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Tesis Doctoral: Control Robusto de Reactores Quimicos

Epitome

La presente tesis trata con el problema de control robusto para sistemas una entrada
una salida UEUS (SISO, por sus siglas en inglés). En primer instancia se desarrolla un
esquema de control basado en estimacion discreta de incertidumbres en el cual todas las
sefiales internas estan acotadas. Esto permite garantizar estabilidad al menos semiglobalmente.
El esquema robusto discreto presentado es capaz de estabilizar reactores quimicos (o regular
su salida) que puedan ser modelados por sistemas de primer orden y cuyo modelo sea incierto.
A su vez, el esquema robusto discreto faculta para entender a las incertidumbres como una
variable de estado y asi inducir un algoritmo continuo.

La version en continuo del control asintotico robusto para sistemas de primer orden
hace ver mas claras las propiedades de robustez que presenta el control resultante del
algoritmo de disefio. Mas especificamente, con este algoritmo se pueden controlar procesos
quimicos a pesar de errores de modelado, variaciones paramétricas y perturbaciones en la
planta mientras que el algoritmo discreto solo es robusto ante errores en modelo. Bajo una
interpretacion clasica se entiende al control desarrollado como un controlador PI con
capacidad de estimar y contrarrestar perturbaciones dinamicas en la entrada del proceso.
Luego, se realiza una generalizacion del algoritmo, es decir, se presentan las modificaciones
necesarias para estabilizar robusta y asintéticamente sistemas de orden superior.

El algoritmo de control estd fundamentado en geometria diferencial y resultados
recientes sobre linealizacion por retroalimentacion de salida. De tal modo, se parte del
procedimiento de linealizacion entrada-salida de sistemas no lineales para establecer una
estrategia que resulte en un controlador rubusto. En concreto, la idea para manejar las
incertidumbres estriba en aglutinarlas como una funcién no lineal. Dicha funcién no lineal es
interpretada como una variable de estado en un sistema extendido, el cual es dinamicamente
externamente equivalente al sistema no lineal incierto original. Una vez que las incertidumbres
han sido interpretadas como una variable de, se disefia un observador de estados con el fin
de reconstruir la dinamica del estado aumentado y consecuentemente de las incertidumbres.
Entonces, el valor estimado del estado aumentado se utiliza en una ley de control de tipo
linealizante para contrarrestar las acciones no lineales en la planta e inducirle a esta el
comportamiento deseado mediante la imposicién de polos. Asi, el control resultante del
algoritmo desarrollado comprende dos partes: (a) un compensador dinamico de incertidumbres
dado por el estimador de estados para el sistema extendido y (b) una ley de control de tipo
linealizante.

Tanto reactores continuos de tanque agitado (de polimerizacion, biologicos y cataliticos
de lecho fluidizado) como intercambiadores de calor son usados para probar el desempeiio del
controlador resultante. La implementacion fue llevada a cabo mediante simulaciones
numeéricas (a excepcion de un caso en que se implemento a un biorreactor de escala piloto).
El desempefio observado es muy aceptable. Aunque el algoritmo desarrollado fue elaborado
para procesos de alimentaciéon continua, éste puede ser usado para controlar procesos por
lotes. Finalmente, algunas extensiones son tratadas para mostrar futuras lineas de trabajo.
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Prefacio

Este escrito ha sido organizado de tal modo que consta de sets partes (una
introductoria, tres capitulos de resultados obtenidos, una de extensiones sobre los resultados
donde se plantean las lineas de trabajos futuros y la ultima donde se discuten las
observaciones concluyentes finales). En la introduccion se presentan tanto las ideas basicas
como las diferencias y similitudes de los resultados mostrados en cada una de las secciones
subsecuentes. Entonces, la seccion de introduccion puede ser vista como una descripcion
complementaria puesto que, en cada seccion, el resultado correspondiente es discutido bajo
su propio contexto. Ademas, buscando claridad, en el primer capitulo se recuerdan brevemente
las propiedades elementales de sistemas reactantes en procesos continuos. Se discuten las
caracteristicas principales en el control de procesos. Se repasan algunos conceptos sobre teoria
de control necesarios para la estrategia propuesta en este proyecto de investigacion. Empero,
la mayoria del texto consiste en la presentacion de los resultados obtenidos distribuidos en
cuatro partes.

Cada una de las partes de resultados se basa en versiones modificadas de articulos
publicados, aceptados o enviados para su revision en revistas y congresos especializados (a
excepcion de la penaltima, el capitulo 5, en cuyo caso los articulos correspondientes aun estan
en redacciéon). La modificacion de los manuscritos originales uUnicamente estriba en la
reestructuracion de los resultados para el presente texto y algunas correcciones menores. La
organizacion de los articulos es como sigue:

Capitulo 2: Control Robusto de Reactores Quimicos Basado en Estimacion Discreta de Tasa
de Reaccion.

- O. Monroy, J. Alvarez-Ramirez and R. Femat (1995), A mass Balance Strategy for the
Robust Control of Anaerobic Digestion, I** Int. Workshop on Monitoring of A naerobic
Digestion Proc., Lab. de Biotech. de L'enviorement, Francia.

- J. Alvarez-Ramirez, R. Suarez y R. Femat (1996), Control of Continuous-Stirred Tank
Reactors: Stabilization with unknown reaction rates. Chem. Eng. Sci., 51, 4183,

- O. Monroy, J. Alvarez-Ramirez, F. Cuervo y R. Femat (1996), An Adaptive Strategy to
Control Anaerobic Digester for Watewater Treatment, Ind. Eng. Chem. Res., 35, 3442.

Capitulo 3: Control Robusto de Reactores Quimicos: Un esquema de control para plantas de
primer orden'.

- R. Femat, J. Alvarez-Ramirez y M. Rosales-Torres (1996), Control Robusto de una Clase
de Reactor Biologico, XVII Encuentro Nacional de la AMIDIQ, Puerto Vallarta Jal ,
México.

'Esta parte fue parcialmente finaciada por Industrias Negromex S.A. bajo el esquema de becas "Diego
Bricio Hernandez".
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- J. Alvarez-Ramirez, R. Fematy J. Gonzalez-Trejo (1997), Robust Control of Uncertain First-
Order Systems with Least Prior Knowledge, Chem. Eng. Sci., por aparecer.

- J. Alvarez-Ramirez, R. Femat v A. Barreiro (1997), A PI Controller with Disturbance
Estimation, /nd. Eng. Chem. Res., por aparecer.

- J. Alvarez-Ramirez, R. Suarez y R. Femat (1997), Robust Stabilization of Temperature in
Continuous-Stirred-Tank Reactors, Chem. Eng. Sci., 52, 2233.

Capitulo 4: Linealizaciéon Asintotica Robusta de Procesos Quimicos®.

- J. Gonzalez-Trejo, J. Alvarez-Ramirez y R. Femat (1996), Disefio de un Esquema de Control
en Dos Puntos para una Torre de Destilacion de Alta Pureza. X VII Encuentro Nacional
de la AMIDIQ, Puerto Vallarta Jal., México.

- J. Alvarez-Ramirez, R. Suarez y R. Femat (1996), Robust Control of a Class of Uncertain
Nonlinear Systems in Strict-Feedback Form, European J. of Control. En Revision.

- J. Alvarez-Ramirez, I. Cervantes y R. Femat (1997), Robust Controllers for a Heat
Exchanger, Ind. Eng. Chem. Res., 36, 382.

- R. Femat, J. Alvarez-Ramirez y M. Rosales-Torres (1997), Robust Asymptotic Stabilization
via Uncertainty Estimation: Regulation of Temperature in a Fluidized Bed Reactor.
Comp. and Chem. Eng., En revision.

- R. Femat, J. Alvarez-Ramirez, M. Rosales-Torres y R. Garnido (1997), Robust Asymptotic
Regulation of Substrate in Biological Reactors: Design and Performance Comparison.
Ind. Eng. Chem Res. En revision.

Capitulo 5: Algunas Extensiones a los Resultados Obtenidos.
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Capitulo Primero

La discusion presentada en este capitulo es abordada para establecer un puente en ¢l lenguje utilizado
en los campos de la teoria de control ¢ ingenieria de reactores. Esto para introducir a algan lector en
la problematica tratada en el proyecto de investigacién desarrollado.
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1 Aspectos generales
1.1 Introduccion

En las Gtimas dos décadas hemos sido testigos de un avance significativo en la teoria
de control no lineal basada en geometria diferencial. En esencia, con los algoritmos
propuestos para disefiar controladores, se pretende cancelar los términos no lineales del
sistema e inducirle un comportamiento dinamico deseado. Una ley de control con tales
caracteristicas se conoce como linealizante.

Los procesos quimicos son sistemas con caracteristicas dinamicas que pueden ser
explotadas mediante la teoria de control basada en geometria diferencial [1]. Académicamente,
el problema de control en procesos quimicos es por si mismo de extremo interés, no sélo por
las implicaciones tecnologicas, sino también, porque presenta retos interesantes desde el punto
de vista de la teoria de control de sistemas no lineales. Por ejemplo, la estabilizacion de
sistemas dinamicos en estados estacionarios inestables es un problema académico muy
importante. Y qué decir de la regulacion de comportamiento dinamico. Puesto que los
sistemas reactantes pueden presentar tanto multiplicidad de estados estacionarios [2] como
diversos comportamientos dinamicos (bifurcaciones, ciclos limite, caos, etc.) son propicios
para estudiar su control. Por otra parte y desde un punto de vista practico, en procesos
continuos es necesaria la regulacion de variables de salida (concentracién, temperatura, etc.)
en un estado estacionario deseado y, en procesos por lotes, se requiere el seguimiento de
trayectorias de alguna variable de interés (perfil de composicion, peso molecular, viscosidad,
etc.). Todo ello con fines econdmicos. La aplicacion de teorias modernas de control a
procesos quimicos, ha beneficiado en una manera importante la calidad de productos de alto
valor agregado. Y no solo se requiere control de procesos para mejorar la calidad en
produccion, aparte de esto, por razones ambientales el uso de controladores es muy
conveniente. En otras palabras, la teoria de control puede explotar el conocimiento
desarrollado sobre procesos quimicos y viceversa. La combinacion de ambas areas de estudio
ofrece una excelente plataforma para establecer interesantes y completos proyectos de
investigacion cientifico-tecnologica.

Pues bien, como se dio anteriormente, una linealizacion de sistemas por
retroalimentacion pretende cancelar las no linealidades del sistema a controlar con el fin de
inducirle una dinamica deseada. Sin embargo, esto no es una tarea sencilla. Por un lado, es
bien sabido que la obtencion de modelos, que representen con exactitud el comportamiento
dinamico de procesos quimicos, es un trabajo arduo (v a veces imposible). Es dificil entender
y conocer con certeza, los fendmenos cinéticos y fisicoquimicos (ademas de aquellos
asociados con transporte de masa, energia y/o momento) involucrados en la transformacioén
de materia. Adicionalmente, existen variaciones paramétricas en el tiempo (por ejemplo, los
reactores no isotérmicos pueden tener cambios en los coeficientes de transferencia de calor
debidos a incrustaciones en la pared de intercambio, o bien, en parametros cinéticos que estan
asociados a la conversion o produccion de alguna sustancia). Estas variaciones dificilmente
pueden ser conocidas de una manera precisa. Por otra parte, la presencia de perturbaciones
exogenas, tales como fluctuaciones en el caudal o composiciones de alimentacidén al proceso,
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son frecuentemente desconocidas y no medibles. Empero, a pesar de todas las incertidumbres
mencionadas, se debe garantizar el control del proceso quimico en cuestion (ya sea,
estabilizacion o regulacion para procesos de alimentaciéon continua o seguimiento para
procesos por lotes).

Perturbacion | Variabl lad
_ _ > - Vanable controlada
Variable manipulada = Proceso ‘ >
3 . Dispos_iti.v'o dei
| Controlador por medicidén |
Retroalimentacion | ‘
‘  Referencia

Figura 1. Diagrama de bloques para control retroalimentado en
procesos quimicos

Ahora, contemplemos desde la perspectiva de control a las incertidumbres antes
mencionadas y que actuan sobre un sistema reactante. Considérese el . diagrama de bloques de
la Figura 1. Este incluye dos bloques llamados 'proceso' y 'controlador'. El controlador tiene
como entradas la referencia y la salida del proceso (mediciones) y como su salida a la
variable manipulada (la cual es una entrada al poceso, la otra es la sefial perturbacion). El
influjo de la ruta paralela (i.e., bloque de retroalimentacion) sobre el proceso es sustraer el
efecto que tienen las entradas al proceso en su salida. Si el modelo reproduce exactamente
el comportamiento dinamico del proceso quimico, la perturbacidon podra ser rechazada (o al
menos se amortiguara su accion). Pero, si el modelo no reproduce fielmente el
comportamiento dinamico del proceso, la sefial de retroalimentacion contendra la influencia
de la sefial de perturbaciéon (que no es medida) y el efecto del error en modelo (que es
desconocido). Asi que, el error en modelo puede generar problemas de inestabilidad. En otras
palabras, esto obliga al disefiador a cambiar la idea de instrumentar acciones de control
precalculadas por la idea de robustez. Ademas, marca una diferencia entre este concepto con
el de desempefio.

Respecto a la técnica de disefio que ha de usarse, los controladores siempre son
construidos con base en informacién (invariantemente incompleta) sobre el comportamiento
dinamico del proceso. Esta informacion (es decir, el modelo) puede tener la forma de un
sistema de ecuaciones diferenciales acopladas o simplemente puede estar representado por la
transferencia de sefial de la entrada a la salida del proceso (o quiza, sélo por la experiencia
del operador). La exactitud de esta informacion varia, pero nunca es perfecta. Mas aun, el
comportamiento de la planta (léase proceso) cambia por si mismo con el tiempo (por ejemplo,
debido a cambios en actividad catalitica, condiciones hidrodinamicas, etc.). Por supuesto que
estos cambios rara y dificilmente son capturados en el modelo. Asi que es deseable que el
sistema a lazo cerrado sea insensible a estas incertidumbres. Al esquema que permite controlar
un sistema a pesar de errores en modelo, variaciones paramétricas y/o perturbaciones en la
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planta se conoce como Control Robusto. Una solucion para disefiar un control robusto
consiste en desarrollar algoritmos que permitan una aproximacion a las incertidumbres, y de
este modo poder contrarrestar su efecto sobre el proceso. Por otra parte, la pretension de
robustecer un controlador puede acarrear problemas con efectividad y esfuerzo de las acciones
de control. Asi pues, se debe reducir el margen de robustez para lograr acciones de control
suaves y del menor esfuerzo posible. A la combinacion de estos dos requerimientos, suavidad
y bajo esfuerzo, se le conoce como Desempeiio [23].

1.2 El presente trabajo

En el presente trabajo se desarrollan algoritmos de disefio que resulten en
controladores robustos (ante errores en modelo, variaciones paramétricas y perturbaciones en
la planta) para sistemas una entrada una salida, (SISO por sus siglas en inglés). El controlador
es disefiado a partir de un modelo del proceso obtenido mediante balances de masa, calor y
movimiento (principios fundamentales). Asi que el modelo esta representado por un sistema
de ecuaciones diferenciales acopladas. Los distintos algoritmos de disefio presentan diferencias
en el mecanismo de estimacion de incertidumbres y las herramientas matematicas utilizadas,
tanto para el disefio mismo como para probar la estabilidad del sistema a lazo cerrado. Lo
anterior es debido a las caracteristicas de las clases de sistemas que modelan cada proceso
quimico en particular. Sin embargo, en esencia todos los esquemas de control presentados son
iguales. Es decir, tienen peculiaridades similares y parten de la misma idea.

La idea fundamental es aglutinar a las incertidumbres en una funcion no lineal, la cual
puede ser interpretada como una variable de estado. Luego, se utiliza un esquema de
estimacion/observacion para obtener un valor estimado de éste y, consecuentemente, de las
incertidumbres. De este modo, una ley de control de tipo linealizante es provista del valor
estimado de las incertidumbres, por medio de la nueva variable de estado. Asi pues, la
aproximacion propuesta consta de dos partes: (a) un estimador de incertidumbres
(compensador dinamico) y (b) una ley de control de tipo linealizante. El texto ha sido
organizado de forma tal que, para cada una de las diferentes clases de sistemas quimicos
tratados en su seccion correspondiente, queden claras las similitudes entre el respectivo
controlador y aquellos presentados en otras secciones. Otra caracteristica del texto es que se
redacté en forma inductiva, es decir, que conforme el lector avance en el texto le resulte
natural el paso presentado en el siguiente esquema de control. Aunque la tesis esta enfocada
a reactores quimicos, se rucurrird a otro tipo de procesos (como intercambiadores de calor)
con el fin de mostrar algunas caracteristicas del conrolador asintético robusto propuesto. Para
ello, los capitulos han sido organizados como sigue.

En el segundo capitulo, se trata con sistemas de primer orden para los cuales es
posible establecer un estimador de incertidumbres aglutinadas mediante un esquema de
aproximacion discreta. Este esquema presenta excelentes propiedades en la estabilizacion de
estados estacionarios inestables, y ademas, en la regulacion de una variable de salida para
reactores quimicos donde la tasa de reaccion no esta bien establecida (por ejemplo, reactores
de polimerizacién, reactores de digestion anaerobia o reactores cataliticos). La estimacion se
realiza utilizando mediciones de la varible de salida y conociendo la acciéon de control
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inmediata antertor. El esquema de aproximacion discreta se basa en diferencias finitas
centrales. Es posible probar que el control resultante es un estabilizador practico [3]. Mas alin,
se ha mostrado experimentalmente que la implementacion de la estrategia es viable [4]. Dado
que: (1) la estabilizacion (o regulacion) se lleva a cabo usando Unicamente la minima
informacion disponible y, (i1) el sistema a lazo-cerrado es estable, entonces, se puede asegurar
que el controlador resultante con estimacion discreta de incertidumbres es robusto ante errores
en modelo. En cuanto a desempeifio, un unico parametro permite ajustar al estimador para
obtener acciones de control aceptables.

El tercer capitulo también versa sobre el control de sistemas de primer orden. Pero
ahora, el esquema de estimacion es continuo. Otra diferencia entre el algoritmo presentado
en el segundo y tercer capitulo, consiste en que para el ultimo: (i) es mucho mas evidente el
aglutinamiento de incertidumbres y, (i1) la interpretacion de la funcion no lineal aglutinante,
como una variable de estado en un sistema 2-dimensional (sistema extendido), resuita obvia.
Es sobre el sistema extendido que se realiza la estimacion de estados. Asi, se pueden
aproximar incertidumbres que incluyan variaciones parameétricas, errores en modelo y
perturbaciones (tanto exdgenas como endogenas). El estimador de estados que se propone es
un observador de tipo Luenberger. Una de las ventajas que presenta el uso de esta clase de
observador es el hecho que el controlador resultante es lineal. Dado que el controlador es
lineal, se puede transformar mediante el operador de Laplace. De esta manera, es posible
obtener la funcion de transferencia del control. Es ahi, en dominio de frecuencia, que se puede
entender al control asintético robusto (CAR) propuesto como un control proporcional-integral,
PI, con estimacion dinamica de perturbaciones [5]. Se demuestra que bajo el CAR, el sistema
a lazo cerrado es estable [6],[7]. Ya ha sido ilustrado el disefio de este estabilizador practico
robusto en su aplicacion a reactores quimicos con tasa de reaccion desconocida [6] y en el
control de composicién en un punto de una columna de destilacion [7].

En el cuarto capitulo se hace la descripcién del algoritmo para el disefio de un CAR
en sistemas de n-ésimo orden. Se parte de suposiciones practicas asumiendo lo siguiente: (1)
el grado relativo del sistema esta bien definido para todo tiempo mayor que cero, (11) se
dispone tanto de informacion de disefio del equipo (valores nominales) como de mediciones
de la variable de salida y, (111) el sistema es de fase minima. Desde el punto de vista de teoria
de control, la primera es una suposicion fuerte. Empero, en base al conocimiento
fenomenologico de sistemas reactantes se puede justificar tal supuesto, mas aun, en el ultimo
capitulo esta hipotesis sera relajada. Respecto a la segunda, se puede asegurar que es practica.
Actualmente se cuenta con dispositivos de medicion eficientes. Cabe recordar que se trata con
sistemas SISO, por ello s6lo se usara una medicion (la salida). En lo referente a la
informacion de disefio de equipo, es evidente que se dispone de valores nominales de
parametros (y puede ser que a partir de la experiencia de la operacion del proceso se cuente
con expresiones algebraicas heuristicas de variaciones de estos, las cuales no seran usadas
aqui). Por ejemplo, el maximo coeficiente de transferencia de calor es aquel que se obtiene
cuando el equipo esta nuevo, lo cual significa que se conocen el valor maximo y minimo (que
es cero) de ese parametro, no asi su variaciéon en tiempo debida a incrustaciones o
ensuciamiento. O bien, el flujo nominal de alimentacion a un reactor es conocido, sus
fluctuaciones no. La suposicion que asume fase minima, significa que la dinamica de los
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estados no observables es estable. Esta hipotesis es la mas fuerte, sin embargo sera probada
a lo largo del texto y cuando sea necesario. En realidad solo se requiere que todas las sefiales
internas estén acotadas.

Aunque en el cuarto capitulo es donde se realiza una generalizacion del algoritmo para
disefio del CAR basado en estimacion de incertidumbres, en el penaltimo capitulo se
presentan algunas extensiones importantes. Las extensiones realizadas son: (i) el problema de
control en sistemas no lineales inciertos con grado relativo no bien definido, (it) el control
robusto de sistemas no lineales en presencia de dinamicas no modeladas y, (i11) el CAR a
pesar de mediciones ruidosas.

Es bien sabido que si el grado relativo no esta bien definido, se deben estimar las
derivadas de la entrada de control con el fin de linealizar la planta, es decir, el sistema es no
causal. Dicho de otra forma, es necesario conocer el valor de la entrada de control para
calcular esta misma, lo cual es un gran inconveniente. Con la aproximacion propuesta
(estimacion de incertidumbres aglutinadas), no se requiere informacion alguna sobre dichas
derivadas para calcular la entrada de control, pues resulta que estas derivadas son aglutinadas
dentro de la funcién no lineal. Por consiguiente, en la estimacion del estado aumentado se
incluye implicitamente un estimado de ellas. Para esta extension en particular, se usa un
ejemplo sencillo, sin significado en procesos quimicos, pero muy ilustrativo. En cuanto a la
extension asociada con dinamicas no modeladas, se presenta un caso de estudio (un
intercambiador de calor para regular temperatura efluente de un proceso). Luego de eso, se
muestra el efecto de mediciones ruidosas en la degradacion del desempeiio del CAR y se
propone una modificacidon para mejorar el desempefio de las acciones de control.

El altimo capitulo presenta las conclusiones generales y la discusion de las lineas a
seguir en trabajos futuros. Unos cuantos apéndices sirven para esclarecer conceptos y
resultados interesantes relacionados con el trabajo realizado.

1.3 El compromiso de robustez-desempeiio en control de procesos quimicos

Dada la enorme diversidad y complejidad de procesos quimicos, resulta fisicamente
imposible desarrollar un controlador que trabaje con desempeiio aceptable para todos. Por
ejemplo, las caracteristicas de comportamiento dinamico de una columna de destilacion
binaria son extremadamente diferentes a una fraccionadora de petroleo (como en
perturbaciones en flujo, composicion, cambios de referencia, equilibrio entre fases, etc.) v
ambas son muy distintas a los reactores quimicos, pues en estos Gltimos existen fenomenos
que no necesariamente se presentan en destilacion y viceversa (como difusion, desorcion,
cinética quimica, o bien, exotermicidad).

Aln dentro de un mismo tipo de proceso quimico, diferentes peculiaridades hacen
probable que la implementacion de un controlador, disefiado especificamente para una clase
de proceso quimico, no presente un desempeiio aceptable cuando se implementa en cualquier
otra. Pensemos en reactores quimicos por ser el tipo de proceso que interesa al presente
trabajo de investigacion. Las caracteristicas de un reactor tubular son muy diferentes a las de
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uno de tanque agitado [2]. El comportamiento dinamico del primero esta gobernado por
ecuaciones diferencrales parciales (o funciones de transferencia con tiempo de retardo, es
decir, sistemas de dimension infinita) mientras que el segundo puede ser modelado por
ecuaciones diferenciales ordinarias (o bien operadores de transferencia entrada-salida con
tiempo de retardo cero, i.e., sistemas de dimension finita). Especificamente, en este trabajo
de investigacion se trata a una clase de reactor quimico, el de tanque agitado. Aun el control
en reactores de tanque agitado toma sentido de acuerdo con la clase de alimentacién del
proceso (continua o por lote).

En procesos de alimentacion continua, las acciones de control estan encaminadas a
lograr la estabilizacién del proceso en un estado estacionario deseado, o bien, regular su salida
con el fin que el efluente quede dentro de especificaciones. Para el caso de alimentacién por
lote, el control cobra sentido en el seguimiento de la trayectoria de algiin estado en particular
(por ejemplo, la concentracion de producto, el peso molecular de polimero, viscosidad, etc.).
Asi que, desde el punto de vista de control, el problema debe ser abordado en forma distinta.

No obstante, con una misma base en los fundamentos teoricos apropiados, se puede
llegar a establecer un algoritmo de disefio cuyos controladores resultantes posean propiedades
semejantes, una vez que se haya definido correctamente el problema de control. Por ejemplo,
la estabilizacion en un estado estacionario por medio de retroalimentacion de mediciones.

1.3.1 Sobre la formulacion del problema de control

De acuerdo con todo lo anterior, para algun procedimiento de disefio que genere un
algoritmo de control que trabaje satisfactoriamenete en un 'sistema real’, debe considerarse lo
siguiente:

- £l modelo del proceso: El modelo del proceso debe describir las principales
caracteristica dinamicas del sistema quimico en cuestion. Y deben estar claras estas
propiedades dinamicas. Como, por ejemplo, el tipo de expresion que modela la tasa de
conversion y las propiedades que posee.

- La descripcion de las incertidumbres. Informacion acerca de la fuente que da origen
a la incertidumbre del proceso. Sus propiedades y efectos.

- Tipos de entrada al proceso: Las caracteristicas de referencias (dindmicas o estaticas)
y perturbaciones.

- Objetivos de desempefio: Pese que el criterio de desempeiio es subjetivo, se han de
establecer margenes de tolerancia o desempeiio nominal (especificaciones de efluente). Para
que sin perder estabilidad y garantizando robustez se obtengan acciones de control suaves y
de bajo esfuerzo.

La omisién de cualquiera de los cuatro aspectos anteriores pueden llevar a fallas del
controlador cuando sea aplicado practicamente. Tal vez el mejor modelo sea una combinacion
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entre la experiencia de quien conoce el proceso y la representacion matematica de la dinamica
del sistema quimico, empero la primera parte de esta combinacion es en extremo subjetiva.
Asi que unicamente se puede tratrar de una forma sistematica con la segunda. Ignorar la
incertidumbre en modelo puede producir controladores muy justos, cuyas acciones de control
se muestren castafieantes (con un comportamiento "nervioso"), y peor aun, con fuertes
"bandazos". Esto puede degenerar en inestabilidades.

Por otra parte, es fisicamente imposible disefiar controladores que trabajen "bien" para
todas las entradas de control y perturbaciones en proceso. El disefiador debe decidir qué tipo
de entradas (tanto al control como al proceso) son las mas frecuentes e importantes y aceptar
un desempeiio inferior si las entradas en la operacion real no son iguales a aquellas supuestas
en el disefio. Finalmente, el disefiador debe especificar el significado de "buen desempeiio"
para un problema de control en particular. Lo que es bueno para algin caso puede ser
inaceptable para otro.

Asi pues genéricamente se puede formular lo siguente: El problema de control tratado
aqui consiste en disefiar una ley de control por retroalimentacion u = u(y;n,), donde y es la
salida (medicion) del proceso y m_ es un conjunto de pardmetros de control, que estabilice al
modelo del proceso cerca de una referencia (estabilidad prdactica) con todas las seriales
intemas acotadas. A pesar de errores en modelo, variaciones paramétricas y perturbaciones
actuantes sobre el sistemay ademas con acciones de control suaves y de bajo esfuerzo.

Con respecto a la representacidon del proceso, el disefio del controlador se llevara a
cabo a partir de un modelo en dominio de tiempo. Un sistema en espacio de estados de la
planta cuyas caracteristicas y comportamiento dinamico se ilustran y discuten en la siguiente
seccion. En cuanto a las incertidumbres, se enfocara la atencidn a: (i) Errores en modelo. Se
asumira que las propiedades del modelo cinético de reaccion se conocen. Sin embargo se
supondra que se ignoran las hipdtesis hechas en la obtencion de las expresiones cinéticas (por
ejemplo, agrupacion de especies quimicas en pseudo-especies, isotermicidad cuando en
realidad hubo fluctuaciones de temperatura en el experimento, mecanismo controlante en el
proceso, etc.) (1) Variaciones paramétricas de la planta: Se pondra particular interés en
variaciones asociadas con los paramétros cinéticos y de transferencia de calor. Se asumira que
se dispone de valores nominales (a partir del diseiio del equipo) y de alguna informacion
minima sobre las cotas. (ii1) En lo que concierne a las perturbaciones exdgenas, se asumira
que estas son suaves y acotadas, lo cual se fundamenta en el siguiente argumento. Las
perturbaciones mas frecuentes e importantes a la entrada del procesos quimicos son las
fluctuaciones de caudal de alimentacion, variaciones de composicion alimentada, modificacion
de las propiedades del medio enfriante/calentante, fluctuaciones en el caudal del medio
enfriante/calentante, etc. Todas ellas son variaciones suaves en el tiempo y estan acotadas. (iv)
El objetivo de desempefio consiste en lograr mantener dentro de especificaciones (es decir que
el sistema sea asintdticamente practicamente estable) con acciones suaves y el menor esfuerzo
de control posible.
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1.4 Acerca de la dinamica de reactores de tanque agitado

En esta seccion se recordaran brevemente los fundamentos de un sistema reactante
representado por un reactor continuo de tanque agitado (RCTA). En la Figura 2 se muestra
el conocido esquema de este proceso. Con base en principios fundamentales (es decir,
balance de masa, momento y/o energia) y bajo condiciones de mezclado perfecto se obtiene
el sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias que modela al RCTA [2]. Asi pues, el
modelo puede escribirse en la siguiente forma:

% = flxt) + gx,u
y = h(x)

1

donde x = (x,,x,) € R" es un vector de estados, x, € R es el vector de concentraciones y x,
e RI'™ el vector de estados medibles (por ejempo la temperaturas en el interior del reactor y/o
chaqueta). f(x,t) v g(x,t) son campos vectoriales suaves, # € R es la entrada de control, y €
R es la salida del sistema y A(x,t) es una funcion suave. Cabe mencionar que existe un
subconjunto M < R?"' donde la dinamica de los estados x, esta definida. De hecho, M =
[0x7T*]xR,, donde x7™e RT son las maximas concentraciones posibles bajo los flujos de
alimentacion y condiciones de reaccion dadas (x7™ < x|) [2].
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Figura 2. El Reactor Continuo de Tanque Agitado
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Ademas del modelo de RCTA, el de otros procesos puede ser escrito como el sistema
(1). Por ejemplo, un intercambiador de calor {8]. En muchos otros, un modelo de referencia
obtenido mediante la identificacion del operador de transferencia entrada-salida, seguida de
una realizacion de estados, puede ser llevado a la forma de (1). Tal es el caso de una columna
rectificadora [5]. Por supuesto que en los procesos donde no se lleva a cabo una reaccién
quimica, las no linealidades estaran asociadas a otra clase de fendmenos (por ejemplo, el
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equilibrio vapor-liquido en una columna de destilacion). En este texto algunos procesos
diferentes al RCTA seran usados para mostrar algunas propiedades del controlador propuesto.
Las aclaractones y definiciones pertinentes se realizaran cuando sea necesario.

Dado que diferentes sistemas quimicos tienen modelos dindmicos que pueden ser
escritos en la forma de (1). Entonces, st uno es capaz de establecer un algoritmo para disefiar
un control robusto para el sistema (1), dicho esquema podra ser utilizado en el control de
procesos. Por altimo, una aclaracion. Por simplicidad y sin pérdida de generalidad, en las
siguientes secciones la dependencia del tiempo sera omitida. En su caso, se hara la aclaracion
pertinente. ’

Ejemplo 1.1. (Un caso de RCTA, su dinamica y multiplicidad de estados estacionarios
[9]). Consideremos que en el RCTA se lleva a cabo una reaccion exotérmica A — B con una
tasa de conversion tipo Arrhenius de primer orden R(x) = & x,exp(-Ea/Rx.), donde Ea es la
energia de activacion, R es la constante de los gases y £, es conocida como la constante de
reaccion (preexponencial cinética). Luego de hacer el balance de masa y calor (sin considerar
la dinamica de la chaqueta de enfriamiento), se tiene el sistema dado por

X, = e(xl,e -x)) + R(x)
X, = 0(x,, - x3) - BOOR(x) + y(x, - u)

Tomando los siguientes valores de los parametros involucrados: (tiempo de residencia)
0 = 1.0, (coeficiente de transferencia de calor) ¥ = 1.0, (concentracion de alimentacion al
reactor) x,, = 1.0, (temperatura de alimentacion al reactor) x,, = 350, (término
preexponencial) &, = exp(25), (activacién de conversion) Ea/R = 1x10", (entalpia de reaccion)
B(x) = 200 y (temperatura de enfriamiento) ¥ = 350. El sistema anterior tiene tres puntos de
equilibrio: uno inestable (un punto silla) con coordenadas en el espacio fase (x;,x-) = (0.5,400)
y dos estables (ignicion y extincion) [2]. O

Por otro lado, para el caso isotérmico (i.e., X, = 0) la dindmica del RCTA del ejemplo
1.1 estara representada por x, = L(x,) + R(x;x3) la cual sélo tiene un punto de equilibrio,
donde L(x,) es una funcion lineal que esencialmente representa la residencia de x, en el
reactor, y R(x,;x;) representa la tasa de reaccién a la temperatura constante, x,. Mas ain, la
presencia de la dinamica de la temperatura de chaqueta puede inducir bifurcaciones y
comportamiento andémalo en algin RCTA [10], [11], [12].

Ademas del caso de multiplicidad de estados estacionarios mostrado en el ejemplo
anterior, por un lado, se sabe que en presencia de reacciones consecutivas la cantidad de
estados estacionarios puede aumentar [2] y hasta se puede desplegar comportamiento cadtico
[11]. Por otro lado, ndtese que para el caso del RCTA modelado por un sistema bidimensional
(es decir bajo la suposicién que la dinamica de la chaqueta de enfriamiento es despreciable),
la variable manipulada es la temperatura de la chaqueta. Pero considerando la dinamica de
la chaqueta de enfriamiento el modelo del RCTA es un sistema tridimensional y la variable
manipulada es el caudal de enfriante que entra a la chaqueta. En este caso, el comportamiento
del RCTA es, por mucho, mas complejo (ver [9] y [10]).
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1.5 Algunas definiciones elementales

Antes de abordar el problema planteado en la seccion anterior, retomemos algunas
definiciones elementales.

Definicion 1.- Considere la siguiente funcion f(z;n) donde z € R’ y & es un conjunto
de parametros. Se dice que f(z;®) es localmente Lipschitz si existen unas constantes 3, y .
(independientes de t) tales que {f(z:m) - A(0;m)| < B,|z| + B, para una vecindad de toda z
en una vecindad de z =z y todo t > 0, donde z = 0 es el equilibrio de z = f(z,v). Se dice
que f(z,v) es globalmente Lipschitz, s1 la propiedad anterior se mantiene para todo z € R’y
todo t > 0.

Definicion 2.- Considérese un sistema z = f(z) + g(z)u donde v = u(zt) es una entrada
de control. Se dice que el anterior sistema es intermamente estable si ante sefiales acotadas de
u, el sistema a lazo cerrado genera seiiales internas acotadas.

Definicion 3.- Considérese el sistema dinamico dado por

z = f(z,v) + g(z,v)u
v =_{(z,v)

donde z € R°y v € R™". Asimase que z = 0 es un punto de equilibrio. Se dice que el sistema
anterior es de fase minima si, en z = z', el subsistema dinamico v = {{z,v) es global y
asintoticamente estable. Y es débilmente fase minima si es estable en el sentido de Lyapunov,
i.e.. existe una funcion positiva definida, C*, W(z) tal que LW <0 en una vecindad de z =
z', donde LW es la derivada de Lie de W(z) respecto a f(z,v).

Definicion 4.- Se dice que un sistema a lazo cerrado es practicamente estable si para
todo conjunto £ < M que contenga a la referencia x’, si existe una ley de control
(estabilizador practico) la cual hace de este conjunto el atractor estable del sistema en una
vecindad 8(Z) — M de X, i.e., la trayectoria del sistema de control que inicie dentro de &(Z)
converge a .

Definicion 5.- Una funcion f© R, — R. se dice que es de clase K si es continua,
estrictamente creciente y satisface f(0) = 0. Y es de clase K, si ademas f(s) — o cuando s —

x.

Definicion 6.- Se dice que una funcién f(x)es positiva (negativa) definida sobre un
subconjunto €, de Q, si f(x). Q@ > R, (R ) para todo x € .

12
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Capitulo Segundo

Control Robusto de Reactores Quimicos
Basado en Estimacion Discreta de
Tasa de Reaccion
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Los resultados de este capitulo fucron complementados de aquellos publicados en los articulos
mencionados en el prefacio. Deseo agradecer la colaboracion de los coautores imvolucrados en cllos.
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2 Control Robusto de Procesos Quimicos Basado en Estimacion Discreta de
Tasa de Reaccion

En este capitulo se tratara con el control de plantas no lineales de primer orden con
errores en modelo. Se parte de suposiciones practicas para llegar a un algoritmo de control
robusto basado en estimacion de incertidumbres. Las incertidumbres son estimadas mediante
un esquema discreto. De este modo, se dispone de un estimado de las incertidumbres y de
medidas en linea para obtener una aproximacion de los términos no lineales desconocidos. Asi
pues, éstos pueden ser contrarrestados y la dinamica deseada puede ser inducida. En la primer
seccion, se estudia la estabilizacion de un RCTA no i1sotérmico mientras que en la segunda
se presenta una implementacion experimental de regulacion robusta en efluente de un reactor
bioldgico para tratamiento de aguas residuales a escala piloto.

2.1 Estabilizacion robusta de un reactor de alimentacion continua

Consideremos el RCTA representado por el esquema de la Figura 2 con estados x =
(x,,x,) € R™', donde x, es el vector de concentraciones y x, es la temperatura del reactor. La
entrada de control, u, es la temperatura de la chaqueta necesaria para estabilizar al RCTA. Por
medio de principios fundamentales, y sin considerar la dinamica de la chaqueta, el modelo
del reactor tomara la forma del sistema (1) y estara dado por

[l

Lx) + R() @)
2.2)

xl
%, = Lxy) + PR + yu

donde L(x.) = B(x,, -x,) + yx, y L(x,) = 0(x,, - x,), 8 = F/V es el inverso de tiempo de
residencia (F es el caudal de alimentacion y V el volumen del reactor), vy es un coeficiente
conocido. B(x) es la entalpia asociada a la tasa de conversiéon’ R(x) y x, = (x,,.x;,) es un
vector que representa la alimentacion al reactor.

Antes de abordar el problema de control recordemos brevemente las principales
propiedades de la tasa de conversion quimica, De acuerdo con el conocimiento previo sobre
reactores quimicos se sabe que R(x) tiene las siguientes propiedades [2]}: P.1) R(x,,0) =0y
P.2) R(x) < R(x,;x;)B(x) < B, < =, donde x, es una constante. Respecto a (P.1), es bien sabido
que no existe reaccidon a cero grados, o bien como se vera en la seccion 2.4, el consumo de
sustrato en un reactor bioldgico es cero si la concentracion de sustrato es cero. Referente a
(P.2) significa que la tasa de reaccidn esta acotada. Adicionalmente recordemos que el reactor
isotérmico x, = L(x,) + R(x,;x}) tiene un unico punto de equilibrio estable [2]. Por lo tanto,
el sistema (2) es estable si el subsistema (2.2) es estable [13].

Entiéndase por conversién la transformacion quimica de una sustancia en otra. Asi, una reaccion quimica
es la transformacién de reactante(s) en producto(s). O bien, el consumo de sustrato es las tranformacion de
alimento ingerido por microorganismos en desechos producidos en la digestion (i.e, CO, o CH,.)
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Asumamos lo siguiente:

H.2.1) x, esta disponible mediante mediciones en linea.

H.2.2) L(x) y L.(x) son funciones conocidas, (lo cual implica que 8 y v son
parametros conocidos).

H.2.3) El término, R(x), es desconocido pero satisface las propiedades (P.1) y (P.2).

Las justificaciones a cada una de las supocisiones anteriores se haran cuando sea
pertinente.

Una forma de estabilizar la temperatura del reactor (2) consiste en disefiar una ley de
control por retroalimentacion de estados

1

U
Ty

[- 06, - %) - BWRE) + vx, - K(x, - 1) ®3)

donde K > 0 y el subindice / indica 1deal. La reatroalimentacion de estados (3) es un
estabilizador global (en el subconjunto M < R*™' ) para el sistema (2). Se dice que la
retroalimentacion (3) es ideal porque lleva a cabo la cancelacion exacta de las no linealidades.
En consecuencia, para su aplicacion se requiere el conocimiento preciso del modelo del
RCTA. Empero, de acuerdo con (H.2.3), el modelo dinamico del reactor es incierto, por ello
se debe considerar alguna aproximacion.

Sean B°(x) y R°(x) estimados de B(x) y R(x), respectivamente. Asumamos que °(x)
y R°(x) satisfacen las propiedades (P.1) y (P.2). Entonces alternativamente a (3), uno puede
usar la siguiente retroalimentacidn

= - 6, - 1) - BFWRE o, - Kby - )] @

bajo la retroalimentacion (4), las trayectorias del sistema (2) estan acotadas para todot = 0
[13]. El hecho de que las trayectorias de (2) estén acotadas permite el uso de estabilizacion
mediante alta ganancia para acrecentar la region de estabilidad del sistema a lazo cerrado.
Mas aun, es posible lograr la estabilizacion de (1) mediante la retroalimentacion de alta
ganacia (4), a pesar de no disponer de informacion alguna sobre el estimado de la tasa de
conversion (y por consecuencia de la entalpia, B(x)).

Es necesario recordar la siguiente nocion [14]. Se dice que el sistema a lazo cerrado
(2),(4) es estabilizable practicamente si para algun conjunto compactoX < M que contenga a
la referencia x”, existe una ley de control (estabilizador practico) la cual hace de este conjunto
el atractor estable del sistema en una vecindad 8(L) C M de Z, es decir, que la trayectoria del
sistema que inicie dentro de 0(X) converge a X.

Proposicion 2.1: La retroalimentacion de alta ganancia (4) es un estabilizador practico
del RCTA (2) en el subconjunto M.
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Prueba: Sea z = x, - x,. Entonces, bajo la ley de control (4), la ecuacién dinamica de
la temperatura del RCTA dada por el subsistema (2.2) puede escribirse como sigue

2= - Kz + ¢x0) %)

donde ¢(x,,z) = B(x)R(x) - B°(x)R*(x). Considerando las propiedades (P.1) y (P.2) e integrando
la ecuacion (5) se obtiene la siguiente desigualdad

lz] < |2(0)|exp(-Kt) + & ,exp(-K?) fcxp(Kc)dc (6)

donde a, > |d(x,(t),z(t))|. Entonces, |z(t)] <[ 1z(0)] - o,/K] exp(-Kt) + a,/K 1o cual implica que
|z(t)| esta uniformemente acotada. También, him,_, . |z(t)| < o,/K. Dado que las trayectorias de
x, estan acotadas y son asintoticamente estables para el RCTA 1sotérmico, la continuidad de
la solucidn implica que las trayectorias a lazo cerrado convergen a una bola ZB(r(1/K))
centrada en x" y con radio r(1/K) del orden de o,/K. De este modo, dado un conjunto
compacto arbitrario T < M que contenga a x*, se puede elegir un valor del parametro de
control K, suficientemente grande, tal que B(r(1/K)) < Z. Luego, el controlador (4) es un

estabilizador practico del sistema (2). J
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Figura 3. Desempefio del estabilizador practico (4) en la
estabilizacion del RCTA en x = (0.5,400).

FEjemplo 2.2: Supodngase que no se dispone de informacion alguna acerca de la tasa
de conversion, es decir B°(x)R°(x) = 0 para todo t > 0. Considere el RCTA del ejemplo 1.1
(con los mismo valores de parametros asi como orden en la tasa de reaccién). De acuerdo con
el resultado anterior, el punto de equilibrio inestable (0.5,400) del RCTA puede ser
estabilizado practicamente mediante el estabilizador practico de alta ganancia (4). En la Figura
3 se muestra el desmpefio de la ley de control (4). Si bien, el reactor es estabilizado, el
desempeiio obtenido no es aceptable ya que despliega un comportamiento castafieante. (1

El ejemplo anterior muestra que errores en la estabilizacion del RCTA (del orden de

17



Capitulo Segundo

1/K) pueden ser obtenidos por medio de la retroalimentacion de alta ganancia (4). A pesar de
que no se disponga de informacion alguna sobre las no linealidades del proceso. Pero, como
puede verse en la Figura 3, el controlador de alta ganancia presenta saturacion en las acciones
de control y ofrece un desempefio castaiieante, caracterizado por 'nerviosimo en la entrada de
control'. Dicho de otra manera, la alta ganancia ofrece cierto grado de robustez ante errores
de modelado, pero el costo a pagar son grandes acciones de control, lo que redunda en un
pobre desempeiio.

2.1.1 Un esquema robusto basado en diferencias finitas

En los siguientes parrafos se detallara el estabilizador practico propuesto. Como ya se
ha dicho, la idea basica consiste en aglutinar las incertidumbres en una funcion no lineal, la
cual puede ser estimada a partir de mediciones en linea e informacion disponible sobre la
accion de control proxima pasada.

Sea ®(x,,x,) = B(x)R(x). Entonces, la ecuacion dinamica del subsistema (2.2) en el
RCTA (2) puede ser reescrita como sigue

%, = L(x,) - 8(x,x,) + Yu )

donde L(x,) = O(x., - x,) - yx, es la parte lineal del RCTA. En principio uno podria estimar
O(x,,x.) a partir de la solucion de ®(x,,x.) = x, - L(x.) - yu. No obstante para ello se requiere
conocer la derivada X, Sin embargo, X, puede ser estimada utilizando diferencias finitas
centrales en la k-ésima medida. Tomemos a AT > 0 como la tasa de muestreo y consideremos
la siguiente ley de control

1 ‘ . ®8.1)
u = 7[— Lix) - 8;(x,%,) - K&, ~ %)

. 1 8.2)
0,(x,,x,) = A—T(xyc = X)) T L) - Yu,

donde ®(x,,x-) es un estimado en t_de ®(xx,), x., = x(t,) y u, = u(t,). Notese que cuando
AT — 0, el estimado ©;(x,,x,) > O(x,,x,). Si OY(x,,x.) = O(x,,x,), luego u, = u, L(x,,) =L(x,)
y la ecuacion (8.1) estara dada por u = [ - L(x.) - x, + L(x.) + yu - K(x, - x3)]/y, de donde
se obtiene la igualdad x, = - K(x, - x.). En consecuencia, en el limite cuando AT — 0, se
recupera el comportamiento de la ley de control ideal (3). Por supuesto, el caso de AT =0
no puede ser implementado porque el controlador estaria mal condicionado.

Aqui son pertinentes un par de observaciones. (i) La ley de control (8.1) puede ser
interpretada como una perturbacion en AT del control ideal (3) y, (i1) obviamente, el
controlador propuesto consiste en la ley de control de tipo linealizante (8.1) y el compensador
dinamico de incertidumbres (8.2).
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Proposicion 2.3: El estimador de incertidumbres (8.2) es internamente estable, es decir
Of(x,.x,) esta acotada para todo k > 1.

Prueba; Sea V = - K(x, - x, ). Se tienen las siguientes igualdades: ©,(x, x.) = Xop -
L(xs) - yu, yu, = - Li(x,) - O (x, x)) + Vo y (xy, - x, )AT = x,, + aAT, para algin
numero positivo a. Combinandolas, se obtiene Oy(x x.) = x,, - V, + Of ,(x ,x.) + aAT. Por
otro lado x,, =V, + [O(x,x.) - Oix,x.)]. Por lo tanto

8,(x,,%,) +28;_1(x1,x2) + aAT 9)

8;(x,%,) =

De acuerdo con la propiedad (P.2) O (x,,x,) estd acotada para todo k > 1. Dado que la
ecuacion (9) es un mapeo estable (con una tasa de decaimiento de 0.5) mas un término
acotado, entonces ®;(x,,x,) estd acotada para todo k > 1.00

Notese que el estimado (9) es el promedio aritmético entre el valor actual de la
incertidumbre y el valor inmediato anterior del estimado mas un término que surge de la
aproximacion de primer orden, en diferencias finitas centrales, a la derivada de la temperatura.
Entoces, en el limite cuando AT — 0, Of (x,,x,) = Of(x,x,).

Teorema 2.4: El controlador (8) es un estabilizador practico para el subsistema (2.2).

Prueba: Sea z = x, - x,. A lazo cerrado z, = - Kz + [O,(x,,2) - Oi(x,,2)], para el
intervalo t € (t,, t.,] = (t, t, + AT]. Ademas, dado que el controlador (8) es estable
(proposicion 2.2), [O(x,2) - Oy(x,,z)] = |x, - Lx,) + Y(u, - w) - [x;, - x5, J/AT + L(x,))] <
aAT + |y(n, - w)] + |L(x,) - L(x,)] = (a + q + a,)AT, donde q, y a, son numeros positivos
finitos. Por otra parte, de la integracion se obtiene: |z(t)| = [ {z(0)| - a AT/K]exp(-Kt) + aA/K,
y consecuentemente |z|,, < aAT/K. Al igual que en la proposicion 2.1, el resultado para |z,
implica que la trayectoria del sistema a lazo cerrado converge a una bola FB(r(AT/K)).
Entonces, se puede concluir que tomando un parametros de control AT/K suficientemente
pequeiio, la trayectoria puede ser llevada a una vecindad arbitrariamente pequeiia del punto
de equilibrio x5. [

Corolario 2.5 El controlador (8) es un estabilizador practico del RCTA (2).

Ejemplo 2.6: Consideremos el RCTA utilizado en el ejemplo 2.1. Pero ahora sera
estabilizado por medio del controlador (8). Tomemos AT = 0.01, lo que significa una
frecuencia de muestreo de 100 Hz. El parametro de control es elegido K = 1.0. En la Figura
4 se muestra el desempefio del controlador (8). Se puede observar en la Fig. 4.a que el valor
estimado de la incertidumbre converge suavemente a su valor real de la generacion de calor
en estado estacionario (O(x,,x,) = x;BE exp(-Ea/Rx}) = 100.0). Debido al hecho que se dispone
de un buen estimado del término incierto, las acciones de control requeridas para lograr la
estabilizacidn son suaves (ver Fig. 4.b). Se incluyd saturacion en el controlador (8), sin
embargo las acciones nunca se saturaron, asi que es de esperarse que no se presente
degradacion del control. Comparemos las acciones de control logradas por medio de alta
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ganancia (Fig. 3). Con el control propuesto se obtiene un mucho mejor desempeiio. [
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Figura 4. Desempeiio del Controlador (8) para
diferentes condiciones 1niciales.

2.2 Reactor continuo de polimenizaciéon (un RCTA no isotérmico)

Los RCTA no isotérmicos son muy comunes en la elaboracion de productos de alto
valor agregado. No es frecuente que la agitacion del reactor contribuya de forma importante
al balance de energia si se le compara con el flujo de calor entalpico (es decir, las variaciones
de entalpia liberada (o absorbida) por remocién (o adicion) premeditada de calor). Por lo
tanto, se puede 1gnorar el término correspondiente al trabajo en el balance de energia. Este
es el caso de los reactores de polimerizaciéon cuya liberacion entalpica es muy grande. Cabe
mencionar que el control robusto en reactores de polimerizacidon es sumamente importante,
ya que los materiales elaborados (polimeros) son de alto valor agregado y, adicionalmente,
su comportamiento cinético no es sencillo. De hecho, las expresiones para la cinética, si bien,
se sabe que satisfacen las propiedades (P.1) y (P.2), no son conocidas con precision. Ademas,
todavia se encuentran en estudio muchos fendmenos asociados con la polimerizaciéon (como
el de transporte de masa), y atn en dichos estudios, es conveniente implementar regulacién
robusta de temperatura puesto que variaciones en temperatura pueden ser fatales en el estudio
cinético (por ejemplo, en el caso de polimerizacion en emulsion).

Asi pues, consideremos un RCTA no isotérmico donde la polimerizacion de metil-
metacrilato via radicales libres se lleva a cabo con azo-bis-isobutilnitrilo como iniciador y
tolueno como disolvente. La reaccion es exotérmica y una chaqueta de enfriamiento permite
la remocidn de calor. De acuerdo con las suposiciones hechas en [15], el modelo del reactor
puede ser escrito de la siguiente forma
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%11 = ~ [2,exp(~Ea,/Rx)) + z5,exp(~Eag, | Rx,) |x,Py(x, o%) + O(x;;, - %))
%2 = - yexp(-Ea/Rayx,, + 8fx,,, - %) (10)
X, = [3},47.1@([,\(-Eap/Ibcz)xl’lPo(x1 2% + 0, - x) - v(x, - )

donde 8, = F,/V, F| es el caudal de alimentacion de iniciador. x, = (x| ,x,.) € R es el vector
de composiciones (mondémero e iniciador, respectivamente). Adicionalmente, una expresion
para la tasa de polimerizacion Py(x, ,,x,) esta dada por

2f'x, ,2,exp(-Ea, [Rx,) ’

2, o8~ Bar,Re) + 21, 0x0(-Ey R

a1

Py(x, 50%,) =

entonces, el problema de estabilizacion del RCTA no isotérmico (10) consiste en disefiar una
ley de control tal que x, = 8(x,, - x,) + B(x)R(x) - y(x, - u) sea estable (lo cual también
puede ser interpretado como regulacion de temperatura).

Es necesario hacer algunos comentarios pertinentes respecto a las hipétesis planteadas
en la secciéon anterior. (H.2.1) es una suposicion realista. En la actualidad exiten diversos
sensores y procesadores que permiten medir temperatura hasta a 1000 Hz.

La hipotesis (H.2.2) es la mas fuerte. Como ya ha sido discutido, existe incertidumbre
asociada al modelo. Ademas, pueden existir variaciones en tiempo de los parametros
involucrados (como en el coeficiente de transferencia de calor), empero se asumira que son
conocidos. Sin embargo, tal suposicion sera relajada en los siguientes capitulos. Dado que
aqui se demostrara convergencia exponencial, por continuidad, se puede esperar cierto grado
de robustez ante pequeifias variaciones paramétricas.

En cuanto al tercer supuesto, (H.2.3) es una hipotesis practica.

Adicionalmente, se tienen las siguientes afirmaciones: (a) El hecho que el sistema (10)
satisface la propiedad (P.1) es directamente comprobable, puesto que la tasa de reaccion es
de tipo Arrhenius. Por otra parte, en lo que concierne a (P.2) de la ecuacion (11) se tiene que
Po(x,2x) < PE¥ = 2f‘x1,2,e z, / (24 + 7)) de donde

Ea Ea
["(E] ' zf’"”“(‘ix‘?]}‘“”’o(xw» SRR (L

2

entonces, zexp(- Ea/ Rx,)x, < zx, .. (b) El RCTA isotérmico es globalmente asintoticamente
estable. Esto es facil de probar, es suficiente observar que para una temperatura dada x, = x3,

la dindmica del iniciador estara dada por la siguiente expresion: x,, = -(A" + O)x,, + Ox, ,,
donde A" = zexp(-Ea/Rx}).
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Como una consecuencia de las afirmaciones anteriores, se deduce que el RCTA de
polimerizacidén es estabilizable por medio del control robusto con estimacion de
incerttidumbres dado por ec. (8) (Corolario 2.4). Puede notarse que para la implementacion
de (8) no se requieren mediciones de concentracion alguna. En la Figura 5 se muestra la
dinamica de la temperatura y el desempefio del controlador (8). Para las simulaciones se
utilizaron los parametros cinéticos reportados en [15].
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Figura 5. Desempeiio del controlador (8) en la estabilizacion del
reactor de polimerizacion (10).

2.3 Regulaciéon robusta de sustrato en un digestor anaerobio

Ahora, consideremos otra clase de proceso quimico. Un RCTA estable de gran interés
cuyo modelo tiene la forma del sistema (1). La digestion anaerobia es un proceso ampliamente
usado para el tratamiento de aguas residuales. En éste se promueve la degradacién de
sustancias organicas a CO, y CH, mediante microorganismos (por ello se le conoce como
biorreactor). Este proceso comprende dos etapas. En la primera, los compuestos organicos son
fermentados a acidos grasos volatiles y CO, por un grupo de bactenas acidogénicas. En la
segunda, los acidos grasos volatiles son convertidos a CO, y CH, por bacterias metanogénicas.

Debido a la complejidad e importancia del proceso anaerobio, la atencion de diversas
areas se ha enfocado al mejoramiento de su desempeiio, el control de procesos es una de ellas.
Diversas estrategias han sido propuestas para controlar la operacion de la digestion anaerobia
(ver [4] y las referencias citadas ahi). Los esquemas adaptativos han mostrado ser apropiados
para la regulacion de salida (concentracion de sustrato) en este proceso quimico. Sin embargo,
como veremos en una comparacion realizada en los siguientes parrafos, los algoritmos de

22



Control Robusto de Reactores Quimicos Basado en Estimacion Discreta de Tasa de Reaccion.

control adaptable hasta ahora desarrollados requieren demasiadas mediciones, especificamente
medidas de las concentraciones tanto de gas producido por las bacterias (biogas) como de los
microorganismos mismos (biomasa).

Asumamos la descripcion y modelamiento dinamico mas aceptado para un digestor
anaerobio [16]. Mediante principios fundamentales (balance de masa), en ambas etapas del
biorreactor, se puede obtener el comportamiento dinamico mas simple de sustrato y biomasa
como sigue

Fyy = gl - x4

[

B )X, , = X o4
2 1,2 1,2 (13)

wk'
i
i

-k p,(x) + (xz'l,, - X, U

%y = k&) + ki ()X - X,

donde x, = (x, ,x,,)" € R? es el vector (concentracion total de biomasa) cuyos elementos son
las concentraciones de bacterias acidogénicas y metanogénicas, respectivamente. x, =
(¥.,,%,2)" es el vector (concentracion total de sustrato) cuyos elementos son las
concentraciones de sustrato en la primer y segunda etapa, respectivamente. p,(x), i = 1,2, se
conoce como tasa especifica de crecimiento de biomasa. Las k's son coeficientes de
crecimiento de biomasa. Adicionalmente, la produccioén de biogas esta dada por

Q, =k, (x)x, y  Qp = kg (x)x; + kgpo(x)x,

A pesar que el sistema (13) es la representacion mas simple del modelo del digestor,
retiene las principales caracteristicas de su comportamiento dinamico [13]. Notese que el
modelo (13), tiene la forma del sistema (1). Asi pues, cuando la digestion anaerobia es usada
en tratamiento de aguas residuales, el objetivo de control consiste en disefiar una ley de
control tal que se regule la concentracion de sustrato a pesar de errores de modelado, dicho
de otra forma, x, — x, cuando t -t < .

Consideremos las suposiciones (H.2.1) y (H.2.3) y definamos x, = x,, + x,, como la
concentracion total de sustrato en el digestor. Combinando las ecuaciones dinamicas de
sustrato en cada etapa se tiene que la concentracion total de sustrato esta dada por la siguiente
ecuacién

% = R&) + (x,, - x)u (14)

donde R(x) = -q,Q, + a,Q, es la tasa de consumo de sustrato en términos de produccion de
biogas. Q, y Q, estan dadas por las expresiones antes mencionadas. Finalmente, los
coeficientes a, ,, desconocidos, estan dados por
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1k2+M az_li?’______kl
ks P ks

Una vez mas es pertinente hacer algunas observaciones importantes. En lo que respecta
a las hipotesis se pueden hacer las siguientes afirmaciones: (i) (H.2.1) es practica. La
concentracion total de sustrato se puede medir en linea por medio de la demanda quimica de
oxigeno (COD por sus sigias en inglés) [13]). (i1) (H.2.3) es realista. De acuerdo con las
ecuaciones (14) y (15), esta claro que R(x) depende de las tasas especificas de crecimiento
de sustrato p,(x) y u.(x) las cuales no solo son funcion de x, y x,, sino también dependen de
pH, régimen hidrodinamico, temperatura ambiente, concentracidon de sustancias inhibidoras,
etc. Es por ello, que pu,(x) v u.(x) son funciones desconocidas y por consecuencia R(x)
también. (i) En lo concerniente a las propiedades (P.1) y (P.2), se sabe que la tasa de
consumo de sustrato las satisface. Dado que el sustrato es el alimento de los microorganismos,
si x, = 0, la produccion de biogas es cero por lo tanto R(x,,0) = 0. Por ejemplo, supongamos
que u,(x) y u.(x) estan dadas por la ley de Monod, es decir u(x) = p,,.x-/(K\, + x.), donde
K. €S la maxima tasa especifica de crecimiento y K,, es una constante de afinidad al
sustrato. Entonces, si x. = 0, u{x) = 0 consecuentemente Q, = Q, = 0, por consiguiente
R(x,,0) = 0. Finalmente, (iv) La tasa de conversion esta acotada. En particular, si asumimos

que u,,(x) estan dadas por Monod, R(x) esta acotada por la maxima tasa especifica de
crecimiento, U,,..

2.3.1 Una implementacion experimental
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Figuma 6. Regulacion de sustrato en un digestor anaeronbio
a escala piloto

Sea L(x) = 0, O(x,x,) = R(x) y K=1 con AT = 1 dia. La referencia x;=03¢g
COD/L. La ley de control esta dada por : u, = [ O(x.x.) - K(x,, - x2)}/(s.y - x.,) donde
b(xx0) = [0y - X0 JAT - (s - X0 )

Luego, la salida del digestor anaerobio puede regularse mediante el controlador
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basados en estimacion discreta de incertidumbres. La implementacion se efectud en un reactor
a escala piloto con 2.0 L de volumen total. El biorreactor fue alimentado con lodos de un
reactor a escala media usado para tratamiento de aguas. El sustrato consistid en una solucion
de lactosa enriquecida. La medicion de sustrato fue hecha cada dia con métodos conocidos
para COD (para mayores detalles ver [4]). En la Figura 6 se muestra la regulacion de sustrato
en el digestor. El estabilizador practico (8) permite la regulacién de la salida a pesar de los
errores de modelado y perturbaciones en la alimentacion de sustrato. Cabe sefialar que la
regulacion de sustrato se logra frente a perturbaciones en la alimentacidon de sustrato mas
severas [17].

Dochain y Bastin [16], propusieron un esquema adaptativo de control donde se estiman
los coeficientes de R(x) = -a,Q, + a,Q, a partir de mediciones de biogas. Para ello se asume
que la planta es lineal en los parametros. Sin embargo, su variacién en el tiempo muestra que
dichos parametros no son lineales [17]. De hecho, el esquema de control adaptable tiene las
siguientes desventajas: (i) requiere medidas de biogas y (i1) el esquema de estimacion de
incertidumbres es mas complicado. Con el objetivo de comparar ambos esquemas de control
(el aqui desarrollado y el propuesto por Dochain y Batin [16]), fue calculada la accion de
control resultante a partir de mediciones de biogas (sin que fuese aplicada al digestor). La
comparacion de ambas entradas de control se muestra en la Figura 7.

4.0
: control (8)
] - — - control con medicion :
T 304 de biogas !
= ]
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' ;
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Figura 7. Comparacion entre las acciones de control calculadas por
ecuacion (8) y las reportadas en {16].

Evidentemente, las acciones de control son similares y Unicamente en la etapa de
arranque el desempefio del controlador (8) es pobre. De acuerdo con los resultados de la
seccion 2.1, el comportamiento dindmico del control y la regulacion de sustrato puede mejorar
si se disminuye la frecuencia de muestreo AT o se aumenta la ganancia K (una opcidn es
medir cada 4 o 6 horas en vez de cada 24).
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2.4 Discusion y observaciones concluyentes

En esta seccion se desarrollé un algoritmo de control robusto ante errores de
modelado. El esquema esta basado en estimacion discreta de incertidumbres y una ley de
control de tipo linealizante. Todas las sefiales internas del controlador son estables. Asi pues,
la aproximacion permite estabilizar practicamente un RCTA a pesar de perturbaciones en la
alimentacion del reactor e incertidumbres en modelo. Ademas, se observo experimentalmente
que el control robusto puede regular ia salida en presencia de perturbaciones a Ia entrada de
reactor.

Por un lado, la comparacion del controlador propuesto con control de alta ganancia
muestra las ventajas del controlador (8). Debido a que el estimador discreto provee a la ley
de control linealizante con un estimado del término incierto tiempo a tiempo, las acciones de
control son mas suaves que aquellas requeridas con el uso de control basado en alta ganacia.
Por otro lado, la comparacion del CAR con un esquema previamente reportado ofrece una
indubitable evidencia que el controlador (8) presenta desempeiio similar pero con menos
mediciones, lo cual es una enorme ventaja econdomica. Por ello, es de esperarse que la
operacion del controlador disefiado sea mas barata que la del control previamente reportado.
Luego, la implementacion experimental en un reactor a escala piloto muestra la viabilidad del
esquema. M4s aun, esta implementacién hace incuestinable la eventual aplicacion practica del
algoritmo a un RCTA en una escala mayor.

No obstante, aqui nada mas se trata con plantas de primer orden. Y aunque, mediante
argumentos de continuidad, es de esperarse un cierto grado de robustez ante pequeiias
variaciones paramétricas en la planta y perturbaciones, solo se garantiza que el controlador
(8) puede contrarrestar errores en modelo. Sin embargo, por una parte, la estimacién discreta
puede presentar dificultades para la aplicacion del controlador (8) a plantas de orden superior.
Sobre todo para probar estabilidad a lazo cerrado. Por otra, algunas suposiciones hechas deben
ser relajadas (por ejemplo, la concerniente al conocimiento de la parte lineal del modelo).

Por ello, es necesario modificar el algoritmo de tal manera que se vislumbre una
generalizacion. Respecto al esquema de estimacidn, es conveniente plantear un estimador
continuo sin que se pierdan las caracteristicas y propiedades esenciales del algoritmo, y que
a su vez, permita relajar, al menos parcialmente, algunas supoisiciones. Resultados en este
sentido son discutidos en el siguiente capitulo, donde primero se relajan algunas de las
hipoétesis y luego se establece un controlador con compensador dinamico continuo. Ademas,
en el siguiente capitulo se interpreta al CAR en términos de control clasico mediante una
transformacion de dominio de tiempo al de frecuencia.
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Los resuitados de este capitulo fueron complementados con todos aquellos publicados en los articulos
correspondientes v que fueron mencionados en el prefacio. Nuevamente deseo agradecer la
colaboracidn de los coautores involucrados.
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3 Control Robusto de Reactores Quimicos: Un esquema de control para
plantas de primer orden

En este capitulo se trata con el problema de control robusto de plantas de primer
orden. Se parte de una ley de control linealizante para obtener un controlador robusto ante
errores en modelo, variaciones paramétricas y perturbaciones. Al igual que el controlador
basado en estimacion discreta de incertidumbres, el algoritmo aqui propuesto comprende dos
partes: (a) un compensador de incertidumbres y (b) una ley de tipo linealizante. Recordemos
la idea basica: Se aglutinan las incertidumbres en una funcion no lineal la cual es interpretada
como una variable de estado en un sistema de dimension 2 (sistema extendido). Luego se
construye un observador de estados para el sistema extendido. De esta manera, una
aproximacion a la ley de control linealizante es provista de un estimado de las incertidumbres
y éstas pueden ser contrarrestadas. Entonces, el algoritmo resulta en un control asintético
robusto (CAR).

Con el fin de realizar una interpretacion clasica del controlador resultante, se lleva a
cabo una transformacion del CAR usando el operador de Laplace. La interpretaciéon en
dominio de frecuencia permite entenderle como un controlador PI con estimacion dinamica
de incertidumbres. La estimacién dinamica de incertidumbres se logra por una accion integral
al cuadrado, asi que el controlador ha sido llamado PII2. Una ganancia de alta frecuencia es
el Gnico parametro a sintonizar para estimar a las perturbaciones de carga dinamica.

3.1 CAR de plantas de primer orden

Consideremos el siguiente sistema dinamico

% =) + fxew) + {g°® + gx,wlu (16)

donde f'(x) y g"(x) son funciones suaves conocidas (nominales), mientras que f(x,w) y g(x,w)
son funciones suaves desconocidas. Al igual que en el capitulo anterior x = (x,,x,) es un
vector de estados, x, € RT es un vector de estados acotados no medidos (ver capitulo anterior)
y x, € R, es el estado disponible para retroalimentacion por mediciones en linea. w = w(t) es
un vector de sefiales perturbantes y u € R es la entrada de control.

Esta claro que la ecuacion (16) es una forma generalizada para plantas de primer
orden. Incluye términos no lineales con incertidumbre, variaciones paramétricas y
perturbaciones dinamicas. En principio, si uno es capaz de estabilizar al sistema (16),
cualquier reactor que satisfaga las propiedades (P.1)-(P.2) y cuyo modelo tenga la forma de
(16) podra ser estabilizado.

Asumamos lo siguiente:

H.3.1) sgn(g’(x)) = sgn(g(x,w)). Ademas, sgn(g(x,w) + g'(x)) > 0.
H.3.2) w v w son funciones suficientemente suaves en t. w pertenece a un conjunto
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compacto ¢/ contenido en un espacio Euclidiano de dimension adecuada.

H.3.3) Para todo conjunto compacto ¢ < R, existe una funcién escalar no negativa
localmente Lipschitz B(x,w) conocida tal que g'(x) < B(x,w) paratodox € ¥,w e Ty t>
0. Notese que st la condicion anterior se mantiene globalmente, entonces se mantiene sobre
todo el conjunto compacto ¢ < R.

Cabe destacar que no se asume conocimiento alguno sobre cotas del término f(x,w).
Por otro lado, st g(x,w) <O paratodox € & w € &y t>0, entonces se puede tomar a
B(x,w) = 0. Con respecto a la verificacion y justificacion de las suposiciones anteriores, éstas
se haran cuando resulte necesario.

Ya se ha probado que el control linealizante de alta ganancia puede estabilizar al
sistema (16) (ver §2). También, se ha mencionado la necesidad de un algoritmo de disefio de
controladores robustos. Asi pues, el problema de control puede ser replanteado como sigue:
Dado un conjunto compacto ¥ C R, el objetivo es disefiar una ley de control tal que lleve
todas las trayectorias con condiciones iniciales x, contenidas en ¢ a una vecindad del origen
arbitrariamente pequena (estabilizacion practica) a pesar de incertidumbres en modelo,
variaciones paramétricas y perturbaciones en la planta.

Sin pérdida de generalidad, consideremos que x, € R Definiendo z = x, - x 3, 8(z,w)
= g(zw) - B(zw), 8 (zw) = g(2) + Bzw), O(zw u) = f(zw) + dzw)u y n = O(z,w,u), el
sistema (16) puede ser reescrito como sigue

=1 +f'@ + 8 @wWu
§ = SenHD) a7
Y, = 0

donde ZE(zn,W.,U) =[N+ f(2)+ 8w + X, ]{Cf(zw)/dz + 8(zw)/Cz} + [Cf(zw)/iw +
co(z,w) A w + Cf(zw)/Ct + [0d(z,w)/OtJu + d(zw)i. W = (ww)y U= (uu). y(znw.u) =
O(z,w.,u) - n = 0 es una restriccidn algebraica y v, = w(z(0),n(0),w(0),u(0)).

Noétese que el sistema (17) es dinamicamente externamente equivalente al sistema (16).
Esto significa que los sistemas (16) y (17) tienen las mismas soluciones siempre que se
satisfaga la restricciéon y, = 0. De hecho, la superficie y(zn,w,u) = 0 es invariante bajo la
dinamica del sistema (17), es decir, dy(zn,w,u)/dt = 0 sobre las trayectorias generadas por
el sistema (17). Formalmente, se dice que w(z,n,w,u) es una primer integral del sistema (17)
[18].

Luego, si uno es capaz de estabilizar al sistema (17) (o en su caso regular la salida)
sin hacer uso de la restriccion \y(z,n,w,u), entonces uno podra estabilizar al sistema (16) y,
consecuentemente, al sistema (2). Lo siguiente es consecuencia inmediata de la representacion
de estados (17).
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Proposicion 3.1: Sea y = z la salida del sistema (17). Entonces, el sistema (17) es
uniformemente observable. O sea, los estados (z,n) pueden ser reconstruidos a partir de las
mediciones de z.

Es pertinente reparar en que: (a) En el sistema (17), el estado aumentado n representa
la dinamica de todas las incertidumbres sobre (16), las cuales han sido aglutinadas en
O(z,w,u). Pues, O(z,w,u) es interpretada como una variable de estado 1, en un sistema de
dimensién 2 (sistema extendido). Dado que m es observable (proposicion 3.1), su
reconstruccion dinamica ofrece un estimado de la funcidn no lineal aglutinante ®(z,w ,u) y, por
consiguiente, de dichas incertidumbres. (b) En una aplicacion especifica, no se requiere
construir la representacion de estados (17). Esta solo sera usada como una herramienta para
desarrollar al CAR, racionalizar su estructura y analizar la estabilidad a lazo cerrado del
sistema resultante.

Recordemos la siguiente nocion [19]: Se dice que un sistema es semiglobalmente
prdcticamente estabilizable en z' = 0, si para todos conjuntos compactos 6, ¢ < R que
contengan a z". existe una ley de control la cual haga del conjunto % un atractor estable del
sistema dentro de ¢, i.e., alguna trayectoria z(t) del sistema que inicie en € ingrese en %,
en un intervalo finito de tiempo. En otras palabras, un sistema es semiglobalmente
practicamente estabilizable en z° = 0, si dado un conjunto compacto arbitrario ¢, todas las
trayectorias que inicien dentro de ¥, éstas pueden ser llevadas a una vecindad de z
arbitrariamente pequefia, ¢,,.

Tomemos la salida y = z, entonces el sistema (17) tiene grado relativo p = 1. Dado
que 8°(zw) = g'(z) + B(z,w) esta acotado sobre cero, por lo tanto, el grado relativo esta bien
definido para todo t = 0. Ahora, consideremos la siguiente ley de control

1

- h-re -k (18)
U 5*(z,w)[ 1 -G ]

donde K > 0. Bajo l1a ley de control linealizante (18), el estado no medido n tiene la siguiente
propiedad.

Proposicion 3.2: Si la trayectoria z(t) permanece acotada para todo t > 0, entonces el
estado aumentado v esta acotado para todo t > 0, es decir, bajo el controlador (18) la planta
(16) es internamente estable.

Prueba: Sin pérdida de generalidad y en busca de simplicidad en la presentacion de

esta prueba, se han omitido los argumentos de las funciones involucradas. Por definicion n
= f + Su. Tomando la ecuacion (18) se tienen que

n=[3f-8(f - Kg(d +8) =[3"f - &(f - Ka)l(g" +¢g)

Dado que todas las funciones involucradas en la expresion anterior son suaves y que g es
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mayor que cero, s z permanece acotada para todo t > 0, entonces 1 esta acotada para todo
t> 0.0

Ahora, bajo la ley de control (18), se obtiene el siguiente sistema a lazo cerrado

i - Kz
E(zn,W,U) (19)
y=z ;3 Y,=0

1

El sistema anterior tiene estructura de cascada, esto implica que z — 0
exponencialmente. Dado que la condicion w(zn,w.u) = 0 se mantiene para la accién de
control (18), w(zn,w,u) = 0 es la primer integral del sistema a lazo cerrado. Asi pues, de
acuerdo con la proposicion 3.2, es evidente que n esta acotada para todo t > 0, es decir, las
sefiales del sistema a lazo cerrado son internamente estables.

No obstante, la ley de control linealizante (18) no puede ser implementada
directamente por lo siguiente: f(z,w)y g(z,w) son funciones desconocidas, por lo tanto el
estado extendido n = O(z,w,u) = f(zw) + 0(z,w)u es desconocido. Adicionalmente, no se
dispone de él por mediciones.

Empero, es posible explotar la propiedad de observabilidad (proposicion 3.1) del
sistema (17) para proponer un controlador por retroalimentacion de salida. Dado que f(zw) y
g(z,w) son funciones inciertas, el término Z(z,n, W ,U) sera ignorado en el disefio del estimador
de estados. Se propone al siguiente observador de tipo Luenberger

i=M0+f@ +8@wu +xl(z-2) (20)

q = + kLY z - 2)

con condiciones iniciales z(0) = z, y n(0) = n’, donde n" es un namero arbitrario. z y 1 son
valores estimados de z y 7, respectivamente. L > L es un parametro de ajuste y las
constantes K, y X, son elegidas de tal manera que el polinomio P,(s) = s° + ks + k, =0
tenga todas sus raices localizadas en el hemiplano compejo izquierdo, o sea, P,(s) es Hurwitz.
Noétese que el estimador (20) es un observador de alta ganancia, su uso esta motivado por la
idea de recuperar la dinamica de las incertidumbres aglutinadas en ®(z,w,«) lo mas rapido
posible, con el fin de compensarlas. Adviértase que n es inicializado arbitrariamente.

Una vez que el estimado n esta disponible, puede ser usado en la ley de control como
sigue
w=——[-4 - @ - K 1)
8@

Obviamente, la ley de control (21) solo depende de funciones conocidas y el valor
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estimado del estado aumentado (o sea, de las incertidumbres aglutinadas). Esta claro que el
esquema de control propuesto comprende: (a) un compensador dinamico de incertidumbres
dado por el estimador (20) y, (b) una ley de control de tipo linealizante, ecuacion (21).

Teorema 3.3: Asumamos que las suposiciones (H.3.1)-(H.3.3) se mantienen y
seleccionemos ¢l valor de los parametros K, y k, tales que P,(s) es Hurwitz. Entonces, el
CAR (20),(21) es un estabilizador semiglobal practico para el sistema (16).

Prueba: Sea e = (e,,e,) € R un vector cuyos componentes estan definidos de la
siguiente manera: e, =z-zy e, = 1 - 1. La dindmica del sistema (17) bajo el CAR (20),(21),
es decir a lazo cerrado, estd completamente descrita por

- Kz + T'(e)
LA(x,n)e + ®(z,e,W,u)

¢ @2)

é

donde I'(e) = e,, ®(z.e. W u) = [0,0(z.e, ¥ W)}, Hz,e.W u) = {0 f(zw)[-Kz + e,] + &, f(zw)w
+0f(zw)} + {00(zw)[-Kz + e,] + 3, 8(zw)w + 03(zw)}[- Kz - f(zw) + f(2) + e.)/[D(zw)
+ 8'(zw)] + 8(zw)d./5 (zw) + 8,/0(zw)}, 8, = of @Kz + e} + 0f(2) y 3, =
[68(zw)[-Kz + e.] + 8,8(zw)W + 03(zw)]/8 (zw).

A partir de las expresiones anteriores, se obtiene la existencia de tres nimeros
positivos independientes de L tales que I'(0) = 0, |I'(e)| < le| y |d(z,e,W ,u)| < B, || + B, le| +
B, paratodo z € ¥ e € R, W € @y t=0. La matriz compafiera A(k,r) esta dada por

-K, 1} @3)

A =
(1) e, 0

donde r = [g(z,w) - B(zw)VIg (2) + B(zw)] satisface 0 < g, < r<eg, <1 para todo t > 0.
Tomemos el sistema variante en tiempo ¢ = A(x,r)e. Luego, del lema en el Apéndice A, se
tiene que existen dos numeros positivos A, y A, tales que |e(t)] < A,le(0)lexp(-A.t) para todo
t > 0. Una consecuencia directa de esto es que existe una funcién cuadratica V = e¢’Pe, con
P positiva definida, tal que VVA(k,r)e < - Ajle| para un cierto numero postivo A,.

Con las desigualdades para |I'(¢)| v |¢(z,e,# ,u)| y la existencia de la funcion V, se
concluye (a partir del Lema 2.4 en [19], ver Apéndice B) que existe un namero positivo L’
> 1 tal que para todo L > L", el compensador dinamico hace a los estados (zmn) del
controlador (20),(21) uniformemente acotados, y lleva a la trayectoria z(t) del sistema (16) a
una vecindad arbitrariamente pequefia %, del origen siempre que las condiciones iniciales x,
estén en ¢ Es decir, para L > L" > 1, el conjunto ¥ esta contenido en la region de atraccion
del origen.[]

Obsérvese lo sigutente: Por un lado, en general, 3, dependera del tamafio del conjunto
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¢, asi que el valor limitante L" también. Desde el punto de vista de implementacion, esto
tmplica que se requiere un valor de la ganancia de estimacion L grande, para que un conjunto
de condiciones iniciales grande sea estabilizado. Por otro lado, si la desigualdad para
|0(z.e, /¥ ,u)| se mantiene globalmente, entonces el CAR (20),(21) sera un estabilizador practico
global. Ademas, es facil ver en la expresion de §(z.e,W ,u) que |d(ze, W .u)| < B, |zl + B.le| +
B, se mantiene globalmente si f(z,w) + f'(z) es globalmente Lipschitz y g(z,w) + g'(z) esta
globalmente acotada.

Para cerrar con el disefio del CAR, es oportuno puntualizar en lo que sigue. (i) Dado
que r= [g(z,w) - B(z,w))/[g'(z) + B(z,w)] significa una relacion entre informacién desconocida
y conocida asociada con la entrada de control. Por consiguiente, si g(zw) = 0 (no existen
incertidumbres asociadas con ), entonces B(z,w) = 0 y por lo tanto r = 0. (ii) Dado que 0 <
g(zw) < B(zw), se tiene que 0 < g < r < g < 1 para todo t > 0, consecuentemente se
satisface esta condicién del Teorema 3.3. (iii) Dado que para RCTA f(zw), f (2), g(zw) y
g'(2) son suficientemente suaves con respecto a sus argumentos y globalmente acotadas con
respecto a t, y que w y sus derivadas son funciones globalmente acotadas, tenemos que
\b(z,e,W u)| < B, + Ble| paratoda z € ¢ < R, donde ¥ es un conjunto compacto dado que
contiene al origen (ndtese que ¢(-) no depende de L).

Corolario 3.4: El controlador (20),(21) es un estabilizador practico del RCTA (2).
3.2 Estabilizacion asintética robusta en RCTA's

Como se menciono en la seccion anterior, el sistema (16) es una forma general de
plantas de primer orden. Si ademas de esto se asume que las propieadas (P.1) y (P.2) se
mantienen, entonces el CAR disefiado podra estabilizar en el origen a un RCTA que pueda
escribirse en la forma (17) (Corolario 3.4).

Primero, y con el fin de ligar las ideas desarrolladas en el capitulo 2, consideremos
el problema de estabilizacion de RCTA no isotérmico donde unicamente la tasa de reaccion
no es conocida. Es decir, se asumira que 6, Y y x,, son conocidas y constantes (H.2.2).
Después, se supondra que unicamente se conocen valores nominales constantes de éstos, pero
en realidad tendran variacion en tiempo.

Ejemplo 3.5. Tomemos el RCTA en el ejemplo 2.1 (sistema (2)). El RCTA sera
estabilizado en (0.5,400) el cual es un punto siila de equilibrio, por medio del controlador
(20),(21). Asumamos que no se dispone de informacién alguna de la cinética de reaccion para
retroalimentacion (el término incierto es la cinética de conversiéon, nada mas). También
asimase que las supocisiones (H.2.1), (H.2.2) y (H.2.3) se cumplen. Esto no modifica los
resultados de la secciéon anterior puesto que (H.2.1), (H.2.2) y (H.2.3) son situaciones
particulares de las hipotesis planteadas para desarrollar el CAR (20),(21).

Asi pues, f(x,w) = BOR(x), f(x) = 8(xy, - x2) + x5, g'(x) =7y glxw) =0 (no

existe incertidumbre asociada con la entrada de control) por lo tanto f(z,w) = 0. La funcion
no lineal aglutinante esta dada por: O(z,w,u) = f(z,w) + d(z,w)u, donde 6(zw) =0,y n =
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O(z,w,u). Sea z = x, - x., donde x es la temperatura de referencia. Luego, combinando el
ststema (2) con el CAR (20),(21) se obtiene el siguiente sistema a lazo cerrado

X, = 6(x, e~ %) * ER(x2)

=00, -2 ryz+n +yu

£=6(z:,—2) +yd v o+ yu+ Lez -9 (24)
1= L - 2)
y =2z

donde y es la salida, u = [ - 0(z, - 2) - vz - | - Kz)/y, R(x,z) = x k,exp(-Ea/Rx,), E = 1 es
una relacion estequiométrica, B(x) = 200, Ea/R = 25, k, = 10, 8 =y =1, z. = 1. El
parametro de control K = 1.0, igual que en el ejemplo 2.2. Las contantes x, y x, fueron
elegidas de tal forma que P,(s) tenga todas sus raices localizadas en - 1.0. El parametro de
ajuste L = 15.0.
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Figura 8. CAR en un RCTA para diferentes condiciones iniciales
(0.3,350) linea continua y (0.8,480) discontinua.

En la figura 8 se muestra el desempefio del CAR para dos condiciones iniciales
diferentes para x, ,, z, = z, (N, = 17). En la figura 8.a se presenta la regulacion de temperatura
en x, = 400. Debido a que se dispone de un buen estimado del término incierto (mejor que
el obtenido con estimacion discreta), las acciones de control requeridas para lograr la
estabilizacion son suaves (ver Fig. 8.b). El estimado del valor actual de término incierto se
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presenta en la figura 9 para las condiciones iniciales (X, 0,Z0nZo,1)) = (0.3,350,350,17).
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Figura 9. Estimacion dinamica de la tasa de conversion,
actual, ---- estimada.

En la Figura 10 se presenta el retrato fase del RCTA (24) para diferentes valores del
parametro de ajuste, L. Evidentemente, a mayores valores del alta ganacia de observacion,
menor es el tamaifio de la vecindad donde se estabilizan las trayectorias del sistema (17). (I

500 |-

450

400

350 +

300 i 1 L b
0.0 0.2 04 06 08 1.0

Figura 10. Retrato fase del RCTA (24) a lazo cerrado
para diferentes valores de L.

Por otra parte, dado que todas las sefiales del sistema (17) bajo el controlador (20),(21)
estan acotadas (Proposicién 3.2), y que tanto las propiedades del RCTA (P.1) y (P.2) como
las hipotesis (H.2.1),(H.2.2.) y (H.2.3) implican que f(z,w) = B(x)R(x) es globalmente
Lipschitz y g(z,w) + g'(z) = v esta globalmente acotada (ver §2). Asi que, de acuerdo con el
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Teorema 3.3, existe un L > 1 tal que el sistema a lazo cerrado es estable en z = x, - x; = 0.
En el caso del RCTA del ejemplo 3.4, L' ~ 14.7. Por lo tanto, para cualquier L > 14.7 el
CAR llevara a las trayectorias z(t) a una vecindad ¢, arbitrariamente pequeiia del origen (del
orden de L'). En la Figura 11 se muestran los valores propios del Jacobiano del sistema (24).
Por supuesto, para valores L < 14.7 el origen z = x, - x; = 0 es localmente inestable.

Now
et — fof

S n

[N 'I\) b
e+

51
Figura 11. Lugar geométrico de las raices del Jacobiano del sistema
24)

Ejemplo 3.6: Tomemos ahora el RCTA del ejemplo anterior, pero bajo las siguientes
suposiciones: (1) Solamente la temperatura del reactor esta disponible para retroalimentacion
por mediciones. Un valor nominal de la temperatura de entrada x;e es conocido, pero x,, =
x,, + ax(t), donde a es un parametro desconocido y x(t) esta acotada. (i) La cinética de
conversion R(x) y la entalpia B(x) son desconocidas. (iii) El coeficiente de transferencia de
calor v = y(t) es desconocido. Sin embargo, satisface que 0 < vy, < ¥ < Ypux < ©. Todas
estas suposiciones son realistas y no contravienen las hipotesis (H.3.1), (H.3.2) y (H.3.3).

Si adicionalmente consideramos que el vector de concentraciones x,, < x;, € R",
entonces por conservacion de masa se tiene que x,. esta acotada para todo t > 0 [2].
Definiendo z = x, - x, y tomando al vector w = x,, la dinamica del RCTA puede ser descrita
por la ecuacién (16), donde f(x,w) = Bax,, + BX)R(W,x,) + vx,, f(2) = O(X], - Z) - YneeZs
gxw)=v-7...y g2 =7, Notese que g(x,w) < 0 por lo tanto se puede tomar el valor
de la cota B(x,w) = 0. Asi, la funcién no lineal aglutinante esta dada por: @(z,w,u) = f(z,w) +
O(zw)u y n = O(z,w,u), donde d(zw) = ¥ - Y.

Luego, el sistema a lazo cerrado es
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Z=0@, -2 + PRRWR) - Yz - ¥)

z-" =1 + e(Z: -7+ Yoac® t Llclz -2) @25)
A = L, - 2)

y =2

donde u = [ - O(z, - 2) - n + Kz]/Y,ao K < 0. La estabilidad practica global (para x, = z +
x5, donde x; es una referencia constante), es obtenida si B(z)R(w,z) es globalmente Lipschitz
con respecto a x,. Esto no es dificil de probar si la cinética de reaccion esta dada por
expresiones de tipo Arrenhius [2].

Para mostrar el desempefio del CAR, supongase que w = x, € Ry que la reaccion que
se lleva a cabo en el RCTA es A — B cuya cinética esta dada por R(w x,) = wk,exp(-Ea/Rx,).
Asi pues, la dinamica de la sefial de pertubacion estara dada por el subsistema (2.1), por lo
tanto w = B(w, - w) + ER(w x,), donde E = 1 es la relacion estequiométrica entre producto
y reactante, w, = 1 y 0 = 1 es el inverso del tiempo de residencia del reactante en el RCTA.
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Figuma 12. Estabilizacion de un RCTA a pesar de errores en modelo
y perturbaciones.

Ademas, tomese los siguientes valores: z, = z, + ax,, = 350 + 5.0sen(t), y = 1 +
0.2cos(z), k, = exp(25), Ea/R = 200, v,,, =2y x, = 400. El parametro de control K = 1.0,
las constantes Kk, y K, fueron elegidas tales que P,(s) tenga sus raices en -1.0, finalmente, L
= 17. En la Figura 12 se muestra la estabilizacion del RCTA para diferentes condiciones
iniciales. Notese que la temperatura x, converge suavemente a la referencia deseada x., es
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decir, z — 0 cuando t — x, a pesar de las incertidumbres en el coeficiente de transferencia de
calor, errores en modelo y perturbaciones en la planta. Las oscilaciones transcientes en la
variable de control son debidas a la dependencia directa del coeficiente de transferencia de
calor y con la temperatura. [J

Dada la analogia entre los esquemas discreto y continuo (y las propiedades de las tasa
especifica de crecimiento de biomasa, ver Ej. 2.2), los reactores biologicos pueden ser
controlados mediante el CAR (20),(21). Ademas, cabe sefialar que el CAR (20),(21) es capaz
de regular la composicion de salida en una columna de destilacion rectificadora [7].

3.3 Una interpretaciéon clasica del CAR

Para fines de control, los procesos quimicos pueden ser modelados obteniendo su
operador de transferencia entrada-salida, G(s) = Y(s)/U(s). Mas aiin, muchos procesos resultan
en una planta de primer orden. Las plantas de primer orden son capaces de representar la
dinamica en el rango de frecuencia de interés para el disefio de un control por
retroalimentacion en procesos quimicos [20]. Ejemplos de esto son: columnas de destilacion
rectificadoras [7],[21], intercambiadores de calor [8] y RCTA [20].

En general, a partir de la identificacion del sistema mediante el analisis de respuesta
de su salida ante cambios en escalon de la entrada, algunos procesos (incluyendo los antes
mencionados) son modelados por

Ges) - (26)

donde T es el tiempo de retardo, K, es la ganancia estatica de la planta y T es su tiempo
caracteristico. El modelo (26) es muy conveniente puesto que uUnicamente contiene tres
parametros. Pueden usarse pruebas de retardo para estimar los valores nominales de T, K, y
T [17]. En particular, y con el fin de que los resultados duscutidos en esta seccidon sean
comparativos a aquellos de las secciones 3.1 y 3.2, asumiremos que T = 0.

Es posible controlar la planta (26) usando retroalimentacion proporcional integral (PI).
Aproximaciones de control basadas en modelo interno (IMC por sus siglas en inglés) permiten
sintonizarle adecuadamente [22]. En casos practicos, una sintonizacion de controladores PI-
IMC ofrece un aceptable margen de robustez frente a pequefias incertidumbres y
perturbaciones de carga estatica. Sin que esto signifique que un control PI tenga propiedades
de robustez ante variaciones dindmicas en las pertubaciones ni ante errores de modelado [23].
Dado el fenomeno de degradacion del desempeifio (wind up) del controladores PI, varios
autores han estudiado técnicas para evitar los efectos indeseables que dicha degradacion del
control pueda provocar (ver [5], [23], [24] y referencias ahi citadas). En esta seccion se
interpreta el CAR disefiado anteriormente, como un control PI robusto ante cargas dinamicas
(incluyendo variaciones parameétricas en la planta (26)) sin este fenomeno de degradacion.
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Primero recordemos brevemente los fundamentos de control clasico. Para ello
consideremos un canal de perturbaciones acotadas y desconocidas (ver Figura 1) d = d(t) de
entrada a la planta y asumamos que T = 0. Entonces, del modelo (26) se puede escribir a la
salida del sistema como sigue

K
Y(i5) = —L£_[U(s) + D)) 27
w5 + 1

en dominio de tiempo, la planta (27) queda y = - y/t + K,u + K, d/t. También en dominio de
tiempo, un controlador PI puede ser escrito como: u = (1/t - 1/1)/K, - z, z = K,z, donde T,
es el tiempo caracteristico del control y z=y - y" es el error de desviacion. Bajo el control
PI anterior, K, y K, son las ganancias proporcional e integral, respectivamente. Luego, el
sistema a lazo cerrado estara dado por el siguiente sistema de ecuaciones diferenciales

y=-yt-Kz+Kd

¢ - Kz

(28)

Si el controlador PI lleva al sistema asintoticamente a un punto equilibrio, y,, =0y
z, = (K /1)d.. Cuando t —> =, la variable integral estima asintoticamente al valor de la carga
estatica d,, = lim,,,d(t). De tal manera, d, es contrarrestada por z,, y se suprime el sesgo en
estado estacionario. Mas aun, por argumentos de continuidad, es de esperarse que z = z(t) sea
un estimado de d a bajas frecuencias. De hecho, el valor de la ganancia integral K, puede ser
interpretada como una frecuencia de corte para perturbaciones cuya dinamica puede ser
esttmada por el error de desviacion [20].

Ahora bien, siguiendo las ideas desarrolladas en las secciones anteriores, incluyendo
las del §2. Notemos que a partir de la representacion de la planta (27) en dominio de tiempo
(es decir, y = - y/t + Kju + K d/1), y st la perturbacion d es continua en t, se puede escribir
como el sistema de estados en espacio extendido dado por

1

y=-ytv+Ku-+ Kpd/t 29.1)

d (29.2)

F(1)

donde F{(t) es una funcién continua, acotada y desconocida. Por comparacidn entre el sistema
(29) con el sistema (17), es evidente que se puede reconstruir a la dinamica de las
perturbaciones d mediante el observador (20), y por lo tanto el uso de la ley de control (21)
estabilizara asintéticamente a la planta (26), pero con estimacion dinamica de perturbaciones
de carga de altas frecuencias (para una comparacion congruente, cabe sefialar que (z,z,n) =

(v,m), donde 1 = d).
Dado que la planta (26), el estimador de estados (20) y el controlador (21) son lineales

con respecto a los estados y la perturbacion n = d, luego de algunas sencillas manipulaciones
algebraicas, se obtiene la siguiente funcion de transferencia del control
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Cs) = K{1 L, K (30)

donde K, = Y/K,, t' = Lx,/Y, K, = L'x,(Lx, - l/t))Yy Y = (l/1 - 1/ t.). Asi pues, el
operador de transferencia del control estd compuesto por tres términos: (i) Una
retroalimentacion proporcional K, (11) Una accion integral, K /t;s y, (iii) Una accién integral
de segundo orden, K K /[s(s + Lk,)]. La ley de control (30) ha sido llamada PII* debido a la
presencia de la accion integral al cuadrado.

La accion integral de segundo orden acrecenta la capacidad de estimacion del
controlador PI clasico, permitiendo la estimacién dinamica de la perturbacidon d. Debe
advertirse que eligiendo K, = 0, (o equivalentemente, L = 1/x,t.), la retroalimentacion (30)
se reduce a un PI clasico [5]. El siguiente ejemplo ilustra la estimacion dinamica de una
perturbacion oscilante. Se puede observar que a mayor frecuencia de la sefial perturbante se
requiere un mayor valor del parametro de estimacion L (por ello, L ha sido llamada ganancia
de alta frecuencia).

Ejemplo 3.7: Consideremos un RCTA cuyo operador de transferencia esta dado por
la planta (27) (ver [20]). Asimase que K, = 1 y T = 1 y supongase que el RCTA esta
sometido a una perturbacion oscilante de amplitud unitaria, d = sen(2not).
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Figura 13. Estimacion de perturbacion. Guion (punto) d(t), (fino)
L=1, (grueso) L=5.0 y continua L=15.

Tomemos al tiempo caracteristico T, = 37 (lo cual implica que el sistema a lazo cerrado
es ligeramente mas rapido que a lazo abierto; esta regla heuristica es coman en procesos
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quimicos [20]). En la Figura 13 se muestra la estimacion dinamica de la perturbacion
simulada para tres valores diferentes de L (los valores son: 1.0, 5.0y 15.0). En la figura 13.a
se presenta el caso donde ® = 0.5. Si L crece la estimacion de perturbaciones es mejor, lo
cual se corrobora para el caso donde @ = 1.0. (ver Figura 13.b). De hecho en el primer caso
para L. = 15.0, la estimacion es aceptable, y para el segundo existe mayor error. Obsérvese
que para el segundo caso (Fig. 13.b) cuando L = 5.0 la sefial estimada tiene amplitud menor
de 0.5, mientras que para ® = 0.5y L = 5.0 la amplitud de la sefial de n es mayor que 0.5
(Fig. 13.a). Asi pues, si L crece entonces n — 1 = d, entonces el CAR (30) (o su equivalente,
ecuacion (21)) podra contrarrestar el efecto de la perturbacion en la entrada de RCTA. U

Por otra parte, la mayoria de las veces nada mas se dispone de valores nominales de
los parametros de la planta (27). No obstante, aun en estos casos es posible utilizar una ley
de control del tipo PII*. Sean K, y t los valores nominales de la planta (es decir unos
estimados de K, y 7, respectivamente). Luego, la ecuacion (27) puede ser reescrita en dominio
de tiempo como sigue: y = - y/t+ Ku +w, donde w =d - (1/1 - 1/77)y + (K- K )u. Notese
que w ha aglutinado a las incertidumbres asociadas a la perturbacion dinamica de carga y las
variaciones parameétricas.

Si vemos a w como una perturbacion, la dinamica de la planta anterior puede ser
descrita por la representacion de estados en espacio extendido (29), donde en lugar de la
ecuacion (29.2) (la cual describe la dinamica de w) se tiene que:

W = By uindd) = d - (1t - UT)- yit + Ky + (K - K

Claro esta que =(y,u,u.d,d) es una funcion desconocida y acotada. Por consiguiente,
al 1gual que en casos anteriores se puede utilizar el algoritmo de disefio y obtener un CAR.
Para probar estabilidad se puede seguir el procedimiento reportado en [5].

Recordemos que, de acuerdo con el resultado en el Apéndice A, la relacion de
ganancia entrada-salida, r, impone restricctones sobre la estabilidad del sistema a lazo cerrado.
Una condicion necesaria para que el sistema a lazo cerrado sea internamente estable es que
r> 0. En el caso de la planta (27), r=K_ / Kp lo cual implica que para garantizar estabilidad
interna sgn(K,) = sgn(K;). Esto ultimo se satisface por la suposicion (H.3.1). Evidentemente,
esto no es una restriccion muy fuerte ya que en la enorme mayoria de los procesos quimicos
el signo de la ganacia estatica K, es conocido [20].

Ejemplo 3.8: Consideremos el RCTA del ejemplo 3.7. Pero ahora pensemos que existe
incertidumbre paramétrica. Asumamos que T es exactamente conocido, K, € [K}¥, =
[0.25,2] y que una carga estatica d = -1.0 actua sobre el proceso a t = 10. y =00, L=115
y las constantes K, y K, son tales que la matriz A(r,x) (ecuacion (23)) tiene todos sus valores
propios localizados en -1.0. En la Figura 14 se muestra el desempefio del control para K, =
K, Ko = KMy Ko = (K2 + K.")/2. El mejor desempefio se alcanza cuando K; = (K}* +
K;“f)/z, donde se exhibe rapidez de convergencia aceptable cojugada a un esfuerzo de control
moderado. [J
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Aqui es pertinente decir lo siguiente: (i) Si T = 0, el estimador dinamico de
perturbaciones (20) toma la forma del modelo de la planta, el CAR resultante induce
estabilidad al sistema a lazo cerrado. (ii) Sin embargo, cuando T # 0, el estimador dinamico
es no causal. O sea, se requiere estimar las incertidumbres en el 'futuro’ (en un tiempo t + T).
Por supuesto, que con el algoritmo propuesto este requerimiento de estimacion no es posible.
Y aunque alguna aproximacion ha sido propuesta en [5], son necesarias modificaciones que
permitan predecir dichas incertidumbres. Cabe seftalar que los sistemas con retardos son por
demas interesantes, sin embargo asi mismo presentan dificultad. Es de esperar que la
presencia de retardo induzca restricciones al desempefio y eficiencia de cualquier controlador,
no existe razon alguna para pensar que CAR se excluya de esto.
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Figura 14. Desempeiio del PII* a diferentes K;.

3.4 Un ejemplo para comparar desempeiio

Evidentemente, el CAR resultante tiene una estructura de control similar a la de
esquemas adaptativos. Pues, se ha elegido una clase de reactor con el fin de comparar el
desempefio del CAR con el de algoritmos adaptativos. Ademas, se ha incluido una
comparacion del CAR con un controlador PI-IMC. Para tal fin, se toma una clase de RCTA
para el cual ya hayan sido desarrollados y reportados algoritmos adaptativos.

Consideremos un biorreactor de alimentacion continua descrito por el siguiente modelo

en espacio de estados [18], [25]
x, = [px) - v x,
X == Youlx)x, +[s, - x.]u
y =x
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donde x|, x. € R son la concentracion de biomasa y sustrato, respectivamente. y € R es la
salida del biorreactor. Y, denota al coeficiente de crecimiento de biomasa, s, = s(t) es una
funcion acotada que representa la concentracion de sustrato alimentada al biorreactor, u es la
tasa de dilucién (variable manipulada). Por ultimo, u(x) es la tasa especifica de crecimiento
de biomasa. Como ya se ha dicho, pu(x) es una funcién muy compleja de varios factores
fisicos y biologicos, por ello es dificil tener una expresion exacta para este término. Asimase
que, a partir del disefio del equipo, se conocen valores nominales de: (i) La concetracién de
sustrato a la entrada y, (i1) la tasa de dilucion.

Obtengamos el modelo nominal considerando el estado estacionario del sistema que
gobierna la dinamica del biorreactor (i.e., X, = 0 y x, = 0). Luego, se tienen las siguientes
condiciones de equilibrio [26]: (i) x; = (s, - x;)/Y,y x> = K, @' /(u,,, - #'), donde s. y " son
valores nominales de s, y u, respectivamente. (i) 0 <x, <s. y 0 <x. < Y,s.. Cabe decir que
la primer condicién corresponde al comportamiento deseado mientras que el equilibrio dado
por la segunda es la indeseable condicion de lavado del biorreactor.

. *>* * . . .
Definiendo z = x, - x,, w = x, - x, se puede reescribir el modelo de biorreactor como

= - Yu@aw +[s, - zlu 31

donde w representa a la perturbacion que actua sobre el reactor cuya dinamica esta dada por
w = [u(z,w) - u}w (dinamica de la concentracion de bimasa). Una ley de control linealizante
para el sistema (31) esta dada por

. Ypiw) + Wz) 32)

5, - 2

donde V(z) = - K,z La ley de control linealizante (32) no puede ser fisicamente realizada
porque requiere el conocimiento perfecto de la expresion de tasa de crecimiento de biomasa
y mediciones de las perturbaciones a la entrada (representadas en la concentracion de
sustrato). Se han propuesto diversas estrategias para aproximar al término incierto no lineal.
Se han propuesto tanto algoritmos adaptativos lineales (ver [16], [17] y referencias ahi
citadas), como no lineales [26]. Mas aun, en [25] y [27] los autores hicieron una comparacion
de desempefio entre diferentes esquemas de control de tipo adaptativo. A continuacion se
describen brevemente los algoritmos a comparar.

3.4.1 El controlador PI-IMC.

En la seccidn 3.3 se discutieron las similitudes y diferencias que guardan el CAR y
un control clasico PI. Para la identificacion del operador de transferencia entrada-salida se
indujo en la entrada (tasa de dilucion) un salto en escalén de 5% para obtener la respuesta
de la salida (concentracién de sustrato) que resulta en una planta de primer orden sin retardo
(ecuacién (27)). Los parametros de la planta son: K, = 32, t = 12, T = 0. Considerando un
canal de perturbaciones exdgenas, la planta puede escribirse, en dominio de tiempo, la ley de
control esta dado por: u(s) = K, + K./1.s, donde K, es la ganancia proporcional y K, es la
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ganancia integral del control. El controlador PI fue sintonizado mediante la metodologia
basada en control de moderno interno [22]. El procedimiento es el sigutente: Tomando la
derivada en tiempo del sistema a lazo cerrado, se obtiene una ecuacion diferencial de segundo
orden cuyos coeficientes estan asociados con K, y K.. Luego, por asignacion de polos, uno
tiene que K, = A't/K, y K, = A/K, donde A" < 0.

3.4.2 Control adaptativo lineal (CAL)

Las estrategias adaptativas han sido disefiadas para tomar en cuenta las caracteristicas
no estacionarias de biorreactores [26],[27]. Tales esquemas de control parten de un modelo
en espacio de estados. A fin de implementar un controlador adaptativo se disefia un esquema
de adaptacion para ajustar los parémetros del modelo de referencia y obtener, por este medio,
valores estimados de las incertidumbres. Esencialmente, se propone una funcién con
parametros desconocidos variantes en tiempo. En particular el CAL requiere una
parametrizacion lineal del modelo de referencia. De hecho, esto es una desventaja de los
CAL's, puesto que la tasa especifica de crecimiento es no lineal en parametros, un biorreactor,
cualquiera, también lo es (ver discusién de la seccion 2.3). Asi pues, definiendo o, (x;7) =
u(x), donde = (n,,m,) es un conjunto de parametros desconocidos variantes en tiempo. El
modelo de referencia se puede parametrizar de la siguiente forma: o, (x,%) = m,x, + 7.x,. De
esta manera, la ley adaptable de control (32) es: u.,;, = (mx, + Tx, + K,2)/(s, - z). Notese
que para implementar fisicamente la ley adaptable de control anterior, se requeren mediciones
de concetracion de biomasa, x,. Esto es otra desventaja del esquema adaptativo lineal
reportado [25], [27]. Adicionalmente, dado que &, y 7, son desconocidos, se deben ajustar
mediante un algoritmo adaptativo. En [26] se propuso el siguiente esquema de adaptacion
paramétrica: dnj/dt = gn:, donde g son las ganancias de adaptacion, j = 1,2. Es decir se
afiaden tantas ecuaciones diferenciales como parametros se tengan (una desventaja mas).
Luego el controlador adaptable es: u.,, = (o (x;7%%) + K,2)/(s, - z). Obsérvese que en el
controlador adaptable lineal se deben sintonizar j + 1 parametros de control (las ganacias de
adaptacion y la constante de control K,).

3.4.3 Control adaptativo no lineal (CANL)

Al contrario de un esquema adaptativo lineal, en un controlador adaptable no lineal,
el modelo de referencia se parametriza no-linealmente [26], [27]. Definieno o (x;%) = u(x),
donde n = (m,,®,) es un conjunto de parametros desconocidos variantes en tiempo, se puede
parametrizar al modelo de referencia como sigue: a,;(x;n) = - wx, /(1 + 7x,). Cabe sefialar
que la parametrizacion propuesta en [26] tiene la misma forma que la ley de Monod. Ademas,
se asume que los parametros m; y T, pertenecen a un conjunto compacto conocido, T € 2% C
R’ tal que

@5’; = {TC'. n= [TCI’TC?.] = [“M:KM]a u’vi = [pmmﬁumax]’ K‘\'{ = [I(mm’Kmax]}

Es decir, el esquema adaptativo no lineal requiere informacion acerca de la
parametrizacion real de las incertidumbres y cotas sobre los parametros. Luego, la ley
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adaptable de control es: 1. = (ot (x;7) + K,2)/(s. - 2). Los parametros deben ser ajustados
mediante {eyes de adaptacion. En [26], [27] los autores propusieron lo siguiente

.e . J—g‘xlxzz( Sgn(xIZ)(TE. -2nf .+ ‘n;e)
i, = Proj \— 1- Jmax jumin %

Jll + nszk Gj(njm + 2gj - “j,mm)("j,mx - n; - g)+l

€ = MIN{T (T o = Tmin) 285 T € [(Tninm €)( e + €)1, Gy y g, son ganancias de ajuste,
J = 1,2. La funcion Proj{-} denota al operador de proyeccion cuyo papel es asegurar que los
valores estimados de los parametros pertenezcan a <%. Luego el controlador adaptativo no
lineal es: wqny = (O (X;7°) + K,2)/(s. - 2), al igual que el caso lineal, la anterior ley de
control requiere: (a) La integracion de un numero de ecuaciones diferenciales igual al numero
de parametros del modelo de referencia, (b) informacion acerca de la estructura paramética
de las incertidumbres y (c) mediciones de concentracion de biomasa. Empero, por afadidura,
es necesario sintonizar 2j + 1 parametros de control (acoplados). En [25] y [27] se ha
reconocido la dificultad que presentan los algoritmos adaptativos para su sintonzado.

3.4.4 El controfador asintotico robusto (CAR)

Definiendo 8 = s, - s}, 8= s, flzw) = - Y.u(zw), f(zw) = 0, Ozw.u) = flzw) +
Ou, y n = O(z,w,u), el sistema de primer orden (31) puede ser reescrito como el siguiente
sistema extendido

z=n+@" -2u
n=Z(zn.w.0)
y=z

donde =(z,n, W ,U) esta dada como en la ecuacidn (17). A fin de reconstruir la dinamica del
estado no medido, 1, el observador (20) toma la forma

z=m+ (8 - 2u+ Lk (z-2)
= + L%,(z - 2)

donde x, y k, son elegidas en tal forma que s° + x;s + k, = 0 es Hurwitzy L > L > 0.
Luego el controlador esta dado por: w = [- n + K,z}/8"(z). Notese que para implementar el
CAR solo es necesario integrar 2 ecuaciones diferenciales (independientemente del numero
de parametros involucrados en la tasa especifica de crecimiento). Se necesita la menor
informacion disponible respecto al modelo (u(x) es funcion suave y Lipschitz), se tienen dos
parametros de control, L y K,, los cuales estan desacoplados. Ademas, sélo se requiere que:
(a) La entrada s, = s (t) sea acotada y, (b) s, # z (el grado relativo esté bien definido para
todo z).
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3.4.5 Criterio de desemperio

Para discutir sobre el desempefio alcanzado por cada uno de los controladores
mencionados anteriormente, se implementaron por medio de simulaciones numéricas. Las
simulaciones fueron hechas de acuerdo con lo siguiente: (i) A t= 15 Hr, se indujo un cambio
de referencia de 2.0 g/L a 2.5 g/L (+25%) y, (ii) se impuso el siguiente comportamiento
oscilatorio a la concentracién de sustrato de entrada, s, = s, + sen(ot), (® = 0.15 Hr).
Adicionalmente, s, = 5.0 y se supuso que la tasa especifica de crecimiento estaba dada por
la ley de Monod (es decir, p(x) = p,,x./(Ky + x,), donde p,,, =50, Ky, =20y Y, =0.33).
Los parametros de control fueron elegidos como (en particular para los esquemas adaptativos
se obtuvo una sintonizacion aceptable luego de exhaustivas sesiones de simulacion): (i) PI-
IMC, K, =-093,K,=-0078, (i) CAL, K, =- 1.0, g, = g, = 0.1, (iii) CANL, K, = 1.02,
g, =10, g,=10.0, G, =100, G, =100.0y, (iv) CAR, L = 0.25, K, = 1.0 (las constantes «,
y %, son tales que s* + x;s + k, = O tiene todas sus raices localizadas en -1).

A fin de obtener una comparacion cuantitativa, se considerd el siguiente criterio

J = f {esf, + egydt (33)
0

donde e, = (x, - x2)/x; y e = (u - u')/u". e, significa la distancia entre el valor de
concentracion de sustrato y la referencia en cada tiempo mientras que e,, denota el esfuerzo
de control realizado para llevar a x, a la referencia. Los resultados se presentan en la Tabla
I, evidentemente combinando el criterio se tiene una cuantifizaciéon de que tan rapido se
regula el sustrato con menor esfuerzo de control. Es obvia la ventaja que presenta para este
caso el CAR.

Tabla 1. Valores promedio del indicador de desempefio por controlador

Controlador e, ey, J
PI-IMC 5631 0.2769 5.908
CAL 3.828 0.2707 4.099
CANL 6.092 0.2535 6.346
CAR 3.450 0.2649 3.175

3.5 Observaciones y comentarios sobre el CAR para sistemas de primer orden

Al momento se ha desarrollado un algoritmo de control asintdtico robusto ante errores
en modelo, variaciones paramétricas y seiflales perturbantes para sistemas de primer orden.
Mediante la aglutinacion de incertidumbres en una funcion no lineal, queda clara la
interpretacion de dicha funcién aglutinante como una variable de estado en un sistema en
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espacio extendido (dimension 2). Luego, se propone un estimador de estados para el sistema
en espacio extendido. Asi, se provee a una ley de control linealizante con un estimado
dinamico de las incertidumbres con el objetivo de contrarrestar su efecto en la planta.
Entonces, el CAR comprende dos partes: (a) Un estimador dinamico de incertidumbres y (b)
una ley de control de tipo linealizante.

Se propuso como estimador dinamico de incertidumbres a un observador de estados
de tipo Luenberger. Ello facilita el analisis de estabilidad a lazo cerrado y permite que se
logre una indubitable interpretacion clasica. Para interpretar clasicamente al CAR, se obtuvo
el operador de transferencia del control y se compararon los términos involucrados con los
del bien conocido controlador PI. El CAR introduce un término integral de segundo orden el
cual permite obtener el estimado dinamico de las sefiales perturbantes. Asi que, usando el
CAR es posible eliminar el efecto que presentan perturbaciones de carga no solo a bajas
frecuencias. De este modo, la interpretacion clasica del CAR redunda en que el parametro de
alta ganancia, L, es una ganancia de alta frecuencia.

Por otro lado, en este capitulo se plantearon hipdtesis que relajan en parte a aquellas
del §2. Aunque, para garantizar estabilidad global se requiere que la funcion que describe la
informacién asociada a la entrada de control sea globalmente Lipschitz. En los sistemas
reactantes dicha funcion es, al menos, semiglobalmente Lipschitz. Esto es suficiente para
probar estabilidad semiglobal. Garantizar la estabilidad semiglobal de un proceso quimicos
(incluyendo los RCTA's) es suficiente para fines practicos. No obstante, desde el punto de
vista de control de sistemas, es conveniente relajar tal condicion. Esto se hara en el siguiente
capitulo.

Al momento, se ha considerado un modelo de un RCTA que ignora la dinamica de
temperatura del medio enfriante/calentante. Lo cual resulta en una planta de primer orden. En
este caso, la temperatura de la chaqueta en la variable manipulada. Aunque los RCTA's son
buenos candidatos para establecer disefios de control en cascada, el impacto de la inclusion
de la dinamica de temperatura de chaqueta en el comportamiento dinamico de algun reactor
puede ser catastrofico [8],[9]. Recientemente se ha probado que la insercion de la dinamica
de chaqueta en el modelo tiene un efecto importante sobre el comportamiento de multiplicidad
de estados estacionarios. Por ejemplo, en [8] se demostré que la inclusiéon de la dinamica de
chaqueta en el modelo puede inducir inestabilidad en el reactor ain cuando el lazo-interno se
estabilizado por retroalimentacion. Adicionalmente, la sensibilidad paramétrica del modelo de
tres estados puede exhibir trayectorias cadticas [9].

Por ello, es conveniente extender el esquema de linealizacion asintotica robusta hacia
sistemas de orden superior. Donde el comportamiento dindmico de los RCTA's esté
representado por plantas de orden mayor a uno. Esto serd presentado en el siguiente capitulo,
en el cual de abordan reactores de lecho fluidizado con reacciéon heterogénea, reactores
bioldgicos de lote alimentado y otro tipo de proceso (como el enfriamiento de producto en
efluente de proceso).
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Capitulo cuarto

Linealizacion Asintética Robusta
de Procesos Quimicos
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Los resultados presentados en este capitulo fueron extraidos y complementados de aquellos
publicados en los articulos, segun la relacion presentada en el prefacio. Deseo hacer del conocimiento
del lector mi agradecimiento a todos los coautores de dichos trabajos.
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Linealizaci6n asintotica robusta de procesos quimicos
4 Linealizacion Asintética Robusta de Procesos Quimicos

En este capitulo se presenta el disefio de CAR para sistemas de orden superior.
Buscando claridad en la presentacion, la primer seccidon contiene un breve repaso de los
conceptos acerca de linealizacion de sistemas de orden superior mediante la retroalimentacion
de mediciones (tomando como plataforma a la teoria de control basada en geometria
diferencial). Luego, y siguiendo las ideas descritas previamente, se expone el algoritmo de
disefio para lograr controlar asintoticamente al sistema. El controlador resultante es robusto
ante errores en modelo, variaciones paramétricas y perturbaciones exogenas. Se consideran
algunos procesos para ilustrar el desempefio y discutir caracteristicas relevantes del CAR
desarrollado.

4.1 Linealizacion de sistemas no lineales de orden superior

Con el fin de disefiar al CAR, se hacen dos suposiciones intermedarias para obtener
el algoritmo final de linealizacion asintotica robusta. Asi en forma 'pasajera’ se asumira que:
(a) Los campos vectoriales del sistema son exactamente conocidos (no hay errores en modelo)
y, (b) que todos lo estados estan dispontbles para retroalimentacion. Por supuesto que estas
suposiciones no son realistas, pero sélo son utilizadas como hipétesis intermedias, asi que
ambas seran relajadas.

4.1.1 Linealizacion por retroalimentacion de estados

Considérese el siguiente sistema no lineal de orden superior
X = fxw) + gxwhu

y = hx)

(34

donde x € R" es un vector de estados, f(x,w) y g(x,w) son campos vectoriales suaves, A(x) es
una funcion suave, ¥ € R es la entrada de control, w es un vector de sefiales de perturbacién
y y € Res la salida del sistema. Por simplicidad en la presentacion, de aqui en adelante se
omitira en la notacién la dependencia del sistema con w.

Diferenciando la salida y respecto al tiempo se obtiene y = & h(x) + Sh(x)u, donde
Lh(x) = 20, f(x;m)0h(x)/0x es la derivada de Lie de h(x) respecto a f(x;n). Si LA(x) =0
para todo x, uno debe derivar de nuevo, con lo cual se tiene que: y = Sffeh(x) + L, h(x)u. Mas
generalmente, si p es el numero entero mas pequefio tal que:

() LLAX) =0,i=12,.p-2
(i) L, h(x) = 0

entonces, uno puede escribir las primeras p derivadas de la salida y como sigue
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¥ = D)
Yy = Bh(x) + L h(x)u

donde Lih(x) = LAL 'h(x) )y L,Lh(x) = L(LiA(x)).

Si las condiciones (1) y (ii) se mantienen para todo x = x,, se dice que el sistema (31)
tiene grado relativo p en x, [1]. Luego, definiendo p nuevas coordenadas z_, = y" = Lih(x),
I <1< p, el sistema (31) puede ser reescrito en la siguiente forma candnica

Z"- = zl-+1 ’ i = 1,2,...,p-1

2, = a@y) * Y@V 35
v = {(zZv)
Yy =3

donde z € R” son estados observables, v € R"” son estados no obervables, a(z,v) = LA(x) y
v(z,v) = %ge‘;'lh(x). v = ((z,v) se le conoce como dindmica interna del sistema (35).
Particularmente, si el sistema (35) se estabiliza en el origen, al subsistema v = {(z,v) se le
llama dinamica cero. Si y(z,v) es acotada y es estrictamente diferente de cero para todo x se
dice que el grado relativo p estd bien definido. En tal caso, es facil ver que la ley de
retroalimentacion dada por w = [- £0h(x) + V(x)//L &7 'h(x), donde V(x) es una funcion lineal
de los estados z € R®, es una ley de control linealizante. Ademas, st

V) =y + K[y - Lhx)] + . + Ky, -]
donde las K/'s (1 = 1,2, ... ,p) son tales que el polinomio
P(s)=s"+Ks"'+ . +Ks+K =0

es Hurwitz y v, y,', ... .y, son la sefial de referencia y sus derivadas, la ley de control
linealizante produce el seguimiento asintético de las trayectoiras de (34) sobre y, [1].

Asumamos que el sistema (35) es de fase minima. Sin pérdida de generalidad

consideremos que y. =y vy z, =y - y". En tal caso, la anterior ley de control linealizante para
el sistema (35) puede ser escrita en coordenadas (z,v) como

u = —1 [ a@y) + K72 (36)
Y(z,v)

y llevara a las trayectorias de (35) asintoticamente establemente a cero. Mas aun, la dinamica
de (35) a lazo cerrado viene a ser
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z= Az

v ={(z,v)

donde A € R¥ es la matriz compafiera cuya ecuacion caracteristica esta dada por el polinomio
P_(s) (que es Hurwitz). Dado que por suposicion el sistema (35) es de fase minima y la matriz
A es Hurwitz, entonces el sistema a lazo cerrado es estable en el origen. No obstante, la ley
de control (36) fue obtenida asumiendo que los estados z € R’ estan disponibles para
retroalimentacion. Ahora, empecemos por relajar las suposicidnes intermediarias.

4.1.2 Linealizacion por retroalimentacion de mediciones

La aplicacion de la linealizacién entrada-salida basada en geometria diferencial en
procesos quimicos s muy promisoria porque no se requiere derivar un "linealizador" por
retroalimentacién de estados. Asi pues, st no es viable obtener mediciones de todos los
estados z € R®, la ley de control linealizante (36) no puede implementarse directamente. De
hecho, se requiere de un estimado de ellos. Existen algunos trabajos en los que han reportado
resultados al problema de estabilizacién mediante retroalimentacion de salida (por ejemplo ver
[15],[28],[291,[30L,[311,(32D).

Luego, se puede obtener el siguiente estimador de estados

=8, +L%@ -2), lsisp
i i+l 1 1 (37)

p

@v) + Y@Y) + L@, - £)

donde las constante positivas X's, 1 = 1,2, ... ,p, son elegidas tales que el polinomio P (s) es
Hurwitz. L es un parametro de ajuste (parametro de estimacion de alta frecuencia). Asi la ley
de control linealizante (36) es reescrita como

u = —}—[— a(Zv) + K73} (38)
Y(Zv)

donde K's son elegidas tales que P (s) es Hurwitz.

Ahora bien, acciones de control retroalimentado basadas en observadores de alta
ganancia pueden inducir efectos dinamicos indeseables como el fenomeno de 'pico' [33], [34].
Este fenomeno se caracteriza por inestabilidades a lazo cerrado representadas por escapes a
tiempo finito y grandes acciones de control (sobre disparos). Para disminuir el efecto de estas
inestabilidades, puede modificarse al controlador (38) por medio de la siguiente funcién de
saturacion

us = Saz{—}—-[— a(Zv) + KTz']} 39
Y(&v)

donde Sar{-}: R — 3B es una funcion de saturaciéon y 7 < R es un conjunto acotado. Mas ain,
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es posible probar que el controlador por retroalimentacion de salida (39) es un estabilizador
asintotico semiglobal para el sistema (34) (para un bosquejo de la prueba ver Apéndice B o
los resultados en [28]).

Un observador de estados resuelve el problema de la falta de medicion de z Sin
embargo, si los campos vectonales f(x,w) y g(x,w) son desconocidos, el cambio de
coordenadas z = T(x) es incierto (aunque invertible). Por consiguiente las funciones a(z,v) y
v(z,v) son desconocidas y consecuentemente o(z,v) y ¥(z,v) también lo son. Adicionalmente,
la construccion de un estimador de estados no elimina el problema asociado con la no
medicion de los estados no observables v € R™. Por lo tanto, las funciones a(z,v) y y(z,v)
no pueden ser utilizadas en la ley de control linealizante (39) ni en la construccidon del
observador (37). No obstante, siguiendo las ideas de las secciones en los capitulos pasados
y con el antecedente que es posible reconstruir la dinamica de los estados del sistema en
forma candnica (35), continuemos por terminar de relajar las suposiciones intermediarias.

4.2 Estabilizacion por retroalimentacion de mediciones bajo campos vectoriales inciertos

En los subsecuentes parrafos, se elaborara un algoritmo de diseiio que considere
incertidumbres asociadas a errores en modelo, variaciones paramétricas y perturbaciones. Para
este fin asumamos lo siguiente:

H.4.1) La salida del sistema (35) es y = z, y esta disponible para retroaliemtacion.

H.4.2) y(z,v) esta acotada y es estrictamente diferente de cero.

H.4.3) Las funciones no lineales a{z,v) y ¥(z.v) son desconocidas. Empero, se dispone
de un estimado y(z) (funcidn suave) para retroalimentacion, tal que sgn(y(z)) = sgn(y(z,v)).

H.4.4) El sistema (35) es de fase minima.

De las anteriores, (H.4.1) es clara y resulta redundante mencionar algo al respecto. En
lo que concierne a (H.4.2) y (H.4.3), notese que ahora soélo se pide que la funcion asociada
con la informacion de entrada sea diferente de cero (es decir, que el grado relativo esté bien
definido para todo x) y que se conozca su signo. La hipotesis (H.4.4) es la mas fuerte.
Afortunadamente, la enorme mayoria de procesos quimicos la cumplen.

Consideremos al sistema en forma canénica (35). Definamos lo siguiente: Sea d(z,v)
=v(z,v) - ¥(2), O(z,v,u) = afz,v) + d(z,V)u y n = &(z,v,u). Luego, el sistema (35) puede ser
reescrito como

=2+l , 1s<iscp-l

Z, =0 + YQ@u

1 = 2(gv,n.%) (40)
v = {(zv)

y =z
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donde Z(z,vnu) = LV} 7., Oz v.) + [ Nt y(2)u]8,0(z,v.u) + 8(z,v)u + &,0(z,v,u)l(z,v),
C.O(z,v,u) = cO(z,vu)/cz,. :

Una vez mas resulta directo probar que w(z,n,u) = O(z,v,u) - n = 0 es una primer
integral (restriccion algebraica) y y, = W(z,,n,,4,), donde el subindice 0 significa condicion
inicial. Lo cual implica que el sistema (40) es dinAmicamente externamente equivalente al
sistema (35). Esto significa que los sistemas (35) y (40) tienen las mismas soluciones siempre
que se satisfaga la restriccion y, = 0. De hecho, la superficie y(z,n,u) = 0 es invariante bajo
la dinamica del sistema (40), es decir, dy(z,n,u)/dt = 0 sobre las trayectorias generadas por
el sistema (40) [18].

En la Figura 15 se ilustra la nocidon geométrica del estado extendido n. Al respecto
cabe puntualizar que: (a) Si z(t) es una solucién de (35) con condiciones iniciales (z,,v,;u,)
y (z(t),n(t)) es una solucién para (40) con condiciones iniciales (z,n,,V,;4,), entonces la
igualdad y(znv) = 0 y la condicidon dy(z,n,u)/dt = 0 implican que la solucion de (35) es una
proyeccion de (40). (b) Luego, en el sistema (40), el estado aumentado 1 representa todas las
incertidumbres que actuan sobre (35), las cuales han sido aglutinadas en ®(z,v,u). Dado que
N es observable (proposicion 3.1), su reconstruccion dinamica ofrece un estimado de la
funcidn no lineal aglutinante ®&(z,v,u) y, por consiguiente, de dichas incertidumbres. Por lo
tanto, si uno es capaz de estabilizar en el origen al sistema (40) (o0 en su caso regular la
salida) sin hacer uso de la restriccidon algebraica w(z,n,u), entonces uno podra estabilizar al
sistema (35) (y por consecuencia al sistema (34)). (c) En una aplicacion especifica, no se
requiere construir la representacion de estados (40). Esta solo sera usada como una

(Z(t)yN(t)

Rp+1

L

Figura 15. Nocién geométrica de z(t) € R® v (z(Hn(t) € R*

herramienta para desarrollar al CAR, racionalizar su estructura y analizar la estabilidad a lazo
cerrado del sistema resultante. (d) El sistema (40) es dinamicamente externamente equivalente
al sistema (35).

55



Capitulo cuario
Proposicion 4.1. Consideremos la ley de control dada por

u = —:l—[— n + K'z] 41)
1@)

donde las constantes K's son tales que el polinomio P,(s) es Hurwitz. Si las condiciones
iniciales satisfacen w, = y(z,n,4,) = 0, entonces, bajo el control u los estados de (37)
convergen a cero.

Prueba: La convergencia a cero se sigue del hecho que el sistema a lazo cerrado esta
en la forma de cascada. Y dado que f(x;m) es suave, también o(z,v) es suave. Por
consiguiente la dinamica del control esta dada por

- Benvu) + K% (-1 + K'2}2090) “2)
1) 7(2)?

u =

donde 6,¥(z) = &y(z)/6z. Dado que Z(z,n,v,u) es una funcion suave, # también es suave. Por
lo tanto, y(z,n,u) = O(z,u) - 1 es la primer integral del sistema (40). Consecuentemente, de
acuerdo con la proposicion 3.2, n estd acotada. Por ultimo, .dado que z converge
exponencialmente a cero, entonces 1) converge exponencialmente a cero.[]

Por otro lado, solamente y = z, esta disponible para retroalimentacién por mediciones.
Entonces la ley de control en la proposicion 4.1 no puede ser implementada directamente. Sin
embargo, tal y como fue establecido en la seccion anterior, este problema puede resolverse
disefiando un estimador de estados para el sistema (40). Se propone el siguiente observador
de tipo Luenberger

z‘} = im + Lixi(zl - 21) ’ 1<is P -1)
G= A ri@ LG - 3) (43)
ﬁ = + Lp+le+l(zl - 21)

donde L > 0 y las constantes de estimacion k,'s son elegidas de tal manera que el polinomio
P (s)=s""+ k8" + . +Ks +Ks+ K =0 es Hurwitz

Luego, a fin de disminuir el efecto de acciones de control con sobre disparo (las cuales

pueden ser inducidas por el estimador de aita ganancia), la ley de control linealizante dada
por la ecuacién (41), puede modificarse como sigue

us = Sat{—.—l.—[—ﬁ ; Kfa} (44)
¥ @)

donde * cu € R, Sat{-}: R — 38 < Res una funcion de saturaciony 28 es un conjunto acotado.
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Noétese que la ley de control (44) nada mas hace uso de estimados de las
incertidumbres aglutinadas en ®(z,v,u) (por medio de n) y valores estimados de los estados
no medidos (a través de la salida y = z,). Adicionalmente, notemos que una vez mas el
término incierto =(z,v,n,u) ha sido ignorado en el observador (43). Asi pues,el CAR esta dado
por el compensador dinamico (43) y la ley de control (44).

El postulado que a continuacién se presenta esta basado fuertemente en los resultados
de estabilizacion de sistemas linearizables por medio de retroalimentacion desalida reportados

en [19] y [28] (ver subseccion 4.1.1).

Teorema 4.2: Asumamos que se satisfacen las suposiciones (H.4.1) - (H.4.4). Entonces,
el controlador (43),(44) es un estabilizador semiglobal practico robusto del sistema (36).03

4.2.1 Andlisis de estabilidad

Sea e € R*"' un vector de errores de estimacion cuyos componentes estan definidos por

g, =Lz -2) ; lsjsop

(45)
€, =N M

de manipulaciones algebraicas directas, no es dificil ver que

¢ = LA(x,)e + B®,(zn,N(L)eu) (46)
donde

[ -x, 1 0 .. 0]

-x 01. 0
Ay =| & i i 7

*x, 00 .1

7%, 0 0 .. O

B =[0,0, ... ,0,1]", N(L) = diag[L*,L*", ... , L,1] y ®,(zn,N(L)e,u) es una funcién
continua dada por

p-1
0,0 = ¥ 2,.,00 «[n + 48,8 +udd + L3O + d8a'(}  (4®)
k=1

donde Sar'{-} es la derivada de la funcion de saturacion Sat:R — B < Ry r es un parametro
variante en tiempo dado por r = [y(z) - Sar'{-}(y(z,V) - ¥(2))}/¥(z). Asumiendo que Sar'{-}
€ [0,1], luego las suposiciones de ¥(z) > v(z,v) y sgn(¥(z)) = sgn(y(z,v)) implican que 0 <
r <1 para todo t > 0. Noétese que s1 O,(-) = 0, el sistema (48) se reduce a la dindmica nominal
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del error de estimacion dada por € = LA(x,r)e. S1 0 < r < | para todo t > 0, entonces A(xk,r)
es Hurwitz, por lo tanto la dinamica nominal es exponencialmente estable (para un bosquejo
ver Apéndice A).

Por otra parte, si no existe incertidumbre asociada con la entrada de control (es decir,
¥(z) = ¥(z,v)), entonces r = 1. Luego, para L > 0y la suposicion que P, (s) es Hurwitz, el
sistema de dinamica nominal € = LA(k,l)e es asintoticamente estable (e(t) — O cuando t —
x) (ver Apéndice B).

Sin embargo, r es un parametro variante en tiempo por lo que probar estabilidad del
sistema (46) no resulta obvio. Empero, a partir de un resultado reportado en [35] acerca del
margen de estabilidad de sistemas lineales inciertos, podemos concluir que si todos los valores
propios de A(x,1) estan localizados alrrededor de -1 y 0 < r < | para todo t > 0, se garantiza
la estabilidad global del sistema nominal € = LA(x,r)e.

La condicion sgn(y(z)) = sgn(y(z,v)) impuesta a la ganancia de alta frecuencia, L, fue
usada para asegurar la estabilidad asintotica del sistema nominal de error de estimacion, € €
R°"'. Notemos que si el signo de y(z,v) no es conocido a priori (lo cual esta asociado con el
hecho de conocer la 'direccionalidad' de las acciones de control), no se puede garantizar la
estabilidad del sistema dinamico nominal € = LA(x,r)e. Esta condicion es fuerte. No obstante,
es una hipdtesis comun en esquemas adaptativos de control [36]. Al margen de ello,
afortunadamente para la mayoria de los sistemas quimicos no es dificil conocer la
direccionalidad de las acciones de control. Por ejemplo, se puede establecer si las acciones
de control estan destinadas a remover (reaccion exotérmica) o afiadir (reaccion endotérmica)
calor a un sistema reactante, o bien, se puede saber si1 se debe afiadir concentracion de tal o
cual compuesto para desplazar el equilibrio quimico hacia reactantes o productos [2].

Hasta aqui, unicamente se ha tratado la estabilidad del error nominal de estimacion.
Pero la dinamica de € € R”"' esta acoplada a la dinamica de sistema de estados (zv) € R
como sigue

=2 l<jsp-1
2, = + @& - ¥ @ NLe)] (49)
v = {(z,v)

donde u° significa version saturada del control u. Es evidente que st € = 0 entonces el sistema
(49) se reduce al sistema nominal controlado con retroalimentacion de estado
1l <js<p-1

g =2

(50)

.
I

p =N * YRu M)
= ((z,V)

<
i
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Por suposicion el subsistema v = ((z,v) es estable. También, #°(z,n) es una version
saturada de un control estabilizante por retroalimentacion de salida definido globalmente.
Ahora bien, el sistema nominal (50) puede ser estabilizado semiglobal y asintéticamente en
un punto de equilibrio nominal sélo ajustando las cotas superior, ™, e inferior, ™ de la
funcion Sar: R — B < R[19]. Es decir, dado un conjunto compacto arbitrario de condiciones
inciales, I, uno puede encontrar cotas superior, #°**, e inferior, ¥, de la funcién de saturacion
Sar: R — B c R tal que [ esta contenido en la region de atraccion Q del sistema.

Los argumentos anteriores muestran solamente que el sistema nominal € = LA(r)e es
globalmente asintoticamente estable mientras que el sistema (50) es semiglobalmente
asintoticamente estable. Empero, el sistema a lazo cerrado esta dado por los sistemas (46) y
(49) donde las dinamicas de (z,v) € R"y € € R”"'estan acopladas. En este sentido, no hay un
principio de separacion para el sistema a lazo cerrado. Aunque la estabilidad el sistema total
(46),(49) no puede ser determinada a partir de la estabilidad de los sistemas nominales € =
LA(re y (49), por fortuna, recientes resultados tedricos (sobre la estabilidad de sistemas
linealizables bajo acciones de retroalimentacion de salida basada en observadores de alta
ganancia [28]) permiten estatuir la establidad del sistema a lazo cerrado (46),(49).

A vpartir de la suposiciones se establece lo siguiente: (i) u*(z,n) y u*(z,n) son
controladores globalmente acotados y, (11) de la continuidad de ®,(z,n,N(L)e,u) respecto a
sus argumentos se tiene que

Y@ (uzn) - w* @ NLDe)} | < 8,(le)
|B®,(znN(L)e,v,u)| < g, + 0,|¢]

(61

paratodo (zn) e T c R ve R ye € R, donde I es un subconjunto compacto de R**',

G, y O, son constantes positivas dadas y 8,(j¢|) es una funcién continua acotada con 3(0) =
0.

Usando el resultado de observacion robusta [28] (ver Apéndice B), se puede concluir
que las desigualdades (51) implican que existe un numero positivo L* y unas cotas w™®, u™
tales que para un conjunto compacto de condiciones iniciales dado / — K"y todo L > L", I
esta contenido dentro de la region de atraccion Q del sistema a lazo cerrado. El anterior
resultado es conocido como estabilidad semiglobal asintotica del sistema a lazo cerrado.

4.3 Linealizacién asintotica robusta de RCTA's exotérmicos

Ahora considérese un RCTA exotérmico donde ocurre una reaccion heterogénea: la
oxidacion catalizada de benceno a anhidrido maléico. El reactor en cuestion es uno del tipo
de lecho fluidizado. La reaccion procede sobre un catalizador de Molibdeno-Vanadio. Como
motivacion basta saber que el an. maléico es un insumo importante en la produccion de:
Resinas insaturadas de poliéster, aditivos para lubricantes, agroquimicos y copolimeros, por
mencionar algunos productos quimicos.
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La oxidacion de benceno a an. maléico es altamente exotérmica. Por ello, se requiere
la remocién de calor mediante una chaqueta de enfriamiento. Para lograr la regulacion de
temperatura, en el RLF la chaqueta es alimentada mediante el bombeo de aire fresco.

3

Benceno —————— An. maléico

. S
: e

4 .
Oxidos de carbono

Figuma 16. Esquema triangular de la oxidacion de
benceno

Un esquema de reaccion trniangular puede representar a la oxidacion catalitica de
benceno (ver Figura 16). Las expresiones de tasa cinética, para las reacciones del esquema
de reaccion triangular de oxidacion de benceno, son de pseudo-primer orden. La dependencia
de las tasas de reaccion con la temperatura estan dadas como sigue [37]

R() = E(DT, i =123 (52)

donde (T,) = {exp(-Ea,/RT), Ea, es la energia de activacion de la i-ésima reacciéon y T,
es la temperatura del reactor. Cabe sefialar que el concepto pseudo-primer orden en cinética
quimica se utiliza para modelar tasas de conversion que se comportan como una de primer
orden, lo cual no implica que lo sea. De hecho, las reacciones catalizadas pueden ser muy
complejas y suelen involucrar fenémenos superficiales, de transferencia de masa, de
desactivacion, etc.

4.3.1 Modelo dinamico del RLF

El reactor puede ser modelado considerando lo siguente: (1) Modelo de dos fases (una,
la fase densa, representa a las particulas sélidas y la otra, la fase burbuja, representa el gas
que fluidiza al s6lido), (1) mezclado perfecto (favorecido por la agitacion que provee la fase
burbuyja) y (ii1) flyjo tapon en la fase gaseosa (el gas no presenta retromezclado). Las
consideraciones anteriores son hechas a partir de las bondades que ofrecen los reactores de
lecho fluidizado. Luego de elaborar los balances de masa y energia y después de una
redefinicion de variables (para mayores detalles ver [37]) se tiene el siguiente modelo

% = ad, - x) +ax, - x) + alBRE) + BRWk, + x,B,R ()
X, = ¢ + a,b(x; - x) + b(d, - x,)u

= a(d, - x)) - a[R,x) + RW)lx,

X, =ad, -x) +alREx; - R(kx,]

(563)

wk'
I
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donde x € R es un vector de estados cuyos componentes representan temperatua de reactor,
temperatura de chaqueta, concentracion de benceno y concentracton de an. maléico,
respectivemente. a, = a.(t), a.b, y b, = b.(t) estan asociados con los coeficientes de
transferencia de calor del reactor, chaqueta y pared de reactor. d, = d,(t), d, = d.(t), d, = d,(t)
y d,= d(t) significan la temperatura de entrada al reactor, a la chaqueta y las concetraciones
de entrada al reactor de benceno y an. maléico. B, = Bi(x), B, = B.(x) y B; = B,(x)
constituyen los términos asociados a la entalpia de reaccion. u es la tasa de flujo de aire a la
chaqueta.

Los términos de cinética de reaccion, R(x) (con i = 1,2,3), son expresiones de tipo
Arrhenius (es decir, obedecen a las propiedades (P.1) y (P.2), ver primer capitulo). Sin
embargo, tales expresiones no se conocen con exactitud. Por ejemplo, se desconoce como
afecta la desactivacion del catalizador a la conversion. O bien, se ignora el desgaste del
catalizador debido a la friccion que provoca su residencia en el lecho fluidizado, y como este
fenomeno afecta la conversion. Mas aun, el modelo cinético asume que las tasas de reacciéon
tienen comportamiento similar a las de primer orden (respecto a la concentraciéon de la
sustancia que se convierte), empero, esto no significa que necesariamente sea de primer orden.
Ademas, no se incluye la influencia del catalizador en dichos términos cinéticos.

En lo que respecta a las perturbaciones exogenas, éstas son inducidas en el reactor por
los flujos de alimentacion d, j =1,2,3,4. De las cuales, se pueden tener mediciones en linea
(con bajo costo) de las temperaturas que entran tanto al reactor como a la chaqueta. Pero,
tener acceso a mediciones de las concentraciones de entrada de benceno y an. maléico puede
inducir retardo en su medicion (aun cuando se haga usando cromatografos de gases rapidos)
y ademas aumenta el costo de operacion del controlador.

4.3.2 La regulacion robusta de temperatura del RLF
Sea z, = x, - x|, y = z,, entonces el grado relativo del sistema (53) es p = 2. Luego,

el sistema (53) puede ser transformado a la forma canonica (35) mediante el siguiente cambio
de coordenadas: z, =x, - x;, z, =y. Con lo cual el sistema (53) puede ser reescrito como

i =1 (54.1)
2 = a(gv) + y(Z,Vv)u

v = {(zV) (54.2)
y =%

donde v = [(x; - x3),(x, - x;)] € R’ es un vector de estados no observables, a(z,v) = £h(x) =
ad + afx, - z,) - (@ - @)z, + afe, + abyz, - x;) + a{[B,CR(2))/0z, + B,CR,(2))/0z, +
B;0R(2))/0z)]z, + [BiR\(z) + BuRy(z) + BiRy(z)V:)lald; - v)) - ay(R\(z) + Ry(z))Vol} y
Yz,v) = LLh(x) = ab,(d - x,)u. Nétese que la incertidumbre asociada con la entrada de
control, y(z,v), representa a la transferencia de calor entre el reactor y la chaqueta.
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Proposicion 4.3: El sistema (54) es fase mimma. Es decir, el subsistema (54.2) es
estable.

Prueba: De acuerdo con la transformacion de coordenadas, los estados no observables
estan dados como v, = x; - x;, V, = x, - x,. Entonces, la dinamica cero del RLF (z, = 0, z,
= 0) es
v, = -{a, +*a5[R1(x;) - R3(x*1‘)}}vl
vy = aR (x))v, - (g, - Ry(x))]v,

12

donde R(x}) es la tasa cinética dada por la expresiéon de tipo Arrhenius (ecuacion (52)).
Entonces es facil verificar que las ecuaciones de la dinamica cero son exponencialmente
estables, por lo tanto el sistema (54) es de fase minima. [J

Aqui es pertinente hacer los siguientes comentarios acerca de las suposiciones: La
hipotesis (H.4.1) es practica puesto que actualmente es posible llevar a cabo mediciones de
temperatura con tasas de muestreo del orden de 1000 Hz. Ademas, estas mediciones no
presentan retardo en medicidon y son poco costosas. Adicionalmente, asumase que la
temperatura de chaqueta, x,, y la temperatura de alimentacion, d,, estan disponibles para
retroalimentacion por medicion en linea.

En lo referente a (H.4.2) y (H.4.3), se puede proclamar que éstas son realistas. Por un
lado, las hipotesis hechas para modelar la cinética de reacciéon (como asumir que el
comportamiento es de primer orden) y la falta de conocimiento acerca de fenémenos
involucrados en la oxidacion catalitica de benceno son argumentos suficientes para justificar
que la tasa de conversion no esta disponible para retroalimentacion. Lo anterior implica que:
Si las tasa de conversion no estan disponibles para retroalimentacion, es decir son términos
inciertos, la transformacion de coordenadas (aunque invertible) depende de funciones inciertas,
por consiguiente, o(z,v) y ¥(z,v) son funciones desconocidas. Ademas, los coeficientes de
transferencia de calor (y su variacion debida a incrustaciones, ensuciamiento, etc.) es
desconocida. Por otro lado, dado que la oxidacion de benceno en altamente exotérmica,
mientras ésta esté llevandose a cabo, la diferencia entre la temperatura de alimentacién y la
del reactor, (d - x,), sera diferente de cero. Esto tiene dos implicaciones: (a) Se conoce la
direccionalidad de las acciones de control (es decir, se sabe que hay remocion de calor
mediante la chaqueta), esto significa que se conoce el signo de y(z,v) y (b) El grado relativo
del sistema esta bien definido para todo t > 0. Adicionalmente, a partir de informacién del
disefio del equipo (materiales utilizados, dimensiones, etc.), se puede disponer de valores
nominales de los coeficientes de tranferencia de calor.

Por altimo, y en lo que concierne a (H.4.4), se ha probado que el modelo del RLF es
de fase minima (Proposicion 4.3).

En concordancia con los argumentos anteriores, existe un y(z) tal que sgn(y(z)) =
sgn(y(z,v)). Luego, definiendo las siguientes variables 8(z,v) = ¥(z,V) - ¥(2), O(z,v,u) = a(z,v)
+ 8(z,v)u y n = O(z,v,u), donde y(z) = a.b,(d, - x.). El sistema (53) puede ser escrito como
sigue
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i =7
) X (55.1)
L, =n + Y(2u
1 = E(g,v,n,u4)
v = {(z,v) (55.2)
Yy =g

La dinamica de los estados del subsistema (55.1) puede ser reconstruida a partir de la
salida y = z, mediante un observador de tipo Luenberger. De esta manera, se puede proveer
con un valor estimado de la incetidumbres a una ley de control linealizante. Y dado que el
valor estimado de (z,n) es obtenido por un observador de alta ganancia (sistema (42)), se
puede utilizar una funcidn de saturacion para disminuir el efecto del fenémeno de
sobredisparo en la salida del reactor. Asi, el controlador resultante esta dado por

él = Z, + Le(z, - 2)
= f 10w v LG - 2) 8-
i - ‘I - 2)

(56.2)

1 A A
= —[-1 +KZ + K2
U Sat{? (2)[ i A Kzzl]}

donde L > L > 0 y las constantes de estimacion, ks, son elegidas tales que el polinomio
caracteristico de

x 10
AN = 01 67)
-re; 0 0

(dado por s* + x,5° + k.5 + (k; + 7) = 0) es Hurwitz y 0 < r < 1. Asi mismo, las ganancias
de control se eligen tales que s* + K;s + K, = O tiene todas sus raices localizadas en el
hemiplano abierto izquierdo del plano complejo. Entonces, de acuerdo con los resultados de
la subsecciéon 4.2.1, el sistema a lazo cerrado es estable.

Cabe recordar que el parametro r = [¥(z) - Sar'{-}(¥(z,v) - ¥(z))}/¥(z), puede ser
interpretado como un parametro variante en tiempo y expresa la relacion entre las
incertidumbres asociadas a la entrada de control y el valor estimado de éstas. Esto implica que
si los coeficientes de transferencia de calor son exactamente conocidos (es decir, no hay
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incertidumbre asociada con la entrada de control), ¥(z,v) = ¥(z) y por lo tanto, r ~ | para
todo t > 0. Esto, en aplicaciones practicas, es posible obtener una expresion heuristica del
ensuciamiento del sistema de remocion de calor (lo cual es comn en la programacion de
mantenimiento preventivo de equipo industrial).

4.3.3 El desemperio del CAR en la regulacion de temperatura

Para evaluar el desempefio del controlador (56), se tomaron los valores de los
parametros de modelo reportados en [37]. La temperatura de operacion del RLF es T, =
733.33 K, para la cual el estado estacionario del reactor es inestable [37]. Las condiciones
iniciales son: T = 703 K, T) = 303 K, x., = 0.02 y x__ = 0.0, donde T°, T°, x°_y x’, son las
temperaturas del reactor, de chaqueta, fraccién mol de benceno y fraccion mol de an. maléico,
respectivamente.

Los valores de las ganancias de control son: K, = K, = 0.08. El parametro de
estimacion L = 0.45. Los valores de las constantes de estimacion, ks, son elegidos tales que
la matriz compaiiera A(x,1) (ver ecuacién (57)) tiene todos sus autovalores localizados en -1.
Las cotas superior e inferior de la sefial de retroalimentacion son: #** = 1.0y ™ = 0.1. Cabe
seftalar que la saturacion de las acciones de control estan asociadas a la capacidad del
actuador.

A fin de simular el sistema a lazo cerrado, supongase que los valores estimados de los
coeficientes de transferencia de calor tienen una desviacion de entre un 10 y 15% con
respecto a los valores actuales. Arbitrariamente, consideremos que a, = 1.1a, = 1.54x107 y
b, = 0856, = 0.118. Sometamos al RLF a lo siguiente: (i) Cambios de referencia, (ii)
perturbaciones exdgenas (representadas por: mediciones ruidosas, fluctuaciones en la
composicion de reactante alimentado y cambios drasticos en la transferencia de calor).

La temperatura del RLF se regula en T, = 733.33 K (para la cual, como ya se dijo, el
estado estacionario es inestable). Luego, en t = 200 s, se regula la temperatura en 720 K.
Ademas, en t = 100 s, se induce un cambio de -15% en el coeficiente de transferencia de
calor de la pared del reactor (los valores de a, y b . se mantuvieron constantes con lo que su
desviacion se modifica). Adicionalmente, en t = 300 s, se induce una perturbacion periddica
en la concentraciéon de alimentacion de benceno, d, = d, + 0.1sen(w), donde d; = 1.0y o =
0.5 Hz.

En la Figura 17 se presenta el desempeiio del CAR. La Figura 17.a contiene la
respuesta de la temperatura del reactor mientras que en la Figura 17.b se muestra la dinamica
de la ley de control. Puede observarse que el CAR estabiliza al reactor en el punto de
operacion inestable. Ademas tiene buenas propiedades de rechazo a perturbaciones en la
alimentacidn y en la transferencia de calor. Sin embargo, aunque con una respuesta aceptable
en la salida del RLF, cuando se inducen cambios de referencia las acciones de control se
saturan unos instantes. Otro punto a sefialar es que cuando se disminuye la transferencia de
calor de la pared del reactor, se requiere mas flujo de enfriante para remover la cantidad de
calor necesaria para regular la salida (ver Figura 17.b). Esto cumple con los conocimientos
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mas elementales de la transferencia de calor.
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Figura 17. Respuesta del CAR en la regulacion de
temperatura en un reactor exotérmico

Ahora consideremos otra clase de perturbacion exdgena. Supdngase que la mediciones
estan contaminadas con ruido aditivo, ie. y = z, + s.. La sefial de ruido, s,, puede ser
simulada con la generacion de nimeros aleatorios. Para hacer realista el efecto de s,
asumamos que se tiene un error de medicién de + 3 K, lo cual implica que la amplitud de s,
es de 0.5%, es decir, s, = a N, donde a, = 0.005 y N, € [-1,1] es un niimero aleatorio. Cabe
recordar que el modelo (42) del RLF es un modelo normalizado adimensional.

Con el fin de probar el efecto combinado de saturacion y medicion ruidosa,
considérese un cambio de referencia de mayor magnitud que el inducido en la simulacion
anterior. Primero se regula la temperatura del reactor, T, = 733.33 K. Luego, a t = 100 s se
induce un cambio de referencia de - 25 K.

En la Figura 18 se muestra el desempefio del CAR ante cambio de referencia y en
presencia del ruido aditivo simulado. Aunque el CAR no fue disefiado para controlar a pesar
de mediciones ruidosas, sin embargo para la regulacion de temperatura del RLF es
satisfactoria (Figura 18.a) y el controlador tiene un desempeiio aceptable (Figura 18.b).
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No obstante, se debe tener cuidado con esta aseveracion. Puesto que el parametro de
alta ganancia, L, permite reconstruir sefial de alta frecuencia (ver seccién 3.3),si L » L > 1,
la sefial de ruido se amplifica y el sistema a lazo cerrado puede desestabilizarse. En particular,
para la estabilizacion del RLF se requiere un valor del parametro de alta ganancia pequeiio,
L = 045 Hz, asi que sefales de alta frecuencia (como las de ruido) son filtradas por el
observador de Luenberger.
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Figura 18. Desemperio del CAR en presencia de mediciones ruidosas

4.4 Regulacion de sustrato en una clase de fermentador

Consideremos ahora una clase de reactor biolégico, un proceso de lote alimentado. El
brorreactor es un fermentador para la obtencion de levadura para el uso en la elaboracién de
pan (Baker's yeast). En términos cualitativos, el objetivo de la regulacion de sustrato, en esta
clase de fermentador, consiste en determinar la concentracion de sustrato alimentado al
biorreactor para que la produccion de biomasa sea la mayor posible en un intervalo de tiempo
t € [0,t"], asegurando que la concentracion de etanol se mantenga por debajo de un valor
critico dado. El CH,CH,0OH es producido por los microorganismos al consumir susrato. Si se
logra mantener la concentracion de alcohol por debajo de su valor critico, la levadura puede
aprovechar esta sustancia para aumentar su poblaciéon mientras que por encima de la
concetracion critica se inhibe el crecimiento de biomasa. En otras palabras, el alcohol etilico
puede deteriorar el producto final si sobrepasa una concentracion critica. Para matener la
concentracion de C,H;OH en un nivel inferior de su valor critico se debe regular la
concentracion de sustrato que entra al biorreactor.

El problema de control no resulta facil debido a: (i) La presencia de incertidumbres,

Las incertidumbres estan asociadas a la carencia en el conocimiento referente a la tasa de
formacion y consumo de etanol. (i1) la naturaleza nolineal del proceso y, (ii1) las variaciones

66



Linealizacion asintotica robusta de procesos quimicos

paramétricas involucradas.

A fin de formular correctamente el problema de control, es pertinente recordar las
siguientes caracteristicas del fermentador en cuestion [27]: (a) Sean &,(x) y &.(x) las tasas de
consumo y formacion de etanol, respectivamente. Esto implica que £,(x) 2 0,1 =1,2. (b) Si
la concentracion de sustrato x, < x; (donde x; se conoce como la concentracion critica de
sustrato) no existe formacion de etanol, &,(x) = 0. (c) En esta fermentacion, los
microorganismos pueden consumir o producir etanol, pero no pueden hacer ambas cosas a la
vez. Es decir, £,(x) y &,(x) son mutuamente excluyentes, o sea, §(x) > 0 => £, (x) =0y
viceversa. (d) La formacién de etanol inicia si x, > x;. Es decir, si x, < x{ entonces &,(x) >
0. En otras palabras, si existe etanol presente en el biorreactor y x, < x;, el C,H;OH es
consumido por la levadura. (e¢) Para el caso tratado aqui, se ha reportado que x; = 0.28 g/L
[27].

4.4.1 El modelo dinamico del fermentador

El modelo dinamico de la fermentacion de levadura para pan usada en esta seccion es
esencialmente el mismo que el descrito en [27] y esta dado por

i = (p@) - 2 + 0488,
Xs
X, = @) + k, + @), + s, - xz]xi"
5
= [2.3x103 + 7x1073p@x, - x, = (58)
Xs

] /4

= - X, - X,—
X, = [80) - §, @))%, x4x5
Xs = U
y==x

donde x € R es un vector de estados cuyos elementos significan la concentracién de biomasa,
de sustrato, de sustancia inhibitoria (distinta a etanol), de alcohol etilico y volumen del caldo
de fermentacion, respectivamente. &,(x) es la tasa de consumo de etanol mientras que &,(x)
es la de formacién. p(x) es la tasa especifica de crecimiento de biomasa. La entrada de
control, u, es el flujo de alimentacion de sustrato (tasa de dilucion) el cual esta restringido a
estar en el conjunto compacto <7 = {u: 0 < ™ < u < u**}. Con lo anterior la saturacion de
la accion de control cobra un sentido fisico (desde el punto de vista de los requerimientos
intrinsecos del proceso) [27]. Finalmente, s, = s,(t) es la concentracion de sustrato alimentado
al biorreactor, la cual es una fuente de posibles perturbaciones exogenas.
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4.4.2 El diserio del controlador robusto para regulacion de sustrato

Seaz=1x.-x. yy =2z Tomando la primer derivada de y = z, se tiene que el sistema
(57) tnene grado relativo p = 1. Luego, el sistema (57) puede ser reescrito en la forma
canonica (35) como sigue

Z = az,v) + y(g,vu
v = (V) (59)
y =2z

donde a(z,v) = - [Y,u(z,V) + k,, + EAz,V)IV,, 1(Z,V) = (5, - 2)/V, V= (V,,V, V3,V)' = (x,0,,x)"
es un vector que representa la dinamica interna. Obsérverse que, en este caso, las
incertidumbres asociadas con la entrada de control estan representadas por la sefial no medida,
s., ¥ el estado no observado que significa el volumen del caldo de cultivo, v,

Proposicion 4.4: El sistema (58) es de fase minima. Es decir, en z = 0 la dinamica
interna v = ((z,v) es estable.

Prueba; Sea z = 0 entonces ¥, = x,. Luego la dinamica interna esta dada por

b= evx) - Vl + 0485, (vi )y,
5

v, = T2.3><10’3 + 7><10’3|.L(v;.7c,;)]v1 - Vz—vu— 60)
4

£vix) - B, )]y, - vy

A\

V, =4

Por un lado, para analizar la estabilidad del sistema (59), asimase que la tasa
especifica de crecimiento de biomasa es sensible a la concentracion de la sustancia inhibitoria
y esta dada por [27]: u(vixs) = [x:/(Ky + x2)}[1/(1 + v,)]. Por otro lado, con el mismo fin,
consideremos las expresiones heuristicas para las tasas de consumo y formacion de etanol
reportadas en [38] las cuales capturan sus principales caracteristicas. Asi se tiene que: &,(v;x3)
=0.138 - 0.062v, + 2.8x107/(x} - 0.28) y £,(v;x;) = 0.0155 + 0.123In(x>), donde 0 < x; < x%.
La accién de control esta acotada puesto que v € &7 = {u: 0 < u™ < u < u™}, donde =¥ <
R es un conjunto compacto. Combinando las expresiones anteriores y el sistema (59), es facil
ver que la dinamica interna es asintoticamente globalmente estable. Por lo tanto, el sistema
(58) es de fase minima. [J
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Es conveniente hacer algunos comentarios concernientes a las hipdtesis planteadas y
su implicacion en el fermentador de lote alimentado. Como ya se ha mencionado, en
biorreactores es posible hacer mediciones de sustrato con rapidez suficiente para asegurar que
se dispone de estas medidas para retroalimentacion. En cuanto a (H.4.2), esta claro que (s, -
z)/v, es diferente de cero y dado que v, € (0,v,,,,] donde v, .. < x es el volumen total del
reactor, entonces Y(z,v) esta acotada. (H.4.3) es una funcion realista. Dado que la tasa
especifica de crecimiento de biomasa, p(x) y la de consumo de etanol son desconocidas,
ofz,v) también es desconocida. Por otra parte, no se dispone de mediciones de s, ni del estado
no observable, v,. por lo tanto, y(z,v) es una funcion incierta. No obstante, se pueden conocer
valores nominales tanto de s, como de v,. En lo que respecta a (H.4.4) se ha probado que el
sistema (59) es de fase minima (Proposicion 4.4).

Sea 8(z,v) = ¥(z,V) - ¥(2), donde ¥(z) = (s. - z)/v; (s. y Vv, son valores nominales de
la concentracion de sustrato a la entrada y el volumen del caldo de cultivo, respectivamente),
O(z,v,u) = d(z,v) + d(z,v)u y n = O(z,v,u). Asi que el sistema (59) puede ser reescrito en la
sigutente forma equivalente

Z=1m+72u

M = E(z,v,nu) 1)
v = {(z,v)

y =2z

donde E(z,vn.u) = - Y,[n + H(2)u][S,u(z,V) + E.(zV) + ud¥(zV) + 0.0(2)] - Y,[Bu(zv) +
67\&_,2(2,\/) + lla{\{(z,\’)]\./‘ + (Y(Z,V) = ?(Z))u’ l = 1’2r3,4~

De nuevo, para la aplicacion practica no es indispensable obtener el sistema (61). Este
solo sera usado para el analisis de estabilidad a lazo cerrado. Una vez mas, las incertidumbres
han sido aglutinadas en una funcién no lineal la cual es interpretada como la variable de
estado 1. La dinamica de los estados (z,1) del sistema (61) puede ser reconstruida a partir de
mediciones, nuevamente se propone el siguiente observador de tipo Luenberger.

= + @) +Lxz -2
n+ Y@ 1 ) 62)
fi = + Lz - 2)

donde (z,m) son valores estimados de (z,1), respectivamente. L > L" > 0 es el parametro de
estimacion de alta ganancia, las constantes x;'s son elegidas tales que el polinomio s* + K,s
+ x, = 0 es Hurwitz. Entonces, la ley de control esta dada por: u = vj[- n + K,Z)/(s. - z). Para
disminuir y prevenir los efectos del posible sobredisparo en la salida que llegaran a ser
inducidos por el estimador de alta ganancia, la ley de control anterior, puede ser modificada
mediante una funcidn de saturacion. Asi, la version saturada de la ley de control linealizante
esta dada por
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u = Sat [- 4 + K32 (63)

* A

s, — %

donde Sar{-}: R — 7 c R, FB es un conjunto acotado. En particular, para el fermentador (58),
la tasa de dilucion, u, esta restringida a permanecer en el conjunto compacto <7 = {u: 0 < u™
< u < w*®}. Por consiguiente, Sat{-} = 0.1 L/Hr si # < «™ = 0.1 L/Hr, Sat{-} = 10.0 si u <
' = 10.0 L/Hr y Sat{-} = u en cualquier otro caso.

4.4.3 La implementacion numérica

A fin de llevar a cabo la implementacion del controlador (62),(63). Supéngase que la
tasa especifica de crecimiento de biomasa es sensible a la concentracion de la sustancia
inhibitoria y esta dada por [27]

“(VQX::) = [PMx;/(KM + x;)][l/(l + )l

Ademas, asimase que las expresiones para las tasas de consumo y formacion de etanol
reportadas estan dadas por las expresiones heuristicas reportadas en [38]. Asi se tiene lo
siguiente

Evixl) = 0.138 - 0.062v, + 2.8x107%/(x, - 0.28)
E.(vixy) = 0.0155 + 0.123In(x})

donde 0 < x> < x% = 0.28 g/L. Adicionalmente, consideremos que: (a) la medicion de sustrato
esta contaminada con ruido, el cual fue simulado usando numeros generados aleatoriamente
con una amplitud que corresponde al 10% de error de medicidn, e.i., y = x,(1 + 0.1N,), donde
N, € [-1,1}] representa al namero aleatorio generado. (b) Todos los parametros de la tasa
especifica de crecimiento estan variando en el tiempo, m = m.(1.0 + cos(t)), donde 7 =
[7,7,mm,] = (UK, Y.k,] €s un conjunto de parametros variantes en tiempo y © =
[7),m.,7;,m;] = [0.41,0.01,2.5,0.04] es un conjunto de valores nominales de los parametros
contenidos en 7. (¢) La concetracion de entrada de sustrato fluctua periodicamente como
sigue: s, = s. + 15sen(t), donde s, = 200 g/ L-Hr es una valor nominal.

En la Figura 18 se muestra la regulacion de sustrato en el fermentador de lote
alimentado. Los parametros de control fueron elegidos como sigue: L = 50, x, =2y k, =
1 (A(x,r) tiene sus autovalores localizados en -1) y K, = -1. Cabe destacar que: (i) A pesar
que L es muy grande, el ruido no se amplifica. (i1) el orden del controlador es mucho mas
pequefio, (p+1) = 2, que el orden del sistema, n = 4. Evidentemente, la concetracion x, < x;
= (.28 para todo t = 0 (Fig. 18.a). Aunque para 4 <t < 13.5 Hr la concentracién de etanol,
x,, crece para t = 13.5 Hr la concentraciéon de alcohol etilico se mantiene por debajo 0.25
gr/L. Por ello, el crecimiento de biomasa no se inhibe (ver Figs. 18.c y 18.d). Asi el CAR
cumple con el objetivo de produccion de biomasa por medio de la regulacion de concetracion
sustrato, x,, a pesar de (i) errores en modelo, puesto que el controlador no dispone de
informacion acerca de las tasas de crecimiento de biomasa, formacion ni consumo de etanol.
(i1) Perturbaciones exdgenas, de las cuales el CAR tampoco esta provisto, (iii) variaciones
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paramétricas (simulaciones han mostrado que aun cuando las variaciones paramétricas sean
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mas severas que las presentadas en la Figura 18) y, (iv) rutdo de medicion.
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Figura 18. Regulacién de sustrato en un fermentador para produccion de levadura.

4.5 Regulacién robusta de temperatura en efluente de proceso

Hasta aqui sélo se ha tratado, por ser el objetivo principal de este trabajo de
investigacion, con el problema de control en reactores quimicos. Sin embargo, frecuentemente
los reactores quimicos estan conectados a otros procesos y es comun que la temperatura a la
cual se estabiliza el reactor no sea apropiada como efluente. O bien, que dicha temperatura
de efluente lleve un exceso de energia, el cual por razones tanto econdémicas como
ambientales, es conveniente recircular para precalentar corrientes de alimentacion o servicio.
Para esta recuperacion energética se utilizan intercambiadores de calor. Asi pues, en esta
seccidn se considera el problema de regulacion de temperatura en un intercambiador de calor.

El problema de regulacion de temperatura mediante intercambiadores es interesante por varias
razones. Por un lado, los intercambiadores de calor pertenecen a la clase de sistemas que son
totalmente linealizables, es decir, no tienen dinamica interna. La linealizacion de procesos de
intercambio de calor ha sido estudiado en [39] y [40]. En el primero, fueron reportadas
algunas reglas de sintonizacion para el modelo de referencia mientras que, en el segundo, se

71



Capitulo cuarto

discute un algoritmo de linealizacion por retroalimentacion para un modelo discretizado de
una unidad de intercambio”de energia. No obstante, en ninguno de ellos se estudian las
propiedades de robustez. Por otra parte, ain cuando el proceso de intercambio de calor es
simple, tiene la suficiente estructura para capturar muchas de las caracteristicas importantes
tanto de la linealizacion por retroalimentacion como de compensacion de incertidumbres y
rechazo (o amortiguamiento) de perturbaciones.

Ademas, se ha elegido una unidad de intercambio energético para ilustrar algunas
propiedades del CAR. Este caso de estudio es 1til para conectar las ideas desarrolladas en el
§3 con las de la generalizacién discutidas en el presente capitulo. Todo esto, debido a que el
modelo de un intercambiador de calor con flujos a contracorriente pertenece a la clase de
sistemas totalmente linalizables, cuyo orden es bajo, conservando las caracteristicas de
incertidumbres, tipo de alimentacion, requerimientos de desempefio y robustez de los procesos
quimicos con que se trata en este texto.

En el capitulo anterior se asumi6 la disposicion para retroalimentacion de un estimado
de la funcién no lineal incierta que no esta asociada a la entrada de control (ver seccion 3.1
y sus ejemplos), mientras que, en el presente, las hipotesis no contemplan tal estimado. Pues,
precisamente, la coneccion de ideas consiste en que se dispone de un estimado de dicha
funcién no lineal, el cual puede ser calculado (o se puede determinar por medio de alguna
expresion heuristica). Particularmente, en esta seccion se discutird un procedimiento para
calcular tal estimado a partir de un modelo de referencia obtenido de la identificacion del
operador de transferencia entrada-salida.

4.5.1 Modelo dinamico de un intercambiador de calor

En [39] se presenta un modelo simple, pero realista, para intercambiadores de calor.
Para tratar con este problema de control se considerara dicho modelo, donde los flujos de
proceso y servicio se ponen en contacto a contracorriente. Luego, sean x, y x, la temperatura
de efluente de proceso y la de servicio, respctivamente. C,, = C, (t) = U(t)/Cp, un coeficiente
de transferencia de calor (donde U(t) es el coeficiente total de transferencia de calor, Cp, es
la capacidad calorifica y, el subindice i = 1,2, indica efluente de proceso y corriente de
servicio, respectivamente). a es el area de intercambio de energia, M, y M, son constantes y
F, = F,(t) es el flujo masico de corriente de proceso mientras que u es el flujo masico de
corriente de servicio. Asi pues el modelo dinamico esta dado por

i, - Mi[Fp(xl,e - %) - C aAx(p)]
P
(64)

.2
X, = —J[Cz,Tan(x) + (x, P x,)ul
[
donde ¥ = (x,.,%:,%,%;) € R® es un vector de las temperaturas de entrada y salida del

intercambiador. Ax(y) es el promedio efectivo de diferencia de temperatura. En la practica,
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se dispone de algunas expresiones heuristicas para calcular el promedio efectivo de diferencia
de temperatura, Ax(y). Estas estan dadas por: (i) La media efectiva aritmética Ax(x) = [(x, -
x,.) - (x,. - x,)}/2 o, (11) por la media efectiva logaritmica

@ ~ X ) + (%, ~X)

- X (65)
log[————x2 "’}
x2,¢ - xl

Ax(x) =

Empiricamente, es sabido que la media logaritmica (65) reproduce mejor el comportamiento
del intercambio energético a contracorriente. Es evidente que el modelo puede ser reescrito
como el sistema (34).

El objetivo de control es regular la temperatura del efluente, x,, en una referencia
deseada, x|. Entonces sea y = x, - x,, la salida (medicion) del intercambiador. Otra obviedad
es que el grado relativo del sistema que modela al proceso es p =n = 2. Asi pues, definiendo
el siguiente cambio de coordenadas: z, =y y z, = 2[F (x; - x,,) - C,:aAx(X)IM, = fi(zw).
El cual es invertible si y solo si 6,Ax(y) = 6Ax(})/0x, = [In(a,) + l/a, - 1}/[In(a))]* # 0, donde
a, = (x, - x; )(x; - x,.) [8]. Si 0 < <x, |0,Ax(x)| > /2, donde G es un niimero positivo.
Nétese que si a, —> 1, entonces [0,Ax(x)| — 1/2, es decir, alrededor de @, = 1, la media efectiva
logaritmica se comporta como la media efectiva aritmética.

Pues bien, con el cambio de coordenas anterior, el sistema (64) pueder ser reescrito
en la forma canodnica (35) como

3 =2
%, = a(zd) + Yz (66)
Yy =3

donde a(z,d) v ¥(z,d) son funciones no lineales inciertas.
4.5.2 El disefio del CAR

La dificultad que constituyen las incertidumbres, en el problema de regulacion de
temperatura de efluente en una unidad de intercambio energético, puede ser tratada con el
disefio de un controlador del tipo asintético robusto. Para ello, discutamos primero las
implicaciones y significado que tienen las hipoétesis (H.4.1)-(H.4.4).

La primer suposicion es practica, pues como ya ha sido dicho, la medicion de
temperatura es barata y rapida. Asi que, ademas de la salida, se puede asumir que x,, x,, estan
disponibles para retroalimentacion por mediciones en linea. En lo que respecta a (H4.2) y
(H.4.3), las perturbaciones exégenas F, y x,. pueden suponerse acotadas y desconocidas
(aunque podrian estar disponibles, puesto que existen eficientes dispositivos para la medicion
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de flujo en linea), Solo se conoce su valor nominal, F; y x;C. Ademas, los coeficientes de
transferencia de calor C ;, son dificilmente conocidos. Finalmente, dado que el sistema es
totalmente linealizable, el sistema es de fase minima.

Aqui, con el objetivo de conectar las ideas desarrolladas en §3, se hara una pequeiia
modificacion al algoritmo desarrollado en el presente capitulo. Considérese que se dispone
de un estimado a(z) de la funcién no lineal incierta ofzd) (es decir, se dispone de un
estimado de la incertidumbre no asociada con la entrada de control). Para la obtencion del
sistema dinamicamente equivalente, definase los siguiente: Sea y(z) un estimado de y(z.d).
Luego, las desviaciones de los estimados con el término incierto estan dadas por: §,(zd) =
a(z) - (z,d) y 8.(z,d) = v(zd) - ¥(z). Entonces, la funcién no lineal aglutinante es: O(z,d,u)
= 3,(z,d) + d,(z,d)u y el estado aumentado n = O(z,d), con lo que se tiene el siguiente sistema
extendido

Y =g

5, =1+ &@) + YQu

L, =0t a@ + Y@ 67
N = Z(z,n,d,u)

y =%

donde Z(zn.du) = [0,0(zd) + u0,8(zd)|z, + [0,.0,(zd) + ud,.0(zd)[n + afz) + Uz)u]
+ [60,(z,d) + ud,0.(z,d))d + d(z,d)ir. Por los mismos argumentos discutidos anteriormente,
la condicion W(zn,du) = n - O(z,du) = 0 implica que el sistema extendido (67) es
dinamicamente equivalente al sistema (66).

Asi mismo, se puede disefiar un estimador de estos para reconstruir la dinamica de los
estados (z,n). De nuevo, se propone el siguiente estimador de tipo Luenberger

i = 4 v LRz - 4)
L= A +&@ + 1@ + LG - 2) (68)
M- + L%z - 4)

donde las constatntes x's son elegidas tales que el polinomio Py(s) = s* + x;8° + x5 + x, =
0 es Hurwitzy L > L > 0 es un parametro de ajuste. Asi que la ley de control viene a ser

1

w= sl - @ - K - K (69)

y una vez mas, para disminuir el efecto en la salida del fendomeno de sobredisparo, la ley de
control se puede modificar mediante una funcién de saturacién para obtener w° = Sar{u},
donde Sar{u}: R ->3B c R, donde I es un conjunto acotado es una funcion de saturacidn tal
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que: Siu > ut=u" Siu<u™ w=u"yst u" <u<u® v =u Las propiedades de
estabilizacion del controlador anterior ya han sido discutitdas, y seria redundante mencionar
algo al respecto (ademas de correr el riesgo de perder de vista el objetivo de esta seccion).

Ahora bien, el CAR (68),(69) requiere de expresiones de los estimados a(z) y v(z).
Si x, y x,, estan disponibles para retroalimentacion por mediciones en linea, y(z) = -
4C,.a'(x,, - X,)0,,Ax(x). La obtencion de la derivada parcial ¢,,Ax()) puede no ser una tarea
facil. Para el caso de la aproximacion del promedio efectivo de diferencias de temperatura por
la media aritmética, resulta que y(z) = - 2C..a (x,, - x,)/M,. Sin embargo, es conveniente
establecer un procedimiento metodologico para el calculo de los estimados de las funciones
inciertas. En la siguiente subseccion se propone un método sistematico para la obtencion de
dichos estimados a partir de la identificacion del operador de transferencia entrada-salida del
proceso.

4.5.3 Cadlculo de los estimados requeridos para retroalimentacion

Como fue discutido en la seccion 3.3, el disefio del CAR puede estar basado en un
modelo de referencia lineal. En una aproximacion lineal, los estimados a(z) y v(z) son
calculados a partir de experimentos a lazo abterto en el equipo (con sus condiciones de
operacion actuales), o bien, de una linealizacion alrededor de un punto de operaciéon nominal.

Del sistema (66), se puede representar como una ecuacion diferencial de segundo
orden en z, como sigue: Z, - a(z,,z,,d) = Y(z,z,,d)u. Si suponemos que ésta se comporta
linealmente, entonces el operador de transferencia entrada-salida de la planta es G(s) = K/
(s* + a;s + a,). Cabe puntualizar que la funcion de transferencia G(s) tiene sus polos en el
hemiplano izquierdo complejo. De las simulaciones presentadas en [39] se puede observar que
el intercambiador de calor (64) presenta respuestas sobreamortiguadas para la mayoria de las
condiciones de operaciéon. Consecuentemente, uno puede elegir el siguiente operador de
transferencia

Y(s) _

2 (70)
U(s)

G(s)

- P
(ts + D(zs + 1)

donde 1, ,T, > O son los tiempos caracteristicos del proceso. Si se identifica a Y(s) y U(s)
como z, = x, - X, y 4 - u, respectivamente, entonces la planta (70) puede ser realizada en
espacio de estados como

3, =2
Lz + (v + Ty + K - )] )

1%

z'2_—.

de la comparacion directa entre los sistemas (71) y (66) se obtienen las expresiones para los
estimados. Entonces o(z) = -[z, + (T, + 1,)z.]/1,T, ¥ Y(2) = K, /1,7,. De acuerdo con el analisis
de estabilidad del sistema a lazo cerrado (ver la seccidn 4.2), |y(z)| debe ser una cota superior
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de |y(z.d)| en una cierta region de interés. Por consiguiente, en la etapa de identificacion de
los parametros K1, y 1., la magnitud de la ganancia estatica, K, debe ser sobreestimada
mientras que la magnitud de los tiempos caracteristicos, T, v T,, debe ser subestimada. Esto
es, el modelo (70) debe ser construido en base a la dinamica mas rapida del proceso.

Para ilustrar la estimacion de los parametros de la planta (70), se han considerado los
valores nominales del modelo que fueron reportados en [39]. La identificacion fue realizada
con el siguiente procedimiento. Primero, se indujo en la entrada del proceso un cambio en
escalon de +0.25 %. Luego, los parametros fueron ajustados a la respuesta dinamica de la
salida y. Asi, los valores aproximados de los parametros son: K, = - 0.23 °F min" lbm’, 1,
=04 miny T, = 0.3 min. Por lo tanto, a(z) = - 8.3z, - 5.8z, y ¥(z) ~ 1.9.

Las ganancias de control K, y K, fueron elegidas tales que los tiempos caracteristicos
del sistema ideal a lazo cerrado z, + K.z, + K,z, =0 son 1., = 1., = 0.25 min (es decir, las
raices del polinomio caracteristico s* + K,s + K, = 0 son impuestas en -4). O sea que K. =
16 °Fmin’'Ibm™ y K, = 8 °Fmin'lbm™". Al igual que en la aproximacién por modelo interno,
la idea de esta sintonizacion es inducir una respuesta a lazo cerrado ligeramente mas rapida
que a lazo abierto. De esta manera, un mayor esfuerzo de control debe ser aplicado para
amortiguar perturbaciones y seguir cambios de puntos de referencia.

4.5 4 Simulaciones numéricas

Para evaluar la capacidad del CAR para rechazar perturbaciones, se consideré que x,
= x; + Ssen(0.5t). La temperatura de efluente deseada es x; = 130 OF. A t = 20 min se indujo
un cambio en escalon (de 25 tbm/min a 30 Ibm/min) en el flujo del proceso F,. Las constantes
de estimacion fueron elegidas tales que la matriz compafiera del error de estimacion A(x,r)
tiene sus valores propios localizados en -1. El desempefio del CAR se muestra en la Figura
19. El valor del parametro de ajuste es L = 5, asi que la dinamica del estimador (68 es 20
veces mas rapida que la dinamica nominal de sistema controlado.

Notese que la temperatura de efluente es llevada practicamente a la referencia. Las
oscilaciones en las acciones de control son debidas al amortiguamiento de perturbaciones
requerido. Es decir, el comando de control absorbe las fluctuaciones de la temperatura
alimentado al intercambiador. De hecho, el error de regulacion no esmayor que 0.2 °F. Cabe
mencionar que para un mayor flujo masico F, el sistema a lazo cerrado es mas sensible a las
perturbaciones.

Ahora considérese un cambio de +20% en el coeficiente de transferencia de calor. El

cambio fue inducido a t = 20 min. La entrada de control, entonces se ajusta a las nuevas
condiciones de remocidn energética. En la Figura 20 se presenta el desempeiio del CAR.
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Figura 19. Desempeiio del CAR en la regulacion de temperatura de
etluente ante cambio en tlujo de proceso.

Una vez mas, las oscilaciones estacionarias que depliega el control son debidas al
amortiguamiento de las perturbaciones exogenas. Es importante detacar que ante las
perturbaciones simuladas, la salida del proceso es regulada sin presentar sobredisparos. muy
severos. Empero, las acciones de control si presentan un pico importante [8].
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Figura 20. Regulacion de temperatura de etluente ante cambio en
coeficiente de transferencia de calor.
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4.6 Comentanos sobre la linealizacion asintética robusta

En este capitulo se desarrolld un algoritmo de disefio para la linealizacion asintotica
robusta por retroalimentacion de mediciones. Seguiendo las ideas discutidas anteriormente,
el controlador resultante del algoritmo propuesto consta de dos partes: (a) Un Compensador
dinamico de incertidumbres y (b) una ley de control de tipo linealizante. El compensador
dinamico esta constituido por un obsrevador de estados. En particular, se ha utilizado un
observador de tipo Luenberger. La aproximacion de la ley de control solo usa valores
estimados de las incertidumbres y de los estados no medidos (los cuales son provistos por el
observador).

Para ello, se construye un sistema dinamico equivalente al sistema original. El sistema
dinamicamente equivalente es un sistema en espacio extendido en un orden de magnitud. Una
condicion de invarianza (restriccion algebraica) garantiza que las soluciones del sistema
original y el extendido sean iguales. Asi, la solucion del sistema original es una proyeccion
del sistema extendido. Luego, una ley de control que estabiliza al sistema extendido provee
la estabilidad a lazo cerrado en la planta.

Dado que los valores estimados son obtenidos de un observador de alta ganancia, se
deben esperar sobredisparos. Para disminuir el efecto de las sefiales de pico en la salida, la
ley de control puede ser modificada mediante una funcion de saturaciéon cuyo objetivo es
restringir las acciones de control a un conjunto acotado. Por otra parte, se requiere un unico
parametro de estimacidén (ganancia de alta frecuencia, L). El cual es sintonizado por
imposicion de polos. Sin embargo, este procedimiento no es apropiado en presencia de
mediciones ruidosas. Un método optimo de sintonizacion (por ejemplo, usado en filtraje
optimo de Kalman) puede ser usado. Mas aun, se puede sugerir un estimador de estados
distinto, como un observador basado en modo deslizante 0 una esquema de redes neuronales,
etc. Por supuesto que una etapa de filtrado posterior a la de medicion es una alternativa en
aplicaciones practicas.

Luego, el control asintdtico robusto fue implementado (por medio de simulaciones
numéricas) a diferentes procesos. (1) Un reactor de lecho fluidizado permite ejemplificar el
diseiio del CAR en reactores no isotérmicos con dinamica de chaqueta. Aqui se ilustro la
disminucion del efecto que ofrece [a funcién de saturacion. Aunque la acciones de control se
saturan unos cuantos segndos ante cambios de referencia, éstas no se degradan (es decir, no
se presenta el fenomeno de wind up). Las perturbaciones son rechazadas sin grandes esfuerzos
de control. (ii) Después, el CAR fue usado para regular sustrato en un fermentador de lote
alimentado. Es este caso, el orden del estimador de estados es mucho menor que el del
sistema a controlar. A pesar que variaciones paramétricas fueron simuladas, la concentracién
de sustrato se mantiene en una vecindad muy cercana a la referencia. (ii1) También el
esquema de control propuesto fue implementado para regular la temperatura de efluente en
una unidad de intercambio de calor donde los flujos se alimentan a contracorriente. Este
ejemplo fue un pretexto para presentar un procedimiento de calculo de los estimados de las
funciones inciertas (tanto de la asociada a la entrada de control como la que no lo estd) a
partir de la identificacion practica (o bien de expresiones heuristicas).
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Finalmente, se puede concluir que se ha desarrollado un algoritmo de control basado
en geometria diferencial con propiedades de robustez ante: errores en modelo, variaciones
paramétricas, perturbaciones exogenas y endogenas. Ademas con ciertas caracteristicas de
filtrado de mediciones ruidosas (bajo condiciones restrictivas). Adicionalmente, el objetivo de
desempefio se cumple aceptablemente. La estabilizacion (o regulacion) es alcanzada en una
forma practica sin excesivos esfuerzos en las acciones de control.

Empero, desde el punto de vista de teoria de control es conveniente relajar la hipétesis
que asegura que el grado relativo de la planta esta bien definido para todo tiempo. Ademas,
aun cuando la eleccion de un obsevador de tipo Luenberger fue muy conveniente para analizar
la estructura del algoritmo propuesto, se deben explorar otras alternativas de estimacién. Tal
vez un observador de estados basado en modo deslizante sea apropiado, pues se conservaria
la estructura del CAR pero con la disminucion del efecto de mediciones ruidosas. O bien, un
filtro optimo de Kalman para contar con un método sistematico de sintonizacién. Quiza un
esquema de estimacion basado en redes neuronales. Otra opcion es la combinacion de
diferentes esquemas. Adicionalmente, en el analisis de robustez no se ha contemplado la
presencia de dinamicas no modeladas.

Todas estas congeturas y casos van mas alla de los objetivos del presente trabajo. No
obstante, en el siguiente capitulo se presentan algunos ejemplos para ilustrar las lineas a
seguir en trabajos futuros. El estudio de estos ejemplos no ha sido concluido. Adn no se
cuenta con un algoritmo sistematico para el disefio de un controlador robusto. Tampoco se
ha analizado su desempefio ni examinado su estabilidad a lazo cerrado. De hecho, se
presentan como resultados preliminares con el objetivo de vislumbrar la relajacion de algunas
hipotesis y ampliar la metodologia.

Los casos tratados son: (1) La estabilizacion robusta de sistemas dinamicos con grado
relativo no bien definido. Para éste, se toma un ejemplo sencillo, pero muy ilustativo, sin
significado en procesos quimicos. Se aborda el problema de seguimiento. (i1) La estabilizacion
de procesos quimicos con dinamica no modelada. Se considera una unidad de intercambio
energético donde se ignora la dinamica el actuador. (i) Se realiza un modificacion a la ley
de control (44) para mejorar el desempefio de las acciones de control en la presencia de
mediciones ruidosas. La modificacion es una variacion de la retroalimentacion (41) dada por
la dependencia de ésta con una superficie deslizante. Se recurre a un reactor exotérmico,
donde la reaccion A — B se lleva a cabo, para hacer una comparacion entre la ley de control
(44) y la modificacion hecha.
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Algunas Extensiones a los Resultados Obtenidos

Los resultados presentados en este capitulo son preliminares. La formalizacion de éstos se encuentra
en desarrollo. Una vez concluidos se someteran a revision para su posible publicacion.
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Capitulo Quinto
5. Algunas extensiones a los resultados obtenidos

Los ejemplos discutidos en este capitulo son presentados como problemas a tratar en
trabajos futuros, mas que como resultados formales. Aqui se esbozan tanto la formulacion del
problema como el procedimiento a seguir para cada uno de los casos.

5.1 Seguimiento robusto en una clase de sistema dinamico

Considérese el sistema dinamico dado por

i =u (72)

donde y = x, es la salida. Supdngase que la senal de referencia esta dada por y, = asen(t),
a. es la amplitud v ©, es la frecuencia de la sefial de referencia, respectivamente.

El problema de seguimiento consiste en disefiar una ley de control 1 = u(t) tal que la
salida y siga la senal referencia y,. Conforme a la metodologia de linealizacién por
retroalimentacion basada en geometia diferencial [1]. Tomése la derivada de la salida, y = x,,
con lo cual se tiene que ¥ = x, - x, u, es obvio que el grado relativo del sistema (72) es p =
1. Luego, definiendo un cambio de coordenadas z, = y, Se puede obtener el siguiente sistema
dinamico z, = x, - z,u. De la cual se puede disefiar una retroalimentacion de estados dada por
u =[x, +K,(y-y)Vz, z, = asen(n t). Evidentemente, el grado relativo no esta bien definido
para todo z,. Derivando de nuevo la salida, se tiene que y = (1 - x,)u + x,u° - x,i. Con esto
ultimo se llega al siguiente sistema dinamico

4 =5
Z, = a(zu) + yY(u (73)
Yy =23

donde a(z,i) = - z;it y ¥(z) = 1 - z,. Claro esta que una retroalimetacion dada por la siguiente
expersion u = [- a(zu) + K,(y - y,) + K\(y - y,)]/¥(z) es una ley de control no causal.

Ahora bien, considérense las siguientes suposiciones: (S./) Se dispone de un valor
estimado, ¥(z), de ¥(z) estrictamente diferente de cero. (5.2) v(z) esta acotada. (§.3) a(z,%)
no esta disponible para retroalimentacion. Cabe decir que las hipétesis anteriores son

congruentes con aquellas elaboradas a lo largo del texto.

Definiendo 8(z) = ¥(z) - ¥(z), O(z,u,u) = a(z,u) + d(z)u y n = O(z,u,u). Se puede
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reescribir al sistema (73) es espacio extendido como

L =2

e o

=1+ 72 (14
N = Z(z,u,4,0)

Yy =2z

donde Z(z,u.1,i1) = - z,it - z,ii - N - ¥(z)u. Entonces, se puede disefiar un estimador de estados.
Nuevamente, se propone el siguiente obsevador de tipo Luenberger

_5*1).

.S\b.

y la aproximacion a la ley de control linealizante esta dada por

u:

=g v Le(zy - )
= f +¥@Qu + Lz, - 2) (75)
P - &)
L KO -3 KO -9 (76)
Y(2)

Se puede usar una funcién de saturacion para disminuir el efecto de sobredisparos en
la salida controlada. Sin embargo, se utilizara la ley de control (76) para presentar, por medio
de simulaciones, el comportamiento del sistema a lazo cerrado.

1

A A A

\\ - \/ \
// \ /
A ;../ M

5 1 Q 1 5 20 25 30

v LS B T T

(b) .

5 10 15 20 25 30

83
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Sea z. un valor nominal de z. constante tal que ¥(z) sea estrictamente diferente de
cero, lo cual implica que |zi # 1. En la figura 21 se muestra el seguimiento de la sefial de
referencia. Los valores de los parametros de control K, y K, fueron elegidos de tal manera
que el polinomio s* + K.s + K, = 0 tiene sus raices en -1. Asi mismo, las constantes de
estimacion K, K. y K, fueron elegidas tales que s’ + k,s° + k.5 + x, = 0 es Hurwitz. El valor
nominal z; = 0.0 y el valor de parametro de alta frecuencia foe elegido como L = 5.

En esta seccion se ha esbozado un procedimiento para el problema de seguimiento.
El costo a pagar por lograr el seguimiento cuando el grado relativo no esta definido para todo
x, € R, es que el orden del compensador dinamico crece. Adicionalmente, se imponen
restricciones a las acciones de control (debidas a la no causalidad de la ley de control). En
particular, con el controlador (75),(76) no se pueden seguir sefiales con amplitud arbitraria y
la region de atraccion del sistema a lazo cerrado puede modificarse a diferentes valores de la
amplitud y frecuencia de la referencia. Obviamente, estas y otras dificultades no se han
estudiado completamente. Los resultados que se obtengan seran reportados a la brevedad.

5.2 Control robusto ante dinamicas no modeladas

En los capitulos anteriores no se traté con el problema de control en presencia de
dinamica no modelada. Aqui se presenta un ejemplo con el fin de ilustrar la capacidad del
CAR para estabilizar sistemas donde se desconoce la diamica del actuador. Por medio de
simulaciones numéricas, se muestra que el controlador asintdtico robusto puede ofrecer
estabilidad en un sitema a lazo cerrado a pesar de que la dinamica del actuador no esté
modelada. Aunque el estudio tedrico (incluyendo el analisis de estabilidad, la construccion
de un algoritmo sistematico de disefio y la metodologia de implementacion/sintonizacion) de
este problema esta en desarrollo, se han llevado a cabo algunas simulaciones para ilustrar los
resultados preliminares obtenidos.

Se dice que un sistema tiene dinamica no modelada cuando parte del proceso posee
dinamica mas rapida que el proceso mismo y ésta no es tomada en cuenta en el modelo.
Existen algunos casos tipicos: (a) El modelo dinamico del actuador no es tomado en cuenta
en el disefio de la ley de control. Por ejemplo, pensemos en valvulas de control de flujo
conectadas a procesos quimicos. El tiempo caracteristico de éstas es del orden de minutos
(rara vez de horas) mientras que el de un proceso es de horas, tal vez de dias®. Ejemplos de
ello son las columnas usadas en la industria petrolera, reactores de polimerizacion o
biologicos. (b) Parte del modelo dinamico del proceso no es considerado. Este es el caso de
sistemas reactantes donde algin compuesto intermediario tiene un estado de transicion. La
clase de reacciéon con compuesto intermediario es muy comun en reacciones organicas y se
caracteriza por tener cinética de reaccion mucho mas rapida que la de el(los) reactante(s) y
producto(s) final(es) y, por ello, frecuentemente tal compuesto no es medible. Con el fin de
ser explicito, considérese que procede lo siguiente A - B — C. Supoéngase que la tasa de

Solo algunos casos muy especializados poseen un tiempo caracteristico de menor orden de magnitud,
como los reactores de lecho fluidizado, secadores, columnas de destilacion en industria farmaceutica, en cuyo
caso se requiere una respuesta de actuador mas rapida.
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conversion de B — C es mas rapida que la de A — B de tal manera que la cinética de reaccion
pueda ser modelada tomando (unicamente) A — C. Estrictamente, un reactor con el primer
esquema de reaccion presentara comportamiento dinamico distinto a uno con el ultimo
esquema [2]. Sin embargo, para fines de produccion y si el compuesto intermediario no es
aislable, frecuentemente se desprecia la dindmica asociada al producto intermediario.

Aqui, nada mas se considera el caso donde se ignora la dinamica del actuador. En
particular, pensemos en una valvula de control de flujo conectada a un intercambiador de
calor. Considérese la unidad de intercambio energético discutida en la seccion 4.5. Asimase
que la valvula esta gobernada por la siguiente dindmica de primer orden

[/

F = — 77
TS + 1

donde F es la tasa de lujo de fluido actual, 1, es el tiempo caracteristico del actuador y u es
el comando de control calculado (flujo de corriente de servicio, ver seccidn 4.5). Notese que
si T, = 0 (respuesta de actuador infinitamente rapida), entonces F = u, en cuyo caso la
estabilidad a lazo cerrado sigue los resultados presentados en el capitulo inmediato anterior.
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Figura 22. Regulacion de temperatura en un intercambiador de calor
en presencia de dindmica no modelada

Para realizar las simulaciones, se eligié a 1, = 0.1 min y los mismos valores usados
en la implementado hecha en seccion 4.5 (tanto para los parametros de control como para los
de estimacién). Ademas, se asumié que x, = x; (es decir, no hay perturbaciones). En la Figura
22 se presenta el desempefio del controlador para un cambio en escalon en la temperartura
de servicio, x,, (de 70 a 75 °F en t = 30 min). Debido al retardo inducido por el actuador, el
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sistema a lazo cerrado es ligeramente mas lento que en el caso sin su dinamica. Sin embargo,
el desempefio de la retroalimentacion es muy bueno (Fig. 7.a). Contrariamente al caso
simulado en la seccién 4.5, casi no presenta sobredisparo. Este comportamiento es ocasionado
por la dinamica de la valvula que actua como un suavizador de las acciones de control (tal
y como un filtro pasabajos, [23]). En la Figura 7.b se muestra la tasa de flujo de la corriente
de servicio inducida por el CAR. También, por el retardo inducido por la dinamica (77), el
comportamiento de wu exhibe oscilaciones (desplegadas antes de alcanzar el estado
estacionario).

Por supuesto que se requiere tratar con el problema de control de sistemas reactantes
con dinamica no modelada en una manera mas sistematica. Ademas, se deben analizar las
propiedades de robustez y desempefio. Sin embargo, el caso discutido aqui permite vislumbrar
la viabilidad del CAR para estabilizar (0 en su caso regular) procesos quimicos a pesar de
dinamica no modelada.

5.3 Una modificacion para el CAR

A lo largo del texto se ha propuesto un esquema de estimacion de estados basada en
observadores de tipo Luenberger. Esto ha sido provecho para analizar la estructura del
controlador y compararlo en terminos clasicos. Sin embargo, dado que el estimador de estados
considerado es un observador de alta ganacia, se pueden presentar sobredisparos y
amplificacion de ruido. El primer fenomeno es provocado por el impetu en la estimacion de
incertidumbres mientras que el segundo es consecuencia de que el ruido en la medicion afecta
directamente al estimado del estado aumentado con una amplificacion del orden de L°' vy,
para valores grandes de la ganacia alta frecuencia, n puede distar de n (ver el sistema (43)).
Asi, en la presencia de ruido, y para grandes valores de L, es posible que no se logre el
objetivo de control (o peor aun, el sistema a lazo cerrado sea inestable).

Dado que, de acuerdo con la reflexion anterior, el estimador (43) puede inducir
acciones de control no deseadas. Se deben estudiar modificaciones alternativas, ademas de las
discutidas otros capitulos, para el disefio de la ley de control (44). Esta es otra linea de
investigacion que actualmente esta en desarrollo y aqui sélo se esboza un algoritmo de diseifio
para obtener una retroaliemtacion robusta aun presencia de mediciones ruidosas.

Considérese el sistema no lineal (40), el cual puede ser controlado mediante la ley de
control estabilizante (41). La ley de control por retroalimentacion (41) esta dada
explicitamente por u(z) = [- n + K'z]/¥(z) y garantiza que el sistema a lazo cerrado es estable
(Proposicion 4.1). Ahora suponga que una funcion auxiliar dependiente de la entrada [41]
s(zi) = u(z) + [- n + K'z]/¥(z) es sintetizada y propuesta como una candidata a superficie
deslizante sobre la cual la siguiente dinamica es impuesta: $(z,u) = - gsgn{s(z,u)}, con
ganancia constante, g, estrictamente positiva y suficientemente grande. Notese que las
trayectorias de la dinamica impuesta llegan a s(x,#) = 0, en tiempo finito t* dado por t" =
Is(z(0),u(0))|/g,. Una vez alcanzada la condicion anterior se genera un movimiento deslizante
sobre una variedad dependiente de la entrada {41]. Luego de algunas sencillas manipulaciones
se obtiene la siguiente dinamica del controlador discontinuo de modo deslizante
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.:_8—__'q+KTz) ~ {+—q+KTz} (7®)
‘ ‘52( N R

la cual, obviamente, representa una ecuacion diferencial no lineal variante en tiempo con lado
derecho discontinuo.

Luego de integrar (78) y un simple reacomodo de variables se tiene que

S@OUE) = - SCOUO) - [ gv{u(o) P 20+ K Tz“’)) s 9
A Y(z(0))

de donde es directo probar que, para cualquier valor inicial de s(z,u), la condicion s(z(t"),u(t"))
= 0 es alcanzada en el tiempo finito t".

Finalmente la ley de control es reescrita en coordenadas (zn) como sigue

A T
u = ~+1‘_._("§_§
YL
(0)
N -4 + K%
U = ;58U + ————
¢ n( 1@

donde (z,n) son los valores estimados (obtenidos mediante el observador (43)) de (zm).
Noétese que la ley de control (80) no es modificada por la funcién de saturacién, Sat{-}, sino
por una dependencia de la entrada de una superficie deslizante {41].

Considérese el problema de estabilizacion de un RCTA exotérmico donde procede la
reaccién A —> B con tasa de reaccion tipo Arrenhius de primer orden en el punto x” = (x},x])
= (0.5,400) (ver ejemplo 1.1). El modelo de reactor esta dado por

X = 6(x1,e - %) + R(x)
X, = 0(x,, - x5) - BOOR(x) + y(x; - u)

donde ¥ € R es la entrada de control x, € R es la concentraciéon de reactante y x, € R la
temperatura del reactor. Ya ha sido probado que para estabilizar el RCTA modelado por el
sistema anterior, es suficiente regular la temperatura del reactor en x, (ver el capitulo 3).

Asumase lo siguiente: (1) La salida y = x, tiene un ruido de medicioén correspondiente
al 10% (éste ha sido exagerado para observar su efecto en el desempefo). (ii) Existe
incertidumbre sobre la tasa y entalpia de reaccion. (iii) Los parametros 0, y x,, y x,, son
conocidos y constantes. Bajo las suposiciones anteriores, este problema de estabilizacion ya
ha sido resuelto usando el CAR (43),(44) (ver seccidn 3.2). No obstante, se retoma con fines
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de comparacion del desempefio obtenido con los controladores (43),(80) y (43),(44).
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Figuma 23. Estabiliazcion de un RCTA exotérmico. Controlador
(43),(44) (discontinua) v (43),(80) (continua).

Las simulaciones numéricas fueron hechas tomando los siguientes valores de los
parametros involucrados: 8 =v = 1.0, x,, = 1.0, x,, = 350, k, = exp(25), Ea/R = 1x10%, B(x)
= 200 y u = 350. La ganancia de control K, = 1.0. Las constantes de estimacién k, y X,
fueron elegidas tales que el polinomio s* + k.s + k, = 0 es Hurwitz. El parametro de ajuste
L = 18. Cabe sefialar que L > L = 14.7 con lo cual se garantiza la estabilidad a lazo cerrado
(ver seccion 3.2).

Por Gltimo, el control (43),(44) fue modificado en forma tal que «* = Sar{-} = 420 s1
u> 420, v = Sat{-} = 380 si ¥ < 380, y * = u para cualquier otro caso. La ley de control
dependiente de superficie deslizante no se satura. La ganancia constante g, = 1. En la Figura
23 se muestra el desempefio de ambos controladores. El control (43),(80) disminuye el
sobredisparo mientras que el (43),(44) exhibe mayor sensibilidad.

5.4 Observaciones sobre las extensiones discutidas

En este capitulo se han expuesto solo algunas de las extensiones del algoritmo de
control basado en estimacion de incertidumbres aglutinadas. Se ilustraron algunas ventajas
mediante la discusién de resultados preliminares. Todos estos casos estan siendo estudiados
sistematicamente para reportar resultados significativos. Las propiedades de robustez y el
desempeiio logrado seran reportados en breve.

En el primer ejemplo, se abordé el problema de seguimiento de una referencia. Este

resulta en el caso cuando el grado relativo no esta bien definido. A consecuencia de esto la
ley de control es no causal. Es decir, se requiere conocer la derivada del control para calcular
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la retroalimentacion. Este inconveniente es similar al que presentan las plantas con retardo.
Por supuesto que este hecho impone restricciones sobre el controlador. Sin embargo, tal como
lo muestran las simulaciones, el algrnitmo resulta en una ley de control que consigue seguir
algunas referencias. Esto se logra porque la derivada del control (desconocida) se aglutina en
la tfuncion no lineal para después interpretar a ésta como una variable de estado en un sistema
extendido. Luego, usando un estimador de estados se puede disponer de un estimado del
estado aumentado. Asi que se prove a la ley de retroalimentacion de un estimado de las
incertidumbres.

En el segundo ejemplo se muestra la regulaciéon de temperatura de efluente de proceso
en presencia de dinamica de actuador desconocida (dinamica no modelada). El caso simulado
corresponde a un intercambiador de calor con alimentacién a contracorrienete. Se llevaron a
cabo simulaciones y el controlador ofrece buen desempefio y un margen de robustez
aceptable. Lo anterior permite suponer que el uso del algoritmo propuesto resulta en
controladores robustos para procesos con dinamicas no modeladas.

Ademas, se esbozo un método para modificar la ley de control basada en saturacion
del control con el fin de obtener una con dependencia en superficie deslizante. Con ésta, el
desempeiio de las acciones de control se mejoran cuando la medicién esta contaminada con
rutdo de medicion. Se ejemplifica esta mejora con RCTA exotérmico (el cual es
recurrentemente usado a lo largo del texto).

No sobra el mencionar que a la fecha se ha utilizado el algoritmo de linealizacion
asintotica robusta en diferentes clases de sistemas. La supresion de caos en osciladores ha sido
lograda tanto con el algoritmo continuo [42] como con el discreto [43] (aun cuando el orden
de los osciladores sea mayor que uno). La sincronizacion robusta de osciladores [44] (a pesar
de que los modelos de los osciladores sean estrictamente distintos) y el control de posicién
en sistema de levitacion magneto-superconductor [45] (en este caso, se desconoce la fuerza
magnética que supende al iman, sélo se sabe que exhibe histeresis y se conoce una expresion
heuristica de la dinamica de la fuerza magneto-superconductor). Sin embargo, éstos tampoco
son incluidos en este texto por la misma razon, van mas alla de los objetivos planteados en
el presente proyecto.
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6. Conclusiones finales

En este trabajo de investigacién se desarrollo un algoritmo de control para procesos
quimicos que es robusto ante errores en modelo, variaciones paramétricas y perturbaciones
en la planta. Para ello, se aglutinan las incertidumbres en una funcion no lineal, la cual puede
ser interptretada como una variable de estado. Luego, se constuye un sistema en espacio
extendido. Es para el sistema en espacio extendido que se disefia un observador de estados.
El estimador de estados provee a la ley de control linealizante con un estimado del nuevo
estado (y por consecuencia de las incertidumbres). El esquema propuesto presenta un
desempeiio aceptable. El controlador consta de dos partes: (a) un compensador dinamico de
incertidumbres, dado por un observador de alta ganacia y (b) una ley de control de tipo
linealizante.

El estimador de incertidumbres solo tiene un parametro de ajuste llamado ganacia de
alta frecuencia, L. Se puede garantizar la estabilidad del sistema a lazo cerrado para un valor
de L grande. Sin embargo, en la precencia de ruido de medicion, esto puede acarrear
dificultades de estabilidad. Adicionalmente, puesto que los estimados de incertidumbres son
obtenidos a partir de un estimador de alta ganancia, se pueden presentar sobredisparos
(principalmente en cambios en escalon de la referencia). Con el fin de disminuir el efecto de
los sobredisparos en la salida de proceso, la retroalimentacion puede ser modificada mediante
una funcion de saturacion. Empero, tal vez otras alternativas puedan ser viables. Quiza la
estimacion de estados mediante un filtro optimo de Kalman, o bien, un observador disefiado
en base a estructura variable para obtener un estimador de modo desliazante. Otra opcion fue
ilustrada en el altimo capitulo y consiste en modificar la ley de control y no el estimador de
estados. La modificacidon explorada, hasta el momento, consiste en disefiar una
retroalimentacion dependiente de una superfice deslizante.

Por otra parte, el algoritmo ha sido presentado en la forma como fue desarrollado. Se
asumieron restricciones que fueron relajadas en cada etapa del proyecto. Asi, se muestra una
forma constructiva de abordar el problema de control en sistemas reactantes desde el punto
de vista de aglutinacion de incertidumbres.

En primer instancia se considero el problema de control de procesos (donde sélo existe
errores en modelo) utilizando un esquema de estimacion de incertidumbres basado en
diferencias finitas centrales. El resultado es un controlador que depende inicamente de valores
conocidos (la accion de control inmediata anterior y valores esttmados de incertidumbres).
Aunque soOlo se garantizd estabilidad ante errores en modelo, una implementacion
experimental a escala piloto muestra que el CAR tiene propiedades de robustez ante
perturbaciones en la alimentacién del proceso. Ademas, la implementacion experimental
permite vislumbrar que la aplicacidon a mayor escala es viable. Tanto, que se requieren menos
mediciones que con otras ya reportadas para ofrecer un desempefio similar.

Luego, se desarrolld un algoritmo de disefio basado en estimacion continua. Como

estimador se propuso un observador de tipo Luenberger. Esto fue muy provechoso para
analizar la estructura del controlador. Una comparaciéon en terminologia clasica, permite
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entender al esquema disefiado como un controlador PI con estimacién dinamica de
incertidumbres. La estimacion dinamica es provista por un término de accién integral al
cuadrado, el cual resulta de la estimacion obtenida por el estimador de incetidumbres
aglutinadas. Aqui se relajan algunas suposiciones dando como resultado un controlador con
robustez ante errores en modelo, variaciones paramétricas y perturbaciones en la planta. El
desempeifio del controlador resultante es aceptable y su implementacion es ilustrada por medio
de reactores exotérmicos.

El control asintético robusto tiene estructura de tipo adaptativo puesto que comprende
un esquema de estimacion de incertidumbres y una aproximacion a la retroalimentaciéon de
estados. Se recurre a un reactor bioldogico con modelo simple para llevar a cabo una
comparacion de desempeiio entre dos algoritmos adaptativos, un PI-IMC y el CAR. El
resultado es favorable para el esquema desarrollado en este proyecto. Este ofrece buena
regulacion y bajo esfuerzo de control.

Después de eso, se establece un algoritmo para el disefio de un controlador asintotico
robusto para sistemas de n-ésimo orden. El andlisis de estabilidad no es sencillo y estd
fundamentado fuertemente en resultados de linealizacion estrada-salida reportados en el ultimo
lustro. Sin embargo, quedan claras las propiedades robustas del CAR. Unos casos de estudio
permiten explorar e ilustrar las caracteristicas del control resultante: La estabilizacién de
reactores exotérmicos, la regulacion de sustrato en una clase de fermentador y la regulacion
de temperatura en efluente de procesos.

Todos los casos anteriores son usados para mostrar la robustez del CAR. El desempefio
obtenido en cada uno de ellos satisface los requerimiento planteados al inicio del texto:
Controlar el proceso quimico para mantener dentro de especificaciones (estabilidad practica)
a un estado de interés con acciones de control de bajo esfuerzo. Por medio de algunas
extensiones a los resultados obtenidos se vislumbran las lineas de investigacion a seguir y se
relajan (al menos parcialmente) las suposiciones mas drasticas.

El controlador asintdtico robusto tiene un orden bajo. Solo se requiere integrar p+1
ecuaciones diferenciales. Esto es una ventaja del CAR ante otro tipo de estrategias con
estructura adaptativa.

Pero no todo es vida y dulzura, ain falta analizar la Fragilidad del controlador
asintotico robusto disefiado a partir del algoritmo propuesto. Aunque este concepto ha sido
dsicutido implicitamente tanto en congresos como conferencias especializadas en teoria de
control, no es sino hasta recientemente que fue acufiado de forma clara {46]. Con la nocién
de fragilidad se expone la diferencia entre robustez, optimalidad y desempefio. Mas aun, se
puede reconocer que la robustez puede ocasionar que sistemas de control a lazo cerrado sean
inestastables debido a posibles variaciones en el los parametros de control, atn del order de
107,

La nocion de fragilidad se fundamenta en la necesidad que algun controlador, que es
parte de un sistema a lazo cerrdado, sea capaz de tolerar incertidumbre en sus coeficientes.
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Existen dos razones para esto. Primero, la implementacion del controlador esta sujeta a la
impresicion inherente en la conversion analégica-digital-analogica asociada con: la longitud
finita de la "palabra”, la resolucién finita de los instrumentos de medicion y el error de
redondeo en calculos numéricos. Asi, se requiere que exista un margen de tolerancia alrededor
del control disefiado distinto de cero. Segundo, todo algoritmo de disefio de control requiere
reajustes porque un indice no escalar puede capturar todos los requerimientos de desempefio
de un sistema de control. Esto se traduce al requerimiento de que la estabilidad practica y el
margen de desempefio estén disponibles y asociados con la funcién de transferencia del
controlador nominal (o bien, otros parametros que caracterizen la implementacion) [46].

Asi pues, el estudio de la fragilidad de una ley de control es un nuevo campo de

estudio, el cual complementa e incrementa las lineas de investigacion dentro de la prespectiva
de incertidumbres aglutinadas.

93
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Apéndice A (Un resultado de estabilidad para una clase de sistemas variantes en tiempo)
Lema A.1: Considérese el siguiente sistema lineal variante en tiempo ¢ = A(k.r)e.

donde x = (x,.k.) es tal que Po(s) = s* + k;5 + k., = 0 es Hurwitz lo cual implica que k.
> 0. La matniz A(x,r) esta dada por

- 1
Al = l o } (A.1)

y r = nt) satisface 0 < g < r < g, < |, entonces, el sistema lineal anterior es
exponencialmente estable.

Prueba: Reescribamos al sistema lineal variante en tiempo de la siguiente forma:

é = A(x)e + B(re A.2)

donde

OJ (A3)

dado que P.(s) es Hurwitz, x, > 0, por consiguiente la matriz A es Hurwitz. Entonces existe
una matriz invertible P tal que el sistema (A.2) puede ser escrito como ¢ = P'JPe + B(re,
donde J es la forma candnica de Jordan de A(k). Ahora, considérese el cambio de
coordenadas €' = ¢P, asi se puede tansformar ¢ = P"'JPe + B(»)e a

¢/ = Je’ + B(r)e’ (A.4)

donde B(r) = PB(r)P". Luego, existe una norma |-} tal que [&',exp(Jt)]| < exp(-t)[e,]. De
este modo la integral del sistema (A 4), esta dada por

le‘@1 < exp(-Dlegl + exp(-) [exp(a) |Blr(o))l1e/Ido (A.5)
0

Adicionalmente, |B(#)| < [P ||P|B(A)| < 1-x.» < l-g,. Por lo tanto,

IOl < exp(-Dlegl + (1 - e )exp(-1) [exp(o)e’ldo (A.6)
0

A partir del lema de Bellman-Gronwall [19], se tiene que [€'(t)} < |le']| exp(-g;t) < 0.01
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Apéndice B (Un resultado de acerca de la observabilidad robusta) [28].

Considérese el sistema z = f(z,g,w) con € = 0. Asumase’ que existe un conjunto
abierto U, en R®, un nimero real nonegativo v < 1, un nimero real a > 1 y una funcién C' V:
O, — R. tal que el conjunto Z = {z: V(z) <a+ 1} es un subconjunto compacto de U,, y tenemos
V < - Y (z) donde Y,(z) es continua sobre U, y positiva definida sobre Z.

Observacion B.1: En la ausencia de w = w(t), si el equilibrio z = 0 de z = f(2,0) es
localmente asintoticamente estable con dominio de atraccion U, se puee proveer una funcion
de Lyapunov suave que satisfaga la suposicion PLU. Mas aun, v puee ser elegido igual acero
y a puede ser elegido arbitariamente grande (para mas detalles ver [19]).

Lema B.2: Considérese el siguiente sistema no lineal
Z = Fiz,e,w)
¢ = LAe + ®(z,e,w)

B.1)

donde z € R°, ¢ € R y L es un numero real estrictamente positivo. Asiimase que la
propiedad PLU se satisface y sea Z = {z: V(z) < a+ 1}. Supongase ademas que la matriz A
es Hurwitz y que existen unos numeros positivos reales G, y G, y una cota continua §, con
3,(0) = 0 que satisfacen

| fze.w)| - fz0w)]| < &,(le))

Y (z,e,w) € ZxRPIxW B.2)
|P(ze,w)| < o, +0,]e|

Sea q(L) una funcién de clase K, que satisface

Liminf—L— - « (B.3)
L-= " q¥L)
Adicionalmenta, sea P la solucion de la ecuacion matricial 4'P + P4 = - 1 y finalmente
definase a la funcion
T
Do) = a—Y@ gy 11 e Pe) (B.4)
a+1-W g(L) +1 - In(1 + £7P¢)

y el conjunto

El numero "1", de aqui en adelante se'ra arbitrario v podria ser remplezado por cualquier nimero
estrictamente positivo. Esta suposicion es conocida como: Propiedad Lyapunov Uniforme (PLU)
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U, = {zWz) < a + 1ix{ein(l + eTPe) < (L) + 1} (B.5)

Bajo las condiciones (B.1)-(B.5), para cadaa namero real estrictamente positivo L, la
funcion D(z,e): U, — R. es propia sobre U,. También, para cada numero real estrictamente
positivo a,, existe un numero real L tal que para todo L > L”, )(z€) satisface

D < -®,(z,€) (B.6)

donde P (ze) es continua sobre U, y positiva definida sobre el conjunto Z, = {(z,g): v + g,
< D(zg) <a + q(L) +1}.

Prueba: Empecemos la prueba remplazando In(1 + €'Pg) in (B.4) por la funcion tal
que T'(e) < (q(L) + D[a + q(L)* + 1)/[a + | + q(L)* + q(L)]. Asimase que D(zg) < a +
q(L) +1. De las definiciones de la funcion I'(g) y el conjunto Z = {z: V(z) < a+ 1}se implica
que, para algun L, z esta en Z. Por consiguiente, a paritr de la suposicion PLU y las cotas en
(B.2) podemos escribir lo siguiente

V< -1, + B3, l(e)]

! Y (z,e,W)EZxRxW ®B.7)
T‘T—[-L{elz + 2 (P)elBle] + B))

+ ¢'Pe

I'(e) <

donde f.s son numeros positivos reales los cuales acotan ¢V/0z sobre el conjunto Z. Tales
cotas existen porque V is C' y Z es compacto. Entonces, de (B.4), y (B.7) se tiene que

. a@ +1) y_ + +_99+1D 1 _ 2, s
D< m[ T,2) +P38,(le ] @ :11 1. e'Pe[ Lie|?+2_ (P)lel(B,le| +B)]
(B.8)

Ahora fijemos L, tal que (L") =& + a+ 1. Este L” existe porque q(L) es de clase
K. Luego, usando a > 1, la suposicion PLU y eligiendo L > L” tenemos que 1/2 < a(a + 1)/
(a+ 1 V) <2q* con ello se puede reescribir (B.8) como

3 a(@ + 1) _ g+ 1) 1 _L 2
D« —————“(a s V)z[ T;(Z)+ﬂ361(lﬁ!)] + (q‘1+‘11 = e,h[2q4|s| +4lm(P)|s‘(ﬂ2lel +B)I

B.9)

Dado que la relacién [a(a + 1))/[(@ + 1 - V)°] es positiva y esta acotada sobre cero en
Z, es suficiente considerar la siguiente expresion
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. -L
“Ti@  Bdi(leD ¢ LT e P Plel(Bofe [ +B)] B9

Estamos interesados en evaluar a la expresion anterior sobre el conjunto

A, = {ze)v + a, < D@ze) < a® + q*L) + 1} (B.10)

y lo haremos considerando los dos conjuntos: A, = {(zg): V(z) <a+ 1,1 <I(g) <q(L) +1}
y Ay = {(zeV(2) <a+ 1, I'(e) < 1}n{(ze)v + a < [aV(z))/[a+ 1 - V()] + I(e)} ¥
observando que A; esta contenido en A,UA,. Dado que tenemos {I'(€) < I, v + a, < D(zg)}
> v+gqg <[aV(@))a+1-V(z)] +TI().

En el conjunto A, nétese que el limite daado en (B.3) se mantiene, z esta contenida
en un conjunto compacto independiente de L, [q(q +1)]/[q + 1 - I'(¢)] esta acotada sobre cero
y la funcién d,(l¢|) esta acotada. No se usa la cota superior de [q(q +1))/[q + | - I'(g)], la
cual depende de L. Finalmente, por examinacion de la expresion (B.9a), se sigue que existe
un numero real positivo L, tal que para cada L > L, la funcién dada en (B.9) puede estar
acotada por arriba por una funcion de (z,€) la cual es negativa definida sobre A,.

En el conjunto A,, Para verificar que dD/dt es negativa definida para todo (z,ge,w) €
A xW, notemos que para L > L” tenemos

min 92D | __q max 9@+ | 5
o<rs<tl(g+1 -1y ¢q+1 0srstf|(g + 1 - I)?

Se sigue que para conocer el signo de la expresion (B.9a), lo aseguramos tomando

X = €
K=1L
x@ = 11,0)
21 B.11)
_ 1 eTe
o 2(1 + eTPe)

0@e) = B3, ([e]) + *A (P)|e|(B,le| + B)

y una funcién g(-) de clase K,, que satisface g(L) < L/[2q’(q + 1)]. Tal funcion existe porque
L/[2q°(q + 1)] > 0 para L > 0 y el limite (B.3) se mantiene. El conjunto A, es compacto e
independiente de L. Sus proyecciones A, — A, xA,, satisfacen A,, € {zV(z) <a+ 1} =Z
y Ay © {eI'(e) < 1}. entonces, a partir de (B.11) y las propiedades de Y,(z), x(z) es positiva
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definida sobre A,, y p(€) es continua sobre A, Evidentemente, g(g) es positiva definida
sobre A,.{0} También, de la continuidad de 3, y el hecho que §,(0) = 0, ®(zg) es continua
sobre A, y ¢(z,g) = 0 para todo (z,g) € {(zg) € = 0} N A,

Para ver que y%(z) es positiva definida sobre la proyaccion del conjunto {(z,g): &€ = 0}
M A,, tenemos que, con 0 <v <1lyagq >0,

Vi
{z=0,u +alsz—+—al——(§‘)7(z)+I‘(s)}-’u<V(z)

Asi que de la suposicién PLU, x(z) es positiva definida sobre la proyeccion de {(zg): € =
0} ~ A,. Por consiguiente, existe un niimero reeal positivo L', tal que, para L > L",, la
expresion (B.9a) puede estar acotada por arriba sobre A, por la funcion - %Y (z) - g(L)o(€)
la cual es negativa definida sobre A, ya que p(g) es positiva definida. Por ultimo, tomemos
entonces L > max{L"L",,L",}. O
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Notacion
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L: Parametro de alta ganancia de
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n: Orden del modelo del proceso.

P.s): Polinomio Hurwitz de orden n.

Rrx): Tasa de conversién.

r Relacion entre la informacion asociada con
la entrada de control desconocida sobre
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canonica.
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Z,V):
B:
Blx):
¥(z.v):

Y(2):
Ax:

AT:
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Error de estimacion.

Periodo de muestreo.

Funcién de desviacion de incertidumbre
asociada a la entrada de control.
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aglutinadas como variable de estado).
Funcion no lineal aglutinante de
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