estado final x; en un tiempo finito.

La alcanzabilidad es la habilidad de alcanzar cualquier estado final desde un estado inicial dado, mientras
que la controlabilidad se puede interpretar como la habilidad que tiene el sistema para alcanzar el origen,
tnico equilibrio de un sistema lineal, desde un estado inicial arbitrario. La controlabilidad también puede
interpretarse como la posibilidad de que un estado sea alcanzable y que el estado alcanzado sea un punto de
equilibrio del sistema forzado. En los Sistemas Lineales, Controlabilidad y Alcanzabilidad son lo mismo.

También se evidencia de las definiciones previas, que la CdeE y la Alcanzabilidad asi definidas sélo tienen en
cuenta los estados x del sistema en relacién con las entradas u, sin considerar lo que le ocurre a las salidas
y. Ademads, la definicién de CdeE asume que la accién de control no es acotada, lo que no se cumple en
la, practica puesto que todas las acciones de control tienen energfa limitada. Como ya se dijo, en [Ochoa,
2005] se define la CLP teniendo en cuenta el acotamiento de las acciones de control como restricciéon natural
del proceso. La otra desventaja es que la CdeE, pese a ser un concepto riguroso, no es capaz de medir o
cuantificar la controlabilidad de los estados, limitdndose a evaluarla en un sentido binario.

Controlabilidad de Estado (CdeE) para Sistemas No Lineales

El estudio de la controlabilidad para sistemas no lineales se inicia con [Sussmann and Jurdjevic, 1972
y [Hermann and Krener, 1977], consoliddndose en los trabajos de [Isidori, 1989] y [Nijmeijer and Van der
Schaft, 1990]. Allf se plantea un andlogo no lineal del criterio de la condicién de rango para la controlabilidad
propuesta por Kalman para sistemas lineales. Sin embargo, en el caso de los sistemas no lineales la verificacion
de la controlabilidad es més compleja que en el caso lineal [Sontag, 1998] y requiere incorporar otros conceptos
como el de accesibilidad. Ademds, debe diferenciarse la Controlabilidad global y local y la Alcanzabilidad
local y global. Todos estos autores basan su discusién en el sistema no lineal afin con la entrada descrito por
la Ecuacién 7.1.

Definicién 7.22 Controlabilidad Local - Alcanzabilidad Local. El estado x* es Localmente Alcanzable
alrededor de x* € X desde un estado inicial xg € X, con xqg perteneciente a la vecindad de X*, si en un
tiempo finito ty usando un conjunto u;, = {utl,th, - utf} de acciones de control que pertenecen al espacio
de acciones de control acotadas disponibles U de las variables manipuladas uy,us, ...,uyz, se va de Xg a X*.

La Controlabilidad garantiza la operacién del proceso en todo su espacio de estado. Esto no es vilido para
Sistemas no lineales, puesto que el anilisis debe hacerse sobre un Equilibrio. En estos casos se habla de
controlabilidad local o incluso de la Alcanzabilidad. En el caso de los Sistemas No Lineales el concepto de
Alcanzabilidad no es equivalente al concepto de Controlabilidad como en los Sistemas Lineales. En este caso
la Alcanzabilidad es una propiedad mas débil que la Controlabilidad [Sontag, 1998]. La Controlabilidad en
general puede analizarse desde dos perspectivas: El Algebra de Lie [Kalman, 1960; Hermann and Krener 1977;
Nijmeijer and Van der Schaft 1990; Isidori, 1995 ; Sontag, 1998] y la Teoria de conjuntos invariantes [Bertzekas
and Rhodes, 1971; Blanchini, 1999; Kerrigan, 2000; Blanchini and Maini, 2008]. Vale la pena resaltar que
si bien ambas teorias se han desarrollado para sistemas continuos y para sistemas discretos, la mayoria de
aplicaciones de la controlabilidad basada en algebra de Lie se enfocan en sistemas continuos, mientras que
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las aplicaciones de la controlabilidad basadas en la teoria de conjuntos invariantes se han desarrollado para
sistemas discretos. En este trabajo se aborda el anélisis de controlabilidad y alcanzabilidad desde el Algebra
de Lie.

El Algebra y los corchetes de Lie brinda un marco para verificar la Controlabilidad-Alcanzabilidad de Sis-
temas No Lineales, con el Sistema dindmico representado por campos vectoriales. De este modo, se pueden
realizar operaciones algebraicas lineales entre dichos campos para verificar la interconexién entre ellos. Esa
operacioén se conoce como corchete de Lie. Puesto que cualquier Proceso no lineal controlado puede conside-
rarse como una coleccién o familia de sistemas dindmicos (campos vectoriales) parametrizados por la accién
de control f(e,u) que definen una familia de campos vectoriales f = {fu},cy, las propiedades basicas de
esos sistemas dependen de las interconecciones entre los diferentes campos vectoriales correspondientes a las
diferentes acciones de control w;. Antes de indicar la condicién de rango de los corchetes de Lie que permite
verificar la propiedad de alcanzabilidad, se establecen algunas definiciones relacionadas con el algebra y los
corchetes de Lie [Sontag, 1998].

Definicién 7.23 Corchete de Lie. Sean dos mapeos continuamente diferenciables o campos vectoriales
suaves (infinitamente diferenciable) £ y g, definidos en algin subconjunto abierto © C R™, tal que el conjunto
de todos los campos vectoriales suaves en © C R™ se denota por V(0). El corchete de Lie entre f , g € V(©)
es otro campo vectorial perteneciente a V(©) y definido por: [f, g](x) = %f(x) - %g(x), con % Yy % las

matrices Jacobianas de las funciones vectoriales £(x) y g(x).

Definicién 7.24 Algebra de Lie. Es un subespacio lineal L C V(©) de campos vectoriales en O, cerrado
bajo el Corchete de Lie, es decir [f,g] € L cuando f y g estdn en L. Un Algebra de Lie asociada al Sistema No
Lineal dado por la Ecuacion 7.1 es el espacio lineal mds pequetio de los campos vectoriales en X que contienen
la familia f = {fu},cu v resulta ser un espacio lineal cerrado bajo el corchete de Lie: fy,f, €f = [f,f] € f.
Cualquier interseccion de algebras de Lie es también un algebra de Lie.

Esta ultima definicién es clave para la extension de la condicién de rango de la matriz de Controlabilidad de
sistemas lineales a los no lineales. Pero antes una definicién previa.

Definicién 7.25 Corchete de Lie Recursivo adig. Cuando se debe aplicar recursivamente el Corchete
de Lie, se puede representar abreviadamente como ad}g, que significa: adyg = g; adig = [f, gl;

ad?g = [f,[f, g]] = [f,ad}g], ...,etc.

Definicién 7.26 Espacio de Control Sc o Algebra de Lie de Control Sc = L. Para un Sistema
No Lineal expresado en forma afin como en la Ecuacion 7.1, el Algebra de Lie de Control es el espacio
generado por todos los corchetes de Lie, hasta el orden (n — 1), entre el campo £ y g1 hasta g, lo que se

puede expresar como: Lo = gen{ad(f)g, ad%g, ...,adgnfl)g}. Que expresado de forma extendida es:

LC - gen{ghg%-“7gm’ad%g1’ad%g27-'-7ad%‘gmaad%gl7adgg27
ey QG oy adén_l)gl, adgn_l)gz, s adﬁ”_l)gm}

Definicién 7.27 Criterio de Controlabilidad Local - Condicion de Rango. El Sistema No Lineal
dado por la Ecuacion 7.1 es Localmente Alcanzable alrededor de x* € X si y sdlo si el rango de su Espacio
de control o Algebra de Lie de Control es igual al orden del Sistema No Lineal: dim[Lea(x*)] = n.

En [Henson and Seborg, 1997] se deduce una matriz andloga a la matriz de Controlabilidad de sistemas
lineales, pero esta vez para sistemas No Lineales. Tal matriz no es mas que tomar los campos vectori-
ales que generan a Lg y ubicarlos como las columnas de la que ellos denominan Matriz de Controlabili-
dad Débil alrededor de x*, que usando la nomenclatura seguida hasta ahora, sera: We(x*) = [adjfg(x*),
adjig(x*), ..., adjy ~*g(x*)]. Con esto, la dim[Lc(x*)] no es mas que el rango de We(x*).
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Una particularidad de esta prueba es que puede utilizarse especificando valores para las entradas de x*, o
sin especificar las entradas de x*. En este trabajo se utilizard la segunda forma, de modo que se deduzcan
expresiones matemadticas en funcién de x que permitan calcular los puntos en el espacio X en los que el sistema
no es Localmente Controlable. Debe dejarse en claro que cuando el Sistema es Reversible, la alcanzabilidad
se convierte en una condicién necesaria y suficiente de controlabilidad [Sontag, 1998], pero para los sistemas
irreversibles la prueba de la condicién de rango de los corchetes de Lie se convierte en un simple ejercicio
matemadtico, ya que el resultado de conocer que es posible alcanzar un conjunto de dimensién total no es
relevante para el diseno de un sistema de control [Gémez, 2009].

Ejemplo 7.2 Adaptado de [Gu, 1995]: Determine la Controlabilidad Local o Alcanzabilidad del Sistema No
Lineal dado por:

[ ]
Ty = 4dx1— 229 —u
[ ]

xo = 2sen(x1) — o+ u

Pruebe también la controlabilidad local cuando la ecuacion del sequndo estado es: 9’62 = x:f — o + u.

1
3

Solucién: Se toma el modelo del Sistema de forma matricial para entender mejor las operaciones involucradas
en el cilculo de la Controlabilidad Local:

He
|

T2
o 41’1 — 2562 -1
o [ 2sen(x1) — x2 T [ 1 ] u}

Lo primero es calcular el Espacio de Controlabilidad o Algebra de Lie de Control L¢, que es este caso con
n = 2, llega hasta el primer corchete de Lie:

[ 3] -roossoon=[ 53]+ [ 29 ]

Lc = gen{g, adrg} = {g,[f, g]}

Realizando las operaciones indicadas se llega a:

[f.8] = %“X) ‘%g@‘) =0 f(x) - { QCos(xl) 0 } { ! } = { QCOS(Sl)Jrl }

por lo tanto, reemplazando en la operacién para el Espacio de Controlabilidad:

Lc =gen{[-1 1]7,[6 2cos(z;) + 1]}

La dimensién de L¢ es igual al rango de la matriz formada por los campos generadores (llamada We en
[Henson and Seborg, 1997]):

-1 6
We= 1 2cos(z1) +1
El rango de We corresponde al nimero de filas o columnas Linealmente Independientes (LI). En este
caso, es evidente que las dos filas (y las dos columnas) son LI, puesto que el determinante de la matriz
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det(We) = —2cos(x1) — 7, es no cero siempre que cos(z1) # —3,5. Pero como la funcién coseno toma valores
entre 0 y 1, con lo que un valor de —3,5 no es posible, por lo tanto el Sistema es Controlable para todo el
espacio.

.. ., .
Ahora veamos el problema la controlabilidad local cuando la ecuacién del segundo estado es: o = %xi’—xz +u.
Lo tnico que cambia es el término 2 cos(x1) + 1, que ahora serd: 22 + 1. Con esto la matriz formada por los
campos generadores sera:

e[ ]

1 23+1
para la cual, el determinante es: det(Wc) = —? — 7, que se hace cero (con lo que el rango de la matriz no
es 2) cuando 1 = —/7T = —2,6458. Lo que implica que el sistema es No Controlable para cualquier punto
con coordenada x; = —2,6458.

Como se menciono al inicio, otra teoria que ha abordado el problema de la Controlabilidad y Alcanzabilidad,
pero con un enfoque diferente, es la teoria de Conjuntos Invariantes. Alli se plantea que al determinar el
subconjunto del espacio de estados que pueden ser alcanzados con una secuencia de acciones de control
admisible a partir de un conjunto dado, garantizando en todo momento que se satisfagan las restricciones de
los estados, se estd calculando la Controlabilidad-Alcanzabilidad del Sistema. Bertzekas (1970) en su tesis
doctoral planteé esta visién del problema de la controlabilidad. Hoy existe toda una teorfa alrededor de este
enfoque, denominada la teorfa de conjuntos invariantes [Blanchini and Maini, 2008]. En este texto no se
aborda esta opcién. Al lector interesado se le remite a [Gémez, 2009)].

Controlabilidad Préctica Local de Estado (CPLdeE) para DSPyC

Como ya se dijo, existen aspectos que no son abordados por la definicién de controlabilidad y que deben
considerarse cuando se implementa un sistema de control, como la saturacién de las acciones de control,
las cuales son acotadas en la préctica por la capacidad del Elemento Final de Control (EFC) o durante el
diseno por cuestiones de seguridad. En algunos casos puede ocurrir que para alcanzar un punto de operacién
especificado se requiera llevar al menos una de las acciones de control por fuera de su intervalo disponible,
lo que satura al Elemento Final de Control (EFC), dejando al Proceso en lazo abierto. En su definicién de
Controlabilidad Kalman no restringia la accién de control a un intervalo de posibles valores, lo que hace que la
definicién original de CdeE no pueda utilizarse directamente al Diseno Simultdneo del Proceso y su sistema de
Control (DSPyC). Surge asi la necesidad de extender esa definicién a un concepto general de Controlabilidad
Préctica de Estado. En el caso de Sistemas No Lineales, ya se dijo que es necesario hablar de Alcanzabilidad
Local o Controlabilidad Local, evaluando esa propiedad sélo en una vecindad del punto de operacion. Es
importante recalcar, como menciona Kalman en su trabajo seminal, que la Controlabilidad es la suma de
dos efectos: i) La posibilidad de alcanzar el estado deseado, y i) el hecho de que el estado alcanzado pueda
convertirse en un punto de equilibrio del Sistema controlado. Adicionalmente, debe clarificarse que aunque los
conceptos de CdeE dados previamente postulan que el punto en el que se prueban es un equilibrio, la CdeE
nada garantiza sobre la Estabilidad para tal punto. Esto porque la Estabilidad se relaciona directamente
con un controlador en particular (ya sintonizado). Se vuelve a evidenciar la independencia de la CdeE de
cualquier controlador especifico, lo que la hace muy interesante en el DSPyC. En consecuencia, la definicién
de CdeE debe completarse con restricciones que consideren que las acciones de control reales siempre estdn
acotadas y que la caracteristica de la no linealidad obliga a un anélisis local, antes de ser utilizada como
una restriccion de Controlabilidad en el DSPyC en la Optmizacién de pardmetros del Proceso (Equipo) y
su Sistema de Control. Veamos la motivacién para los términos que extienden la defincién de CdeE hasta
lograr una Controlabilidad Préctica Local de Estado (CPLdeE), ttil en DSPyC.
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Grados de Libertad del Sistema Controlado (criterio Opcional) Aunque la teoria de Control
Moderno considera que todos los estados de un Sistema se puede controlar con una sola variable manipulada
[Kalman, 1960; Ogata, 1998], con el fin de satisfacer los objetivos de control de procesos en un periodo finito
de tiempo razonablemente corto, es necesario en la préctica tener un niimero de variables manipuladas igual
o mayor que el nimero de variables a controlar [Marlin, 2000]. Cuando el nimero de variables manipuladas
es menor que el nimero de variables a controlar, el control completo de los estados estard sujeto en algiin
grado a la respuesta natural del Proceso y a las relaciones de estado estacionario. Por lo tanto, serd posible
controlar algunos estados y aunque el resto de los estados podrian verse afectados, ya sea por otros estados
o por las acciones de control, no siempre podian ser llevados a sus puntos de referencia deseados en un
tiempo lo suficientemente corto para el Proceso en la préctica. Esto genera la primera restriccién opcional,
que puede ser complementaria a la CPLdeE, los Grados de Libertad del Sistema Controlado (GdeLSC), que
se establece como: GdeLSC = Ny — Nyo = 0, con Ny el nimero de Variables Manipuladas y Ny ¢ el
Numero de Variables Controladas. Al lector interesado en profundizar en este tema, se le sugier la discusién
sobre la particién del Proceso en estados controlables y no controlables para sistemas no lineales, presentada
en el texto de Aberto Isidori (1995).

Determinante de la Matriz de Respuesta Forzada Fl anélisis de Controlabilidad de Estado (CdeE)
establece la posibilidad de ir desde cualquier punto xo(%o) en el espacio de estado del sistema a cualquier otro
punto x;(t1) = x* en tiempo finito (¢; — tg), usando una secuencia de acciones de control u no acotadas. El
caracter de la variable manipulada puede ser Escalar u o Muldimensional u. La CdeE en el sentido de Kalman
demuestra la posibilidad de usar el niimero minimo de variables manipuladas para hacer accesible cualquier
punto del espacio de estado del Sistema. Por lo tanto, después que se demuestra CdeE usando un mimero
dado de variables manipuladas, es posible mantener la CdeE con un nimero mayor de variable manipuladas,
siempre que su seleccién genere efectos finales separables entre los estados [Ochoa, 2005]. Es decir, que no se
apliquen efectos netos de las variables manipuladas que resulten linealmente dependientes y multiplos unos de
otros. En el caso lineal esto es evidente si al demostrar Controlabilidad para el Sistema dado en la Ecuacién
7.3, la prueba indica CdeE usando una u escalar y luego se decide aplicar una u vectorial (por ejemplo dos
variables manipuladas u; y uz), lo que convierte el vector b = [b; bs]” en la matriz B = [by 1 b1 2;b21 b2
Si una mala seleccién de las acciones de control (por ejemplo de efecto similar en los estados) hace que la
matriz B no tenga rango 2 (matriz singular, sin inversa o con determinante igual a cero), aunque la prueba
de CdeE indique la controlabilidad del Sistema, la selecciéon de variables manipuladas realizada vuelve al
sistema no controlable, puesto que la deficiencia de rango en B indica que el efecto neto de las acciones de
control sobre el estado i-ésimo serd un multiplo del efecto neto de las mismas acciones de control sobre otro
de los estados del sistema. Esto no es méas que la expresién de la dependencia lineal entre dos de las filas de
la matriz B. El hecho de que esta dependencia lineal de filas no aparezca en la matriz de Controlabilidad
Co, debido a la presencia de la matriz A en los términos de Coo, no indica que la CdeE se puede logra con el
grupo de variables manipuladas que se postulan. Esto puede resultar contradictorio, puesto que es posible
demostrar la CdeE con menos variables manipuladas (en este ejemplo con una u escalar). Lo que pasa es
que un nimero menor de variables manipuladas cambian la matriz B, posiblemente rompiendo la condicién
de dependencia lineal de filas, con lo cual los efectos netos de las variables manipuladas sobre los estados ya
son independientes. Se evidencia la necesidad de comprobar el rango de la matriz B o para el caso no lineal,
la matriz G(x).

Si un Sistema No Lineal afin con la entrada tiene mds de una accién de control (Nyas > 1), el término
asociado con la respuesta forzada del Sistema es una matriz G(x) y no un vector g(x), como se establece
en la formulacién original. En la definiciéon de CdeE, se indicé que el punto final que se desea alcanzar es
un punto de equilibrio forzado x*, tal que en ausencia de perturbaciones ninguno de los estados del Sistema
cambia en el tiempo. En esa condicién estd aplicada una accién de control de equilibrio u*, cuyo valor se
calcula desde el modelo del proceso en estado estacionario (% =0,Vi=1,..,n) segun: u* = [G(x)]f1
f(x). De esta expresion se concluye que si no existe la inversa de la matriz G(x), entonces no seria posible
calcular una accién de control que garantiza la permanencia de los estados en el punto de equilibrio deseado
x* y por lo tanto no serd posible garantizar la CdeE. Como se sabe que si el determinante de G(x) es cero
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(o cerca de cero), la matriz no serd invertible, entonces la segunda restriccién complementaria a la CPLdeE,
denominada Determinante de la Matriz de Respuesta Forzada (DMRF), se formula como det [G(x)] # 0.

Pertenencia de la accién de control al intervalo disponible Mediante esta restriccién se evalia si la
accién de control en estado estacionario o de equilibrio u*, requerida para mantener al sistema en el punto de
equilibrio deseado pertenece al intervalo disponible U de las entradas o acciones de control definidas para los
Elementos Finales de Control y los valores de variables de accién disponibles. Los valores de u* se despejan
desde las Ecuaciones Diferenciales del modelo, haciendo el diferencial igual a cero por estar en un punto de
equilibrio. En las expresiones resultantes se mezclan los valores de estados estacionario de las acciones de
control u*, con los valores de equilibrio de los estados x*, que se suponen son los puntos de ajuste de los
controladores. Ademds, aparecen otras variables que pueden ser las de disefio del proceso. En tal sentido,
esta restriccién de pertenencia de la accién de control al intervalo disponible, genera intervalos permitidos
para las variables de diseno de modo que se logre un diseno con acciones de control factibles. Es por lo tanto
una restriccién adicional a la Controlabilidad Local.

Controlabilidad Practica Local de Estado Es posible en este punto proponer la definicién formal
de la Controlabilidad Practica Local de Estado (CPLdeE), que se utilizara en el procedimiento de Disefio
Simultdneo del Proceso y su sistema de Control (DSPyC), propuesto en este trabajo. Nétese que la restriccion
opcional “Grados de Libertad para el Sistema Controlado son mayores o iguales a cero: GdeLSC = Ny s —
Ny ¢ > 07, no se incluye en la definicién, pero se sugiere sea probada durante la aplicacién del procedimiento.

Definicién 7.28 Controlabilidad Practica Local de Estado (CPLdeE). Un Sistema No Lineal es
Localmente Controlable en la prdictica alrededor de un estado de equilibrio x* seleccionado como Punto de
Operacion xop= X*, si cumple las tres condiciones siguientes:

i) El estado x* es Localmente Controlable alrededor de x*.

it) Las acciones de control u* requeridas para mantener el equilibirio x*, pertenecen al intervalo disponible
de acciones de control del Proceso.

iii) El Determinante de la Matriz de Respuesta Forzada (DMRF') del Sistema es diferente de cero: det [G(x)] #
0.

La operatividad de la anterior definicién estd garantizada con los procedimiento de cdlculo para cada una de
las condiciones exigidas, tal y como se presentaron en la discusion previa.

Controlabilidad Entrada-Salida (CES) desde Controlabilidad de Estado y Observabilidad de
Estado

Ya se dijo previamente que la CdeE es un concepto incompleto al no considerar las salidas, a pesar de existir
un concepto complementario que es la Observabilidad. Se sabe que la Observabilidad realiza el mapeo x < vy,
mientras que la Controlabilidad de estado realiza el mapeo u — x. Por lo tanto, si se reemplaza el estado
en estos dos mapeos, se llega a un mapeo dnico u — y, el cual es una nueva interpretacién en la linea
del Control Moderno para la Controlabilidad Entrada-Salida (CES). Ademsds, esta controlabilidad, al igual
que la CdeE, también puede ser evaluada en un sistema lineal por medio de una matriz. Veamos como se
puede llegar a esta definicién de CES desde los elementos del Control Moderno Observabilidad de Estado y
Controlabilidad de Estado. Sea el siguiente Sistema dindmico, expresado en términos discretos:
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x(k+1) = Agx(k)+ Bgu(k) (7.4)
y(k) = Cx(k)

con Ay y By matrices para el sistema discretizado, que son diferentes a las matrices A y B del caso continuo
(Ecuacién 7.3), mientras que C es la misma matriz del caso continuo. Vease el texto de [Astrom and Hiigglund,
1995] para una explicacién detallada de tales diferencias. La controlabilidad de estado se evalia directamente
a partir de la matriz Co, con igual estructura al caso continuo:

Co = [Bd AdBd Azile]

De la caracteristica discreta del Sistema dado en la Ecuacién 7.4, se puede deducir la siguiente expresion
para calcular el valor del estado en cualquier instante de tiempo n a partir de los valores del estado en el
instante inicial x(0) y los valores de las acciones de control aplicadas del instante inicial hasta el momento
actual:

u(n—1)
x(n) =A% +[B, ABy..A" 'By “(””_’1)
u(0)

que como se evidencia, contiene a la matriz de controlabilidad Co como uno de los operadores. Adicional-
mente, de la definiciéon de observabilidad se tiene una relacién entre el estado y la salida en el instante n a
través de matriz C:

y(n) = Cx(n)

Por lo tanto, se obtiene una relacién directa entre la salida en el instante n y la secuencia de entradas previas
al instante n:

u(n—1)
y(n) = CAZx(0) + [CB, CA4B, .. CA" 'B,] “("_“’ 1)
u(0)

en la que la matriz [CB . CA4Bg; .. CAS_le] se conoce como Matriz de Hankel H. Desde esta expresion
es posible plantear las siguientes definiciones.

Definicién 7.29 Matriz de Controlabilidad Entrada-Salida (CES) Lineal. Para el Sistema Li-

neal Discreto descrito por la Fcuacion 7.4, la Matriz de Controlabilidad Entrada-Salida se formula como
Co ps=[CB, CA;B,..CA 'B,.

Definicién 7.30 Condiciéon de Rango para la Controlabilidad Entrada-Salida. Si el rango de la
matriz Co s es igual al orden n del Sistema, entonces el Sistema es Contralable en el sentido Entrada-
Salida, o dicho de otro modo, la salida del Sistema es controlable.

Lo que cabe en este punto preguntarse es si tal CES resulta til para el DSPyC considerando que ella pierde
otra vez de vista los estados del proceso y todo se deja en el control de las salidas del proceso (variables
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medidas). Surge una pregunta clave al respecto: ;Puede un Sistema ser controlable en el sentido CES mientras
que es no controlable en el sentido CdeE?. Por todo esto, en este trabajo no se utilizard esta CES sino la
CPLdeE. Al lector interesado, se le sugiere consultar [Hangos et al., 2004; Alvarez, 2008].

7.3.4. Estabilidad como Indicador de Factibilidad del Diseno

La verificacién de la Estabilidad del Sistema operando en Lazo Cerrado es una condicién indispensable para
que el diseno propuesto sea exitoso en su implantacién final. La estabilidad, tal y como se discutié previa-
mente, es una propiedad evaluable sélo desde el modelo del Proceso. Adem4s, exige que el controlador ya esté
disenado (sintonizado). Existen dos aproximaciones cuando se usa la Estabilidad como criterio en el disefio
de un Sistema de Control: ¢) Determinar la regién en el espacio de los pardmetros del Sistema de Control
que producen un comportamiento Estable en lazo cerrado, y i) Tener una rutina de disefio del Sistema de
Control que siempre produzca controladores estables. Sin embargo, en la propuesta de procedimiento para
el DSPyC de este trabajo, sélo se utilzard la primera aproximacién, amplidanda al espacio de pardmetros
del Proceso y de su Sistema de Control. Conociendo la regién que contiene pardmetros que producen un
comportamiento Estable en lazo cerrado, se podré usar la pertenencia de los pardmetros a tal regién como
una restriccién en el Problema de Optimizacién asociado con el DSPyC. Hay trabajos recientes y en desar-
rollo que estan explorando la matematizacién de tal tarea, a través de variedades (manifolds en inglés) que
permitan delimitar con claridad tal regién en el espacio de los pardmetros del Proceso y el Sistema de Control
[Schlegel et al., 2005; Gerhard, 2008; Ricardez, 2008; Mutioz et al., 2009]. En el procedimiento de DSPyC
propuesto en este trabajo, la Estabilidad se introduce como una de las restricciones en la Optimizacién. Tal
restriccién penaliza cualquier sobrepaso de los pardmetros del Equipo y del Sistema de Control més alld de
una hipersuperficie que divide el espacio de dichos pardmetros en regién estable e inestable. A la mencionada
hipersuperficie se le conoce como variedad de estabilidad [Gerhard, 2008; Gerhard et al., 2008; Grosh et al.,
2008].

7.3.5. Desempeno como Criterio para el Ajuste Paramétrico de Equipo y Con-
trol

Una vez que se ha decidido el tipo de controlador que se va a emplear en la estructura de control, debe
decidirse cudles seran los pardmetros de ajuste del mismo. Los pardmetros del controlador se determinan
tradicionalmente con base en dos criterios: Estabilidad y Desempeno. Cuando se habla de desempeno se
hace referencia a aquellas caracteristicas deseables que deberia garantizar el controlador una vez el sistema
se encuentre en lazo cerrado. Entre ellas normalmente se encuentran:

1. Répida respuesta a perturbaciones o variaciones en el punto de ajuste.

2. Robustez respecto a errores de modelado, medicién, etc.

3. Capacidad para evitar una excesiva accién del controlador.

4. Amplio rango de condiciones operativas.

5. Capacidad de evitar sobreimpulsos de la variable controlada.
Desafortunadamente es dificil (por no decir imposible) seleccionar los pardmetros del controlador de manera
que todas estas caracteristicas sean satisfechas simultdneamente. Por esta razén, se debe hacer un compromiso
entre ellas o sencillamente seleccionar como base para el ajuste de pardmetros del controlador la que se

considere mds importante para el sistema particular. En este sentido, se han desarrollado numerosos criterios
de desempeno, los que puede dividirse en dos categorias:
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1. Los que buscan reducir el tiempo de asentamiento, el porcentaje de sobreimnpulso u obtener una cierta
velocidad de decaimiento, entre otros. Tales criterios se asocian por lo general a métodos de sintonia
empiricos para controladores PID, como Cohen-Coon, Ziegler-Nichols, etc. [Smith and Corripio, 1997].

2. Los que buscan minimizar el error durante todo el tiempo de operacién del Sistema. Entre los criterios
mds utilizados de esta categorfa se encuentran los denominados criterios integrales, entre los que se
encuentran:

La Integral del Error Cuadratico (ISE por sus siglas en inglés)

ISE = /(e(t))2 dt

to

La Integral del Error Absoluto (IAE por sus siglas en inglés)

tp
IAE:/|e(t)| dt
to

La Integral del Error Absoluto ponderado por el Tiempo (ITAE por sus siglas en inglés)

tp
ITAE:/t*|e(t)| dt

to

Debido a que estas definiciones matemédticas son més refinadas, estos criterios se asocian generalmente a
técnicas rigurosas y semirigurosas de ajuste, basadas en métodos de optimizacién que minimizan el valor
de uno de estos indices. El desempeno es un tema ampliamente discutido en la literatura de sistemas de
control lineal [Stephanoupolous, 1984; Ogata, 1987; Luyben, 1990]. En la mayoria de estos textos es posible
encontrar reglas heuristicas para determinar que tipo de criterio de desempeno deberia usarse para la sintonia
de un sistema en particular. En el caso no lineal, aunque los criterios de desempeno ain tienen validez, la
mayorfa de los métodos de sintonfa se vuelven inttiles. En consecuencia, siempre se recurre al ajuste de los
pardmetros a través de algin algortimo de optimizacién que incluye dentro de su Funcional de Costo alguno
de los indices de desempeno dado arriba. Esa es la manera en la que el Desempeno se incluye dentro del
procedimiento de Diseflo Simultédnero del Proceso y su Control (DSPyC) presentado en este trabajo.

7.4. El Problema de Optimizacién en el DSPyC

Utilizando los elementos presentados en la seccién anterior, y tomando el procedimiento alli planteado, es
posible construir el Problema de Optimizacién a resolver en el DSPyC de un Equipo de Proceso. Antes se
debe recordar la claridad hecha al inicio de este capitulo respecto a la generalidad del procedimiento de
DSPyC. Aunque aqui se aplica sélo al diseno de un Equipo de Proceso, los elementos previamente discutidos
y buena parte de lo que sigue, son aplicables y extensibles al DSPyC para Procesos, Lineas de Produccion y
Plantas completas [Alvarez, 2008]. El Problema de Optimizacién del DSPyC para un Proceso (en este caso
un Equipo de Proceso) es como sigue:

Problema 7.1 Dados: i) los requerimientos del Proceso asociados con el Equipo a disenar, ii) los requeri-
mientos del Sistema de Control para el Equipo a disetiar, y i) un Modelo del Proceso
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Encontrar: una estructura y pardmetros dptimos para el Equipo y para su Sistema de Control, que logren
mazimizar un indice de calidad o Funcional de Costo (FC), que mide el grado de cumplimiento de los
comportamientos y productos deseados del Equipo.

Sujeto a: i) Que los estados x cumplan el Modelo del Proceso en Estado Estacionario, ii) Restricciones
naturales del Equipo y la Sustancia que se procesa, i) Restricciones impuestas por el conocimiento pre-
vio (heuristica) disponible sobre dicha clase de Equipo y iii) Obtener un Proceso Observable, Controlable,
Reversibilidad y Fstable.

El algoritmo que se planteé en la seccién anterior (Figura 7.1), considera que ya la Sintesis del Proceso
estd terminada. Esto quiere decir que tras determinar de forma precisa todos los requerimientos del Proceso
asociados con el Equipo para una Sustancia dada y los requerimientos del Sistema de Control para ese
Equipo a disenar, se escogié de una lista de opciones de Equipo y de Sistema de Control factibles como
solucién al Problema de Disefio (PdeD) simultdneo, una estructura de Equipo y una estructura de Sistema
de Control (faltando en ambos determinar sus pardmetros) que cumplen con criterios de calidad. Dicho
criterio de calidad mide el grado de ajuste que tienen dicho Equipo y dicho Sistema de control a los objetivos
del PdeD. Justamente, lo que sigue es la optimizacion de los pardmetros de disefio del Equipo y del Sistema
de control, contando con un Funcional de Costo y unas restricciones adeucadas al PdeD dado.

7.4.1. Requerimientos del Proceso y del Sistema de Control

Al formular el Problema de Disenio en DSPyC se pretende determinar los pardmetros del Equipo y del
Sistema de Control que optimicen el funcionamiento de ese Proceso, minimizando los costos de inversion,
los costos de operacién y los costos asociados con el control del Proceso, cumpliendo con las restricciones
impuestas. En primer lugar se determinan los requerimientos u objetivos del Proceso, que se asocian con
lo que se espera del Equipo en su interaccién con la Sustancia que se procesa. Generalmente se tiene un
indice de productividad o eficiencia del Equipo, que indica que tan bien el Equipo estd desarrollando la
tarea asignada. Tal indice termina siendo en la mayoria de los casos una transformaciéon matemadtica de los
coeficientes de las transferencias de materia y energia que ocurren al interior del Equipo. A su vez, esos
coeficientes tienen relacién directa con las dimensiones fisicas del Equipo y con sus condiciones operativas,
todo incluido en el Modelo Semifisico de Base Fenomenolégica (MSBF) del Proceso. De esta manera, en
el Diseno del Equipo interviene el MSBF del Proceso y algunas restricciones de experticia disponibles en
la literatura sobre ese equipo. Por todo lo anterior, los requerimientos del Proceso no son mds que: i) Las
productividades, eficiencias o rendimientos esperados del Equipo, y ) Las condiciones operativas estandar
o esperadas para el Equipo respecto de lo que se conoce de ese tipo de Equipo en la literatura o respecto de
lo que otros equipos conectados a este pueden brindar o recibir.

Como en el caso de los requirimiento del Proceso, para el Sistema de Control existen también requerimientos
u objetivos que pueden pre-especificarse con toda claridad al arranque de la tarea de DSPyC. En este caso se
utiliza un indice de desempeno para el Sistema de Control, que se especifica de acuerdo con los requerimientos
del Proceso: valores de las variables fijos o guiados sobre una trayectoria, mé&ximas desviaciones permitidas
desde los valores deseados (Set Points), méximo tiempo de establecimiento de la variable luego de una
perturbacion, entre otros. Desafortunadamente la evaluaicién de estos comportamientos desde el MSBF del
Proceso con el Sistema de Control (Proceso operando en lazo cerrado) no esta disponible, y en caso de estarlo
resulta muy compleja, lo que obliga a recurrir a la simulacién para su determinacién. Se entiende que las
restricciones de Observabilidad, Reversibilidad, Controlabilidad y Estabilidad ya han sido incluidas como
requerimientos minimos para que un Sistema de Control se acepte como solucién al Problema de Disenio del
DSPyC. Como se verd en el apartado siguiente y en el ejemplo del Capitulo final, tanto estos Requerimientos
del Sistema de Control como los requerimientos propios del Proceso, deben matematizarse para incluirse en
un indice general de optimalidad de la solucién o Funcional de Costo para la Optimizacion.
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7.4.2. El Funcional de Costo (FC)

En la construccién del Funcional de Costo (FC) se hace la formulacién matemética de los objetivos econémi-
cos, de operacion y de control del Proceso, todo en funcién de los requerimientos del Proceso y de su Sistema
de Control presentados previamente. Lo mds comun es que tal FC sea una sumatoria de términos, todos
positivos, con al menos un término por cada objetivo que se requiera cumplir. Este tipo de problemas se
denominan Optimizacién Multiobjetivo [Edgar et al., 2001; Bartholomew-Biggs, 2008]. Aunque la forma de
cada término depende del objetivo al que haga referencia, es frecuente que se utilicen diferencias entre el
valor corriente de una variables o indice particular y un valor de referencia deseado o un extremo indeseado
de la variable. Tales términos se apoyan en el concepto de distancia (Euclidiana o de otro tipo) o norma
vectorial. Los términos del FC pueden ser evaluados al final de un periodo de tiempo cuando se refieren a
condiciones finales del Proceso o evaluarse en cada instante de tiempo, lo que obliga a plantear sumatorias
(en el caso discreto) o integrales (en el caso continuo) sobre un intervalo dado de tiempo. La existencia en el
FC de estos ultimos términos acumulativos (sumatorias o integrales) con términos puntuales de valor final,
le generan complejidad a la tarea de Optimizacién, como se verd mds adelante. Por eso, algunas veces tales
indices acumulativos se calculan de manera externa y se le entregan a la Optimizacién tras cada prueba de
un conjunto de pardmetros dado. Por ejemplo, operando el Proceso en lazo cerrado durante un tiempo fijo
y sometido a perturbaciones tipicas, se calcula el ISE (Integral Square Error) como indice de desempeiio del
Sistema de Control. Es importante mencionar que algunas veces la forma del FC se condiciona para que se
comporte como una Funcién de Lyapunov de la tarea que se optimiza (control, disefo, etc.) y con esto garan-
tizar que dicha optimizacién es convergente y por tanto la tarea que se optimiza resulta estable. Finalmente
debe decirse que se acostumbra que el FC de una optimizacién para diseno asocie a cada término un valor
econémico, de modo que lo que se minimize en el Disefio Simultdneo de Proceso y Control (DSPyC) sean
los costos: de construccién y de operacién del Equipo (del Proceso) en Unidades Monetarias Normalizadas
(UMN), aunque lo més frecuente es usar Dolares Americanos US$. Con todo lo anterior, es evidente que
resulta un problema de optimizacién no lineal con restricciones. Asumiendo que siempre se debe minimizar,
una forma genérica para el FC de dicha optimizacién serfa:

FC = Oq(VTEq)2+012(VOEq)2+a3( )2 (7.5)

VEEg,
+OZ4(VE’I“50)2 + 045(V050)2 + OéG(VECL‘Eq)Z + 047(VE$5'0)2

con aq, ..., &y, los factores de conversién de cada indece a valor monetario en UMN, V1g, la Variable
de Tamano del Equipo que permite calcular su costo de construccién, VOpg, la Variable de Operacién del
Equipo que permite calcular los costos de operacién del Equipo, V Eg, la Variable de Eficiencia del Equipo
que indica que tanto se logra el objetivo de productividad, V Ergc la Variable asociada con el Error del
Sistema de control, VOpgsc la Variable que permite calcular el costo de Operacién del Sistema de Control
(a mayor desviacién respecto al punto de operacién es mayor el recurso necesario para mantener la planta
operando en el punto de trabajo deseado), V Ex g, una Variable Extra para evaluar otros aspectos del Equipo
y VExsc una Variable Extra para evaluar otros aspectos del Sistema de Control.

Los pesos del Funcional de Costo (FC) se seleccionan siguiendo criterios de disefio de procesos quimicos [Peter
and Timerhaus,1980; Walas, 1988; Aguirre, 2004], que generalmente establecen que los costos de operacién
deben ser mds altos que los costos de construccién. Por su parte, los ponderadores de los términos asociados
con el Sistema de Control se seleccionan de acuerdo con el peso que se desee dar al Sistema de Control dentro
del Disenio Simultdneo del Proceso y su Control (DSPyC).
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7.4.3. Las Restricciones de la Optimizacion

La minimizacién del Funcional de Costo (FC) mencionado previamente debe cumplir con todas las restriccio-
nes asociadas al Problema de Diseno (PdeD). A continuacién se listan las restricciones méds comunes. Como
el listado no es exahustivo, se recomienda al lector interesado revisar [Edgar et al., 2001].

Modelo de Proceso en Estado Estacionario

Estas restricciones, que en realidad son las de balances de materia y energfa, imponen el cumplimiento estricto
del valor de Estado Estacionario de todos los estados xgp respecto del modelo disponible del Proceso. Una
manera de verificar esta condicién es a través de un limite méximo a los residuos de las ecuaciones de estado
del Modelo evaluadas en xgg, de manera que se asegura el cumplimiento de ese Estado Estacionario.

Fisicas

Son todas aquellas restricciones asociadas con la configuracién mecédnica del Equipo, con las relaciones entre
algunas corrientes (aire combustible en un quemador, por ejemplo) o con las propiedades de la Sustancia
que se procesa. Por ejemplo, en los tanques es comun disefiar con una relaciéon Altura (A) a Didmero (D)

especifica. En el caso de biorreactores se utiliza una relacién % = 1, mientras que en los otros reactores

es frecuente usar una relacién % = 2. También es indispensable limitar todas las variables a su intervalo
fisico real (por ejemplo, no existen concentraciones negativas). Otras restricciones fisicas a considerar son
las asociadas con el riesgo de dano del Equipo por Presiéon, Temperatura o Concentraciones altas o bajas
en extremo. También se deben introducir restricciones que garantizen que los pardametros de diseno fisicos
del Equipo y del Sistema de Control tomen valores reales o realizables. Ejemplos son las Revoluciones por

Minuto en motores eléctricos y los valores de Banda Proporcional en un Controlador PID.

De Operacién

Se especifican con el fin de garantizar que el Equipo disefiado opere dentro de un conjunto de Puntos de
Operacién (PO) preestablecidos como adecuados desde los requermientos del Proceso. Es usual que tal
conjunto esté delimitado por condiciones riesgosas de operacién o por PO muy costosos. Las primeras se
especifican considerando el riesgo de dano del producto del Proceso, puesto que ya en las restricciones
Fisicas arriba mencionadas se consideraron las condiciones riesgosas para el Equipo mismo. Por su parte, las
restricciones que consideran los PO con costo de operacién prohibitivo hacen uso del conocimiento previo
sobre la operacién del proceso y sus costos asociados. Se incluyen en este grupo de restricciones aquellas que
pretenden evitar saturaciones de los Elementos Finales de Control del Proceso o que buscan minimizar el
nimero de veces que una variable controlada sobrepasa su intervalo normal. También las que establecen un
valor minimo para los indices de Eficiencia del Equipo y de su Sistema de Control. Por ejemplo, si se desea
obtener un intervalo de concentraciéon dado para un reactivo residual en la salida o para el valor del ISE para
el lazo cerrado.

De Observabilidad, Controlabilidad, Reversibilidad y Estabilidad

Estas cuatro propiedades se chequean desde el modelo del proceso. Las tres primeras sin la necesidad de un
controlador especifico ya sintonizado, mientras que la tercera puede requerir el controlador ya ajustado o sélo
su configuracion (estructura de pareamiento entrada-estado o entrada-salida). Siempre deben recalcularse si
los cambios paramétricos realizados en el Diseno las afectan. Como todas cuatro son propiedades binarias
(por ejemplo un Sistema es Observable o no), se dice que sélo se verifican. Otros trabajos han abordado
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la manera de medir la Controlabilidad y la Estabilidad en una escala continua de valores. Desde tal escala
es posible en consecuencia gradar la calidad de la Controlabilidad y la calidad de la Estabilidad. Se usan
con frencuencia en esos trabajos el concepto de Margen de Controlabilidad y Margen de Estabilidad, para
indicar que tan cercano estd el Punto de Operacién (PO) actual de los limites de esa regién Controlable
o Estable. Dependiendo del tipo de diseno que se esté realizando, es posible relajar las restricciones de
Observabilidad y Reversivilidad. En el primer caso, si el estado se mide completamente, no vale la pena
poner a la Observabilidad como restriccién de la Optimizacién. En el segundo caso, si el proceso es continuo
y todas las variables de accién tienen Elementos Finales de Control (EFC) que pueden afectar hacia arriba
o hacia abajo a la variable manipulada, la Reversibilidad estd garantizada.

7.4.4. El Procedimiento de Optimizacién

Luego que se tiene configurado el Funcional de Costo (FC) y se han establecido todas las restricciones, se
debe proceder a resolver el Problema de Optimizacién (PdeO). Dicha resolucién no es mas que encontrar
al menos un conjunto de valores para los pardmetros del Equipo y del Sistema de Control que garanticen
el minimo valor del FC. Todo, sin violar ninguna de las restricciones, aunque en ocasiones para ganar
factibilidad en la solucién del PdeO, se pueden relajar ligeramente algunas restricciones. Algunas veces
también se optimiza el Punto de Operacién (PO) del Proceso [Francisto et al., 2009]. Generalmente, el
PdeO resultante en Disefio Simultdneo de Proceso y Control (DSPyC) estd en un espacio no convexo, que
ademds involucra restricciones sobre indices de control que requieren la simulacién del modelo del Proceso
en lazo cerrado. Es decir, el PdeO resulta dificil de resolver por la via analitica, debiendo recurirse a técnicas
numéricas tradicionales [Andreasson et al., 2006] o incluso a técnicas bio-inspiradas como los Algoritmos
Genéticos (AG) [Holland, 1975], el Quimiotactismo Bacteriano (QB) [Bremermann and Anderson, 1990] o
Temple Paralelo Molecular [Ochoa et al., 2009]. Est6s tltimos son métodos de busqueda global especialmente
recomendados para problemas complejos debido a su simplicidad, facilidad de operacién, requerimientos
matemadticos minimos, ademds de su perspectiva de bisqueda paralela y global . En cuanto a la confiabilidad
de los métodos bio-inspirados, se han desarrollado estudios que prueban de manera rigurosa su convergencia
matemdtica [Spiro et al., 1997; Vose, 1999; Gen and Cheng, 2000].

Como ya se ha mencionado, las diferentes metodologias para el DSPyC incluyen la Sintesis del proceso,
en particular para procesos quimicos porque en estos hay muchos conflictos entre el beneficio econémico
calculado con datos de estado estacionario y el obtenido con datos de operacién dindmica. Aunque este no es
el objetivo de este trabajo (aqui se asume que las unidades de la planta y su interconexién ya han sido fijados,
es decir, la Sintesis de proceso est4 lilsta), las aplicaciones més completas de DSPyC contemplan también
una Sintesis del proceso junto con la seleccién de la estructura de control. Considerar la Sintesis implica
decisiones binarias que resultan en Problema de Optimizacién (PdeO) Mixto entera Lineal (MINLP por sus
siglas en inglés), y si se incluyen simulaciones dindmicas aparece un PdeO de Optimizacién Dindmica Mixta
entera (MIDO por sus siglas en inglés). Al lector interesado se le remite a libros de texto sobre Optimizacién
y a mirar el panorama descrito en [Flores-Tlacuahuac and Biegler, 2008].

Durante el procedimiento de DSPyC, los objetivos de control se pueden expresar por medio de indices
dindmicos tales como ISE (Integral Square Error en inglés), con lo que se requieren simulaciones dindmicas
dentro del algoritmo de optimizacién. Esto hace més lenta la tarea de optimizacién. Una buena alternativa
para acelerar el proceso de identificacion es el uso de indices de rendimiento basados en las normas de
algunas funciones del Proceso linealizado expresado como Funciones de Transferencia en el dominio de
Laplace [Francisco and Vega, 2007]. No obstante, debido a la utilizacién de modelos linealizados, aparecen
algunos problemas de estabilidad y robustez cuando existen perturbaciones no lineales en la carga del Proceso,
tipicas en plantas quimicas [Morari and Zafiriou, 1989]. Por estas razones, en este trabajo se utiliza la primera
alternativa, a pesar de su alta carga computacional.

Puesto que el problema de DSPyC incluye un controlador, es posible pensar en dos tipos de algoritmo de
optimizacién: i) el que ve al problema como uno sélo y resuelve simultdneamente pardmetros del Proceso



7.5. DSPyC de Procesos por Lotes (PpL). Una Mencion. 139

y pardmetros del Sistema de Control, o i) el que aprovecha que los dos problemas pueden ser vistos como
independientes y aplica un procedimiento iterativo de dos pasos: ajustar el controlador en una primera
etapa y en una segunda etapa realizar el disefio del Proceso (Equipo). En el procedimiento iterativo se
deben cumplir criterios de convergencia sobre el Funcional de Costo para la optimizacién, puesto que cuando
todos los pardmetros reales de Equipo y Sistema de Control estdn optimizados, ambos objetivos deben ser
considerados en conjunto en una optimizacién global que toma como semillas los valores hallados de manera
individual [Francisto et al., 2009].

7.5. DSPyC de Procesos por Lotes (PpL). Una Mencién.

Los Procesos por Lotes (PpL) son radicalmente diferentes a su contraparte, los procesos continuos. A pesar
de que el enfoque de este trabajo esta orientado a la discusién del Diseno Simulténeo del Proceso y su Control
(DSPyC) pero para procesos continuos, en esta seccién se hace una mencién al problema del DSPyC pero
para Procesos por Lotes.

Definicién 7.31 Proceso por Lotes (PpL). Es una combinacion discontinua de pasos continuos de pro-
duccion llamados operaciones de proceso. Un PpL (batch en inglés) es aquel en el que se produce una porcion
de producto por lotes, opuesto a la produccion continua. En cada etapa de la produccion una cierta cantidad
de materias primas o productos intermedios se tratan juntas en un reactor o Equipo de Proceso.

Como las operaciones que se realizan en el lote se pueden considerar no interferentes fisicamente una con
otra, esas operaciones del PpL son el punto de particién ideal para considerar el problema del control de un
PpL en dos niveles: i) Arriba, considerando al Proceso como un problema de programacién y coordinacién
en tiempo real, y it) Abajo, esto es dentro de cada operacién de proceso, considerando un problema de
control continuo. En el nivel superior, la planta puede ser vista como una colecciéon de “unidades” fisicas
conteniendo productos intermedios y que son utilizadas para ejecutar operaciones de proceso. Este nivel
superior asume que dichas operaciones son controladas por un Sistema de Control que opera en el continuo.
Bajo esta estructura, el nivel superior no es mds que un modelo automatizado por tiempo o condicién de
parada, de las “unidades” de proceso individuales.

Las plantas quimicas por lotes han sido objeto de multiples estadarizaciones, una de las mds usuales es la
ISA SP 88-1, que define modelos de referencia para el control de PpL tal y como se utilizan en la industria de
procesos. Ademds, brinda terminologia que ayuda en la explicacién de las relaciones entre esos modelos y los
términos comunes del control. Ese estdandar fue desarrollado conjuntamente con los grupos de estandarizacion
IEC e ISO. “La publicacién del estdndar ANSI/ISA-88.01-1995, ha conducido a avances revolucionarios en
la forma en que se disefian plantas de proceso, se implementan e integran de manera flexible a través de
procesos modulares” [ANSI/ISA, 1995]. En tal estdndar uno de los conceptos relevantes es el de Receta
(recipe), definido como la descripcion, independiente de la planta, de los pasos de procesamiento necesarios
para obtener un producto. Los pasos u operaciones de proceso no se refieren al equipo, por el contrario y de
una manera mas abstracta, se refieren a las operaciones: reaccién, mezclado, enfriamiento, etc. Precisamente,
la tarea del ingeniero es mapear esas tareas abstractas dentro de una arquitectura concreta de equipos. En
la labor de especializar la receta a una planta concreta, la cuestién de uso 6ptimo de recursos juega un papel
econdémico clave. Obviamente la dificultad mayor en tal optimizacién estd en la obtenciéon de un modelo
adecuado de la planta (coleccion de equipos en los que corren procesos por lotes en paralelo, compitiendo por
recursos y productos intermedios). El esténdar ISA arriba mencionado, establece cuatro niveles de abstraccion
en un modelo posible para una planta por lotes, tomado como coleccién ordenada de: 4) Procesos, i) Etapas
de proceso, iii) Operaciones de proceso, y iv) Acciones de proceso. El nivel correcto de abstraccién en el
modelo, con miras a disenar un sistema de control para un PpL, es el de operaciones de proceso, por lo visto
previamente sobre su no interferencia. Desde arriba, los equipos y recursos que usa una operacién no deben
ser interferidos por otras operaciones de proceso que estén activas y ejecutdndose en paralelo.
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Figura 7.3: Relacién entre la regién de controlabilidad C(x*) de un sistema y la regién de estabilidad €2;(x*)
de tres posibles controladores.

Cuando se piensa en una discusién sobre la pertinencia de los conceptos de Estabilidad y Controlabilidad
en un PpL, no resulta por lo menos claro a primera vista como llamar a la regién del espacio por la que
pasan las trayectorias factibles (con producto final del lote en conformidad con la calidad esperada): jregién
controlable o regién estable del lote?. La discusién que sigue pretende mostrar que aunque lo deseable desde el
uso en procesos continuos es determinar la Region de Estabilidad del Proceso por Lotes (PpL), al determinar
la Region Controlable se estdn cubriendo todas las posibles regiones estables del lote, independientemente
del controlador que finalmente se disefie e instale. Aunque la discusién se ambienta en un proceso continuo,
la extensién de los conceptos a PpL: deberfa resultar sencilla.

7.5.1. Region Controlable

Considérese el Punto de Operacién (PO) de un Proceso definido por el valor de las variables de estado x en
ese punto x* (Ver Figura 7.3). Si el Proceso estd descrito por un Sistema de ecuaciones diferenciales de la
forma:

x = £(x(t), u(t))

en x(t) € X C R™ y u(¢) toma valores en algtin subconjunto U de R™. La solucién del modelo para una
senial de control u es ®(¢,x(0), u). El punto xq se dice controlable a x* (o equivalentemente, x* es alcanzable
desde xg) si existe T' € [0, +00) y una senal de control u : [0,7] — U tal que ®(T,xg,u) = x". El conjunto
de todos los puntos controlables a x* se denomina el conjunto controlable de x* y se denota C(x*).

7.5.2. Regién de Robustez

Una vez se cierra el lazo de control mediante algin controlador j (es decir, cuando u(t) = k;(x(t)), el modelo
que describe el sistema adquiere la forma:

% = £(x(1), k; (x(1))) = £(x(1))
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y su solucién se expresard ahora como ®(t,xp). Dendtese con x* al PO deseado. La Regién de Robustez
de j respecto a x*, Q;(x*), se define como el conjunto de puntos para los cuales el controlador estard en
capacidad de llevar el sistema, luego de una perturbacién, a una vecindad arbitrariamente pequena de x* en
un periodo de tiempo finito. Es decir, x¢ pertenece a ;(x*) si té%[@(t, x0)] — x.

A partir de la discucién anterior de Regién de Robustez es posible plantear la siguiente reformulacién para
la Regién Controlable (ver Figura 7.3):

xo € C(x*) siy s6lo si existe un controlador j (es decir, una ley de control u(t) = k;(x(¢)) tal que x¢ € Q;(x*).
Si esto es cierto, es posible afirmar entonces que C(x*) contiene la regién de robustez asociada a todos los
posibles controladores. Es decir, para todo j, ;(x*) € C(x*) y por consiguiente, el controlador perfecto
(ideal) es aquel para el cual Q;(x*) = C(x*).

7.5.3. El Concepto de Invarianza

Para definir el concepto de invarianza, deben considerarse los elementos asociados con la evolucién y existencia
de un sistema dindmico 3, con funcién de transiciéon ® que cumple que x(k + 1) = ®(x(k), ), siendo ¢ el
vector de términos del operador ®, uno de los cuales puede ser la accién de control. Ademads, a la invarianza
se asocia un operador cualquiera p que se aplica sobre el sistema dindmico Y. Por lo tanto, en la definicién
de invarianza existen los dos efectos: la evolucion del sistema a través de su operador propio @, y la evolucion
del sistema desde el operador externo p. Al considerar que todo operador sobre el sistema actia a través
de uno de los términos del operador ®, y si el operador tiene como argumento sélo el estado del sistema
(p(x(k)), en forma general puede escribirse que: x(k+1) = ®(x(k), p(x(k))). Es evidente que si el operador p
sélo es funcién de los estados, la evolucién temporal no la aporta dicho operador sino la dindmica propia del
sistema representada en el operador ®. Por lo tanto, el concepto de invarianza de un sistema dindmico X bajo
un operador p resulta ser una operacién atemporal en si misma, pero que gana temporalidad siempre que
p(x(k)) y x(k+1) = ®(x(k), ¢). Es decir, p es inherentemente un operador estdtico que sélo gana dindmica
al pasar por la funcién de transicién de estado del sistema dindmico original.

7.5.4. Estabilidad de un PpL, Controlabilidad, Invarianza y Robustez

Con lo visto previamente, e intentando hacer un paralelo entre los procesos continuos y los PpL respecto de
los conceptos de Estabilidad y Controlabilidad, se puede aventurar la siguiente conclusién a esta mencién,
considerando los trabajos previos de [Rincén, 2007; Gémez, 2009]. La Estabilidad de un lote estd asociada
con la cercanfa de la trayectoria temporal del estado x del proceso en R™ respecto a una trayectoria nominal
que se considera 6ptima. Es indispensable que la trayectoria actual termine dentro de un entorno acotado
Ar conocido del estado final nominal (deseado) X Nominai Para el producto del PpL xr € Ap. Ademds, el
tiempo que dure la trayectoria actual debe estdr en un entorno del tiempo final de la trayectoria nominal:
T <Tr <T%,,,  EnlaFigura 7.4 se ilustra esta situacién, asi como algunos conceptos complementarios.

max

Para que las dos tltimas condiciones se cumplan (xp € Arp y TF,,,, < Tr < TF,,,), la trayectoria debe
moverse siempre por el interior de un “tunel” en R"™, puesto que cualquier excursién de la trayectoria por
fuera del “tunel”, asi luego retorne al interior, no garantiza que se cumpla las condiciones mencionadas. Si el
“tunel” se corta a tiempos constantes (¢;,t;4A¢,tj+2a¢), se producirdn conjuntos de puntos (21, Q2,€23) en
R™ en los cuales todos los puntos pertenecen al menos a una trayectoria estable. A su vez, cada uno de estos
cortes a tiempo constante del tunel, es un conjunto Alcanzable en un paso desde otro conjunto previo y es un
conjunto Controlable a un paso hacia otro conjunto posterior: 2 es el conjunto Alcanzable en un paso desde
), mientras que € es el conjunto Controlable a un paso hacia Q5. Bajo estas premisas, en [Gémez, 2009]

se extendi6 la manera de reconstruir dicho “tunel” propuesta en [Rincén, 2007]. Por lo tanto, los conceptos
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Xo

tO tj ZLj+At tj+2At tF [

X

Figura 7.4: “Tunel” de estabilidad de un Proceso por Lotes (PpL) y tres conjuntos §2; a tiempo fijo en el
lote.

de Estabilidad, Controlabilidad y Alcanzabilidad quedaron asi conectados, adicionando ademads el anélisis
de la Reversibilidad como condicién principal para garantizar la Estabilidad de un PpL.



Capitulo 8

EJEMPLO DE APLICACION.
Reactor Continuo en Tanque Agitado

(CSTR)

En este capitulo se presenta el diseno y control de un Reactor Continuo en Tanque Agitado (CSTR por
su siglas en inglés), como ejemplo de aplicacién de la metodologia de Disefio Simultdaneo de Proceso y su
Control (DSPyC) postulada en este trabajo. Adicionalmente, se ilustra la aplicacién de la metodologia para
la obtencién de Modelos Semifisicos de Base Fenemenoldgica (MSBF) postulada previamente (Alvarez et
al., 2009). El ejemplo presenta un nivel de complejidad suficiente para probar el procedimiento y mostrar
aspectos claves en el disefio de Procesos y de Sistemas de Control (Henson and Seborg, 1997; Bequette,
2002). El Procedimiento de DSPyC que se aplicard, tal y como se dejé expreso en el Algoritmo de la Figura
7.1, se puede reescibir en texto (mds facil de seguir luego en su aplicacién) como sigue:

Paso 1: Caracterice el Proceso y obtenga su Modelo. Haga la Sintesis del Proceso y seleccione un Sistema
de Control para el Proceso. Proponga un primer pareamiento (semilla) de control: u, x para el Proceso.
Determine los intervalos de las variables. Caracterice el Proceso y obtenga su Modelo.

Paso 2: Linealice el Modelo del Proceso en el Punto de Operacién a disenar.
Paso 3: Seleccione y ubique n sensores, siendo n el orden del Sistema (ntimero de estados).
Paso 4: Evalde la Observabilidad (Ob) del Sistema.

Paso 5: jEs el Sistema completamente Observable?. De no ser el Sistema completamente Observable, mo-
difique la seleccién de sensores y repita desde el Paso 4. En caso de serlo, se toma el grupo de n sensores
como el definitivo, con lo que queda lista la salida y.

Paso 6: Evalie la Controlabilidad (Co) del Sistema.

Paso T7: ; Es el sistema Controlable?. De no serlo, modifique el pareamineto propuesto y repita desde el Paso
2. De serlo, se toma el pareamiento dado como el definitivo: u, x.

Paso 8: Evalue la Reversibilidad del Sistema.

Paso 9: ;Son todos los Estados Reversibles?. De no serlo, cambie las acciones de control u; que se requieran
a modo dual y se repite desde Paso 8. De serlo, proponga una estructura de control y un algoritmo de control
para el Sistema.

143
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Paso 10: Halle expresiones para los limites de Estabilidad del Sistema en lazo cerrado.
Paso 11: Optimice los pardmetros del Proceso y de su Sistema de Control.

Paso 12: FIN: El Proceso queda disefiado bajo todas las especificaciones.

8.1. Diseno de un CSTR

A continuacién se muestra la aplicacién del Procedimiento propuesto para realiza el Diseno Simultdneo del
Proceso (Equipo) y su Sistema de Control (DSPyC) a un Reactor Continuo de Tanque Agitado (CSTR por
sus siglas en inglés). El CSTR es un Problema de Referencia (Bechmark en inglés) consolidado en la literatura
del area de Control de Procesos. En este Proceso se combinan las dificultades propias de la hidrodindmica
de un tanque agitado con flujo continuo (materia entrando y saliendo), con las dificultades inherentes a una
reaccién quimica no isotérmica (con liberacién o consumo de calor). Tal riqueza dindmica del CSTR lo hace
un proceso ideal para la prueba de metodologias de modelado y control de procesos, asi como la verificacion
de metodologias de diseno de procesos, tal y como se muestra en esta seccién.

8.1.1. DSPyC: Paso 1

Este paso pide que se caracterice el Proceso y se obtenga su Modelo. Ademads, solicita que se haga la Sintesis
del Proceso y se seleccione un Sistema de Control. Esto iltimo implica dar un pareamiento semilla entre
variables manipuladas u y variables controladas (siempre los estados) x, asi como fijar los intervalos esperados
de todas las variables. Ademds, es necesario indicar cuales serdn las variables de disefio del proceso. Estos
requerimientos se van cumpliendo a medida que se avanza en el modelado, como se verd a continuacion.

Se debe obtener un modelo que describa las dindmicas principales de un CSTR, para lo cual se seguird
el procedimiento previamente indicado para la obtencién de Modelos Semifisicos de Base Fenomenolégica
(MSBF). Para diferenciar estos pasos de los del Procedimiento para DSPyC, en lo que sigue se retoluran
como MSBF i, siendo ¢ el nimero del paso.

MSBF _1: Elaborar una Descripcién Verbal y un Diagrama de Flujo de Proceso que se com-
plementen.

El propilénglicol se produce por la hidrdlisis del éxido de propileno con acido sulfirico como catalizador, todo
en solucién acuosa, lo que hace que el agua esté en exceso y la reaccién pueda modelarse como de primer
orden respecto a la concentracién del 6xido. En adelante se asume la reaccién irreversible A — B, siendo
A el ¢6xido y B el propilénglicol. La velocidad de reaccién se puede en consecuencia expresar por la ley de
Arrehnius, con los pardametros cinéticos hallados en los trabajos de Fogler (1992) y Furusawa y col.(1969),
tal y como se reporta en [Bequette, 2002]. El CSTR es un cilindrico vertical disenado con una relacién de
2 : 1 altura a didmetro. El drea de transferencia de calor queda totalmente cubierta cuando la masa reactiva
ocupa el 75% del volumen total. El reactor normalmente se opera al 85% de su volumen de diseno. La
temperatura nominal de operacién es 101,1°F, logrando una conversién cercana al 50 %. Un diagrama de
CSTR con la nomenclatura utilizada en la deduccién del modelo, se ve en la Figura 8.1.

En este paso del procedimiento de modelado, la comprensién del proceso es una condicién indispensable.
Se asume que el enunciado previo fué suficientemente claro. Cualquier otra informacién adicional sobre la
operacion del CSTR la aportard el lector.
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A, Solvente
F,T,C

0" 0~ A0 \_5
Salida Fluido
DAY G . Térmico
F,T;
T
CA
i A! B!
Entrada Fluido
Térmico Solvente
F, T,C,
FDi’TDi

Figura 8.1: Diagrama de Flujo de Proceso para el CSTR.

MSBF _2: Fijar un Nivel de Detalle para el Modelo, de acuerdo con su utilizacion: ;Qué
preguntas contestard el modelo?.

El modelo que se obtendra serd de pardmetros concentrados, de modo que pueda responder a la siguiente
pregunta: ;Cémo cambia el estado del proceso con el tiempo cuando cambian todas las estradas del proceso
y cambian los pardmetros internos propios del sistema reactivo y condiciones de entrada?

MSBF _3: Definir tantos Sistemas de Proceso (SdeP) sobre el Proceso que se modelard como
los exija el Nivel de Detalle y representar la relacion de todos los SdeP en un Diagrama de
Blogques (DB).

Este paso se desarrolla mejor si se realiza un Diagrama de Flujo en Bloques (DB) que contenga los Sistemas
de Proceso (SdeP) delimitados. Tal DB se presenta en la Figura 8.2.

A, B,
A, Solvente R Reactor: Lado Masa Solvente >
F,T,C, Reactiva FT,C,
@ dQ/dt
Entrada Fluido Salida Fluido
Térmico Reactor: Lado de la Térmico
Chaqueta E.T
P

F, o0 T0j

Figura 8.2: Diagrama de Bloques mostrando los dos Sistemas de Proceso para el CSTR y su interaccién.

Sobre este DB quedan rotulados los SdeP a analizar. Cuando la tarea que se aborda es el modelado, basta
con tomar un sistema por cada uno de los bloques, puesto que serd luego en la simulacién que la informacién
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de todos los bloques se integre en el sistema total. Aqui no se marcardn los SdeP, puesto que es evidente que
son dos: el SdeP Reactor: Lado de la Masa Reactiva y el SdeP Reactor: Lado de la Chaqueta.

MSBF 4: Aplicar el Principio de Conservacion sobre cada uno de los Sistemas de Proceso

(SdeP).

Este paso pide formular los balances de materia, energia y cantidad de movimiento que permitan obtener
expresiones para las dindmicas bésicas del proceso. Como regla general, lo primero es considerar los balances
de masa, uno total y otros por componentes de acuerdo a las necesidades del modelo. Esto es lo que se hace a
continuacién con todo detalle para el CSTR, puesto que a la vez sirve de ilustracién del método de obtencién
de MSBF descrito previamente.

SdeP: Reactor Lado de la Masa Reactiva. Balance Total de Masa

Lo primero que se toma es un Balance Total de Masa en el reactor (al lado de cada variable se dan sus
unidades para verificar la consistencia):

dM kg, m3 kg m kg
() = R« pol(55) — P+ 055

)

con M la masa total, Fj el flujo de entrada al reactor, p, la densidad del fluido que se alimenta al reactor, F
el flujo de salida y p la densidad del fluido que sale del reactor. Por definicién, la Masa total serd el volumen
ocupado por la masa reactiva, multiplicado por la densidad de la mezcla: M =V x p. Si ademds, se asume
densidad p constante, por estar trabajando con soluciones acuosas, se tendrd que:

AN _d(Vp) _ dV

dt dt Pat

considerando ahora que el tanque reactor es cilindrico, se puede calcular su Volumen V' = Apgpnque * L, con L
el nivel del liquido en el tanque y el Area transversal del Tanque Apgnqgue constante, de modo que la ecuacién
de Balance queda:

dL
p*ATanque*E:FO*p_F*p

se puede cancelar p en ambos lados y reorganizar la ecuacién para obtener:

dL 1

e «[R-F
dt ATanque*[o ]

1
ATanque
del tanque respecto de los cambios en los flujos de entrada y salida. Por ejemplo, un tanque con Argngue

muy grande tendrd una ganancia del Nivel frente a los cambios de Caudal que tiende a cero (muy baja),
mientras que un tanque con Aqgpnque MUy pequena tendrd una ganancia de Flujo a Nivel muy alta.

ecuacién que ya permite apreciar cosas interesantes como el término que denota la ganancia estatica

De este modo queda expresada la Primera Dindmica en el CSTR: Dindmica de Nivel en el CSTR. Existen
varias opciones de andlisis dependiendo de la manera en la que los flujos entran y salen del CSTR:

Opcion 1: El flujo de entrada se considera perturbacién d = Fp, mientras que el flujo de salida F' es debido al
diferencial de presién entre una descarga libre y la presién aguas arriba de una vilvula de control puesta en
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la tuberia de descarga del CSTR. En este caso, dicho flujo puede formularse usando un Balance de Energia
Mecanica dado por la ecuacién de Bernoulli:

kg- 2
Pl(%gg[i]mQ)Jrng(s%*m B m*_gsﬁ_mfm2)+alv2( T 7m2)
- ) —1 72 - — - - 2 1\ kg—m 2
A B = kg 2700 2. s
- N—m kem oy m2 P, g o
+W( kg = skg :?)__24‘— 2+2_'U%+hf172
C C

con P presién, g la constante de la gravedad, g. una constante de conversién de unidades, z la altura del
punto medio de la tuberfa respecto a un eje de referencia, « la constante para flujo laminar o turbulento !,

v la velocidad del fluido, W el trabajo por unidad de masa y hy, , las pérdidas por friccién entre los puntos
1y 2, los cuales son: punto 1 el lado anterior (aguas arriba) de la vdlvula de control, mientras que el punto 2
es el lado posterior (aguas abajo o descarga) de la valvula de control. Si se asume que la vdlvula s6lo opone
una restriccion al flujo en términos de estrechamiento del paso, es decir, una restriccién de drea variable pero
de longitud de flujo a través del cuerpo de la valvula despreciable, se puede asegurar que z1 = zo y v1 = V2.

Ademads, no se agrega trabajo por unidad de masa en la vélvula por lo que W=0 y se considera que el fluido
es un liquido incompresible por tanto de densidad constante p; = p, = p. Con todas estas simplificaciones,
la ecuacién de Balance de Energia Mecédnica se convierte en:

P, P
— =—+4hy_
P P fi—2

Ahora recordando que las pérdidas por friccién (hy, ,) que causa una obtruccién se pueden formular como:
_ « 2 . . .
hi_y = Korificio * 592 * Vorificior CON Korificio Una constante asociada con la forma del orificio, se puede
convertir la velocidad a través del orificio vorificio & caudal volumétrico utilizando el Area de Flujo Apyy;o:
_ F . _ o « F? 4
Vorificio = Apymrgs S€ llega a: hy, ., = Korificio * ErRl - — Por lo tanto, al reemplazar en la ecuacién de

Flujo
Balance de Energia Mecédnica ya simplificada, se obtiene:

6

P — P, m? kg-m a N-s? F? = o,
el e :KOM‘ iciol——= —_— —_— (= = —
P (52) f (N-sz)*QgC kg-m)*A%ﬂlujo(m‘1 52)

y como el interés es despejar el flujo que circula por la vilvula, se llega a:

2gc * A%‘lujo P —-P
Km'ificio * & P

que puede separarse en efectos més explicables:

29, % PP

( ) *

m2

(

F = Apiujo(m?) * )

Korificio * Qv %g_n; P 52
.S
Al término Apyyjo * —29c g6 le denomina el Coeficiente de Descarga de la valvula C,, que como se

Korificio*a
aprecia depende del grado de apertura Ay, o, del coeficiente de pérdidas del orificio Ko ficio y del régimen

1Para flujo laminar o = 1, mientras que para flujo turbulento o = 2,0.
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de flujo del fluido a través de la védlvula . De este modo se llega a la expresion general de Flujo de un fluido
incompresible a través de una valvula de control:

m3 Pl—PQ m
g —— ()
S 1% S

Volviendo al caso del CSTR que se descarga por el fondo debido a la cabeza hidrostética del liquido en el
tanque, la presién en el fondo serd Prongo = p * g * L, siendo L el nivel o altura del liquido medido desde la
posicién de la descarga (el fondo en este caso). Se puede considerar que P; = Prongo ¥ que P, = 0 (puesto
que se asume una descarga libre a la atmdsfera), por lo tanto:

F:Cu*ﬂ% = C,(m?) * g(g)*L(m)

Al reemplazar dicha expresion para el flujo de descarga F' del CSTR en la ecuacién de Balance de Masa
Total en el CSTR 4L = x [Fo — F1, se llega a:

ATanque

% = 1 FO C \/_ L1/2
dt ATanque ATanque

Opcion 2: Existen otras opciones para el flujo de entrada considerado como perturbacion d = Fy. Por
ejemplo dos de ellas son: ¢) flujo de descarga producido por una bomba en la tuberia de salida y ii) descarga
con contrapresion variable. Se deja al lector el arreglo de la ecuacién general de esta dindmica para esas
condiciones.

Balance de Masa por Componentes
Se toma un balance para el componente A o reactivo en el sistema:

kg
kgmol

dM m3 kgmol
—4 = Fo(?) * Cao( ing ) x Ma(

)= FxCaxMa+7+xMy

con M4 la masa total del componente A en el reactor, C4g la concentracién de A en la solucién de alimento,
M 4 la masa molecuar de A, C4 la concentracién de A en la salida del CSTR y r la velocidad de conversién
de A en B. Al recordar que la masa de A es simplemente su concentracion por el volumen ocupado por toda
la masa y por el peso molecular de A, es decir M4 (kg) = C’A(k kamoly v (m3) « E)JTA(kgmol), y retomando de
la definicién del proceso que la velocidad de reaccién r, en este caso de desaparicién del reactivo A (por eso
el coeficiente estequiométrico sera o4 = —1), se formulé como r = o4 xk+x C4 *V, que por ley de Arrenhius
puede tomarse como 7 = g 4 * kg * C'4 * e TE % V', la ecuacién de balance de masa del componente A queda:

W = FoxCaoxMa— F*xCxxMy

_ _Ea
—koxCaxe BT x V x9y

con ko la constante de frecuencia de la ley de Arrenhius, F, la energia de activacién de la reacciéon y R
la constante universal de los gases ideales. Al tomar la derivada de un producto, con la consideracién de
M 4 =cte, lo que permite cancelar dicho valor en ambos lados de la ecuacién, se llega a:

Cy * %—l—v di’q —FO*CAO—F*CA—ICO*CA*@_% x=V
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que como se observa contiene dos diferenciales, lo que implica conocer % para poder expresar la Ecuacién

Diferencial (ED) para la concentracién de A (asumiendo % como un dato) en la forma tradicional:

ac F F _Ea 1 av
—th:VO*CA()*V*CAfko*CA*e iT*v*CA*E

restdndo sélo expresar el flujo de salida F' de acuerdo con su formulacién particular (vease la discusién
previa). Tomemos por ejemplo la Opcidn 1 vista arriba, con lo que se obtiene finalmente una expresién para
la Segunda Dindmica en el CSTR (Dindmica de la Concentracién del Reactivo A):

dCs  Fp Co\/9 4 _Ee. 1 dv

— 2 = 00— =220, — kgCpe” T — —Cp—

a vV AT Ty AT Robae T g baty

Como V = Argngue * L, reemplazando en la expresion anterior se obtiene:

dCA F(] Cv\/§ 1 _ _Ea 1 dL
= VI 2o, — 2 (O ——
dt ATanqueLCAo ATanqueL CA kOCAe - LCA dt
dCy Fy Cur/9 _Ea 1 dL
7l ATanqueLCAo Al anqueL'/? Cy — koCpe BT LCA 7

Debe decirse en este punto que la expresion para la concentracién de producto B es inmediata y resulta
redundante, contando ya con el Balance de Masa Total y el Balance de Masa del Componente A, puesto que
la estequiometria es conocida y fija A — B. Se deja al lector la obtencién de tal ED, aunque no se requiere
para el modelo por su caracter de ED redundante.

Balance de Energia

Se toma ahora un balance de energfa (el balance general) sobre el sistema Reactor: Lado de la Masa Reactiva.

dETotul

7 :FO*po*ﬁo—F*p*ﬁJrT*AgRJré*ﬁ/

con Erpuiqr la energia total del SdeP, I;TO y H las entalpias por unidad de masa de las corrientes de entrada

kJ

Taol) de A — B, 62 el calor por unidad de tiempo

y salida respectivamente, AHg el calor de reaccién |

L]
liberado por la reaccién y considerando que @ > 0 es el flujo de calor de los alrededores a la masa reactiva y

[ ]
que W > 0 es el trabajo realizado por la masa reactiva sobre los alrededores. Recordando que la Epq; de la
masa reactiva es la suma de las energfas Potencial (E,), Cinética (E) y Libre (U): Erotar = Ep + Ex + U,
y considerando ademds que los efectos de E,, asi como los efectos de Ej, (entre la entrada y la salida del
reactor), son despreciables, se llega a:

dU ~ ~ _ ¢« o
E:Fo*pO*Ho—F*p*H—i—r*AHR—i—Q—W

Ahora, al considerar que no existe adicién ni retiro de trabajo mecénico (expansivo-compresivo) desde la masa
L]

reactiva W = 0y que la energia interna para una masa liquida puede aproximarse como U = Myypq*Cy *T =
Mrotar * Cp x T, con T la temperatura de la masa reactivo, Cy la capacidad calorifica a volumen constante
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de la sustancia y C'p la capacidad calorifica a presién constante, que para liquidos resultan ser Cy = Cp, se
llega a:

d(Mrota % Cp +T)

7 :Fo*po*ﬁo—F*p*ﬁ+r*AFR+é)

Aunque existe la opcién de calcular Cp = f(T'), es posible asumirla constante para el intervalo de temperat-
uras de interés, por lo que sale del diferencial, mientras que la masa total es Mpuq; = V * p, que recordando
el supuesto de densidad constante permite que el diferencial se exprese como:

d(MTotal * CP * T)
dt

:Cp*p*M:Cp*p*v*d—f-i-CP*p*T*ﬂ

dt d dt

que al reemplazarse en la ecuacion quedas:

ar av ~ ~ _ .
Cp*p*V*E-FCP*p*T*%:Fo*pO*Ho—F*p*H+T*AHR+Q

y recordando la idea de encontrar una ED homogénea en una variable (en este caso temperatura), se debe

AV .
asumir <g-como dato, para llegar a:

dr 1

E:C’P*—p*‘/* F()*po*ﬁ-()7F*p*ﬁ+T*AFR+é*CP*p*T*ﬂ

dt

en la cual se pueden reemplazar las formulaciones previamente halladas para la velocidad de reaccién r y
para el flujo de descarga por el fondo del CSTR F':

dr 1

dt C’p*p*V[

+é*CP*p*T*%]

Fo*po*ﬁofC’U*\/E*Ll/Q*p*ﬁfko*CA*e*% «V«AHp

L]
Finalmente, el flujo de calor intercambiado @ entre el fluido de proceso (masa reactiva en el interior del
L]

CSTR) y el fluido de servicio (que circula por la chaqueta), puede expresarse como: Q = —U x Ay x (T —T}),
siendo U el coeficiente global de transferencia de calor, A ; el drea de transferencia de calor entre el fluido en
la chaqueta y la masa reactiva en el interior del reactor y T’y la temperatura media del fluido en la chaqueta.
Reemplazando esta iltima expresién en la ED para el balance de energia en la masa del reactor y con
V = Aranguel, se obtiene:

T 1 _ _ s _
E = W[ngoffo — Cv\/ng/sz - k’()CAe T * ATanqueL * AHR
angue

dL
_UAJ(T - TJ) - CPPATanqueTE]
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que finalmente puede simplificarse recordando que la entalpia puede expresarse como una funcién de un Cp

promedio y un intervalo de temperaturas (entre 7"y una Temperatura de Referencia Trey): H=C px (T —
Tgref). De este modo se obtiene:

dT 1
S = To —Tgret) — Cy L'/? T —Tge
dt CPPATa’nqueL[ 0P0CP (To = Trey) = Co/gL/“pCp ( Ref)
—koCpe™ yEy * ATanqueL * AHp — UAJ(T - TJ) - CPPATanqueTCClZf]

Sistema de Proceso Reactor Lado de la Chaqueta Balance Total de Masa

Al tomar el Balance Total de Masa en este sistema, la solucién es trivial puesto que asumir que por la
chaqueta circula un liquido incompresible (de densidad constante p; = py; = cte) y ademds que la chaqueta
estd completamente llena siempre, implica que no existe acumulacién de Masa en la chaqueta y por lo tanto
los flujos de entrada y salida a la chaquetat con iguales: Fjy ; = F;. Por lo tanto no se plantea este balance
puesto que no aporta informacién al modelo. Atencién, si el fluido que circula por la chaqueta cambiara de
densidad entre la entrada y la salida, habria que formular el balance para seguir los cambios de masa en la
chaqueta (cambios de densidad y cambios de presion), como sucederfa si es un vapor que estd condensando
o un liquido que se estd evaporando.

Balance de Energia

Este balance en la chaqueta es:

dETotal J

dt :FOJ*pOJ*E’OJ—FJ*pJ*ﬁJ-FQ—W

con FEruq 7 la energia total del SdeP lado de la chaqueta, I;TO Jy a 7 las entalpfas por unidad de masa
de las corrientes de entrada y salida de la chaqueta respectivamente. Con51derando que no hay cambio de

densidad en el fluido de la chaqueta, que no existe trabajo de eje en la chaqueta WW =0, que Q > 0esel

flujo de calor de los alrededores a la chaqueta, que se formula como: Q Ux Ay (T —Ty) y recordando la
definicién de Energia Total usada previamente, se llega a:

d(Mrotar 7% Cp g+ Ty)
dt

:FJ*pJ*(ﬁo(}*ﬁ])#*U*AJ*(T*TJ)

con Mrpoiqr 7 la masa total de fluido en el interior de la chaqueta y Cp j la capacidad calorifica del fluido
que llena la chaqueta. Lo dicho previamente sobre el fluido de la chaqueta y su condicién de no acumulacién
de masa, ademads de la consideraciéon de una capacidad calorifica constante, lleva a la ecuaciéon que describe
la dindmica de la temperatura de la chaqueta tras reemplazar Mroq 5 por el producto entre el volumen de
la chaqueta y la densidad del fluido térmico (Vi * p;):

dr; 1

— = — | F Hoy— H A (T-T
7 VJpJCPJ[ JPJ< 07 J>+U J( 7) ]

Esta es la dindmica final del CSTR, formulado bajo los supuestos establecidos para la operacién del sistema.
Por lo tanto, el modelo completo y general del CSTR, asumiendo flujo de descarga a través de una vélvula
de control con coeficiente de descarga C,,, se presenta en las siguientes cuatro Ecuaciones Diferenciales (ED):
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dL 1 Cov/T 4

- = Fo— LY/? 1

dt ATanque 0 ATanque (8 )
iCy, K Con/7 Cse 1, dL

el y 7 Cao Arangue L Ca — koCue™ = 7 Ca 7

I Y R pCr (T — Tres) — Co/GLY?0Cp (T = Tiey)

dt - CPPATanqueL 0P P (L0 Ref vy 9 pLp Ref

—koCAe_% * ATanqueL * AFR — UAJ(T — TJ) — CPPATanqueT%]

dT; 1 _ _
— = ———| F Hoyy— H UA;(T-T

p Vi Cr J[ 7o (Hog —Hy) +UA( 7) |

Algunas Simplificaciones Frecuentes en el Modelo Al modelo completo y general del CSTR (Ecua-
ciones 8.1) es frecuente hacerle simplificaciones para utilizar s6lo aquellos estados de interés en determinado
estudio o para concentrarse sélo en los estados més relevantes bajo una cierta condicién operativa.

PRIMERA MODIFICACION: Pasar de cuatro a tres dindmicas. Es posible realizar una simplificacién
considerando que por diseno, el volumen 1til del tanque es varias decenas de veces mds grande que el
volumen de la chaqueta, por lo que la dindmica de la chaqueta es més rapida que la del tanque. En este caso,
no se considera la ecuacién diferencial de la chaqueta y se asume una 7'y constante, que debe darse como un
dato para la solucién del modelo.

Opcion 1: Si se usa la Diferencia Media Logaritmica de Temperaturas (LMTD) de las temperaturas de
entrada y salida de los fluidos al proceso®: Ty, T, Ty 5 y T

LMTD = 7?] —Tos)

por lo tanto, el flujo de calor serd ahora:

Puesto que no se tienen variacién temporal en la temperatura de la chaqueta o es de muy corta duracién,
se puede utilizar el balance en estado estacionario asumiendo ademds que la entalpfa puede expresarse como
una funcién del Cp; y del intervalo de temperaturas: Hy = Cpj*(T; —Tref). Se puede ademéds reemplazar
la expresion para el flujo de calor entre la chaqueta y la masa reactiva en funcién del LMTD, con lo cual la
ecuacion de balance de energia en la chaqueta queda, :

dT’y 1 (Ty —Tos)
— =0=——"——[Fyp,Cp ;(Tp j —Ty) + UA;————=
dt Mrotar sCp J[ 5pCp 1(To s 7 Jln(Alq;_q;,’ ) ]

que despejando el término que contiene a T'; conduce a:

’La formulaTgenérica para el LMTD dice: Logarithmic Mean Temperature Difference
LMTD = Aln—(}% siendo 1 y 2, subindices que indica las corrientes de proceso.
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hd TJ — T J
Fip,Cp s(To s =Ty) = —Q=-UA, in(T—Too.zg
T—Ty
1
Fip,C = VAjy—F——=
JpJ PJ Jln(TTf_TTQJz)
T—To g UA;
m(o0?y = LS
T-Ty Fip;Cp gy
T — To J UAJ
—  * = ex =
T-T; Mﬂm@n)
Tos =T
OJ# = T;-T=
eXp(FJp]CP J)
Tos =T
Ty = T4+—i—
eXp(F./pJCP .])

Esta ultima expresién muestra la condicién de estado estacionario de la temperatura de la chaqueta, por lo
tanto permite calcular el valor de la Temperatura de Chaqueta Ty, dadas las otras condiciones operativas
L]

del CSTR. Ademds, brinda una expresién alterna para el flujo de calor: Fyp;Cp ;(T; — Ty ) = Q, que
es equivalente a la m&s sencilla asumida previamente: UA ;(T — T). Por lo tanto, puede reemplazarse en

la ecuacién del Estado Temperatura de la masa reactiva, tanto 7T; como esta nueva expresiéon para @,

obteniendo:

dr
dt

dr
dt

dr
dt

1 _Ea_ =
m[F@ﬂOCP (TO — TRef) — Cv\/ng/zpCp (T — TRef) — koCAe_ R+T VAHR
dVv
—Fyp;Cp (T =Ty ) — CPPT%] =
CPpV [FOP()CP (TO — TRef) — Cv\/ng/zpCp (T — TRef) — koCAe_% VAFR
To,—T dv
—Fp,;C T+ ———————-"Ty ) —CppT—
7pCpP 5( eXp(FJpU‘;qCZp J) 0.J) Pp dt ]
1 _Ea_ =
m[F@ﬂOCP (TO — TRef) — Cv\/ng/zpCp (T — TRef) — koCAe_ R+T VAHR
UAj; dv
—FJpJCp J[exp(—m)(ﬂ) J — T) + T— T() J] - CPPTE]

llegando a la siguiente expresiéon, que ya no contiene a 1';:

dar
dt

1 Ba —
TV [FopoCp (To = Treg) — Co/gL'?pCp (T = Tres) — koCae™ #TVAHR
UA; dv
+Fyp,;C Tos—T)Y1—-exp(—————F—)| - CppT—
7p;Cp 5 (To 5 )l p( Fip,Cp J)] Pp dt ]

Como V = Argngue * L, reemplazando en la expresion anterior se obtiene:
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dT 1
at W[FOPOCP (To = Tres) — Co/gL' > pCp (T — They)
anque
—koCAe_%ATanque * AFR

UA; dL

+Fyp;Cp 5 (To g —T)[1 - eXp(*m)] - CPPATanqueTE]

y cambiando signo detro y fuera del paréntesis del peniltimo término, ademds de tomar Tgr.y = 0°C :

drT 1
S Ty — Cyr/gL? T
dt CPpATanqueL[ OpOCP 0 ¢ \/§ pCP

_ _Ea —
—koCpe™ =T ATanque * L+ AHp

UA dL
—Fyp;Cp (T =Ty 5)[1 — exp(— J

— _ ~ _C A an ueT_
FJPJCPJ)] PPATang dt]

Finalmente, si se realizan los cocientes indicados, con el supuesto de que la densidad del fluido a la entrada
es la misma que la del fluido a la salida (al interior del reactor), se llega a la expresion final para esta primera
opcion:

ar FyTy Cy\/gLY?T
dar Aranquel a Aranquel
koCAe_% * AFR
Cpp
Fyp,Cp (T -Tp J)[l—exp(— UA, ~TdL
CPPATanqueL FJPJCP J L dt

Opcion 2: Por simplicidad, es frecuente usar la diferencia Algebraica sencilla para las temperaturas. Por lo
tanto, el flujo de calor serd ahora:

O=UxAy+(T—Ty)

Igual que en la Opcidn 1, no se tiene variacion temporal en la temperatura de la chaqueta, con lo que se puede
utilizar la expresion del balance en estado estacionario en la chaqueta, asumiendo ademds que la entalpfa
puede expresarse como una funcién de Cp y del intervalo de temperaturas: Hy = Cpy*(Ty—Tgef). Se puede
ademds reemplazar la expresion para el flujo de calor entre la chaqueta y la masa reactiva en funcién de la
diferencia algebraica de temperaturas sencilla, con lo cual la ecuacién de balance de energia en la chaqueta
queda:

dry_ 1

=——— [ Fjp,C Tos—T5)+UA;(T-T 8.2
o MTotalJCPJ[ 7p,Cp g(To g —Ty) J( 7)) (8.2)

que despejando conduce a:
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Fip;Cp ;(To s —Ty5) = -UA;(T—-T5)=
Fip,Cp Ty y— Fip,Cp ;T = —UA;T+UA;T; =
Fip;Cp T g +UAJT = (UAj+Fyp;Cp g)xTy =

FJpJCP JTo s+ UA;T

T, —
7 UAj;+Fyp;Cp g

Esta ultima expresién muestra la condicién de estado estacionario de la temperatura de la chaqueta, por lo
tanto permite calcular el valor de la Temperatura de Chaqueta Ty, dadas las otras condiciones operativas
del CSTR. Por lo tanto, puede reemplazarse en la ecuacién del Estado Temperatura de la masa reactiva,
obteniendo una expresién que ya no contiene a 71:

dr 1
— = ——— [FopyCp (Th — Tge
dt CPPATanqueL[ 00 P( 0 f f)
—CU\/ELl/QpCP (T — TRef) - kOCAei% * ATa'nqueL * AFR — UAJT
UAJFJPJCPJT0J+ (UAJ)Z dL

T*C A anueT_
UAj+ Fsp;Cp 5 UAj+ Frp;Cp 5 Pp£iTang dt]

que simplificando los cocientes y tomando Tgrey = 0°C' da:

ar 1
S . [Fyp,CPrTh
dt CPPATanqueL[ 0Pt P20
—Cy /L2 pCpT — koCae™ T % Apanguel * AHp — UA;T
Frp;Cp jT0 5 UA; dL
1+ F,/pUZAC;p 7 1+ F',pUAC;P S T — CPpATanqueT I ]

Finalmente, si se realizan los cocientes indicados en el corchete mayor, con el supuesto de que la densidad
del fluido a la entrada es la misma que la del fluido a la salida (al interior del reactor), se llega a la expresién
final para esta Segunda Opcidn:

dr KT _CogL'? ke #r « Allp
dt ATunqueL ATanqueL CPP 4
UA Fjp,C
_C A : LT + JpJ PJFIP Cp g TOJ
PP Tanque CPPATanqueL(l —+ W)

UA 1 _dL
+ . Fyjp;CpP g o sz_
CPPATanqueL(l + _UT) t

que es la ecuacién dindmica que describe el comportamiento del Estado Temperatura de la masa reactiva en
el CSTR con la Opcidn 2 para el gradiente de temperatura.

SEGUNDA MODIFICACION: Pasar de TRES a DOS dindmicas. Esta es la tltima simplificacién que se
reporta en la literatura, y con la cual se trabajard aqui [Bequette, 1998]. Consiste en asumir que el nivel
estd controlado, debido a la simplicidad que presenta el control de esa dindmica. Por lo tanto, el modelo del
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proceso queda solamente con la dindmica de Concentracién C4 y la dindmica de Temperatura T'. Adems4s,
para usar el modelo més simplificado, se toma la Opcidn 2 de la primera modificacién sugerida previamente.
Es decir, el gradiente de temperatura se mide como la diferencia algebraica entre la temperatura de la
chaqueta y la de la masa reactiva. No se toma el LMTD para esa diferencia. Se llega a que las dindmicas
principales del sistema son los estados C4 y T, bajo las siguientes consideraciones: i) los requerimientos
del producto estén asociados con la Concentracién del reactivo (C4), pero la Temperatura es crucial en el
desarrollo de la reaccién, it) el Nivel en este caso es una variable de facil control, y #4) por disefio, los tiempos
de residencia del refrigerante en la chaqueta son cortos comparados con los tiempos de residencia del fluido
de proceso en el reactor, por lo que la temperatura de la chaqueta es aproximadamente la misma en toda
la chaqueta pero diferente a la de entrada. Con esto es posible convertir la dindmica de la temperatura de
la, chaqueta en una funcién estédtica. Bajo estos supuestos, y reemplazando Argnquel por el Volumen V' del
tanque, y C’v\/ﬁLl/ 2 por el Flujo de salida F del tanque (que ya queda independiente del nivel al ser este

dltimo constante % = 0), se llega a las dos ecuaciones diferenciales de este modelo:

Primera dindmica correspondiente a la Concentracién del reactivo Cy:

dC'y

Eo F _ _Eq
7t —VcAovaA*koe R=T Oy (83)

Segunda dindmica correspondiente a Temperatura 7' de la masa reactiva

ORI, P ke AT
v F, ke aaW 8.4
dt V. oV Crp ! h
~UA, T FrpsOr 1 To g+ °
CrpV™ CppV (1+H4574) 7 CppV (1+ 22722 )

MSBF _5: Seleccionar entre las Ecuaciones Dindmicas de Balance (EDB) aquellas con infor-
macién valiosa para cumplir con el objetivo del modelo.

De la discusién previa se evidencia que de las cuatro Ecuaciones Dindmicas de Balance (EDB) halladas
previamente (Ecuaciones 8.1), los estados de interés son: Concentracién de reactivo a la salida del reactor
(C4) y Temperatura de la masa reactiva (T). Por lo tanto, el Modelo con el que se trabajara en adelante es
el representado por el sistema de ED formado por las FEcuaciones 8.3 y 8.4.

MSBF _6: Definir para las EDB esenciales, los parametros, las variables y las constantes
conocidas en cada SdeP.

Este paso es el que exige un pareamiento semilla que permita diferenciar a las variables (u, x) de los
parametros de diseno y de las constantes. Puesto que el Procedimiento de DSPyC propuesto en este trabajo
exige que el modelo pueda llevarse a la forma candnica afin de la Ecuacién 7.1, se debe probar esa condicién
en todos los posibles pareamientos entre las acciones de control (u; y ug) v los estados 1 = Cy y z2 = T.
Al menos dos condiciones adicionales que ayudan a reducir el nimero de pareamientos a probar son: i)
que u; esté en la ecuacién para el estado x1 y que uy esté en la ecuacion del estado x5 y i) que tanto ug
como us sean manipulaciones técnicamente factibles y econémicamente viables en el Proceso real. Estas dos
condiciones pueden ser restrictivas para el problema en abstracto (problema matematico), pero generalmente
entregan pareamientos mds acordes con la facilidad de control en el Proceso real. Por lo tanto, las posibles
acciones de control para el estado z1 = Cy4 son: Fy y F, mientras que para el estado zo = T son: Fy, Ty,
F, U, Ay, Fj y Ty;. Puesto que el nivel L del reactor estd controlado, es vdlido asumir que el sistema de
control estd regulando el flujo de salida F' y no el de entrada Fy para mantener nivel constante, todo por
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las condiciones operativas tipicas de un CSTR [Henson and Seborg, 1990]. Eso deja como opcién tinica a Fy
para actuar como la accién de control del primer estado, quedando el pareamiento: Fy — Cy4. Respecto al
segundo estado, pueden descartarse como posibles acciones de control sobre la temperatura: a Fy y F' por lo
ya dicho, a Ty porque dejarfa a la chaqueta sin ningiin uso practico, a U porque en realidad es una variable
que depende paracialmente de otra (Fy) que estd opcionada y a Aj porque para manipularla habria que
variar el nivel del reactor por debajo del nivel que ocupa la chaqueta, lo que afectaria el tiempo de residencia
de los reactivos y por ende al primer estado C'4. Con esto, quedan como opciones: F; y Ty, y por lo tanto
sélo dos pareamientos a probar. Lo que sigue son las expresiones del modelo en términos de variables de
control (x1,x2,u1,us) para esos dos pareamientos posibles.

Primer Pareamiento: [u1 = Fp > 21 =Ca y ue=F; > a2 =T):

d:L‘l CAO F _ _Ea
r1 — koe Fre2

AT

g B Eu B Ea: B k:oe_RE—;z *AER:E
a v v Cpp !
UA Cp jT; UA
70 (‘I/xz + e iz*OPJCP J uz + Ui*P/CP J T2
PPV CrpV (L 250E2) — CrpV (L+ 25505

1

W , que 1mphca

que debe manipularse trasladando la accién de control original us = Fjy a uj =

UA;
despejar us = (u_lg — 1)5—5;%, para buscar la forma canénica esperada:
dT Ty F koe Tz « AHp
— = —u — =Xy — x
dt 7 Cpp !
UA; p;CpgTo g , 1 UA; UA;
—_— ———uy * (— Uy * T

- X * -1 +
CPpV 2 CPpV 2 (’U,§ pJCPJ CppV

a la que se llega tras aplicar las operaciones indicadas en el peniltimo término:

dr Ty F_ ke ™5« AHp
a v iV Cpp !
UAJ UAJTOJiUAJTOJ % UAJ

CopV 2 T TV T OV 2T Gy 2

y expresar el modelo en forma matricial, con la accién de control modificada u3:

° _E L _ngz
T o V‘Tl [1]& I
o = __Bh
F koe Fre2 xAH UA UAST,
T _F _ ko R _ J JLo g
2 V2 Crp 1= Grv®2t Ty
Cao 0 Ul
+ ﬁ _UATy | UAp o uwt
14 CPpV CPpV 2 2

Segundo Pareamiento: [uy =Fy — 11 =Ca y ws=Tos — zal:
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d F _ a
ar _ T, - F koe™ 7= *AHRx
at vV Tyt Cpp !
_ UAJ Lo FJPJCPJ up + UAJ -
CrpV™" " CppV (1 + ZEEEL) — CppV (1 + HLgEEEs )

que de inmediato se ve cumple con la forma candénica matricial, e incluso, de manera mas sencilla que el
primer pareamiento:

F k _REa
Y £ — *To
l 581 ] B 71 — koe x1

[ - _F .. kee B*osAHp = UA; UAy
2 v Crp 17 TppV 2T ooy Figgle sy 2

CV 0 U

+| L Fip;Cp s [ ul }
I C
Vi CppV (14 —IhEL) 2

Resulta evidente tomar la segunda opcién, por su sencillez [Bequette, 1998]. Tal decisién intuitiva estd
sustentada también en el andlisis hecho con la técnica de evaluacién de controlabilidad estructural por medio
de digrafos [Kim, 1997; Lee et al., 2001]. Con esa herramienta se verifica el orden relativo del digrafo asociado
a cada pareamiento. Para la segunda opcién de pareamiento [u; = Fy — x1 u2 = Toy — 2], el orden
relativo del digrafo es menor, por lo que resulta ser el pareamiento elegido tal y como se explica en detalle
en [Ochoa, 2005]. Por lo tanto, tomado este pareamiento se ve del Modelo que la clasificaciéon pedida en este
paso del método de modelado queda asi:

Variables del Proceso: Temperatura de entrada del fluido de servicio Ty s, Flujo de entrada Fpy y de salida F,
que resultan iguales con el supuesto de nivel constante (Lfl—f = 0), y los dos estados C4 y T. Nétese que los
flujos Fy y F hacen parte de las variables de disefio, puesto que dado un volumen V', con ellos se modifica

el tiempo de residencia T ges v la conversion (X¢).

Pardametros del Proceso: Calor de reaccién AH g, Capacidad calorifica y densidad del fluido de proceso Cp, p
y del fluido de servicio Cpy, p; y Coeficiente global de transferencia de calor U.

Constantes (en las que se incluyen las perturbaciones en su valor nominal y los pardmetros de disefio):
Volimen V', Concentracién de reactivo C'4g a la entrada, Constante de frecuencia de la ley de Arrenhius ko,
Energia de activacién E, de la reaccién, Constante univesal R de los gases, Temperatura de entrada Ty del
flujo de alimento, Flujo del fluido de servicio F'; por la chaqueta y Area de transferencia de calor Ay entre
chaqueta y masa reactiva. Nétese que el volumen V' del reactor es una variable de diseno.

MSBF _7: Hallar ecuaciones constitutivas que permitan calcular en cada Sistema de Proceso
el mayor nimero de parametros.

En este caso, y por simplicidad, se considera que casi todos los pardmetros son de valor constante, por lo que
no es necesario contar con ninguna ecuacién constitutiva. En el caso del CSTR de este ejemplo, los pardmetros
tomados de [Bequette, 1998; Bequette, 2002], se muestran en la Tabla 1. El reactor dado por Bequette tiene
un volumen de masa reactiva de V = 2,4069m3 y opera con un tiempo de residencia Tges = 15minutos.
Ambos pardmetros se liberardn en esta ejemplo para poder realizar la tarea del Disefio Simultdneo del
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Simbolo  Descripcion Valor Unidades
E, Energfa de activacién de la Reaccién 75361,14 PR

ko Factor de frecuencia de la ley de Arrehnius  2,8267 ¢ 101 —1_
AH Calor de reaccién por gmol de Producto —9,0712 ¢ 10* gn‘{ol

U Coeficiente global de transferencia de calor — 2,5552 @ 10% —r
Tos Temperatura de entrada del refrigerante 282,96 K

Ay Area de transferencia de la chaqueta 8,1755 m?

F; Flujo de refrigerante por la chaqueta 0,3776 m;’iw
To Temperatura de entrada del reactivo 295,22

Fy Flujo de entrada de reactivos al reactor 0,1605 ;’iw
p Densidad de la masa reactiva en el reactor 1000 Egg

P Densidad del fluido refrigerante 1000 g%

Cp Capacidad calorifica de la masa reactiva 3571,3 ki

Cpy Capacidad calorifica del fluido refrigerante ~ 3728,87 k_J;

Cao Concentracién del reactivo en la entrada 2114,5 %

Cuadro 8.1: Valores de consttantes y pardmetros para el CSTR de polimerizacion.

Proceso y su Control (DSPyC). Bajo las condiciones de [Bequette, 2002], el estado estacionario que se logra
esxty = Cy = 1071,6% y o = T = 38,33°C' = 311,48K. La constante universal de los gases en las

: _ J
unidades del proceso es R = 8’3174W'

MSBF _8: Verificar los Grados de Libertad del modelo (GL = # Ecuaciones - # Incdgnitas).

Como se ve de las dos ecuaciones del modelo, y con los valores de las constantes arriba mencionados, las
incognitas son: x1 = Ca, xo =T, uy = Fy, us = Tyy, V. Las acciones de control varfan en el tiempo por
efecto del respectivo controlador, pero para simular primero en lazo abierto se utilizan los valores de Fy y
Tos reportados en el punto anterior. Por lo tanto, recibirdn un valor constante para el estado estacionario
donde se disenia. Recuérdese que todas las pertubaciones estdn también fijas en su valor nominal. Por lo
tanto, ya s6lo quedan tres variables, una de las cuales es un pardmetro de disefio V' (e implica cambios en
otra: Ay como se verd adelante), que se fija para cada corrida durante el disefio o se deja libre para que la
optimizacion lo halle. De este modo s6lo quedan dos variables, los estados, y dos ecuaciones diferenciales,
las dindmicas del modelo. Por lo tanto los Grados de Libertad son: GL = 2 — 2 = 0, con lo que el sistema
resulta soluble.

MSBF _9: Obtener el modelo computacional o solucion del modelo matemdtico.

Para el modelo computacional se procedié a simular el sistema usando Simulink de Matlab con dos sub-
bloques: uno para la dindmica de Concentracién C'4 y otro para la dindmica de Temperatura 7. También se
escribié un programa para inicializar los pardmetros que requiere el simulador de Simulink. Todo se simulé
con un paso de 0,1minutos, usando una rutina de solucién de ecuaciones diferenciales basada en Ruge-Kutta
de orden 4 y de paso fijo. La estabilidad de las simulaciones fue buena.

MSBF _10: Validar el modelo para diferentes condiciones y evaluar su desemperio.

La validacién del modelo no se realizé en este trabajo, puesto que ya estd reportado como modelo validado
en [Bequette, 1998; Bequette, 2002], tomando datos cinéticos de un reactor real presentado originalmente en
[Furusawa et al., 1969; Fogler, 1992].
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La parte final del Paso 1 es la especificacién de las variables de diseno y una propuesta de un primer
pareamiento (semilla) de control para el Proceso. Ademds, pide se determinen los intervalos de las variables.

Como se dijo en el paso MSBF 6, las constantes (en las que se incluyen las perturbaciones en su valor nominal
y los pardmetros de diseno), son: Volumen V', Concentraciéon de reactivo C4¢ a la entrada, Constante de
frecuencia de la ley de Arrenhius kg, Energia de activacién FEa de la reaccién, Constante univesal R de los
gases, Temperatura de entrada Ty del flujo de alimento, Flujo del fluido de servicio F; por la chaqueta y
Area de transferencia de calor A entre chaqueta y masa reactiva. De estas, los pardmetros que se tomarsn
para el disefio del CSTR serdn: Voliimen 1til V' del reactor y el drea de transferencia de calor A;. Como
V' y Aj ya no serén constantes, deberian dejarse libres (como variables de disefio) hasta el final o buscar
alguna relacién entre ellas. Adicionalmente, se liberard para el disefio el tiempo de residencia del reactivo en
el reactor (Tges), lo que libera también los flujos de alimento y descarga (Fy y F'). Con todo lo anterior, es
posible encontrar relaciones ttiles enre las variables del proceso.

Se tomar4 una relacién heuristica entre la altura del tanque H (también denominada Nivel L) y su Didmetro
D de 2 : 1, tal como lo plantea Bequette [2002]. Ademds, se considera que el volumen ttil del tanque serd
el 85% del volumen total del tanque cilindrico que forma el CSTR. En consecuencia, el Volumen 1itil del
tanque seré:

e D? 0,85

1
V = 0,85 * « H: H:ED:»V:’TMD3:»V:0,3338D3

La otra consideracién sobre el diseno del reactor es que la chaqueta quedard cubierta cuando el volumen de
liquido en el interior del reactor alcance el 75 % del volumen total. Por lo tanto, para calcular el drea de trans-
ferencia entre la masa reactiva y el fluido contenido en la chaqueta, se calcula la altura correspondendiente
de la chaqueta:

D3 D? D
VTanquefJﬁLlena = 0,75 * T .8 = T .4 «H; = Hj;=0,75x% E = H; =0,375D

y como la chaqueta a instalar no cubrird el fondo del tanque, su drea seré:

Aj;=nDxHy; pero como Hy = 0,375D = Ay = 0,375« 7D? = 1,1781D?

Por todo lo anterior, en las tareas de disefio se reemplazard V = 0,3338D3 y A; = 1,1781D?, de modo que
en adelante las unicas variables de disefio serén el Didmetro D y el flujo de reactivo Fy = F (iguales por
condicién de nivel constante) del CSTR.

Para el pareamiento semilla y los intervalos de las variables manipuladas, se toma el pareamiento que se
discuti6 en MSBF 6 al obtener el modelo: [uy = Fo — 21 us = Toj — x2] y se procede a fijar los
intervalos de las variables manipuladas. El intervalo para u; = Fj se toma de acuerdo con la habilidad de
intervalo (range ability) del Elemento Final de Control (EFC) de la variable . Como en este caso el EFC
es una valvula, se aconseja utilizar habilidades de intervalo de 50. Regularmente, se asume que en el estado
estacionario de diseno, la vdlvula se encuentra 50 % abierta (asuminendo curva de respuesta lineal de la

*

vélvula), por lo tanto el valor maximo de la primera accién de control serd: u; rrqz = 5%, con Fg el caudal

nominal de estado estacionario, mientras que el valor mfnimo serd wu; i, = 0, por deduccién directa del
funcionamiento del proceso. Por su parte, para hallar los limites de la segunda accién de control us = T g,

3La habilidad de intervalo o RA de Range Ability en inglés, de un EFC es el cociente entre el minimo valor que puede
garantizarse con precisién y el maximo valor que puede garantizarse con precisién usando tal EFC. Si por ejemplo un sistema
demanda que la vdlvula pueda suministrar hasta 500//min de manera precisa, pero que al mismo tiempo permita cambios tan
ajustados como 5l/min, se requerird que dicha vélvula tenga un RA alrededor de 100. Las vdlvulas comunes tienen un RA que
oscila entre 20 y 50, por lo que una védlvula con semejantes caracteristicas resulta dificil de encontrar.
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se recurre a las condiciones normales de los fluidos de enfriamiento en una planta industrial. En este caso
se considera que el fluido de servicio es agua que proviene de una torre de enfriamiento dotada de enfriador
(chiller en inglés). En consecuencia, la temperatura del agua que entrega la torre se puede asumir que es
8°C = 281,15K. Para la temperatura de salida del agua luego de pasar por la chaqueta, se asumird que
siempre estard 5°C' por debajo de la temperatura de operacién del reactor, para garantizar un gradiente de
temperatura minimo para una transferencia de calor adecuada. En consecuencia, los limites para la segunda
accién de control serdn: us prae = 1" — 5K, U2 min = 281,15K, con T™ la temperatura nominal de estado
estacionario del CSTR.

8.1.2. DSPyC: Paso 2

En el tercer paso se debe linealizar el Modelo del Proceso en el Punto de Operacién a disenar.

El punto de operacién elegido se toma directamente del planteamiento de [Bequette, 2002], el cual es:
x1 = Cy = 1071,6% y zo = T = 38,33°C = 311,48K. En ese punto se aplica la linealizacién del
Modelo para los estados 1 = C4 y zo = T. Como las perturbaciones se consideraron constantes en sus
valores nominales, la linealizacién sélo se realiza sobre estados y acciones de control con el Proceso operando
cerca a dicho Punto de Operacién (PO). En el caso de considerar perturbaciones, debe recordarse que
cada que se agrega una nueva perturbacién debe realizarse nuevamente todo el proceso de linealizacién
para aquellas ED que contengan la nueva perturbacién. Para que el lector tenga una visién completa del
sistema linealizado total (incluyendo cuatro perturbaciones y cuatro acciones de control), a continuacién
se presenta matricialmente la forma final del sistema linealizado en variables de desviacién (nétese que el
término independiente de cada ED desaparecid!) para el modelo completo y general del CSTR.

La linealizacién completa, si se tomarédn los cuatro estados originales, cuatro acciones de control y cuatro

. . ey . . . / / I l
perturbaciones, todo en variables de desviacién, quedaria en forma matricial como (%) = Ax'+Bu'+Dd’,
con el superindice “prima” para indicar variables de desviacién:

20& ofr  OfL r Of  of  8fv

ar oL 9C A oT oT, L u1 Dus Ous Oy )
ddC't’3 Ofc, Ofc, Ofc, Ofcy C Ofcy c, Ofc, Ofcy ,1
di _ oL aCa T T ALy dup dus duz dug Uy
- & % & E||7 |t & £ 2 E|
13 u U u u,
T, ofr, Ofi, ofr, Ofr, T of,  ofr,  ofc, ot ]
dt oL oC s oT oTy Ouy Ouso Ous Oug
ofr afr ofr afr
dd1 ddo dds dy d
dfc, 9fc, Ofc, O9fcy d
+ od, dd> ods Ody
T ofr ofr ofr d
dd; dds dds Dds
Afr; ofr; Afr; ofr; d
dd; dd> dds od; A

En lo que viene se aplica la linealizacién solamente a los dos estados de interés para el CSTR: concentracién

de reactivo y temperatura de la masa reactiva.

Dinamica de la Concentraciéon C4

Para la dindmica de la Concentracién del reactivo limite C 4, tomando como variables los estados y las dos
acciones de control Fy y Tpy:

dC F F _ _Ea
d_tA = feu(Ca, T, Fy,Tys,0) = VOCAO — ‘_/CA — koe T Cy
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con O el vector de pardmetros y constantes de la ED. Calculemos la linealizacién de la funcion fo, (Ca, T, Fy, Tos, 6)
término a término. El primero término es la funcién evaluada en el estado estacionario: fo,(Cagg, Ter, Fo pE, Tos EE, 0),
que en este caso da:

F C F _ _Ea
fou(Capp, Tep, Fo gr, Tos £E,0) = — E‘Ii A0 _ ‘JiE Ca g — koCa Epe T*TeE

El segundo término, asociado con la derivada respecto al primer estado C'4 es:

0 Ca, T, Fy,To5,0 F
fCA( 2 e ) | (Cape,Tee.Fo e Tos pE) * (CA —Cy EE) = —=Z£ (CA —Cy EE)
0C 4 VeE

—koe s (Ca—CaER)

Ahora, para la derivada respecto al segundo estado T', se obtiene:

afC'A (CA7T7 F07T0J70)

| (Cape,Ter.Fo 5E.Tos pE) * (T - TEE) =

oT
__FEa E
—koCa gpe ®TEE % RT]%E (T — TgE)
dCa Fo F _ Ba
A _ T, Fo, Tos,0) = “2Cu0 — = C — z
7 Jou(Ca, T, Fy,Tyz,0) VCAO VCA koe~ =T Cy

Tomando la derivada parcial respecto a la primera accién de control Fg, recordando que por la condicién de
L constante, F' = Fj:

Cao CaEgr

0fc,(Ca, T, Fo,Tos, 0
fcu(Ca, T, Fy,To,, 0) ((Cape Ton.Fo oo.Toy 5p) *(Fo — Fo £R) = [7— % :|*(F()_FO EE)

0Fy

Finalmente, calculando la derivada parcial respecto a la segunda accién de control Tg ;:

afC'A (CA7T7 F07TOJ70)

*
8T0J |(CAEE1TEEvFO EEToJ EE) (

Tos —Tos EE) =0%(Toy —Tos EE)

Al unir todas las derivadas y multiplicar por las diferencias entre los estados y sus valores en EE (las variables
de desviacién), se obtiene una expresion lineal de la ecuacién dindmica del estado Concentracion:

F C FppC __Ea
fcatineatizada(Ca, T, Fo, To5,0) = 0 E‘Ji 40 EEVA EE _ }yCa ppe” TT5E
F ___Fa
_%(CA — Ca gg) — koe ®7Te (Ca — CA EE)
_ _PBa FE,
—koCa gpe ®TEE % RT]%E (T — TgE)

C C
Rl G
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que al agruparse produce:

Fi C FrgeC __BEa
fCAylinealizada(CA7 Ta F07 T0J7 0) = 0 E‘i a0 EE‘/ AEE kOCA EE€ R:%EE:|
EE
[ Feg

— 7 +k0€_R*%2E] (CA —Cy EE)

——Ea Ea
— |koCa gpe TTEE % T2 } (T' - Tgr)
EE

:CAO Ca EE
“a0  YAEE| (@ @
+_V % ](o 0 EE)

Que muestra la dependencia lineal de la concentracién respecto a las deméds variables, en este caso tomadas

fa i in. dC _ 1 ! / i : :
como de desviacién: <z . . =ac, +bo, *Cy +co, * T +dc, x Fy' +ec, * T, Si ahora se quiere

expresar el diferencial en variables de desviacién, se debe recordar que a la ED lineal anterior se le resta el
valor en EE del lado derecho de la ED, por lo tanto:

dca\’
<d_tA> = fcoatineatizada(Ca, T, Fo, To.5,0) — fc,(Cage, TeE, ForE, Tos £EE,0)

dCa\’ [Feg ] .,
= - | == k R«Tgg | (
( di > y e A

— |koCa EEe——R*’?‘;E % E; }T'
RT%:

+

:CAO CaAEE| )
=40 2
|V v |

Dindmica de la Temperatura T

La ED que describe la dindmica de la Temperatura en el CSTR, desagrupando términos para ver los diferentes
estados, es:

dr FoTy, F,. koe =t « AH
— = Cu, T, Fy,Thy,0) = e A O)
dt fT( Ay,4L,L0,40J, ) vV % Cpp A
7UAJ FJpJCpJ T()J+ UAJ
CppV CppV(1+ i@%) C’ppV(1+FJ—[”]%)

Aplicando el mismo procedimiento precedente:

Ea J—
F T FepT koC T RTeg AH
fr(Cape, Tee, Fore,Tos £E,0) = OBET0 _ TEEEE 0 ABEC -
Vv Vv Cpp

UA,TgE n Fsp;Cp sTos EE UA,
CrpV  CppV(1+ ZBLEEL)  CppV (1 + £22Lmy)
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Luego para hallar la derivada respecto al primer estado, Nivel C4:

afT(CA7T7 F07T0J7 0)

0Cy | (Ca,T,Fo,Tos,0) * (CA - C’AEE) =
Fa —
koe  FTes AH
*OC—PP % (Ca — Cagg)
y la derivada respecto al tercer estado T, es:
afT(CA7T7 F07T0J70)
orT | (CagEe,Tee,Fo gE,Tos eE) ¥ (T - TEE) =
Fep koem T AH  d(—HT)
v (T —Tkr) Crp Ine T (T —TgE)
UA;
- T-T
8fT(CA7T7 F07T0J79)
oT | (Cagr,Ter Fo 68,Tos BE) ¥ (T - TEE) =
Fgg koe ®TAH Ea,.
—— (T =T - [—=—T7°|(T - T
v 12 Cop [ i I( EE)
UA
a CPP{/ (' = Tex)
afT(CAv T7 F07 TOJ7 0)
oT | (CapreTeE.Fo p.Tos pE) * (T - TEE) =
FEa —
Feg koe  ®Tee AHCA g E,
—— (I'=TgE) - T-T
UAy
—— (T =T,

Ahora derivando con respecto a Fpy, la accién primera accién de control, recordando que por tener el nivel
constante F' = Fj:

Ofr(Ca, T, Fy,Tos,0)

oU | (Cape,Ter.Fo 5r.Tos pE) * (FO — Fp EE) =
Tt T
[ O‘fE - %] (Fo — Fo ER)

Finalmente, para la segunda accién de control Ty ;:

afT(CAv T7 F07 TOJ7 0)
dF, | (Cape,Tee,Fo gg,Tos gE) ¥ (TOJ —Tos EE)

Fip;Cp
CppV (1 + 2 s)

(Tos — Tos EE)
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Al unir todas las derivadas y multiplicar por las diferencias entre los estados y sus valores en EE, las variables
de desviacion, se obtiene una expresion lineal de la ecuacién dindmica del estado Temperatura:

Ea J—
ForeTo  FeeTere koCappe ™7ee AH
; izada(Ca, T, Fo,To5,0) = — —
fT,lznealzz d ( A 0,40J ) vV Vv CPP
UATeg Fjp;Cp sTos EE UA,
Coot Crp 1+ T G+ SR
FEa R
koe” ®Tee AH
*OC—Pp * (CA - CAEE)
Ea R
Frg koe” BTee AHC A gE E, UAjy
- T-T
v Crp “ 71z, " Cppv | T TEE)
Toee TEeE
BBl (R~ R
[ v v }( o—FoeE)
Fjp,Cp g

(Tos —Tos EE)
CrpV (1 + i)

Que muestra ahora una dependencia lineal de la Temperatura respecto a las demds variables, en este caso

tomadas como de desviacién: % =ap +bp«Cly +cp T +dp x Fj 4+ ep x Tp,’. Si se quiere convertir a

variables de desviacién, debe restarse fr(Capg, Ter, Fo g, Tos EE,0) del lado derecho, lo que cancela el
término independiente ar y produce:

ar\’ koe THEAH
dt ) Cpp A
Fpp  kee ®Tes AHCA gy E,  UA, ,
+ * 5 * T
14 Cpp RTEE CppV
Tore TEeE
Fjp,C
70p;Cp j T,

CppV (1 + 2o s)

con lo que queda lista la linealizacién del modelo original no lineal, que a continuacién se expresa de manera
matricial:

——_LEa _ __Ea
dc’, —£EE — kpe” T TeE —koCa gpe” ™TEE * %}g; oA
i | = 7T AT RrTIN T
ar _k e EE AH _F _ kge EE AHC4 EE * FEgy _ UA;
Cpp 1% CPp RT%E CPpV
Cao _ CaEE
v v 0 F
—+ To gr _ Teg F;p;Cp g ,
I C
v Vi CppV (IR 0J

Para hallar las componentes de las dos matrices, que son constantes, se toman los valores de estado esta-

cionario de todas las variables, asi como los valores de las constantes y pardmetros del CSTR dados en la
Tabla 1. Se llega a:
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air1 ai2 0,1605 11 ___75361,14
A — s 5 - _ _ 2 8267 10 8,3174%311,39 *
[ as,1 G22 ] — o1 2,4069 ’ y e ’
2 = 28267 e 10' x 10716 x ¢~ TR , 03011

8,3174 % (311,39)2°
75361,14

2,8267 0 10 s e "7 5 90712

921 = 3571.3 * 1000 ’
_ 75361.14
o 0,1605  2,8267e 10 xe WU 4 90712 % 1071,6 . 75361,14 _ 25552%8,1755
27 724069 3571,3 * 1000 8,3174 % (311,39)2  3571,3 % 1000 * 2,4069
2114,5 _ 1071,6 0
2,4069 2,4069
B= 295,22 311,39 0,3776x1000%3728,87
2,4069 ~ 2,4069 |  3571,3+1000+2,4069(14 L20=I000TToR ST

que realizando las operaciones indicadas entrega las dos matrices del sistema linealizado del CSTR, evaluado
en el Punto de Operacién (PO) dado previamente [Bequette, 2002]:

A | 01319 65287 o [4332950 0
~ | 00017 00748 |’ ~ | —6,7182 0,0212

8.1.3. DSPyC: Paso 3

El cuarto paso exige la seleccién y ubicacion de n sensores, siendo n el orden del Sistema (ndmero de estados).

En este ejemplo la ubicacién de sensores resulta inmediata, puesto que si se va a medir el estado completo,
deben ubicarse un sensor de Concentracién del reactivo A a la salida del CSTR. y un medidor de Temperatura,
también a la salida del reactor. Sin embargo, para evidenciar el uso de la Observabilidad en el Procedimiento
de Disenio Simultdaneo de Proceso y Control (DSPyC), aqui se analiza la observabilidad del Proceso bajo dos
opciones de sensdrica. La primera que cuenta solamente con el sensor de Concentracion (estado 1 = Ca) y
1 a segunda que cuenta solo con el medidor de Temperatura (estado zo = T).

8.1.4. DSPyC: Paso 4

Este paso establece la valoracién de la Observabilidad (Ob) del Sistema.

Primero se realiza la valoracién de la Observabilidad del Sistema original no lineal y luego se realiza la misma
valoracién pero para el Sistema Linealizado, todo con el fin de evidenciar ventajas y desventajas de las dos
aproximaciones.

Observabilidad del Sistema Original no Lineal.

Para calcular la Observabilidad Local del Proceso en el punto de operacidon, se establece primero el Espacio
de Observacién Sp para cada una de las dos opciones de sensorica postuladas.

Opcidn 1. Sélo se instala el medidor de Concentracién (estado 21 = C4). En este caso, la funcién h(x) del
sistema serd: h(x) = [x; O]T. En consecuencia, la expresién del sistema en forma matricial canénica, que
se repite aqui para facilitar el seguimiento del célculo, es:
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F o
—_ — Rxx
L 571 f FEa V'I.l koe sn
X = . =f(x) + g(x)u= _E, ke TT2xAHp, _ UA; UA; 2
L2 2 Crp LT CrpV 2 T G pv (14 L2 2Ce 1y 2
J
S 0 u
+ | I Frp;Cp g { ! ]
| CppV(1+E‘L/Z‘,§]‘LL) U2
T
y=hi) = ||

El Espacio de Observacién Sp del Sistema en este caso tendrd dos componentes puesto que la aplicacion
recursiva de la Derivadad de Lie va hasta (n —1) =2—-1=1:

So = gen{LIn(x), Lth(x)} = gen{h(x), Lth(x)} = gen{[z; 0]*, L¢h(x)}

Para proseguir, se cdlcula la unica Derivada de Lie indicada:

F _ _Ea
—£ 11 — kge” Bre2pq
v
Leh() = BX¥pay 1 g e
f Ox _Eo. ke R*12*AHRx _UA; ., + UA; x
V2 Cpp L= Cppv2 CppV (1+TLITE 1) 2

—Ea_
= ——=x1 —koe Fr2ay
14

y por lo tanto, continuando con el cdlculo previo:

F _ _Ea_
So = gen{[z1 O]T, — Vxl — koe Rets x1}

Ahora, se debe calcular la Distribucién de Observabilidad:

Ea
a(ﬁ . 8[1’1 O]T 8(—%])1 — koei Rxzg ZL‘1)
As, wn&k|¢e&}gm{ e -

Ea
F __Ea koE, x1e Fr=2
= gen {[1 0], [—‘—/ — koe ™ Frez — OR w22 p ]}

Finalmente, se chequea la dimensién de esta Distribucién: dim(Ag,) = 2, para lo que se utiliza la matriz
Wo = [% 9¢ 9¢

%1 Ox 2 Ox (n71)]7 que en este caso es la matriz:
1 0
Wo = Ea - e
_F —Bxas __koE, z1e @2
v — koe T R * T a3

que serd de rango 2 si su determinante es diferente de cero o si la segunda fila no puede expresarse como un
nimero « por la primera fila. Probremos la segunda condicién:
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Ea
F __FEa kEa T Rxaz
FEowes Jlfme PR o g
F _ a
_V_koe 1?512 = «
koEa ZL‘leiﬁg2
— =0

X
2
R x5

Desarrollando la primera condicién:

F F
__Ea_ _ _Ea o+ = __Ea o+ =
—koe G = at—=e T = V. = In {e REW} =In v
ko ko
Fa aJr% Fa
— = In = 29 = —
N e R e

a+£ .. e, . . .
y como Fa, Ry In [TOL} son todos positivos, la condicién indica valores negativos para 2, que resulta

imposible puesto que o = T en unidades absolutas de Temperatura, que siempre son positivas. Esta
condicién no la cumple ningin xo del Proceso. Como esta condicién no se cumplid, se puede decir que las
filas son linealmente independientes y por lo tanto el rango de la matriz es 2.

Desarrollando ahora la segunda condicidn:

FEa FEa
koE, xi1e Fraz T1e Brez
— * =0= 5

__FEa _ _Ea

i 5 =0=z1e Ere2 =0 = 11 Fr22 =0
€T i
2 2

que presenta dos alternativas: i) 1 =0, y i) efﬁf—;z =0 = x9 = +00. La segunda alternativa no es viable
porque implica una Temperatura infinita, mientras que la primera alternativa indica que la observabilidad
se pierde si la concentracién de reactivo A en el CSTR Cjy se hace cero. Esto ultimo advertiria que el uso de
un observador con esta eleccién de sensérica no serd viable si se permiten valores de C'4 = 0. Pero como las
condiciones se deben cumplir simultdneamente, esto no aplica. En consecuencia, el Proceso es observable en
todo el espacio de estado cuando se mide z1 = Cya.

Opcion 2. Solo se instala el medidor de Temperatura (estado x5 = T). En este caso, la funcién h(x) del
sistema serd: h(x) = [0 xg]T. En consecuencia, la expresién del sistema en forma matricial canénica en el
que sélo cambia h(x) frente a la Opcidn 1, que se repite aqui para facilitar el seguimiento del cdlculo, es:

P k __ _Ea
. — — Rxxg
. Bl B L Tvm ke T
X = o =f(x) +g(x)u= F ke B*T2 xAHp UA; UA;
T2 —yvT2 — T — T2 + T 57C T2
\%4 Cpp CppV CPPV(IJ’,_.%%JLL)
CV 0 U
+ Ty F;p;Cp g |: 1 ]
V. OppvtTigler) U2
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El Espacio de Observaciéon Sp del Sistema en este caso tendrd dos componentes puesto que la aplicacion
recursiva de la Derivadad de Lie va hasta (n —1) =2—-1=1:

So = gen{L%h(x), Lth(x)} = gen{h(x), Lth(x)} = gen{[0 z2]", L¢h(x)}

Para proseguir, se cdlcula la unica Derivada de Lie indicada:

B R N =1
Oh(x) 71 — koe 21
Leh(x) = Ix f(x) =[0 1] _F, k-oe’Rsz *AHp .. UA; . + UA, T
|4 2 Cpp 1 CppV 2 Cva(l_;'_%L) 2
Ea ~
F koe Bre2 x AH UA UA
= 77&727 0 O Rl’lf C “]/,1’2+ ;Jp o X9
Pp Pp CppV (1 + —U‘T)
y por lo tanto, continuando con el cdlculo previo:
FEa ~
F koe B2 x AHp UAy UAj;
So = gend{|0 :ch, — —Z9 — T — To + To
i ] 14 Cpp CppV CppV (1 + L22Lrs) J
Ahora, se debe calcular la Distribucién de Observabilidad:
¢
As, = gen{a K9xS So}
a(*E‘T _ k067 Rxxo *AHR:I: _ UA, To + UA, x )
b o0 g O RO G+ g
N ox ox
__Ea_ - __Ba  __
[0 1] [_ koe T**2 xAHp _F _ koEge "**2 AHzy  UAjy
— gen ? Cpp UAV RCsz‘g CPpV
J
@pWH%u)]

Finalmente, se chequea la dimensién de esta Distribucién: dim(Ag,) = 2, para lo que se utiliza la matriz

—[9¢ .99 . .0¢ e
Wo = (525500 52 (nil)], que en este caso es la matriz:

0 1
__Ea ~ __Ea  __
Wo = | ke Bo34Afr _F _ kaEge T3 ATz, UA; n UA;
Cpp v RCppx3 CppV CppV(1+EL21CP 1)

UA;

que sera de rango 2 si su determinante es diferente de cero o si la segunda fila no puede expresarse como un
nimero « por la primera fila. Probremos la condicién de dependencia lineal:
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_koe_RE—;2 «* AHp F k:oEae_RE—;2 AHzq UAy UAy

CPP V RCple’% B CPPV Cva(l + FJPUZAC;P J)

[

] = a0 1=

__Ea ~
_k:oe Rezz x AHp

= 0 y ademss:

Cpp
_E _ koEaein—“%Aﬁl‘l _ UAJ UAJ —
1% RCppa CppV — CppV(1+ FJZJiAC;PJ)

Ambas condiciones se deben cumplir simultdneamente para que la dependecia lineal exista. Desarrollando la
primera condicién:

__Ea -
7/{106 B2y x AHp

= 0= koe T3 x AHp = 0= ke T3 =0 =
Cpp

_ _Ea
e Rxza — 0

que s6lo resulta vélida si o =T = +o00. Como esta condicién no se cumplid, se puede decir que las filas son
linealmente independientes y por lo tanto el rango de la matriz es 2. Sélo por ejercicio, se desarrolla ahora
la segunda condicién, aunque se insiste, se debian cumplir las dos simultdneamente:

F  koEse ™ AHz, UAy UAy koEqe” Tz AHz:
v 2 o + Fip;Cp s = a= 2 -
v RCppx; CppV ~ CppV (1 + _‘UT) RCppxs
UAjy UAjy F
o+ Fip;Cp gy CproV - {_/
CppV(1+ —U‘#) Pp

e e r1 RCpp UA; _ UAj _ E
a3 koE,AH CppV (1 + i@%) CppV V
2 le; RCpp UAJ UAJ F
T = T3e Q*kEAF Frr T T Ty T
0La CppV (1 + =5) PP

que determinars una familia de puntos en X para los cuales el sistema no es Localmente Observable. Reem-
plazando la equivalencia entre la variable de disefio (didmetro D del tanque) y el volumen V' y el drea de
transferencia de calor Ay calculadas al final de Paso 1, se llega a:

9 —Ea RCpp

U % 0,375 * wD? U % 0,375 * mD? F
T1 = THEe e x —————
koE,AH

Cpp*0,3338D5 x (1 + 221ty Cpp+0,3338D3  0,3338D3

Si ahora se reemplazan los valores de los pardmetros del CSTR (Tabla 1) en esta tltima expresién, se llega
a:

, 007 o 0,0253 0,0253  0,4808
— —a2e 2 #1,5372x 10 - -
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que serfa una condicién a verificar durante el diseno, para garantizar observabilidad, si la primera condicién
se hubiera cumplido. Como la prueba resulté no vélido para un sistema real, puede decirse que el Proceso
real es Observable en todo el espacio de puntos viables, cuando sélo se mide el segundo estado xo = T

Observabilidad del Sistema Linealizado.

Con el fin de mostrar la manera de usar la Observabilidad de un Sistema Lineal, procedamos ahora con la
misma prueba, pero usando la matriz de Observabilidad (Ob) del Sistema linealizado. La matriz Ob para
el sistema linelizado se calcula de acuerdo con la formulacién:

Ob=[C CA .. CA" 'B]

Como se dijo en el paso previo, se analizard la Observabilidad bajo dos opciones de sensérica instalada en el
CSTR. Las matrices A y B se calcularon previamente al final del DSPyC: Paso 2, evaluadas en el Punto de
Operacién (PO) dado en [Bequette, 2002]

Opcion 1. S6lo se instala el medidor de Concentracién (estado 1 = Cj4). En este caso, la matriz C del
sistema, que es un vector, es: C =[1 0], y por lo tanto, la matriz de Observabilidad Ob sera:

1 0

Ob = —0,1319 —6,5280

que tiene rango 2, igual al nimero de estados del proceso. Por lo tanto, es Proceso es Observable. Nétese que
al operar con el Sistema Linealizado no se aprecia la posible limitacién en la observabilidad cuando Cy4 = 0,
que se evidencié con la valoracién sobre el sistema real no lineal.

Opcion 2. Sélo se instala el medidor de Temperatura (estado o = T'). En este caso, la matriz C del sistema,
que es un vector, es: C = [0 1], y por lo tanto, la matriz de Observabilidad Ob sera:

1 0

Ob = 0,0017 0,0748

que como en el caso anterior tiene rango 2, igual al nimero de estados del proceso. Por lo tanto, es Proceso
es Observable también asi s6lo se mida la Temperatura.

Al comparar los resultados de la Observabilidad Lineal y la Observabilidad Local No Lineal, se aprecia la
mayor riqueza de informacién que brinda la No Lineal, por lo que es la que se utiliza en el Procedimiento de
Diseno Simultdneo de Proceso y su Control (DSPyC) propuesto en el presente trabajo.

8.1.5. DSPyC: Paso 5

Aqui se debe responder a la pregunta: ;Es el Sistema completamente Observable?. De no ser el Sistema
completamente Observable, se debe modificar la seleccién de sensores y repetir el procedimiento desde el
Paso 4. En caso de ser Observable, se tome el grupo de n sensores como el definitivo, con lo que queda lista
la salida y.

Coémo se vid, con las dos posible opciones de sensores, el sistema resulta Observable, por lo que se puede
optar por alguna de las dos configuraciones de sensdrica o incluso instalar la sensérica completa, es decir
los dos medidores, uno para cada estado. En este caso, se tomarédn los dos sensores (uno para concentracion
y otro para temperatura), como instalados en el proceso definitivo. Esto implica que la funcién del mapa

de salida sea h(x) = [z1 xQ]T, y en el caso de la linealizacién, el vector del mapa de estados a salida sea:
cC=[1 1]
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8.1.6. DSPyC: Paso 6

En este paso se debe valorar la Controlabilidad Practica Local de Estado (CPLdeE) del Sistema No Lineal
que representa al Proceso.

En este punto se probard la configuracién real de dos acciones de control. Por limitaciones de espacio no se
reportan aqui configuraciones con una sola accién de control. Se procede con el cdlculo tal y como se establecié
previamente, que pide verificar tres condiciones: i) El estado x* es Localmente Controlable alrededor de x*,
i) Las acciones de control u* requeridas para mantener el equilibirio x*, pertenecen al intervalo disponible
de acciones de control del Proceso, y 4ii) El Determinante de la Matriz de Respuesta Forzada (DMRF) del
Sistema es diferente de cero: det [G(x)] # 0. También se verificard que los Grados de Libertad para el Sistema
Controlado son mayores o iguales a cero: GdeLSC = Ny — Ny¢ > 0, aunque esta condicién es opcional.

CONDICION i) de la CPLdeE: El estado x* es Localmente Controlable alrededor de x*.

Primero calculemos la Controlabilidad Local de manera general, para analizar posteriormente si se cumple
en el punto de operacién x*. Se toma el modelo del CSTR de forma matricial para entender mejor las
operaciones involucradas en el cdlculo de la Controlabilidad Local:

F _ _Ea
R 1 —vT1 — koe FrT2ay
— — __FEa -
X = S.CQ - (X) + G(X)u - _sz _ koe” Fre *AHRxl _ UA, T + UA; Zo
Vv Cpp CppV Cppv(1+£.mﬁ&L)
TA;
Cao 0
1% u
+ To Frp;Cp g |: ! :|
v CppV(1+E‘L/Z‘,§]‘LL) (1%)

Se calcula el Espacio de Controlabilidad o Algebra de Lie de Control L, que es este caso con n = 2 llega
hasta el primer corchete de Lie:

Lc = gen{G,ad;G} = {G, [f, G|}

Realizando las operaciones indicadas se llega a:

f = —f(x)—=—G(x)=0xf(x
f. gl e LX) — 5 G(x) (x)
__Ea __Ea_ . ~Feay
_é — koe” Frez —koe” Fraz gy — Me}{—zﬁ
— __FEa ~ __Ea _
_er Rxwg *AHR _F _ kqoF e Rxwg AHzq _ UA; UA;
Cpp v RCppx3 CppV CPPV(1+£%%&.L)
CVaQ 0
Iy FJPJEP JC - [ [f7 G]Columnal [f7 G]ColumnaZ ] =
\4 Cppv(1+%;&‘L)
r __FEa __FEa _ _Ea
_ FCaq _ koCage Rxzg _ koTye Bxzg gy _ koE The Rxxg 1
V2 1% v RV 2
f G = __Fa ~ __Ea  __ 2
If, Glcotumnar  koCage F 93 «AHp  FTy _ koBEoToe B %3 ATz, _ UA,Th UA, Ty
CppV V2 RCppVz3 CppV? CppV2(1+L181CP 1)

UA;

[fa G]ColumnaZ = Z; :|



8.1. Disenio de un CSTR 173

koe_RE_;?FJPJCP J kOEae_RIf_ngJpJCP J T1
T TVt By T GV R(L ey el Y
Pp ( + UA, ) pPp ( + UA, ) 2
py — FFjp;,Cp gy koEae 03 AH Fip;,Cp a1
2 = Fjp,C o Fyp,C
CppV3(1 + =52)  RCppCppV (1 + =g )23
B UA;F;p,Cp g n UA;F;p,Cp j
Fjp;Cp . 2
(CppV)z(l + ]UJ#]P’) [CPpV(l + F.][P]ZEIP J )}
por lo tanto, reemplazando en la operacién para el Espacio de Controlabilidad:
S 0
LC = gen{ To Frp;Cp g 5 [fv G]Columnalv [f7 G]ColumnaZ}
\% Cva(1+£&U§}LL)

La dimensién de L¢ es igual al rango de la matriz formada por los campos generadores (llamada We en
[Henson and Seborg, 1997]:

CV& 0 0
We = Ty FJPJFCP Jc [f7 G]Columnal [f7 G]ColumnaZ
\%4 CppV(l-ﬁ-—‘%%Ju)

El rango de We corresponde al ntimero de filas o columnas Linealmente Independientes (LI). En este caso,
el maximo rango serd 2, puesto que sélo existen dos filas. Por lo tanto, se debe probar si el rango es 2 o
1. El rango serd completo si la primera fila no se puede reproducir multiplicando la segunda por un escalar
cualquiera «. Eso conduce a las siguientes cuatro igualdades que deben cumplirse simultdneamente, o dicho
de otro modo, si al menos una no se cumple, el rango serd completo (rango 2):

1. Q‘éﬂ = ax %.1 = (Cyo = a*xTy o también: « = %%ﬂ, que brinda una manera de valorar el factor de

escala « o proporcién entre las dos filas (en caso de que el rango sea 1).

2 F;p;Cp g

Cva(1+L%§}LL)

diferente de cero, y p; y Cp ; son propiedades fisicas del fluido de servicio (el refrigerante que va por
la chaqueta) que siempre son diferentes de cero. Con esto se evidencia que es imposible que la primera
fila se logre como un miltiplo de la segunda. Por lo tanto, el rango siempre serd 2, independiente
del lugar del espacio de estado en el que se esté. No es necesario por tanto probar las dos igualdades
restantes, aunque a continuacién se escriben por ilustracién, recordando que se deberd reemplazar las
equivalencias del Volumen V y del Area de transferencia A; en términos del Didmetro del tanque D.

=0 = aFjp;Cp ; = 0 lo que sélo es posible si Fy = 0, puesto que « debe ser

__Ea __Ea __Ea
3 _FCuao _ koCage Rxag _ koType Bxzg gy _ koE Tpe Rxxg 1 _
: V2 14 14 RV 1‘%
__Ea _ _FEa _
o * 7k0CA[)€ ) *AHp _ FTQ _ koFE Tpe Rxag AHzxy _ UA;To UA;Ty
CppV 2 RCppV 2 CppV? CPpV2(1+£mU§Iu)
__Fa _ _Ea
_ koe Rxxg F,]pJCP J koEge Rxxg F,]pJCP Jx1
1 =

CppV(1+£%§;&i) 1 CppVR(l*E‘L/Z}%C“]‘LL) x2

_Ea_ __
a FF,]pJCp J _ k‘()Eae Rxwg AH F,]pJCP J T1 _ UA,]F,]pJCP J UA,]F,]pJCP J
UAj

_CPpV2(1+LZ§}&‘L) RC'PpC'ppV(1+E‘L'Z;%CJ‘LL)m§ (CppV)2(1+222ICP 1) [C’ppV(1+£L’Z;%C]&l)]2
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Ya con la controlabilidad local probada alrededor del estado estacionario x*(controlabilidad que en este caso
resulté controlabilidad global), se procede a verificar la segunda condicién de la Controlabilidad Préctica
Local de Estado (CPLdeE): i) Los Grados de Libertad para el Sistema Controlado son mayores o iguales
a cero: GdeLSC = Ny — Nye = 0. Se evidencia desde el disefio mismo que se tomaron dos variables
manipuladas Ny j; = 2 para las dos variables controladas Ny ¢ = 2, con lo cual resulta: GdeLSC = Ny —
Nyeo =2 —2 =0, cumpliéndose también este segundo requerimiento condicién.

CONDICION ii) de la CPLdeE: Las acciones de control u* requeridas para mantener el equilibirio x*,
pertenecen al intervalo disponible de acciones de control del Proceso.

En este caso, se tomara la opcién de las dos acciones de control, puesto que ademds de ser controlable,
garantiza mayor facilidad para el disefio de los controladores. Se procede a calcular los valores del equilibrio
para las acciones de control:

_ _Ea
—Ex’{ — koe Tzl

v
* * *
0 = f(X )+G(X )u - 7Ex*7k05 R*Ig*AﬁRx*i UAy % UA; z*
F C
VL2 Crp 17 Cppv2 CPPV(1+%&L) 2
Cao
% 0 uj
+ Ty Fip;Cp s o
I C
Vo CppV (1L 2
Entonces, para el primer estado:
F __EBa_ Cao
* Rewk % *
——x] — koe 2xi+——u; = 0=
v 1 v h
_ Ea*
. F . koVe B2
Ul = 1171 + 1'1
Cao Cao

que exige que se reemplace la equivalencia entre el Volumen y la variable final de diseno, el Didmetro D del
reactor (V = 0,3338D3) y se recuerde que por condicién de Nivel constante F' = Fy = ug, llegando a:

_ _Ea_
® uy *+k0*0,3338*D3*e Rxz3 .
u = x T
! CAO ! CAO 1
_ _Ea_
ut — uj e ko % 0,3338 x D3 x e "3 N
Y Cao! Cao 1
_ _Ea_
* Ty ko *0,3338 % D3 x e R*o3
ui (1l — = PN
1( C’AO) CAO 1
__FEa
0,3338 x k * Rxzj
u*{ _ ) * Ko * Xy *x*e 2 D3

Para hallar la restriccion de controlabilidad se reemplazan todos los valores conocidos en esta tltima expresion
(valores nominales de disefio para el CSTR):
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75361,14—L—
gmol

11 gmol T 83174——L - 4311,48K
W= 0,3338 * 2,8267 @ 10 —~ muto *1071,6 T ke GmoT K PN
g 1071,6 222t
2114,5 mé) x (1 — ——=5
m 2114,5 42T

1
ul = 0,0226— * D3
minuto
* m3
y como los limites de u; son: 0 < uy < oﬂ,% = %j‘gﬂdﬂ =0 3217mnuto, que con la equivalencia uj =
0,0226 mmuto x* D3 da: 0 < D3 < 0063222167713 = 14,2289m3. Sacando raiz ctibica se llega a una restricciéon de
controlabilidad:
0 <D <24232m (8.5)
Para el segundo estado:
_Ba_ .
F koeiR*IE * AHp UA; UAj; To FJPJCPJ
——xh— ] — x3 Ts+—uj + us =0=
v Cpp L CepVT? T OppV (1 + —;F"Zflp DTV OppV(L + —‘;F’p Cpyy ™2
_ _Ba_ .
. CppV (1+ L2812r 1) F . ke ™5 xAHy . UAs . UA, or_ Lo .
2 Fip;Cp g Ve Cpp Y CppVT? CppV (1 + FL@%) vt
Reemplazando la condicién que garantiza Nivel constante: F' = uj, se llega a:
o CeoV(t ) ui ., hoe TR 4 AR oo VAL L UA, Do
2 Fip;Cp g ? Cpp LT Cppv CppV(1+ FL@%) v

y ahora reemplazando las expresiones que dejan la variable de disefio explicita (V = 0,3338D% y A; =
1,1781D?), se llega a:

_ Ea*
kge Rxzg *AHp  *

3 Fsp;Cp g
- Cpp * 073338D (1 + U*0,375*7rD2) 0 3338D3 CL‘2 + Cpp L1
2 Ux0,375%7D? Ux0,375%7 D> x _ To, *
FipsCp g + Cpp0, 3338D3x Cpp0,3338D3 (14+—LLLCP Ty To =yt

U+0,375%mw D2

Se reemplazan luego los Valores nominales de estado estacionario de las variables conocidas, incluido el
encontrado para uj = 0,0226 * D3:

mznuto

6,6588 D* 311,4525D2
= —0,5837% D> +6,6588D% - ———— _ _ 6,8245D — ——— """ 1 311,4525 8.6
2 0837 * L7 46, D2 + 46,7739 D2+ 467739 00 (86)

con lo cual se obtiene una expresién para evaluar us, que se debe calcular en cada paso de la optimizacién
tras conocer el D propuesto, de modo que se cumplan los limites establecidos para dicha accién de control:
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U2 Maz = 17 — 5K = 306,48K y uz min = 281,156K. Por ejemplo, cuando D toma el valor extremo dado
por la primera condicién D = 2,4232m y por lo tanto u] = 0,3221 se llega a: u5 = 237,19K, que no estd
en el intervalo de valores permitidos para u3, lo que demuestra la necesidad de evaluar simultdneamente las
restricciones dadas por las Ecuaciones 8.5 y 8.6.

CONDICION iii) de la CPLdeE:: El Determinante de la Matriz de Respuesta Forzada (DMRF) del Sistema
es diferente de cero: det [G(x)] # 0

Ahora se verificara la tercera condicién de la CPLdeE. La matriz en mencidn es:

Cao
% 0
G(x) = Ty Fip,Cp g
V. Crpv(+TLRLIE L)

cuyo determinante es: det [G(x)] = C pc‘};‘zﬁ’}"gfc‘lg o
P UA

Por lo tanto, la condicién a verificar es:

CaoFip;Cp 5
CppV2(1 + e s

=0= CaoFyp;Cp ;=0

que se cumple siempre que: CaoFyp;Cp 5 = 0, que resulta ser una condicién similar a la verificada previa-
mente para la Controlabilidad Local, pero en este caso, ademds de la opciéon F; = 0, aparece una segunda
opcién: Cao = 0, que indicarfa un reactor sin entrada de reactivo. Por lo tanto, se verifica que det [G(x)] # 0
para cualquier CSTR real. Quedan asi listas las formulaciones que actuardan como restricciones de Controla-
bilidad durante el DSPyC.

8.1.7. DSPyC: Paso 7

En el séptimo paso se debe responder a la pregunta: ;Es el sistema Controlable?. De no serlo, se pide
modificar el pareamineto propuesto y repetir el procedimiento desde el Paso 2. En caso de serlo, se debe
tomar el pareamiento dado como el definitivo: u, x.

Como se vi6 en el paso anterior, el Sistema es controlable en todo el espacio de estado si se toman las dos
acciones de control u; = Fy y us = Tpy, siempre que se cumplan las condiciones de controlabilidad dadas
por las Ecuaciones 8.5 y 8.6. Esas serdn las restricciones a considerar durante el DSPyC siguiendo el método
aqui establecido. Con el fin de evitar problemas en el disefio, en vez de tomar una sola accién de control,
se toma el pareamiento que considera dos acciones de control u; = Fy y us = Ty y, para controlar los dos
estados 11 =Ca yzo=T.

8.1.8. DSPyC: Paso 8

En el paso octavo primero se exige evaluar la Reversibilidad Débil en el sentido Préctico del Sistema.

Se utilizard el Criterio de Reversibilidad Practica Débil (RPD) dado previamente. Para probar esta condicién
se tomard cada una de las dos ED del modelo del Proceso, evaluadas en el estados estacionario, y se calculard
el cambio en el estado ante cambios de la accién de control entre su estado estacionario ugg y sus valores
extremos W,,n, Upfaz, asi: %min =f(XgE, U,,;,) ¥ Lé—’; vaw = L(XEE, U;,). La RPD quedard probada si se
encuentran signos diferentes entre %'min y % Mane Aunque la RPD genera restricciones para el DSPyC, en
la metodologia propuesta aqui no se considera explicitamente, puesto que todavia es tema de investigacion.
Por lo tanto, en lo que sigue se ilustra su célculo asumiendo que el Proceso ya estd disenado. Para eso se
utilizar4 el reactor presentado en [Bequette, 2002], cuyo volumen de operacién es V = 2,4069m3. El modelo

del Proceso se repite aqui para mayor claridad:
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Ea

F __Ea_
. —=x1 — koe Fre2x
1 B 5 ~V 1 0 1
. = _F.. ke TruaAfp . UA; UA,
T2 V'I.Z Cpp z1 Cppvxz + CPPV(1+FUZ/ZACIE Z)xZ
Caq 0
v Ui
+ Ty Fyp;Cp g [ U :|
77570
Vo CppV (=R 2

Para el primer estado, 1 = C4, se tiene la siguiente ecuacién diferencial en el modelo:

d CAO F k 7RE_G
T1 =~ U1 — 7T1— Roe T2
v |4

La accién de control para este estado es escalar uy = Fj, cuyos valores extremos son: Fy ymin = 0y Fo praz =
77L3 st P . . .
2xFpp = 0,321 —"—. Por lo tanto basta con probar los valores minimo y maximo de la misma, sin considerar
los efectos de us. Usando el valor minimo de la accién de control se calcula el cambio de la primera variable de
estado, considerando ademds los valores nominales del estado estacionario y que para lograr Nivel constante

se debe cumplir que F' = Fj:

oy
dt min

C 0 S T
=A%, 0 oL EE —koe TEE Ly pp = —T0,4845

= f(XEE7umin) - v

Ahora usando el valor méximo de la accién de control se calcula el cambio de la primera variables de estado,
considerando los valores nominales del estado estacionario y que para lograr Nivel constante se debe cumplir
que F = Fj:

dx Cao F

__FEa
I tan f(XEE, Upre,) = Vv T koe™ Tre2 x1 = 68,6035

Para esta primera variable de estado se nota que existen acciones de control que producen cambios negativos

en el valor del estado (accién de control minima con cambio %&me = —70,4845 ) y cambios positivos en el
valor del estado (accién de control maxima con cambio %l Maz = 68,6035), por lo que esta variable resulta

Debilmente Reversible en el sentido Préctico.

Se realiza el mismo procedimiento para la segunda variable de estado, pero como ahora la accién de con-
trol sobre el segundo estado es vectorial u = [u1, u2]”, deben probarse cuatro combinaciones: Uimin, U2min;
Ulmin, W2Maz; WilMaz, U2min; WlMaz, U2Maz- € Teescribe la ecuacion diferencial que describe el compor-
tamiento del segundo estado, con los valores nominales y de estado estacionario indicados, ademds de reem-
plazar la condicién que garantiza Nivel constante F' = Fy = uy:

_— Fa ~
s Eu o ke MrraEE *AHRx B UAJx
2 = W T2 BE Cop 1_EE CopV 2 EE
UA; o g+ Fip;Cp g "y
CppV (1 + E22280a) "0 0 Cppy (1 4 Lrpalra)

de la cual se llega a la siguiente expresién para el cambio en el estado en funcién de las acciones de control:

To = —6,7556 % u1 + 0,0212 * us — 6,5916
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Mayor que cero cuando (:.cg > 0)= —6,7556 * u1 + 0,0212 * ug — 6,5916 > 0:

uy > 0,0031 * ugy — 0,9757

y menor que cero cuando (Za < 0)= —6,7556 * uy + 0,0212 % uy — 6,5916 < 0:

u; < 0,0031 * ugy — 0,9757

La primera condicién permite calcular dos valores limites para u; en los extremos de us:

uy o > 0,0031%281,15 — 0,9757 = uy o > —0,1041
up > 0,0031 306,48 — 0,9757 = uy 5 > —0,0256

Los dos valores extremos de u; cumplen las dos desigualdades previas: uimin = 0 > —0,1041 y w1min =0 >
—0,0256 v uimin = 0,321 > —0,1041 y u1min = 0,321 > —0,0256. La segunda condicién permite calcular
otro par de valores limites de u; en los extremos de us, pero esta vez en el sentido contrario:

w4 < 0,0031%281,15 — 0,9757 = uy_, < —0,1041
up < 0,0031 % 306,48 — 0,9757 = uy ; < —0,0256

Estos dos valores resultan imposibles para la primera accién de control, que es un Flujo (siempre positivo).
Bajo otras condiciones de disenio, que no se discuten aqui por espacio, es posible lograr que el segundo grupo
de valores extremos, para (:‘cz < 0), de condiciones reales (flujos mayores que cero). Con esto se muestra
que bajo ninguna de las combinaciones extremas de las acciones de control disponibles, el segundo estado
(la Temperatura T') puede disminuirse dentro del reactor si se mantienen las demds variables en sus valores
de estado estacionario. Eso indica que con los intervalos de acciones de control actuales, la Reversibilidad
Préctica Débil del segundo estado no estd garantizada, aunque como se dijo previamente, la prueba aplicada
estd todavia en periodo de investigacion y validacién. De ahi su caracter de Opcional en el procedimiento de
DSPyC propuesto en este trabajo.

8.1.9. DSPyC: Paso 9

Este paso pide contestar a la pregunta: ;Son todos los Estados Reversibles?. En caso de no serlo, se pide
cambiar las acciones de control u; que se requieran a modo dual y repetir desde el paso 10 del procedimiento.
En caso de serlo, se pide proponer una estructura de control y un algoritmo de control para el Sistema.

En el ejemplo del CSTR que se sigue aqui, el paso anterior mostré que la capacidad de enfriamiento es
suficiente para no dejar bajar la temperatura bajo las condiciones nominales de perturbacién. Sin embargo, es
facil demostrar que mantener las acciones de control en valores que den la méxima capacidad de enfriamiento,
no garantiza que valores superiores de las perturabaciones no disminuyan el segundo estado (7). La estructura
de control que se propone respetard el pareamiento de dos lazos simples retroalimentados que ya se habia
postulado con el pareamiento semilla. Ademds, se propone utilizar controladores PID para los dos lazos
individuales. Como la Reversibilidad se tomé en este trabajo sélo a manera de ilustracién, no se ahondard en
este aspecto, dejandolo como parte de futuras investigaciones. Se asume por lo tanto que la RPD se cumplid.
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8.1.10. DSPyC: Paso 10

En este paso se deben calcular los limites en los ajustes de los controladores que garantizan un Sistema
estable en lazo cerrado en el punto de operacién.

Para calcular la estabilidad, se sugiere proceder por el método de sustitucién directa, operando con las
funciones de transferencia obtenidas desde la linealizacién de las dos ED no lineales del modelo. Todos los
ajustes de los controladores son grados de libertad que luego la optimizacién debe fijar, por lo tanto, este
paso producird restricciénes sobre cada una de esos ajustes. Veamos el cdlculo de los limites de estabilidad.

Controlador PID para la Concentracion:
Para el control por realimentacién la Concentracién de reactivo A, se parte del conocimiento del Modelo

Semifisico de Base Fenomenolégica (MSBF) de esta dindmica:

dCy  Fp F _ _Ea_
i = VCAO VCA koe RTCA

que se linealiz6 en el Paso 2 de este procedimiento, dando en variables de desviacién:

dCa\’ [F B
(%) - -[fpememi]os
[ __Fa E,
—_ _kOCA EEe R+Tpp * RT%E:| TI
[Cao  CaEeE /
Sdo  TABE) g
+ _ v % } 0

Con el fin de proceder con el diseno del controlador PID, es conveniente llevar el modelo linealizado a
variables de control. Para eso, se evidencia que la mayor perturbacién para Cy4 es la Temperatura d = T,
que la accién de control del lazo de Cy4 es el flujo de alimento u = Fyy y que la salida es el estado y = Ca.
En adelante, se omite la comilla para indicar variables de desviacién y se renombran los términos constantes

(sin signo) asf: 61 = —EEI‘, + koe R ToE 0y = [C‘, — Care % ] y 03 = |koCa gpe FThE % J—RET llegando
’ ’ éE ’
a:

d
d—i:—ﬁl*y+92*u—93*d

Este modelo linealizado se puede convertir al dominio de Laplace, obteniendo:
(s4+61)Y(s) = 02U(s) — 03D(s)

y las dos funciones de transferencia:

Grlo) = [ = gy ¥ Galo) = Bt =~

que expresadas en forma canénica son:
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con Kp; la ganancia del bloque asociado al proceso, K4 la ganancia del bloque asociado a la perturacién y
Tpy la constante de tiempo del proceso en la linea de la accién de control. Como se va a usar un controlador
PID No-Interactivo o Estdndar ISA [Creus, 2005], su funcién de transferencia es:

1
Gc(s)z ZKp(l-i-s—tI-i-StD)

que resulta mas comoda de operar si se expresa todo en funcién de ganancias: K; = %i y Kp = Kptp, con
lo cual se obtiene:

Geo(s) = gg; :KP+%+KDS

. KD$2+KPS+KI
S

Se asume adem&s que el Sensor-Transmisor de concentracién tiene un intervalo de operacién entre 0 y
23009;%}[, con una funcién de transferencia de primer orden, de ganancia K7 = 6,9565 x 10~3mA por cada

L:,'fgl y constante de tiempo 77 = 0,25minutos.

Kt

GT(S) - (TTS + 1)

Por su parte, y sélo por simplicidad, el Elemento Final de Control tiene funcién de transferencia unitaria
Gprco(s) = 1. Todo el diagrama de bloques se ve en la Figura 8.3.
l D(s)

Gd(S) 0,

Ysp(s) E(s) K S +K.s+K U(s) 0, A % Y(s)
D ) I » 1 —
+ S 17 s+1
- 6
Ge(s) L Gr(s)
Y'(s) Kr e L
s+l | Gr(s)

A

Figura 8.3: Diagrama de bloques en lazo cerrado del CSTR del ejemplo.

El tipo de accién a usar en el controlador es Inversa (Kp > 0)*, puesto que sobrepasos positivos de la salida
(errores negativos) causan cierres de la véilvula de alimento de reactivo. Siguiendo el diagrama de bloques:

Y(s) = Gu(s)D(s) + Ge(s)Gp(s)E(s) = Y (s) = Ga(s)D(s) + Ge(s)Gp(s) [Ysp(s) — Y*(s)] =
Y(s) = Gq(s)D(s)+ Ge(s)Gp(s)Ysp(s) — Go(s)Gp(s)Gr(s)Y (s)

4La literatura del drea de control tiene dos convenciones diferentes de denominar las acciones de un controlador. Aqui se usa
la dada en el texto de Smith y Corripio (1997).
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se llega al siguiente modelo en el dominio de Laplace (expresado como funciones de transferencia) para este
sistema en lazo cerrado:

Ga(s) Gc(s)Gp(s)
T+ Gos)Cr(s)Grm) D) F Ysr(s)

Yis) = 1+ Go(5)Gr(s)Gr(s)

de la que se toma para el andlisis de estabilidad la ecuacién caracteristica (denominador comun a las dos
funciones de transferencia igualado a 0). Al reemplazar las funciones de transferencia involucradas se obtiene:

1+ Ge(s)Gp(s)Gr(s) = 0=
2
1+KD5 +Kps+ K; Kp, Kt — 0=
s (tpes+ 1) (trs+1)

TpeT78 + (Tpr + 710 + Kp K Kp)s? + (1 + Kp, K7 Kp)s + Kp, K7 K

I
=

Para utilizar el método de sustitucion directa se deben proponer equivalencias entre t; y Kp y entre tp y
Kp, para dejar todas las expresiones en terminos de una unica incégnita (Kp). Utilizando las sugerencias de

sintonia de Ziegler y Nichols para PID: Kp = 1 4, tr = %; tp = T , en los que K, es la ganancia iltima
del lazo y T, es el periodo tltimo de las oscilaciones, usando el método de las oscilaciones sostenidas o método
27

de analisis en lazo cerrado [Smith y Corripio, 1997]. Recordando que T,, = <Z, se llega a t; = 221 ===
27
yatp = % = =g = 77— Ahora utilizando las definicioens de K; y Kp en funaon de Kp, se obtienen las
equivalencias finales K = _t,B = 5”—“- vy Kp = Kptp = %’j—”, con lo cual la ecuacién caracteristica (sélo
en funcién de Kp
Kpm Kpw
TpeT78° + (Tpr + 71 + Kp K1 1 )s + (1+ Kp, K7 Kp)s+ Kp, Kr Pru _

u

ademds, se debe reemplazar el operador de Laplace (s) por la equivalencia iw,, y la ganancia del controlador
se convierte en la Ganancia Ultima K. Con todo esto se llega a:

TprTT(Zwu)S + (rpr + 717 + Kp: K1 4w7r)(zwu)2 + (1+ Kp, K7 K,)(iw,,) + Kp: K7 Wu _ 0
u

Realizando las operaciones indicadas para el operador imaginario ¢ (potencias pares equivalentes a —1) y
para w,, obtenemos:

Kywy,

Dywu? + (1 + Kpr K7 Ky (iwy) + Koo K

—TpeTrwy i — (Tpy + 77 + Kp Kp— =0
4w,

Desarrollando esta expresién:

2
T K KK ywo + wai + Kpr KpKywai = 0

3 2 2
—TPrTTWy % — TPrWy~ — Trwy” + (

Separando la parte Real y la parte Imaginaria, e igualdndolas a cero, se obtiene:

7.(.2
)KPrKTKuWu = 0

Real: — 7pwy? — Trw,? + (
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Imaginaria: — TPTTTwug 4+ wy + Kpr K1 Kyw,, =0
que forma un sistema de dos ecuaciones y dos incégnitas: K, v w,. De la parte Real se obtiene:

4 — 72

Kp, KrK, | w, =0
47r)PT w

—TprWy — TTWy + (

que indica como primera solucién w, = 0, con la equivalencia:

4 — 72
(TPr+TT)Wu = ( A )ﬂKvPrI{TﬂKvu:>
(4 — WQ)KPI'KT
Wy = ——o——K,

A (Tpy + T7)

Por lo tanto, la primera solucién seria: w, = 0y K, = 0, que significa operar en lazo abierto por tener un
controlador con ganancia nula. Lo mismo se evidencia al organizar la parte Imganaria y evidenciar que esta
primera solucién también se puede deducir de esta expresion:

Imaginaria: [*TPTTTqu +1+ KerTKu] wy =0

Ahora reemplazando en la expresién no nula de la parte imaginaria la equivalencia hallada entre w, y K,
desde la parte real, se obtiene:

(4 — WQ)KPI'KT

Ky|?2+1+ Kp,KrK, =0
A (Tpr + T7) u} + 14 Kpeir Ky

—TP:TT [
que reorganizado conduce a un polinomio de segundo orden en K,:

(4 — WQ)KPI'KT

2172
K+ Kp, KrK,+1=0
47T(7Pr T ) :| u PriAT Ay

—TP:TT [
cuyas solucién genérica es:

—b £ Vb2 — 4ac
Kui=——5——

Para facilitar el cdlculo de las soluciones, se resuelven de manera explicita las constantes a, b y ¢ = 1,
utilizando todos los valores conocidos del proceso:

4 — 1) Kp, K- 1 4 —72) % %2 46,9565 x 1073
a = —TpTT —( 71T) P T 2= —%0,25% ( ) 011 2
(- +0,25) 01 47 (g +0,25)
[
. 02 —01,0032 * 52] )
0, (3= +0,25)

Para continuar con el desarrollo de la expresion, se considera primero que aunque el CSTR reportado en
[Bequette, 2001] tiene un tiempo de residencia 7res = ﬁ = 15minutos, aqui se asumird libre para poder
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modificar tanto el Volumen V' como el flujo de reactivo Fy = F. Con esto y todos los valores conocidos del
Proceso, se precalculan los valores de las constantes 6 y 6s:

F T
0, = % + koe TTeR = T +0,0658
2145 Cags
Ty %

Nétese como aparecen dos variables de disefio del proceso (el Volumen V' del reactor y el flujo de alimento
de reactivo F') influenciando la solucién que se busca y por tanto alterando los limites de estabilidad del
proceso. Para calcular la concentracién final (del estado estacionario) se puede utilizar la ED del modelo
para la concentracién, pero en estado estacionario: %CAO - %C’A - koe_%CA = 0, de la que se puede

despejar Cy gp segin: Cy pp = TF’Q‘“’T) Para el cédlculo se usa la equivalencia entre el Volumen V'
V(L +koe” BT

y el Didmetro D del tanque hallada al final del Paso 1 y se reemplazan todos los datos conocidos, incluyendo
el hecho de que Fy = F', llegando a:

o _ 21145F
ABE T (F10,022D%)
siendo posible el cdlculo de las dos constantes:
0, = 03338D° + 0,0658
2114,5F

2114,5 _ (F+0,022D%)
0,3338D3 0,3338D3

2114,5 2114,5F
0,3338D3 B (0,3338F + 0,0073D3)D3

0 =

Con estos valores se puede calcular en cada punto la constante a de la solucién de la ecuacién cuadratica.
Ahora, para la constante b de la misma solucidn, se tiene:

0
b= Kp, K7 = 6,9565 x 107 « 9—2
1

y finalmente la 1ltima constante ¢ = 1,0. Las dos soluciones de la ecuacién cuadritica, reemplazando los
valores de las variables y las expresiones previamente halladas, se calculan tomando primero el signo + (se
obtiene K1 ¢,) v luego el — (se obtiene K2 ¢,) previos a la raiz cuadrada. Por lo tanto, la Restriccién
de Estabilidada para el controlador PID de Concentracion serd:

Ku o, <Kp ¢, <Ky ¢,

Sélo por ilustrar el resultado numérico, se toma el volumen nominal del reactor V = 2,4069m3 y el flujo

nominal Fy = F = 0,1605 m;Zi > dados en [Bequette, 2002], del cual se despeja el D, utilizando la equivalencia

V =0,09375 * 7 * D3, llegando a D = 2,0142m. Por lo tanto, las constantes seran:

01 =0,1246 y 0, = 408,3054
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y las constantes de la ecuacién cuadréatica serdn:

a=—-32215, b=227960 y c¢=1,0
Las dos raices (para este caso numérico) serdn:

92,7960 + 23,0769
Kyj=——— o = Ku1 = 00436 y K,o="71198

Hallando las frecuencias de cada solucién, desde su equivalencia con Ku:

—5,8696 *x Kp, K1
A (T + 77)

u = u

se evidencia que la tnica ganancia iltima que produce frencuencias reales (w, > 0) es K, 1 = —0,0436, por
lo tanto estd serd la ganacia iltima a la que puede ajustarse el controlador antes de producir inestabilidad.
Nétese que dicha ganancia ultima es de signo contrario a la ganancia aplicable al controaldor (Kp > 0), lo
que indica que si se usa cualquier Kp positiva, el lazo de control serd estable, pero si se cambia de signo

(Kp < 0) y se toma cualquier |Kp| > 0,0436zZiue kqmol , el lazo se inestabiliza. Este resultado indica que

nunca se podré desestabilizar la dindmica de Concentramon variando el Flujo de reactivo. Tal conclusién es
inmediata, puesto que flujo excesivo de reactivo hard que C'4 g = Ca9, mientras que si se corta el flujo
de reactivo C4 g = 0 tras un tiempo suficiente para que todo el A residual en el CSTR reaccione. Por lo
tanto, la Restriccién de Estabilidad para la Optimizacién serd simplemente la de signo: Kp > 0, puesto que
la otra implica alterar la accién del controlador (cosa muy improbable).

Controlador PID para la Temperatura:

Para el control por realimentacién la Temperatura se procede de manera similar a lo mostrado para el
controlador de Concentracién de reactivo A. Se parte del conocimiento del Modelo Semifisico de Base
Fenomenolégica (MSBF) de la Temperatura:

dT FTy F..  koe Tt x AH
>z — =T ——————"(Cy
dt \% \% Cpp
UAJ FJpJCp J UAJ
- T F;p,C To g + Fsp,C
CppV CppV(1+ ;IPJTP’) CppV(1+ M)

que se linealiz6 en el Paso 2 de este procedimiento, dando en variables de desviacién:

dr\' ke THEAH «C
dt N Cpp 4
Ea —
Fgg koeiR*TEE AHCA EE E, UAJ ’
— T
v T Crp “RTZ, OV |

Tope  Tee
* F)
* { v v | o
Fyp;Cp 4 /
Frp,C * Ty
CppV(1+ —;JUAJP L)
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Se lleva el modelo linealizado a variables de control. Para eso, se evidencia que las perturbaciones para
T son di = Ca y do = Fy. Ademsds, la accién de control del lazo de T es la Temperatura de entrada
del Fluido térmico a la chaqueta u = Tp; v que la salida es el estado y = T. En adelante, se omite la
comilla para indicar variables de desviacién y se renombran los términos constantes (sin signo) asi: 61 =

Ea Ea
F koe ™TEE AHC E, UA _ Fyp,C _ | kae ®TEE AH _
R I e e e U
[Evm - Z‘%’i], llegando a:
dy
o =—01xy+0axu—03xd; +04%dy
Este modelo linealizado se puede convertir al dominio de Laplace, obteniendo:
(s +61)Y(s) = 62U(s) — 03D1(s) + 04Ds(s)
y las tres funciones de transferencia:
Y(s 0 Y (s 0 Y(s 0
CPE LG S SR e ) RS- e e R

UGs)  (s+01)

que expresadas en forma canénica son:

b2
Kp
Gp(s) = b = -
r(s) (els+ 1) (tpes+1)
02
Ka
Gai(s E— =—
ar(s) (Fs+1)  (tees+1)
04
K
Carls) = o _ d2

(s+61) (tps+1)

con Kp, la ganancia del bloque asociado al proceso, Ky; la ganancia del bloque asociado a la ¢-ésima
perturaciéon y 7p, la constante de tiempo del proceso en la linea de la accién de control. Se usard un
controlador PID No-Interactivo o Estandar ISA, su funcién de transferencia es:

E(s) s

Se asume ademds que el Sensor-Transmisor de temperatura tiene un intervalo de operacién entre 273K y
353K, con una funcién de transferencia de primer orden, de ganancia K = 0,2mA por cada grado Kelvin
y constante de tiempo 77 = 0,1minutos.

Kr
GT(S) o (TTS + 1)

Por su parte, y s6lo por simplicidad, el Elemento Final de Control tiene funcién de transferencia unitaria
Gprc(s) = 1. El tipo de accién a usar en el controlador es Inversa (Kp > 0), puesto que sobrepasos
positivos de la salida (errores negativos) causan disminuciones en la temperatura de entrada del fluido
térmico a la chaqueta. Con todo esto, y procedimiento de manera similar a lo realizado para el controlador
de concentracion, se llega al modelo del lazo cerrado:
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Y (s) = Ga1(8)D1(8) + Ga2(8)D2(s) + Ge(s)Gp(s)Ysp(s) — Go(s)Gp(s)Gr(s)Y (s)

que expresado como funciones de transferencia es:

_ Gai(s) Gaz(s) Go(s)Gp(s)
Yis) = 1+ GC(S)éP(S)GT(S) Da(s) + 1+ GC(S)éP(S)GT(S) Ds(s) + 1+ Ge(s)Gp(s)Gr(s)

YSP(S)

Se toma para el andlisis de estabilidad la ecuacién caracteristica y se reemplazan las funciones de transferencia
involucradas:

1+ Ge(s)Gp(s)Gr(s) = 0=

Kps’+ K K Kp, K
14 DS+ Kps+ Kg p T — 0=
s (tpes+ 1) (trs+1)
TPrTTS?) + (TPr + 77 + KP1~KTKD)52 + (1 + KerTKP)S + Kp, Kr Ky = 0

Se sigue el método de sustitucién directa igual que para la concentracién, llegando a estas partes de la
ecuacion caracteristica:

4 — 72

47

Real: — Tpwy? — Trw? + ( VKp K1 Kyw, =0

Imaginaria: — TP TTWy" + wy + Kpr K Kyw, =0
De la parte Real se obtiene:

4 — 72

—TprWy — TTWy + ( )KPrKTKu Wy = 0

que indica como primera solucién w,, = 0, con la equivalencia:

(4 — ) Kp, K
Wy = ————
A (T + 77)
Por lo tanto, la primera solucién seria: w, = 0 y K, = 0, que significa operar en lazo abierto por tener
un controlador con ganancia nula. De la parte Imganaria y con esta equivalencia reemplazada se llega a un
polinomio de segundo orden en K,,:

(4 — Wz)KerT

2 -2
K2+ Kp KrK, +1=0
A (Tpr + T7) } Prot

—TpeTT |:

cuyas solucién genérica es:

_ —bxVb? —4dac

Kui
2a
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con las siguientes constantes calculadas para la dindmica de Temperatura:

4 — 1) Kp, K. 1 4—72)x %2 40,2
a = —Tp,TT —( 7;) Pr2T 2:——*0,1* ( 1) ! 2
A (£ +0,25) 0, Am(E +0,1)
)
oo ~0,0934 % 27,
0 (7= +0,1)

b: KerT = Z—j *KT

De manera similar a lo hecho para el Controlador de Concentracién, se pueden calcular los valores de las
constantes 0, y 0, contando con la equivalencia entre Ay y D caculada al final de Paso 1:

Ea —
F koe ®Ter AHC E, UA

0, = EE + 0€ Be AEE % 2 + J =
v Cpp RTEE Cppv

F 0,0286
0, = —— —0,0286% D>+ ——
! 03333p  UvEE T

Para 05 se requiere una relacién entre el flujo de refrigerante F); y D. El F; puede calcularse utilizando la
ecuacion de balance de Energfa a través de la chaqueta, pero en estado estacionario como muestra la Ecuacién
8.2, con lo cual se llega a: Fyp;Cp ;(To y—Tj) +UA;(T —Tj) =0y por lo tanto Fy = —%.
Pero como ya se conoce la equivalencia entre Ay y D, se reemplaza para llegar a: F; = —% 2.
Ademas, asumiendo que el coeficiente global U de transferencia de calor no cambia, que la temperatura de
salida del refrigerante es la médxima permitida us e = Ty = 306,48K, que la temperatura de entrada del
refrigerante es la mfnima permitida us i = Ty = 281,15K, y que los demés valores de estado estacionario
se mantienen a pesar del cambio de tamaiio, se pueden reemplazar esos valores para llegar a: F; = 0,0016D2.

Por lo tanto:

Y = FJpJCp J 92 _ 0,0047
CppV (1 + “i L) b?

Las dos soluciones de la ecuacién cuadritica, reemplazando los valores de las variables y las expresiones
previamente halladas, se calculan tomando primero el signo 4 (se obtiene K,; 7) y luego el — (se obtiene
K2 r) previos a la rafz cuadrada. Por lo tanto, la Restriccién de Estabilidada para el controlador PID de
Temperatura sera:

Ky r<Kp 1<Ky 1

Igual que el apartado anterior, se toma sélo por ilustracién numeérica los valores dados en [Bequette, 2002].
Las constantes serdn:

6, =0,0192 y 6y =>5,752x 10"

Entonces:

5,752 x 104

=—-1,5007 x 1078, b= Kp, K =
@ = TEORE AT pritr 0,0192

«0,1 = 0,003y c= 1,0
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Las dos soluciones de la ecuacién cuadrética se hallan reemplazando en la férmula de la cuadréatica:

o —0,003 + 0,003002
“tT 23,0014 x 10-8

= K,1=-66,6356 y K, =1,9997 x 10°
Hallando las frecuencias de cada solucién, desde su equivalencia con Ku:

L _ 58696 % Kp Ky
Y Ar(tpe+TT)

u

se evidencia que la dnica ganancia iltima que produce frencuencias reales (w,, > 0) es K,, 1 = —66,6356, por
lo tanto estd serd la ganacia iltima a la que puede ajustarse el controlador antes de producir inestabilidad.
La otra ganancia ultima (K, » = 1,9997 x 10°) produce frencuencias negativas, lo que no es posible en la
realidad, por lo tatno no es valida. En consecuencia, si se usa cualquier K p positiva, el lazo de control serd
estable, pero si se cambia de signo (Kp < 0) y se toma cualquier |Kp| > 66,6356%, el lazo
se inestabiliza. Este resulto indica que nunca se podrd desestabilizar la dindmica de Temperatura variando
la temperatura de entrada del fluido refrigerantea a la chaqueta, siempre que sea diferente de cero. Tal
conclusién es inmediata, puesto que flujo excesivo de refrigerante hard que Tgg =~ Tpy. Por lo tanto, la
Restriccién de Estabilidad para la Optimizacién serd simplemente la de signo: Kp > 0, puesto que la otra

implica alterar la accién del controlador (cosa muy improbable).

8.1.11. DSPyC: Paso 11

Este paso implica realizar la optimizacién de los pardmetros del Proceso y su Sistema de Control.

El problema consiste en disenar un reactor con una capacidad de 6350ton/ano de producto terminado, si se
asume que el disefio ideal opera cerca al punto dado en [Bequette, 2002]. La concentracién nominal de Si se
asume una conversién media de 50 % y que la planta opera 340 dias del afio las 24 horas de cada dia, lo que
da 489600 minutos. Por lo tanto, con una densidad de producto final p = 1000;’2%, el flujo mésico nominal
de reactivo puro se puede calcular como:

o t lan 1000k
MNom B _Puro = 63502 ano J

kg B_Puro
ano * 489600minutos ¥ ton 12,9698 minuto

que con el peso molecular (76 —<-) del propilénglico (C3HgOs), se encuentra el flujo molar nominal de

kgmol
producto:
kg B Puro
Nvom 5 puro = 2008 oimge— _ y7homol_B
om_B_Puro 76]@;;7%0[ ) minuto

Como se conoce la reacciéon quimica a realizar:

C3HgO + H,O — C3HgOo

se evidencia que una mol de A produce una mol de B, por lo tanto, con el flujo molar nominal de producto B
y la conversién minima esperada (50 %), se puede calcular el flujo molar nominal de A puro en el alimento:

N 0,17kgmol7B

NpNom uro — minuto 0,3413 =
Nom_A_P 0,5 minuto

kgmol A _Puro
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. s . . 1 .
como ademds se conoce la concentracién del reactivo en el alimento: C40=2114,5%-"3>, se calcula el flujo
nominal volumétrico de alimento al reactor:

kgmol A Puro grmol
0,3413 - * 1000 m3
minuto kgmol 07 1614

21 1475 EZ’I‘?ILOl

m3

F07 Nom — -
minuto

Este valor de flujo, con la conversién arriba mencionada, garantizarén la eficiencia econémica del Proceso, y
resulta cercano al valor presentado para el flujo en estado estacionario en el trabajo de [Bequette, 2002]. Pero,
para realizar la optimizacién debe formularse un Funcional de Costo (FC) que de cuenta de las interacciones
propias de los grados de libertad del disenio y la valoracién del Proceso final ya disenado. En la Ecuacién 7.5
se presenté una forma genérica para el FC. En este ejemplo se utiliza tal formulacién como plantilla para
valorar FC dados en la literatura. En todos se valora sélo el costo total del Proceso, calculado como la suma
de los Costos de Capital (Ccqp) y de los Costos de Operacién (Cop). En esta propuesta se adiciona ademds
un término (Costo de Desempeno Cp.s), que penalice el desempeno del sistema en Lazo Cerrado, como se
verd més adelante. En la parte econémica, los Cgq,p incluyen el Costo del Reactor (Cgr) y el Costo de la
Chaqueta (Cy), que puede expresarse como [Seider et al., 1999]:

Cr = 1780 L%% x D123
Cy; = 450% AYT

Estas dos formulaciones no consideran el tipo de material de construccién ni el valor agregado por la com-
plejidad de la técnica constructiva. Para considerar tales efectos se acostumbra premultiplicar cada ecuacion
por dos constantes: 61 asociada con el material de contruccién y 65 asociada con los sobrecostos de la técnica
constructiva. La ecuacién para Cj es en realidad la del costo de un intercambiador de calor, pero que puede
usarse sin inconvenientes para este caso.

Para calcular los Costos de Operacién (Cojp) se consideran los Costos de Servicios Industriales (Cgr), en
este caso el liquido refrigerante, y los Costos de Ineficiencias en la reaccién (Cy,,), asociados con el reactivo
no convertido a producto y que por lo tanto no se podréd vender como tal. Se considera que un kilogramo de
B se vendera en US$1,8, con un margen de utilidad del US5$0,35 por kg de B. Las formulaciones sugeridas
para esos costos son [Ochoa, 2005]:

CS] == Ul*FJ
C[n UQ*F*(l*XC)

3 . N . .
con o7 el valor en US$ de cada —"— de liquido de enfriamiento, que asumiendo que es agua que proviene

de una torre de enfriamiento dotada de enfriador (chiller en inglés), se puede valorar en US$0,4167 cada
m® (se asumi6é una potencia total de 50kW y un costo por kwhr de US$0,5), todo multiplicado por el

minuto
tiempo de operacién anual de la planta (489600minutos), lo que da:

50
Cs1 = 489600 0" 0,5% Fy =2,04 x 10° « F;

Para o9 se procede de manera similar con el tiempo de operacién anual de la planta y considerando que los
kgmol que no se convierte de reactivo A es el producto de la ineficiencia (1 — X¢) por los kgmol de A que

3 . © s .
entran al reactor (F[——] x C’AO[%] * %(%). Para convertir esto a kg de producto (la reaccién tiene

relacién molar 1:1 reactivo:producto) se multiplica por el peso molecular [%], con lo que se obtienen los
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kg de B (producto) por minuto que no se produjo. Todo se lleva a costos anuales multiplicando por el tiempo
US$0,35 ):
g )

de operacién y por la utilidad del producto (=3

76
Cra = 489600 # 0,35 % 2114,5 * 7505 % F x (1= Xe) = 27538 x 107« F + (1 = Xc)

Respecto al costo asociado con el desempenio (Cpes), se tomard como indice la Integral del Error Absolulto
ponderado por el Tiempo (ITAE), medido en toda una simulacién del CSTR sometido a una perturbacién
fuerte. El ITAE se formula como:

tp
ITAE:/t*|e(t)| dt

to

con t el tiempo transcurrido entre el inicio del ensayo y el tiempo actual, e(t) el error actual entre el punto
de ajuste y la variable. Puesto que son dos estados, se tendran dos ITAE: ITAEx, e ITAET.

Uniendo todas las formulaciones previamente establecidas para el costo, se llega la FC buscado:

FC(US$) = 1780 % LO%7 « D12 1450 % A5 42,04 x 10° % F
+2,7538 x 107 % F % (1 — X¢) + a* ITAEq, + 8% ITAEr

Este FC debe acondicionarse para facilitar la optimizacién, puesto que tal como estd tiene seis posibles
variables directas a optimizar: L, D, Ay, F', F; y X¢, y seis posibles variables indirectas a optimizar (tres
ajustes para cada uno de los dos controladores PID): BP¢,, tr ca, tp cas BPr, tr 7y tp 1, lo que
dificulta la tarea. Para esa simplificacién se recurre a las siguientes relaciones de disefio conocidas, con la
idea de que D sea la tnica variable directa a optimizar, puesto que las seis indirectas sélo se pueden reducir
con relaciones empiricas como las dadas en [Ziegler and Nichols, 1943]:

1. La relacién entre el Nivel L y el Didmetro D del tanque se hall6 al final del Paso 1 como L = 0,375D.
2. Para el Area de transferencia de la chaqueta Ay, en el Paso 10 se encontré que Ay = 1,1781D2.

3. En el Paso 10 se calcul6 también una equivalencia entre el Flujo de refrigerante Fy y D, que se retoma
aqui: F; = 0,0016D2.

4. La conversion X de reactivo a producto puede reemplazarse por su equivalencia en funcién de las
concentraciones: X¢g = 1— gz La concentracién final es la de estado estacionario, que puede despejarse

2114,5F y- Por lo

de la ED del modelo para la concentracién, como se hizo en el Paso 10: C4 g = F10,025D%)

‘s ‘. 1 F
tanto, reemplazando el valor de C 49, la conversién serda: X¢ =1 FT0.022D%) "

Con todo lo anterior reemplazado en la ecuacién del Funcional de Costo (FC):

FC(USS) = 1780 % (0,375)%%7 « D23 4450 « A%7 42,04 x 10°  F;
42,7538 x 107 « F % (1 — X¢) + a* ITAE¢, + B+ ITAEp =
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FC(US$) = 1780 (0,375D)%87 « D123 4 450  (1,1781D2)%7
F

2.04 x 10° % 0,0016D? +2,7538 x 10" * F (1 — (1 - ———————

)
+a*ITAEc, + B+ ITAE

que reemplazando los valores conocidos y realizando las operaciones indicadas y reorganizando los exponentes
de D, lleva a la expresién final a optimizar:

FC(US$) = 7582758D%" 4 504,7078 D4

F2
(F 4 0,022D3)
+a* ITAEc, + B+ ITAEr

+326,4D2 + 2,7538 x 107

Con todo lo anterior, el Problema de Optimizacién queda formulado como:
minimizar FC
D,F

Sujeto a :

Restricciones de Cumplimiento del Modelo: Los dos estados deben cumplir en todo momento con sus ecua-
ciones, lo que resulta fundamental para la valoracién del desempefio basado en ITAE:

dc F F —Ea
“ai- = vV Cao0 = 0 — koe” 7T Cp

Ea . —
d_T:MfETfkoefR*T*AHCAi UA; Fip;Cp g Ty 5+ UAj T
@V Crp CrpV= T CppV (142 L) CppV (142 )

Primera Restriccion de Controlabilidad: 0 < D < 2,4232m
Segunda Restriccion de Controlabilidad: 281,15K < uj < 306,48K, calculando uj con:

x 6,6588 D% 311,4525 D%
uy = —0,5837 * D3+ 6,6588D2 - —*—D2+4677739 —6,8245D — D2146.7739 + 311,4525

Restriccion de consistencia matemdtica: i) Flujos, Area y Digmetro son todos positivos, i) 0 < X¢o < 1,0.

Restricciones de Estabilidad: i) PID de Concentracién: K, ¢, < Kp ¢, < Ku2 ¢, , %) PID de Tempe-
ratura: KuliT < KPiT < Ku27T-

Es muy importante anotar en este punto que si las restricciones de estabilidad habilitan todo el intervalo de
valores posibles de K p sin cambio de signo (como se vié en los calculos numéricos de los K;), el procedimiento
de DSPyC puede ejecutarse solamente con las restricciones de Controlabilidad, puesto que el proceso asi
logrado tendrd garantizada esta propiedad, sin importar el algoritmo de control que se utilice [Ochoa, 2005].
Para eso, se retiran del FC todos los términos asociados con el desempenio del controlador. En este caso
ITAEc, e ITAET M. Esta separabilidad da mucha versatilidad al método propuesto para el DSPyC, puesto
que puede disenarse el proceso y luego ajustar el algortimos de control méds adecuado para un desempeno
dado. La otra opcion es el cdlculo de las ganancias tultimas para diferentes valores de las variables de diseno.
Esta es la opcién que se realizé, con los resultados que se aprecian en la siguientes figuras. Para el lazo de
control de Concentracién se obtuvo el comportamiento que se ve en la Figura 8.4 para la primera ganancia
dltima (K1 ¢, ), zona inferior, y la segunda ganancia tltima (/K1 ¢,), zona superior. Se aprecia que para
cualquier combinacién de D y F' (en el intervalo dado como factible para estos dos pardmetros), el controlador
serd estable si Kp ¢, > 0, es decir, si Kp ¢, no cambia de signo (recuérdese que Kp ¢, es de signo +).
Esta serd la restriccién de estabilidad a utilizar en el disefio (sintonfa) del controlador de Concentracion.
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I I I
1000 2000 3000 4000 5000

Figura 8.4: Limites para la ganancia ltima del lazo de control de concentracién.

Se procede de igual manera para el lazo de temperatura, encontrando el comportamiento mostrado en la
Figura 8.5 para la primera ganancia tltima (/K,; 7) y en la Figura 8.6 para la segunda ganancia tltima
(Ku2 T), zona superior.

Cémo se ve, puesto que la ganancia del controaldor es positiva (Kp 7 > 0), la primera ganancia iltima
(Ky1 1) nunca se producird porque implicarfa cambiar la accién del controlador (de inversa Kp 7 > 0 a
directa Kp 7 < 0). La segunda ganancia ultima contiene lugares de ganancia positiva, como se ve en la
Figura 8.7 que es un acercamiento a esa region.

Explorando las primeras combinaciones de F' y D probadas (hasta la posicién 2776 del eje x), se ve que el

minimo valor para la K,; 7 es de 2,064 x 107, que sigue siendo un valor grande para K p_T, recordando
grados K en Toy
grado K de error en T

Los valores positivos siguen siendo alto (del orden de x107) y los negativos implican cambio de accién
del controlador, que como ya se dijo no es una situacién probable. Se ve que el controlador serd estable
si Kp 7 > 0, es decir, si Kp ¢, no cambia de signo (recuérdese que Kp 7 es de signo +). Esta serd la
restriccién de estabilidad a utilizar para el controlador PID de Temperatura.

que sus unidades son Luego empiezan a aparecer valores positivos y negativos de K,; 7.

Aprovechando esta propiedad, y puesto que las restricciones de estabilidad de los dos controladores cumplen
con el criterio arriba mencionado, se hard primero una optimizacién del disefio con controlabilidad garanti-
zada y luego se procederd con el ajuste de los controladores, también de manera éptima pero con los criterios
ITAE. Para la optimizacién se programé un algoritmo de bisqueda enumerativa, que recorre una malla de va-
lores en F y D, con los siguientes intervalos: 0,0839 m’_ o p = Fy < 0,3228 m’_. 0,5333m < D < 3,0m.

7 minuto manuto’ . X
En cada punto se evalué el FC y se conformo la tripleta (F, D, F'C), que luego se grafico en tres dimensiones.

Optimizacién del Diseno con Controlabilidad Garantizada pero Sin Ajustes del Controlador

El Problema de Optimizaciéon quedas:

minjmizar FO(USS) = 758,2758 D1 + 504,7078 D14 + 326,4D? + 2,7538 x 107 iy
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Figura 8.6: Segunda ganancia dltima del lazo de control de Temperatura.
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Figura 8.7: Acercamiento a la segunda ganancia del lazo de control de Temperatura.

Sujeto a :

Restricciones de Cumplimiento del Modelo: Ya se consideraron al hallar todas las equivalencias de las varia-
bles con D.

Primera Restriccion de Controlabilidad: 0 < D < 2,4232m

Segunda Restriccion de Controlabilidad: 281,15K < uj < 306,48 K, calculando u3 con:

* 6,6588D* 311,4525D3
uy = —0,5837 * D3 +6,6588D2 — DT16,7739 6,8245D — D7146.7739 +311,4525

Restricciones de Estabilidad: No aplica porque se usard la separabilidad para hacer primero disenio con
controlabilidad garantizada.

Restriccion de consistencia matemdtica: 1) Flujos, Area y Digmetro son todos positivos, 1) 0 < X¢o < 1,0.

La superficie de respuesta tras recorrer toda la malla de valores para F'y D, se puede apreciar en la Figura
8.8.

La solucién al problema de Optimizacién consistié en buscar el valor minimo de FC, primero sin ninguna
restriccién de controlabilidad y luego considerando las restricciones de controlabilidad de la propuesta de
DSPyC de este trabajo. Los resultados fueron:

Optimizacion sin restricciones de controlabilidad. D = 3,0m, F = 0,0936m3it0, Xc = 0,8639, FC =
1437900, Produccién = 6362,6412%, uy pp = 275,22K.

ano’

Optimizacion con restricciones de controlabilidad. D = 2,40m. F = 0,1130#;0, Xc = 0,7291, FC =
2686200, Produccion = 6481,412% vy pp = 287,0K.

Como se aprecia, el disetio sin considerar la controlabilidad cumple con la productividad esperada (6362,6% >
6350%) y tiene un costo anual mucho més bajo que el diseno con restricciones de controlabilidad, en este
caso de US$1,437,900.00 < US$2,686,200.00. Sin embargo, el CSTR que entrega ese diseno (D = 3,0m y
uz pp = 275,22K) resulta no controlable en el sentido préctico en el espacio de estado, a diferencia del
CSTR disenado con las restricciones de controlabilidad. Esto demuestra la debilidad del método tradicional
de diseno que no considera ninguna restriccién de controlabilidad practica durante el diseno.
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Figura 8.8: Superficie de respuesta del Funcional de Costo en funcién de F'y D.

Optimizacién del Diseno (Ajustes) de los Controladores

Para el ajuste de los controladores se procedié por una técnica numérica de optimizacién que hallé los
sefs ajustes de los controladores PID (tres para cada uno: Kp, t; y tp). La técnica utilizada se denomina
Quimiotactismo Bacteriano (QB o bacterial chemotaxis en inglés). Al lector interesado se le remite al trabajo
original que propuso el algoritmo [Bremmerman and Anderson, 1990] y a dos trabajos posteriores en los que
se ha aplicado con algunas mejoras para evitar minimos locales [Alvarez et al., 2002; Garcia y Alvarez,
2009]. El algoritmo de Quimiotactismo Bacteriano (QB o Bacterial Chemotaxis en inglés) fue originalmente
propuesto en (Bremmerman and Anderson, 1990) como una optimizacién numérica de los pesos de una red
neuronal artificial de propagacién hacia delante. El mecanismo de bisqueda del éptimo por QB imita el
movimiento tipico de una colonia de bacterias dentro de un caldo de cultivo. Tales movimientos son una
funcién directa de la concentracién de nutrientes en dicho caldo de cultivo. La funcionalidad del movimiento
se logra por un cierto c6digo de comunicacién que provee informacién sobre la concentracién de nutrientes en
varias direcciones alrededor de la posicién actual de la colonia. El movimiento que finalmente dard la colonia
en el préximo instante serd en aquella direccién en la que la concentracién de nutrientes incremente. El
mismo criterio de movimiento en busca de un 6ptimo matemaético se aplica durante las bisquedas numéricas
de un méximo (o de un minimo tomando el reciproco de la funcién) de cualquier funcién multivariable.

En un primer paso del algoritmo de QB se determinan los intervalos nominales y se establece un valor semilla
para cada 6; que se va a optimizar. De este modo el algoritmo de QB inicia su trabajo explorando varias
direcciones en el espacio de los pardmetros. El algoritmo de QB bésico (para maximizar), puede ser descrito
como la siguiente secuencia de pasos, considerando una unica bacteria como si fuera la colonia completa, y
un vector de pardmetros @ que minimiza el Funcional de Costo (F'C):

1. Se toma de manera provisional el valor semilla de cada uno de los 03 como 8 g. Se calcula el valor del
Funcional de Costo (F'C') con los valores actuales (), o) y se toma dicho valor como el éptimo inicial
FCy.
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2. Considerando el intervalo de variacién de cada 0 (Omin, Orraz), se determina aleatoriamente un vector
de términos de suma S con las mismas dimensiones del vector 8. Este procedimiento acepta valores
negativos o positivos al vector, dependiendo de la naturaleza numérica de los valores buscados 6.

3. Se calcula un nuevo @ usando el vector S, asi: @p = 0p + S
4. Usando Op se determina el valor de F'C en el instante p: FCp.

5. Si FCp > FC, se almacena Op como Ogsyiyucisn v Se mantiene el S actual. Si FCp > FC,, entonces
se mantiene el Ogoiyucisn Original y se determina aleatoriamente un nuevo S. Si tras generar un cierto
numero de S se producen pasos no vilidos, se reduce el intervalo de generacién de S y se repite desde
el paso 2.

6. Si todavia no se cumple la condicién de parada del algoritmo, se retorna al paso 3. De lo contrario, el
algoritmo termina entregando como respuesta el 8 goucion -

Respecto a la condicién de parada del algoritmo, existen tres alternativas. La primera considera un nimero
fijo de ciclos de reduccién del intervalo de generaciéon de la matriz S. La segunda es un nimero méaximo de
pasos vélidos. La tercera consiste en evaluar el cambio en el valor de la funcién objetivo, si (FCp41—FC,,) < ¢,
con ¢ un valor de tolerancia, la optimizacién concluye.

La optimizacién de los dos controladores se llevé a cabo llamando @ = [Kp ¢, t1 c., tp cas Kp 1,

tr 7, tp 7] y aplicando perturbaciones en la concentraciéon de entrada (—300‘%51 <Cypo < 3009;7—3?1), la

7 v
gmol <AHpr<

9000 gn{ol)' En las Figuras 8.9 a 8.12 se aprecia la respuesta de los dos controladores ante una secuencia de

tales perturbaciones, utilizando los siguientes ajuste (entregados por el algoritmo de QB): Kp ¢, = 2,22,
tr ¢, = 0,3minutos, tp ¢, = 0,lminutos y Kp 7 = 6,67, t; 7 = 0,4minutos, tp 7 = 0,lminutos, y
operando con el Estado Estacionario (EE) obtenido desde el disefio (algunos pardmetros cambiaron respecto
al CSTR tomado de Bequette[2002]): Ca gr = 1071,64mel Tpp = 38,33°C = 311,48K. Se aplico para

m3
cada variable de perturbacién, sélo el sentido de cambio que mayor efecto presenta sobre los estados: t =
500minutos, ACal = 73009%51, t = 1000minutos, AT0 = 4+3°C' y t = 1500minutos, AHrxz = —9000 97;{0l.
También se graficaron los movimientos de los dos EFCs, con lo cual se puede apreciar la calidad del control

logrado.

temperatura del alimento de reactivo (—4°C < T < 3°C) y en el calor de reaccién (—9000

8.1.12. DSPyC: Paso 12

Es este el paso final del procedimiento. En este punto el Proceso queda disefiado bajo todas las especifica-
ciones.

El CSTR que se tomé como ejemplo para la demostraciéon del procedimiento planteado aqui para Diseno
Simultéaneo de Proceso y su Control (DSPyC), asi como la demostracién del procedimiento para formular
Modelos Semifisicos de Base Fenomenolégica (MSBF) para procesos, queda finalmente con las siguientes
especificaciones de Disefio de Proceso y su Control:

Didmetro del Tanque=D = 2,40m.

m3

Flujo de Reactivo Nominal= u; gg = 0,1130—"—

Temperatura Nominal de Entrada Chaqueta del Fluido a la Chaqueta= u2 gprp = 287,0K
Conversién Nominal de Reactivo en Producto=Xc¢ = 0,7291
Productividad del CSTR:6481,4%

Temperatura de Nominal de Operacién=38,33°C = 311,48K.
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Figura 8.9: Respuesta de la concentracién de reactivo en el reactor.
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Figura 8.10: Comportamiento del EFC del controlador de Concentracién.
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Figura 8.11: Respuesta de la Temperatura en el reactor.
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Figura 8.12: Comportamiento del EFC del controlador de Temperatura.
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Concentracién de Reactivo en el CSTR (y a la Salida):1071,6*%§l.

8.2. Conclusiones del Ejemplo

Como conclusiones de este ejemplo pueden enunciarse las siguientes, como las més relevantes para el tema
de este trabajo:

1. Se mostré en detalle la aplicacién del procedimiento propuesto para el Disefio Simultdneo del Procso
y su Sistema de Control (DSPyC).

2. Se sigui6 y explicé el procedimiento para obtener Modelos Semifisicos de Base Fenomenolégica (MSBF)
que hace parte del procedimiento para DSPyC.

3. Se hizo evidente la falibilidad del diseno de un Proceso cuando no se consideran las caracteristicas de
Observabilidad, Controlabilidad y Reversibilidad del mismo, puesto que si se sigue el camino tradicional,
el disenio del Sistema de Control para dicho Proceso puede no conducir a un control adecuado, a pesar
de que los costos sean siempre menores que los de un diseno que considera las carédcteristicas de
Observabilidad, Controlabilidad y Reversibilidad.

4. Quedan pendientes varios aspectos del procedimiento propupesto para DSPyC, que son tema de inves-
tigacién actual en la Linea de Modelamiento y Control del Grupo de Investigacién en Automaética.
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ANEXO A. Factores de Conversion

Como un lugar de biisqueda répida, y considerando que uno de los problemas que se presentan en la formu-
lacién y resolucién de problemas de Ingenieria de Procesos son las unidades utilizadas en las ecuaciones, a
continuacion se presenta un listado de las conversiones de unidades més frecuentes en procesos quimicos. Tal
recopilacién fue realizada originalmente por mi profesor el Ingeniero Quimico Jairo Cuenca Oviedo®, desa-
parecido en plena madurez académica. Sea este un reconocimiento simple pero muy sentido a su memoria.

Temperatura (77

T(K)=  T(°C)+273.15
T(K)=  T(R)/18
T(°F)=  18T(°C) + 32
T(R)=  (°F)+459.67

AT(K)= AT(°C)
AT(R) = AT(°F)

Tiempo (6)
lhora = 1h = 3600s
lminuto = 1min = 60s

Cantidad de sustancia (N)

1kmol = 1000mol
1lbmol = 453.5924mol
lmol —g= 1mol

1mol — b= 1lbmol

Masa (M)

1g =0.001kg

11bm =0.4535924kg

1kg =2.2041b

ltonelada = 1ton =1016.05kg

ltonelada métrica = 1t = 1000kg

Otras Toneladas (anglosajonas):

1Long ton(UK) = 2240lb =1016.0475kg
1Short ton(USA) = 2000{b =907.1853kg
lonza troy =31.1035¢g

5Notas de Clase del Curso Termodindmica I.
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Longitud (L)

1pie = 1ft =0.3048m

lpulg = lin =25.4mm
1milla =1609.344m
1Angstrom = 1A =10"10m
1milla nautica = 1852m
1ft = 12in

Superficie (A = L?)

1ft? = 1pie? =0.092903m>

lin? = 1pulg® =645.16x10"5m?
1ft? = 144in?

Volumen y Capacidad (V = L3)

1galén americano = lgla =3785.41cm3
1barril de petréleo = 42gla =158.98721
1ft3 = 0,0283168m> =28.3168] =7.4813gal
1ft3 = 1728in®

1litro = 11 = 1,0dm?® = 1000cm? = 10~3m?>

Densidad (M e L=3)
1-%5 = 100024 = 152

cm? m3 T
1m —16.018476 24 =0.016018 4
PAgua 200C = 1000% :62'43?$

Volumen especifico (L3 e M~1)

122 = 1000222 = 10007L
kg, g kg 5
145 =62.4279<2 =0.06243 2
m g g

Fuerza (F =M e Le07?)

INewton = 1N = 1,0ﬁ‘,‘2ﬂ

LMN = 1000kN = 105N = 10" dina
1kgf =9.80665N

1Ibf =4.44822N

Presion (P=Fe Al =FeL2=MeL 'ef7?
Patm Medellin = 85kPa =212.33psia =20.839atm
1Pascal = 1Pa = 1% :1'075%2

1M Pa = 1000kPa = 10°Pa

1bar =0.1M Pa = 100kPa = 10° Pa = 1054¢

1Ubf /in? = 1psi =6.894757kPa

lkgf/cm? = lat =98.0665k Pa(Atmésfera técnica)
latmés fera normal = latm =1.01325bar

latm =1.0332274at =101.324995k Pa =14.696psi
latm = 760mmH g =29.92inH g

1T orricelli = 1torr = lmmH g =133.322Pa
1mH>0 =0.1latm

ImmH,0 = 1%L =9.80665Pa = 10~ *at

m2

1L —47.880261Pa =6.944x10 3psi

Fi2 —
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Energia (E = F-L =M - L?-0~?) = Trabajo W[=] FuerzaxDistancia
Loule = 1J = 1N -m = 1,0k452

1M J = 1000kJ = 105

Ubf - ft =1.355817.J

LHP varor =34.50Yapor

H0 a 100°C

LHP varor =31.500apor

H50 a 80°C
1kgf - m =9.80665.J
1btu =1055.056.J
lcaloria practica = 1cal =4.1869J
1btu =251.996¢cal
lcaloria termoquimica = lcalterm =4.183995.J
lealoria medida a 15°C = 1callb =4.1855J
1kilowatio - hora = 1kW - h = 3600k.J
lergio = lerg = 1077J
1kcal =4185.5J

Potencia (E-0 ' =F-L-07'=M-L?-07%)
1Watt = lvatio = 1W = 14 = 18m — 1 o kam?
IMW = 1000kW = 10W

leaballo fuerza = 1hp = 550&%ﬁ

lcaballo de vapor = 1lcv = 75@-8m

1hp = 0,7457kW

lev = 0,7355kW

En refrigeracién es comin el uso de una unidad especial para la cantidad de calor retirado por unidad de
tiempo:

ltonelada de refrigeracion = lton ref = 200 ffﬁl
lton ref =3.5168kW
Otras unidades:
viscosidad dindmica pu
1Poise = 1P =0.1Pa - s =0.1&0 =0.1-24
1P =1.0-%
Lepoise =0.0006728% — 1mPa - 5 =0.001 54
,uAgua 200C — leP
viscosidad cinemética v = %
Lstoke = 15t =0.00017 =1,0<2"
188U (Segundos Saybolt Universal) = 4.6347centistoke(cSt) a 100°F(38°C)

4.6673 cSt a 210°F (99°C)
V Agua 20°C = 1¢St =4.63SSU

1 Decibel =1 dB =10712 W/m? = 10~!2 kg/s3

ge =32.27L5 = 159= —9 g e,

R=7LY [:]o.08205—g§n;73’;; :0.7302-%;;?% :1.9872—gm§;{ = =1.9872 52— :8.3174—gm0{7K
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ANEXO B. Nomenclatura Sugerida
para Rotular Procesos y Modelos

Es frecuente que durante la realizacién de Diagras de Flujo de Proceso (DFP) o incluso de Diagramas de flujo
en Bloques (DB), aparezcan dudas sobre una manera homogénea de rotular y marcar Equipos de Proceso y
lineas de tuberfa que conducen corrientes. En lo que sigue, se intenta recopilar de varios textos una manera
mds o menos homogénea para rotular tales diagramas sin mayores problemas.

Flujos Misicos (m).

ton lbm

o ot n]. Se representan con m; cuando es la corriente total en unidades

Las unidades tipicas son: [%3

mdsicas que va por la linea ¢, o se representa como mxx, ; que indica el valor de flujo de sustancia XX en
masa en la corriente i.

. 2 . o
Flujos Volumeétricos (v).
Tipicamente sus unidades son: [, %] Se representan con v; cuando es la corriente total en unidades
volumétricas que va por la linea ¢, o se representa como vxx, ; que indica el valor de flujo de sustancia XX
en volumen en la corriente 3.

FlujosMolares ().

grmol kgmol [bmol

e S ]. Se representa con n; cuando es la corriente total en

Las unidades mds utilizadas son: |
unidades molares que va por la linea 7, o se representa como nxx, ; que indica el valor del flujo de sustancia
X X en moles en la corriente i.

Velocidades de reaccion.

Con frecuencia las unidades usadas son: r = [qrzl"l, kq}::()l, l%’;‘l’l] Representan los flujos “aparentes” en
unidades molares de los compuestos que participan de una reaccién quimica o bioquimica.

Sustancias de Proceso (XX).

Se nomenclan con Letras Mayticulas o Contracciones del nombre (Sigla o Acrénimo): A, B, ...AS (AcidoSulfirico),C'C
(Carbonato de Calcio),... siempre como primer subindice.

Corrientes de Proceso (lineas de tuberia) (7).

Se rotula con numero naturales: 1,2, 3... siempre como segundo subindice luego de una coma.
Equipos de Proceso (piezas de la planta) ().

Se nomenclan con nimeros romanos: I,I1,I1,IV V..., como tnico Superindice.

Ejemplo de lo presentado hasta ahora:
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m As, 3 son los [%Q, %, %] de sustancia AS(Acido Sulfirico) como flujoen unidades mésicas que van por la

corriente 3 en un equipo unico.

m3 L

-, 2] de materia total pero como flujo volumétrico que van por la corriente 2.

vy son los |

Tgé es la velocidad a la que esta aparenciendo (producto signo +) o desapareciendo (reactivo signo -) el

carbonato de calcio en el equipo o unidad de proceso I11.
Concentraciones.

wxx, i €s la concentracién, en cualquier corriente ¢, de la sustancia X X como fraccién mdsica del compuesto
XX.

ZTxx, i es la concentracién, en corriente Liquida ¢, de la sustancia XX como fraccién Molar del compuesto
XX.

Yxx, i €s la concentracién, en corriente Gaseosa ¢, de la sustancia XX como fraccién Molar del compuesto
XX.

Cxx, ; es la concentracién, en cualquier corriente ¢, de la sustancia XX como unidades combinadas con el

volumen total (Zase ol

Ejemplo de lo presentado hasta ahora:
was, g es la concentracion de AS(Acido Sulfirico) como fraccién masica en la corriente ocho (8) del proceso.

Zcc, 5 es la concentracién de CC(Carbonato de Calcio) como fraccién Molar en la corriente Liquida cinco
(5) del proceso.

Ynet, 12 € la concentracion de Met(Metano) como fraccién Molar en la corriente Gaseosa doce (12) del
proceso.

Cpt, 7 es la concentracion de Et(Etanol) en unidades combinadas (4252 Y9L) en la corriente siete (7) del
proceso.

Rotulado de Variables.

Para unidades especificas por unidad de masa o unidad de cantidad de materia (moles), se procede ast:

Unidades Especificas Mdsicas: Nombre de la Variables con un Sombrero superior. Ejemplo: U , a , §,
etc.

Unidades Especificas Molares: Nombre de la Variable con una Linea superior. Ejemplo: U, H, S, etc.



ANEXO C. Listado Alfabético de
Definiciones

La que sigue es una guia para que el lector pueda ubicar las definiciones dadas en el texto rdpidamente, de
modo que el contenido sea més comprensible. Las Definiciones estédn organizadas por orden alfabético. Se da
al final de cada una de ellas, entre paréntesis, el nimero de la pdgina dénde est4 en el libro.

A:

Alcanzabilidad (128)
Algebra de Lie (129)
Andlisis (17)
Automética (15)

Automatizacion (69)

C:

Campo Escalar (116)

Campo Vectoria (116)

Comportamiento Estético (21)

Comportamiento Dindmico o Dindmica de un Proceso (21)

Condicién de Rango para la Controlabilidad Entrada-Salida (134)

Constante de un Modelo (32)

Control (69)

Control de Seguimiento (Tracking) (68)

Control MIMO o de Entrada Muiltiple y Salida Multiple (Multiple Input-Multiple Output) (73)
Control Regulatorio (Regulatory) (68)

Control SISO o de Una Entrada y Una Salida (Single Input-Single Output) (72)
Controlabilidad (107)

Controlabilidad de Estado para Sistemas Lineales [Kalman, 1960] (127)
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Controlabilidad Local-Alcanzabilidad Local (128)
Controlabilidad Practica Local de Estado (CPLdeE) (133)
Corchete de Lie (129)

Corchete de Lie Recursivo (129)

Criterio de Estabilidad de Lyapunov (103)

Criterio de Observabilidad Local (121)

Criterio de validacién para un modelo (46)

Criterio de Reversibilidad Practica Débil (RPD) (125)
Criterio de Controlabilidad-Condicién de Rango (128)
Criterio de Controlabilidad Local-Condicién de Rango (129)

D:

Derivada de Lie (121)

Derivada de Lie Recursiva (121)

Descripcién Completa de un Proceso (22)

Descripcién parcial de un Proceso (22)

Diagrama de flujo en Bloques (DB) (25)

Diagrama de Flujo de Informacién (DFI) (28)

Diagrama de Flujo de Proceso (DFP) (26)

Diagrama de Instrumentacién y Tuberia (P&ID) (29)
Dindmicas de Interés (21)

Dindmica Forzada o Controlada (67)

Dindmica Natural (67)

Dindmica Principal (21)

Dindmicas Secundarias (21)

Dindmicas Singulares (21)

Disefio en Ingenieria (54)

Disetio Simulténeo del Proceso y su Control (DSPyC) (118)
Distribucién (116)

Distribucién de Observabilidad Ag,, de un Sistema Dindmico (121)

Dominio del Problema de Optimizacién (56)
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El Problema de Optimizacién (55)

Equilibrio Aislado (20)

Equilibrio Matetmadtico de un Sistema (20)

Equilibrios Muiltiples (20)

Equilibrio Unico (20)

Equipo (12)

Error (e) (69)

Espacio de Control S¢ o Algebra de Lie de Control S¢ = L¢ (129)
Espacio de Observaciéon Sp de un Sistema Dindmico (121)
Estabilidad (de manera intuitiva) (101)

Estabilidad en Lazo Abierto (101)

Estabilidad en Lazo Cerrado (101)

Estabilidad en el sentido de Lyapunov (103)

Estado Estacionario de un Proceso (20)

Estructura de un Modelo (32)

F:
Flujo Estacionario (38)
Flujo Uniforme (38)

Formalismo del Proceso como Sistema (19)

G:
Grados de Libertad (54)

H:

Homogeneidad del Vector Solucién de un Balance (38)

I

Identificacién (33)

Indice de Desempefio de un Lazo de Control (97)
Instrumentacién (69)

Interaccién Energética en un Sistema de Proceso (49)

Interaccién entre Lazos de Control (106)
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Interaccién Mésica en un Sistema de Proceso (49)

J:

Jerarquia Dindmica de un Proceso (22)

L:

Lag (sin traduccién al Espanol) (98)

Lazo Abierto de Control o Lazo Abierto (Open Loop) (72)
Lazo Cerrado de Control o Lazo Cerrado (Closed Loop) (72)
Lazo de Control (72)

M:

Matriz de Controlabilidad de Estado para Sistemas Lineales (127)
Matriz de Controlabilidad Entrada-Salida (CES) Lineal (134)
Método de Trazado (63)

Modelado (32)

Modelo de Proceso (31)

Modelo de Trazabilidad (63)

O:

Objetivo de Control (67)

Objetivo para el modelado (46)
Observador de Estado (123)
Observabilidad (107)

Observabilidad de Estado para Sistemas Lineales (119)
Observabilidad Local (121)

Operacién Unitaria (13)

Optimizaciéon Continua (56)

Optimizacién Entera (57)

Optimizacién en la Vida Diaria (55)
Optimizacién Matemdtica o Numérica (55)
Optimizacién Mixta-Entera (57)

Orden de una Matriz (116)
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P:

Pardmetro Estructural (32)

Pardmetro Funcional (32)

Pardmetro de un Modelo (32)

Pareamiento de Variables para Control (97)
Partes del Vector Solucién de un Balance (38)
Perturbacion (d) (69)

Planta de produccién industrial (12)

Proceso (primera definicién) (12)

Proceso (definicién complementaria) (14)
Proceso por Lotes (PpL) (141)

Punto de Ajuste (SP de Set-Point) (68)
Punto de Operacién (PO) de un Proceso (39)

R:

Rango de una Matriz (117)

Régimen de Operacién (RO) de un Proceso (40)

Relacién Lineal entre variables (21)

Relacién No Lineal entre variables (21)

Representacion de un Proceso (19)

Representacion del Proceso con Medicién y Control (68)

Representacion matemética (26)

Respuesta Temporal Inversa o Comportamiento de Fase No Minima (RTT) (98)

Retraso (Delay) (98)

S:

Sefal en Ingenieria de Control (69)
Simulacién (33)

Sintesis (17)

Sistema (12)

Sistema de Control (71)

Sistema Débilmente Reversible (125)
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Sistema Fuertemente Reversible (125)
Sistema de Proceso (40)

Superficie o frontera de un Sistema (40)

T:

Término de un Modelo (32)
Tiempo Muerto (Deadtime) (98)
Trazabilidad (62)

V:

Variable Adimensionalizada (69)
Variable Continua en Optimizacién (56)
Variable Controlada (68)

Variables de Automatizacién (71)
Variable de Control (70)

Variable de Desviacién (p') (69)
Variables de Disefio (55)

Variables de Entrada (20)

Variables de Estado o Internas (20)
Variable de Estado (x) (68)

Variables de Interés de un Proceso (19)
Variables de Salida (20)

Variable de un Modelo (32)

Variable Discreta en Optimzacién (56)
Variable Manipulada (u) (68)

Variable Normalizada (69)

Vector Solucién de un Balance (38)



