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Resumen general 
En el presente trabajo‘ de tesis  se muestra  el uso y desempeño  de  controladores tipo 

cascada  en los procesos  quimicos. El trabajo  esta  organizado de la siguiente forma: 

mtroduccaón general  en  la  cual  se  justifica  el uso de  controladores  tipo  cascada,  se 

mencionan los trabajos  previamente  hechos y la diferencia entre  el  presente estudio 

con respecto  a los trabajos  en con.trol cascada de  literarura. En el capitulo uno se 

Justifica  el uso del  control como una  técnica  para  mejorar  la  operación de los proce- 

sos quimicos  menczonando algunos ejemplos. En el capitulo dos  se  mencionan los 

tipos  de  controles en  cascada,  su  aplicación y uso. En el  capitulo  tres se mencionan 

las  herramientas  usadas  en el diseño  de los controladores cascada  serie y paralelo 

de los casos  de  estudio  manejados. En el capitulo cuatro se describen los dos casos 

de estudio  trabajados  describiendo y explicando  paso a paso  la  construcción  de los 

controladores  cascada y de los controladores  de  comparación que son retroalimen- 

tados  linearizados,  se ilustra con  figuras los procesos que son  dos  reactores tanques 

agitados  continuos  el primero  con  dinámica  adicional  en el sistema de  enfriamiento 

y el segundo con  dinámica en  la  concentración y en la temperatura solamente. Y por 

medio  de  gráficas se muestra  la veloczdad de  respuesta y el desempeño  de los contro- 

ladores  cuscada  construidos  para los dos  reactores,  comparando  su  comportamiento 

con un controlador  retroalimentado que no usa medidas  intermedias y que contiene 

los mismos  t&rminos  inciertos  considerados  para los controladores  en  cascada. Los 

modelos  de  trabajo  de los reactores se manejaron  en  forma no  lineal. Se observó 

que el uso de estructuras tipo cascada  mejora el desempeño  de los controladores  por 

que se  aprovechan  medidas intemned2us. también  se  observó que los controladores 

tipo cascada  rechazan  mejor las  perturbnciones: se simularon terminos  inciertos  en 

ambos  casos de estudio,  para lo cual dLseñaron observadores  de  orden  reducido, 

los cuales  reconstruyeron  bien  las incertldurnbres. Por último, se encontró que la  es- 

tructura de los controladores  generaba un equivalencia a un  control  tipo PI donde  la 

parte  proporcional  esta  dada por el error de seguemiento entre la  variable controlada 

‘ E s t e  trabaJo s e  llevo a cabo graczas al programa  de becas patrocmado p o r  e l  Instztuto  Mexzcano del Petróleo 
a traltés de l  proyecto FIES 9595”II. 
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y la .referencza y la  parte integral esta dadu por  el  obsewador  de  orden reducido que 

se usa  para  estimar  la  incertidumbre. El control asi constituido tiene  una estructura 

de  “anti-’wmdup”, es decir, u  suturaciones en los controladores  existe la capacidad 

de  resetear  la  saturación y llegar  u la  referencia  dada. 
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Introducción general 

El control en cascada es una  de las herramientas más útiles para el  diseño  de  con- 

troles avanzados. Su utilidad radica en  su capacidad para rechazar perturbaciones 

y mejorar el desempeño de los controladores. Este tipo de estrategia es  usada  en  los 

procesos  químicos  debido a que existen variables  con  medidas retardadas o procesos 

de gran capacitancia como  columnas  de destilaci6n. En los cuales la implementaci6n 

de una técnica de control convencional, como el uso  de  controladores  con estructura 

proporcional e integral implica retardos en las acciones de control y mal desempeño 

de los controladores ya  que las perturbaciones y los  ruidos  de  medici6n  no  serán 

detectados al tiempo  que  ocurren y por  lo tanto el cont'rol tardará en corregir la 

acci6n de control. 

La idea  de usar control en cascada se  origin6  con  el  problema de rechazo de per- 

turbaciones cuyos efectos se detectan más rápidamente en una salida de control 

secundaria  que  en la variable controlada. Entonces, el uso de control en cascada es 

recomendado para aquellos  procesos  en  los  cuales la dinámica de un lazo de control 

secundario  es mds rápida  que la dinámica del  proceso primario (Stephanopoulos, 

1984). En estas condiciones la interacci6n entre los dos esquemas  de control for- 

mados  es practicamente nula, debido a la diferencia en sus dinámicas y por la cual 

se dice que  no se presentan  problemas  de  sintonizado en  el  esquema  de control en 

cascada. 

Antecedentes 

Yu (1988) realizo trabajos de  diseño y andlisis  de  controladores tipo cascada para- 

lelo. Mientras que  Shen y Yu (1990) aplicaron estos resultados para la selecci6n  de 

una  variable  medida  secundaria cuando existen diferentes tipos de perturbaciones. 

Brambilla y Semino (1992), introdujeron un filtro no lineal entre los  dos  lazos  de 

control de un controlador cascada paralelo con el fin de desacoplarlos  ya  que la ve- 

locidad de respuesta de  los  dos  esquemas era equiparable y no resultaba tan obvia 

la sintonizaci6n de los  dos  lazos  de control. Brambilla (1994) propuso la selecci6n 

de  algunos  pardmetros  adimensionales para diseñar esquemas  de control cascada 



paralelo en  columnas de destilacidn con control dual. Semino y Brambilla (1996) 

propusieron  el  diseño de un estructura de control cascada paralelo capaz de evitar 

interacciones entre los lazos  de control maestro y esclavo, utilizando un control con- 

vencional en  el lazo interno y técnicas de IMC1 (hlorari y ZuJirou, 1989) en lazo 

externo con el fin de  rechazar  los efectos de  las perturbaciones que  no  son tomadas 

en cuenta por  el lazo interno, la estructura de control que  ellos  propusieron  mos- 

tr6 mayores ventajas cuando la variable  medida  del  lazo  primario  se obtiene con 

retardos. Russo y Bequette (1997) construyeron una estructura de control cascada 

para el caso un RTAC de tres estados2 y usaron el  modelo  linearizado  alrededor  de 

un punto de equilibrio inestable, mientras  que para la construcci6n del controlador 

utilizaron una estructura de IMC en el lazo externo o lazo esclavo para desacoplar 

a la temperatura del reactor de la temperatura del sistema de enfriamiento, y una 

estructura de  un control convencional tipo proporcional en el lazo interno o maestro. 

En este trabajo se presenta una estructura cascada serie para el caso uno,  en el cual 

se usaron técnicas de back-stepping para descoplar a la temperatura del reactor de 

la temperatura del sistema de enfriamiento y se asumieron la existencia de incerti- 

dumbres  en los tQminos de reacci611,  en el coeficiente de transferencia de calor y en 

la temperatura de las corrientes de entrada al reactor y al sistema de enfriamiento; 

mientras que para el segundo caso de estudio se construy6 un control cascada pa- 

ralelo asumiendo las mismas incertidumbres que para el caso uno, ambos  casos  de 

estudio se trabajaron con el sistema no lineal. 

IMC: InterruLl model control 
'RTAC de  tres estados: es  un reactor tanque agitado continuo con dindmica  en la  concentraci6n y en l a s  

temperaturas del reactor y de1 sistema  de enfriamiento. 
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Capítulo I 

Importancia del control en los 

procesos químicos 

1.1 Resumen 

E n  este  capitulo  se hace una introduccio'n a la importancia y aplicacidn de l a s  técni- 

cas  de control e n  los procesos quim,icos. De maneru  general  se  tratan  algunos  pmble- 

mas de  control en  la  industria  quimica y su correlacidn  con  objetivos de produccidn, 

calidad,  seguridad e higiene y manejo de residuos  contaminantes.  Se  mencionan los 

tkrminos  generales  usados en tearia de control y la interaccidn  entre ellos. También 

se establece el objetivo  general del estudio y aplicacidn de control, asi wmo tambikn 

los objetivos  particulares.  Por  último, se enfatiza el motivo del uso del control  como 

una  herramienta que se suma a la búsqueda  de  nuevas  tecnologias y no  como su 

mnnejb  tradicional que implica su uso corno una alternativa paralela a la aplacacidn 

y al mejoramiento  de  tecnologias. 
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1.2 Introducción 

Motivacidn 

El control de procesos es una tknica que tiene una  variedad  de  campos de apli- 

caci6n pero su utilidad s610 se  observa a traves de ser  usada directamente en los 

procesos industriales. El control necesariamente interacciona con otras disciplinas 

para generar y aplicar tecnologías a situaciones reales que involucran  problemas  de 

calidad, seguridad y disposicih de  residuos. 

En el  Brea industrial se  ha  observado  que la mejora de  procesos no necesariamente 

proviene del hecho de usar nuevas  tecnologías  si no m& bien del diseño de técnicas 

de control y en ocasiones el conjunto entre ambos  recursos. En  la industria química 

actual se presentan objetivos que  involucran mejoras de calidad en los productos, 

reducci6n de costos de producci6n, disminucibn de la contaminación, mayor  flexi- 

bilidad de los  procesos sujetos a ca.mbios  de  mercado y de tecnologia. De manera 

que el reto es lograr lo anterior contando con  una industria ya cimentada que  en 

algunas ocasiones tiene varios  años de antigüedad. Bajo esta situaci6n el control es 

capaz de cubrir estos aspectos al hacer un analisis propio  de cada proceso y diseñar 

una tkcnica de control adecuada  que cubra dichos objetivos. Si se diseña un "buen?' 

control, lo que  significa  que  se mantendran los valores  de referencia dados  en las 

variables de control, a bajos margenes de variacih, entonces, se mejorara la calidad 

y se reducirdn costos de producci6n. 

Situacidn. 

En sus inicios, los procesos  qufmicos  se encontraban en un control vía  operadores  de 

planta-, personal del  Brea  que estuviera observando  niveles, temperaturas, presiones, 

mediciones de flujo, etc. para realizar aberturas de  vBlvulas y cualquier otra accidn 

que involucrara el esfuerzo necesario para mantener a l a s  variables en un punto  de 

operaci6n dado. Posteriormente se hizo uso de control automBtico, el cual utilizaba 

controladores calibrados con resortes, de manera que los actuadores recibían señales 

de aire y realizaban los  mismos  esfuerzos  de control que anteriormente realizaban 

los operadores; de esta forma se observ6 que si se introducían controladores para el 

.~ 
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manejo de procesos, entonces, se  tenciría  m& efectividad en la obtenci6n de produc- 

tos con calidad cercana al objetivo real y entre los margenes  de calidad aceptados. 

Posteriormente se  llego al uso de  controladores  lógicos programables, en  los  cuales 

la comunicación entre redidores, controladores y actuadores de control se realiza 

por señales eléctricas y aquí es donde  se  hace necesaria la herramienta de  computo 

para realizar los  programas  que cristalizen las técnicas de control diseñadas. Esto es 

corno un marco de referencia de la situación de  los  procesos industriales a lo largo 

de su  uso. Pero existe un aspecto que hay que analizar con detenimient'o y que 

involucra cual es el  objetivo u objetivos de control y cuales  son  las  variables y el 

lenguaje usado  en la implementación  de un control. Entonces, se  procede a definir 

el objetivo general y los objetivos particulares de control. 

1.3 Objetivo general de control 

Es mantener a la o las  variables  manipuladas en el  punto de operación deseado, 

realizando las manipulaciones  necesarias  en  los actuadores o element'os  finales de 

control. 

Objetivos particulares 

Algunos ya se  han  mencionado y son: mantener la calidad de los productos entre 

un margen de variabilidad fijo, disminuir costos de producción,  disminuir  emisio- 

nes de contaminantes a la atmhfera, reutilizar materiales de desecho, aumentar la 

producci6n, entre otras. 

Terminología usada y su rol específico en el diseño de controladores 

Variable: cualquier propiedad  del sistema en estudio que este variando  conforme el 

tiempo avanza. 

Variable  controlada: es aquella propiedad o característica del proceso que  se  desea 

mantener en un punto de referencia dado y pueden  ser  presiones, temperaturas, 

niveles de líquidos, indices de refracci6n, etc.; todas estas propiedades  estBn  involu- 

cradas con la operacicjn  del proceso deseada. 
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Vafiable manipubada: es aquella  en la que  se  pueden  inducir  cambios para mantener 

a la variable controlada en  el  punto  de referencia dado. 

Entrada  de control: es la variable que entra al control y su funci6n  es efectuar los 

cambios  requeridos por el sistema de control, para mantener a la variable controlada 

en  el  punto de referencia. 

Perturbaciones del sistema: cuando existen variables  de entrada o salida del siste- 

ma que  sufren  cambios  repentinos se dice que existen perturbaciones, ejemplo de 

ellas son cambios  de  composici6n en flujos de ent'rada, cambios de temperakura en 

corrientes de agua de enfriamiento, etc. 

Sistema  a lazo abierto: se usa este termino cuando el proceso no tiene retroalimen- 

taci6n de señal de control. 

Sistema a Zazo cerrado: es  aquel  en  el cual existe un control retroalimentado que va 

a inferir cambios en  el sistema. 

Dindmica de un sistema: se dice que  es la variacitin  de las propiedades  del sistema 

con el tiempo. 

1.4 Interacciiin entre el control y la dinámica  de los 

procesos 

La mejor forma  de mostrar la interacci6n entre la din8mica de los  procesos y el 

control es haciendo uso  de ejemplos, por lo que se van a tomar  tres casos de literatura 

(Lwyben, 199U), los cuales solamente van a describirse. En el primer caso se describe 

un proceso simple  en  el cual la dinAmica es importante para la evoluci6n  del caso 

de estudio; el segundo caso muestra un control retroalimentado simple y el tercer 

caso discute el control global de un proceso qw'mico. 

Caso 1. Se cuenta con un tanque en  el cual se  bombea un líquido  incompresible 

a un gasto Fo(t), en la base del tanque existe una tubería que conecta con otro 

tanque, por la cual fluye el líquido a un flujo F ( t ) ,  ambos  tanques est&n abiertos a 

la atnl6sfera. Se  desea mantener una altura de líquido h en el interior del tanque de 
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manera que el  volumen  del  líquido sea constante. Primero se analiza el caso en el que 

el tanque esta en estado estacionario, lo cual significa  que el flujo de entrada y el de 

salida no estan cambiando con el tiempo y que  ademas  son iguales, en esta situaci6n 

se debe calcular la altura del tanque y el  dihmetro de la tubería 6ptimos, es decir, 

hacer el  menor costo manteniendo las dimensiones  requeridas para que  el  volumen 

de  líquido  en  el tanque sea constant,e. Si  no  se  diseña  bien el tanque y se deja poco 

margen entre la altura requerida y la de diseño se tendran derrames, lo cual implica 

pérdidas  de materiales. Por otro lado si  se deja mucho  margen entre la altura 

del tanque y la altura  de diseño habra gasto innecesario de materiales. Sup6ngase 

que  el tanque almacena Bcido  sulfúrico y que va a ser alimentado a un segundo 

tanque de diluci6n para finalmente alimentar la soluci6n  de  &ido a una  unidad  de 

intercambio i6nico, si el tanque de k id0  concentrado se derrama se  producir&  una 

situaci6n de  inseguridad,  ya  que  el derrame puede alcanzar tanto a personal como a 

las instalaciones de la  planta, si existe vaciado  del tanque o solamente  una baja del 

nivel requerido, entonces no se estar& alimentando la soluci6n  requerida a la unidad 

de intercambio i6nico y el  funcionamiento de esta se ver& alterado. 

Con este ejemplo se observa la importancia de estudiar el estado estacionario de un 

proceso para realizar un diseño óptimo, pero ¿qué pasa  con la dindmica?, esto es 

algo  que también es importante por que se necesitara de un control que  mantenga 

la altura de  liquido requerida, ya que el proceso tiene una  dinhmica que involucra 

flujos  variables y en caso de que no exista control en el sistema, se tendr&n también 

problemas  de  derrames o vaciado del tanque. 

Caso 2. Se considera un intercambiador de calor del tipo haz de tubos con coraza, 

por  los tubos pasa un  gas6leo  que va a ser alimentado a una  unidad de craqueo 

catalítico (FCC), para la obtenci6n de  gasolinas. Por el lado de la coraza pasa una 

corriente de  vapor  de  agua  con la temperatura necesaria para calentar el gas6leo a 

la temperatura de entrada requerida  en la unidad de craqueo, es muy importante 

mantener la temperatura del  vapor o de lo contrario la operaci6n de la unidad FCC 

sera ineficiente, para esto se coloca un  indicador  de temperatura en la corriente 

de salida del gas6le0, el indicador va a mandar una  señal a un controlador que 
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va a comparar la temperatura de salida con la temperatura calibrada de existir 

diferencias entre ambas e1 control actuará sobre la válvula  de  admisión  de  vapor. 

abriéndola o cerrándola, según  sea  el caso, de manera que la temperatura del  gas6leo 

siempre  sea la especificada. Este controlador es  del tipo de retroalimentacibn simple. 

Caso 3. Aquí  se  menciona una planta de  producción de polínkos en la cual  se 

involucran dos fases del  proceso  que son reacci6n y secado, además de los  servicios 

requeridos  por  el  proceso  como  agua  de edriamiento, agua  de carga a reactores, 

vapor  de calentamiento, entre otros. Cada parte del  proceso va a involucrar  una 

serie de controladores  que  en su conjunto van a constituir el control global de la 

planta. Por ejemplo, en la parte de reacci6n el reactor debe controlarse por  medio 

de la temperatura, ya  que si existen altas temperaturas existe riesgo de explosi6n  del 

equipo o en  menor nivel, polímero  fuera  de especificaci6n; en la parte de secado  se 

necesita mantener niveles  de tanques de alimentaci6n a los secadores, para producir 

una cantidad 6ptima de  polímero secado, en esta  parte también deber& mantenerse la 

t,emperatura de aire de secado para evitar que el polímero  se  queme o quede  humedo; 

en la  parte de servicios, si se toma en cuenta la caldera usada para la producci6n 

de vapor, se debe considerar  que este es u n  equipo  de alto riesgo y si  no  se tiene 

control en la relaci6n de alimentaci6n de combustible-aire y en la temperatura de 

calentamiento existir& peligro  de explosibn. De esta forma  se  pueden  ir  mencionando 

los  demás  esquemas de control necesarios para el  buen  funcionamiento  de la planta 

y que en su conjunto tienen la funci6n  de  cumplir  con un objetivo de produccih y 

de calidad de producto 6ptimos para que  el  proceso  sea rentable. 

Con esto se da por terminado el analisis de la importancia del control en  los  procesos 

químicos. 

Observaciones 

Se observ6, con la ayuda  de ejemplos explicítos de tipo industrial, que la aplicaci6n 

de control es elemental para operar los  procesos químicos, ya  que de las técnicas 

de control usadas  dependerá  en  buena parte la calidad y cantidad de  los productos. 

También se observ6  que  el  uso  de técnicas de control implica  seguridad  del  personal 

11 



y de las instalaciones. Por la parte de  disminución  de contaminantes, esto se cubre 

si se piensa  que  al operar eficientemente la planta o proceso químico, no existirán 

derrames  innecesarios o emisiones a la atm6sfera de gases contaminantes, además 

de  que si se cuenta con  una planta de tratamiento de agua, se deberá hacer uso de 

control para obtener la calidad m’nima requerida  por las autoridades para poder 

descargar el  agua al  drenaje, teniendo la opción  de  que si  se realiza  una  remoción 

eficiente de contaminantes, entonces el agua se podrB  incluso reutilizar. 

Por lo tanto, se comprobó que  el  diseño  de técnicas de control, es  elemental para 

operar eficientemente los  procesos  químicos y que  el  diseño  de  una técnica en par- 

ticular depender& de las  necesidades de operación y de las variables necesarias para 

diseñar el control, las cuales  pueden  ser  medidas,  no  medidas e inferidas. 
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Capítulo 2 

Control en cascada 

2.1 Resumen 

El objetivo de este  capitulo  es  mostrar  la  importancia de la implementacidn de  con- 

troladores  tipo  cascada e n  los procesos qufmicos, el capitulo  esta  organizado de la 

siguiente  manera:  primero se define un control  tipo  cascada y su uso,  posteriormen- 

te  se  definen los dos tipos de controladores en  cascada  que han  sido  desarrollados 

y su  aplicacidn  especifica,  enseguida  se  mencionan los tipos de  trabajos  que  se han 

hecho  usando  la  estructura de  control  tipo  cascada y la aportacidn de  cada  trabajo, 

por ziltimo,  se  muestran  algunos  ejemplos  esquenzliticos  de la aplicación de este  tipo 

de controlado9w,  todo lo anterior  se hace con el fin de justificar el uso del control 

cascada en  este  trabajo y mostrar l a s  herramientas  de  control  necesarias para la 

implementacidn de estos  controladores. de  manera que en  el siguiente  capitulo  se 

expliquen y desarrollen  con  ejemplos este t ipo de herramientas. 
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2.2 Introducción 

Motivación 

La estrucrura de  controladores  en cascada es una  de  las herramientas m&s útiles para 

diseño  de controles avanzados  en la industria. Su utilidad radica en  su capacidad 

para rechazar perturbaciones y mejorar el  desempeño de  los controladores. Este tipo 

de estrategia es  usada  en  los  procesos quimicos, debido a que existen variables  con 

medidas retardadas o procesos  de gran capacitancia, como  columnas  de destilación, 

en los  cuales la implementaci6n de  una técnica de control convencional  como  el  uso  de 

controladores tipo PI1 implica retardos en las  acciones  de control y mal desempeño 

de los controladores, ya  que las perturbaciones y los  ruidos de medici6n  no  serán 

detectados al tiempo que  ocurren y por lo tanto el control tardar& en corregir la 

acción de control. 

La idea  de  usar control en cascada se origin6 con  el  problema  de  rechazo de pertur- 

baciones  cuyos efectos se detectan de manera m& rzipida  en una salida de control 

secundaria que  en la variable controlada. Entonces, el  uso  de control en cascada es 

recomendado para aquellos  procesos  en  los  cuales la din&mica de un lazo  de control 

secundario es m&s  r&pida  que la dinamica del  proceso primario (Stephanopoulos, 

1984 ). En estas condiciones, la interacci6n entre los  dos  esquemas  de control for- 

mados  es practicamente nula  debido a la diferencia en sus dinzimicas y por la cual 

se dice que no se presentan  problemas  de  sintonizado  en el esquema  de control en 

cascada. 

La estructura de un control cascada convencional esta compuesta por  dos contro- 

ladores retroalimentados, donde la salida del control primario o control maestro 

cambia el punto de referencia del control secundario o esclavo. La salida del control 

secundario  incide directamente en la acción final  de control, como  por ejemplo una 

válvula. 

‘Controladores con acci6n  proporcional  e  integral 
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Antecedentes 

Yu (1988) realiz6 trabajos de diseño y análisis de controladores tipo cascada para- 

lelo. Mientras que Shen y Yu { 1990) aplicaron estos resultados para la selección  de 

una variable medida secundaria cuando existen diferentes  tipos de perturbaciones. 

Brambilla y Semino (1992), introdujeron un filtro no lineal entre los  dos  lazos  de 

control de un controlador cascada paralelo con el fin de desacoplarlos, ya  que la 

velocidad de respuesta de los  dos  esquemas era equiparable y no resultaba tan obvia 

la sintonización de los dos  lazos  de control. Brambilla (1994) propuso la seleccih 

de algunos pariimetros adimensionales, para diseñar esquemas  de control cascada 

paralelo en  columnas  de destilaci6n con control dual. Semino y Brambilla (1996) 

propusieron  el  diseño  de  un estructura de control cascada paralelo que era capaz de 

evitar interacciones entre los  lazos  de control maestro y esclavo, para lo cual usaron 

un control convencional  en el lazo interno y técnicas de IMC en lazo externo con 

el fin de rechazar los efectos de las perturbaciones que no son tomadas en cuenta 

por el lazo interno, la estructura de control que  ellos  propusieron mostr6 mayores 

ventajas cuando la  variable  medida del lazo primario se obtiene con retardos. 

2.3 Tipos de controladores en cascada 

Como ya se menciono, existe un  esquema  de control primario o control maestro 

y un esquema de control secundario o control esclavo, la primera  denominacibn 

se usa  cuando van a existir más de dos lazos  de control, mientras que la segunda 

denominación se usa  cuando existen solamente dos lazos o esquemas  de control. En el 

presente trabajo se  van a usar solamente dos lazos  de control y el objetivo de usarlos 

es  que en  conjunto, como  ya se habia mencionado, tienen la capacidad de rechazar 

perturbaciones y mejoran el desempeño  del sistema de control. Existen dos tipos 

de estructuras en las cuales  el control en cascada puede aplicarse. Genéricamente 

se dice que si la variable  manipulada afecta a una  variable y ésta a su  vez afecta 

a una  segunda  variable controlada, la  estructura se  denomina control cascada en 

serie. Pero si l a  variable manipulada afecta directamente a la variable controlada y 



a una segunda variable, entonces el control es cascada paralelo. 

Para ilustrar el efecto de rechazo de perturbaciones que tienen los  controladores tipo 

cascada considerar el rebolier de  una  columna  de destilaci6n, Figura 2.la,  suponer 

que la presi6n  de suministro de vapor aumenta. El tiempo que  el control requerirá 

para manipular la v&lvula  de  admisi6n  de  vapor será demasiado grande, por  lo  que  el 

flujo de  vapor se incrementará. Con un  esquema  de control simple, no habrá acción 

correctiva de control hasta que la  alta presi6n  de  vapor incremente el contenido  de 

los  fondos y la temperatura del plato donde  se encuentre localizado el  medidor  de 

temperatura aumente, por lo que  el sistema estará perturbado por  el  aumento en 

la presi6n de vapor y por lo tanto no se obtendran las especificaciones  de destilado 

requeridas hasta que  el control ”se de cuenta” de este cambio en la presión. Pero 

con el esquema de control en cascada, Figura 2. lb,  el controlador de flujo de entrada 

de  vapor  de inmediato detectará el cambio en la temperatura que  es proporcional 

al cambio de  presi6n y enseguida accionar6 a la válvula  de  admisi6n  de  vapor,  de 

manera que el flujo  de  vapor  se encuentre en  el punto de referencia  dado. Por lo 

tanto el reboiler y la columna estarán afectados de  manera minima por  el cambio 

de  presi6n en  el  vapor  de calentamiento del reboiler, cambio que al final de cuentas 

se traduce como una perturbación. Hay que tener en cuenta que la estructura de 

control mostrada en la Figura 2 l b ,  no necesariamente es la única  posibilidad  de 

implementar  un lazo de control en cascada, ya  que una forma tal vez más natural, 

y definitivamente  menos costosa, es colocar un transmisor de temperatura en la 

línea de retorno de  fondos a la columna, de  manera  que esta señal sea enviada al 

controlador de  flujo (CF) y este a su vcz accione la  válvula  de  admisibn de vapor. . .  

Otro ejemplo del  uso  de este  tipo de c,structura es un RTAC (reactor tanque  agi- 

tado continuo), en  donde el control primario esta constituido por  el control de la 

temperatura del reactor, Figura 2.2,  mientras que el control secundario esta consti- 

tuido  por la temperatura del sistema de enfriamiento, mediante los  cuales el control 

de temperatura del reactor detectará y rechazará perturbaciones en la temperatura 

de entrada del enfriante de manera rápida y eficiente. El usar  esquemas  de control 

en cascada disminuye  considerablemente el tiempo característico a lazo cerrado del 
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reactor, en comparación del  tiempo característico generado  por una estructura sim- 

ple  de control, en la cual directamente la temperatura del reactor genera la acción 

de control sobre la vzilvula de  admisi6n  del refrigerente2. Los esquemas  de control 

del reboiler de la columna de destilación y del RTAC son  esquemas de cascada en 

serie  ya  que la variable manipulada afecta a la segunda  variable controlada y esta a 

su vez afecta a la variable  del  esquema primario. 

2.3.1 Control cascada en serie 

En esta  parte se va a esquematizar el  diseño  de un control cascada serie y a com- 

parar frente a un  esquema  simple de control ret.roalimentado en conjunto con  las 

características del sistema a lazo cerrado. 

Entonces, la Figura 2.3a muestra un proceso a lazo abierto en el  cual las funciones  de 

transferencia g1 y 9 2  están conectadas en serie, la variable manipulada m entra a g1 

y produce  un cambio en la variable 5 1 ,  la cual a su vez entra a 92 y cambia a 5 2 .  La 

Figura 2.3b muestra un sistema con un control retroalimentado convencional, donde 

un controlador simple b identifica a la  variable x2 y la compara con un punto  de 

referencia para que posteriormente el control b cambie a la variable  manipulada 

y esta a través de g1 haga el cambio necesario en 5 1 ,  la que a su vez, a través  de g2 

dirija la variable x2 hacia al  valor  de referencia dado, de manera que la comparación 

entre esta y la referencia  sea cero, la ecuaci6n característica del sistema en el dominio 

de Laplace es la siguiente: 

La Figura 2 . k  muestra un control cascada serie para el  mismo proceso de la Fi- 

gura 2.3a, en esta se observan  dos controladores, la forma  en que se llevan a cabo 

las acciones de control es la siguiente:  variable x2 es comparada con  el  punto  de 

referencia ( x F t ) ,  la diferencia generada ente ambas es alimentada al controlador b l ,  

'Ver la comprobaci6n en la parte de diseño de esquemas  de cascada serie. 
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Figura 2.3a Esquema de un proceso a lazo abierto, donde existe 
una variable medida “m’’ y dos variables de salida “XI)’ y ‘‘x2” 

Figura 2.3b Esquema de un sistema con un control 
retroalimentado convencional 
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que  es  el control primario o maestro, del cual sale la variable x1 de referencia (xyt), 

la cual a su vez,  es  comparada  con la variable  de  proceso q generada  por 91. El 

error o la diferencia ente y 5 1  es alimentada al control b2, que es el control se- 

cundario o esclavo, el cual finalmente  provoca  los  cambios  necesarios en la variable 

manipulada m para obtener el valor  de referencia dado en z1 y que est,e a su vez al 

entrar a g2 genere  el  valor  de x2 pedido al inicio  por la referencia (x;et) .  La ecuaci6n 

característica del sistema es: 

Se observa claramente que  las  ecuaciones (2.1) y (2.2) difieren bastante y por  lo tanto 

las características de respuesta de  ambos  controladores también ser& diferente. 

Ahora bien, considerando  expresiones para los  controladores y las funciones  de trans- 

ferencia, se define  que  los  controladores b, bl y b2 son  del tipo proporcional solamente, 

entonces: 

y que las expresiones  de  las  funciones de transferencia son: 

1 
91 = (0.5s + l)(s + 1) 

1 
92 = ___ 5s + 1 

entonces, aplicando estas expresiones a las ecuaciones características a lazo cerrado, 

para el control retroalimentdo convencional, ecuaci6n (2.1): 1 + gl(s)g2(s)b(s) = O 

y el control en cascada en serie, ecuaci6n (2 .2) :  1 + g2b2(*) = O,  se van a 

obtener los valores de ganancia última y frecuencia última y con  ellos determinar 

las ventajas de  usar  cualesquiera de los esquemas  de control aqui  presentados. 
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(a) Control  convencional. Considerado  que  el control b es proprocional  igual a kc, 

entonces, la ecuacicjn característica a lazo cerrado es 

I +  
1 

(0.5s + l)(s + 1)(5s + 1) kc = O 

2.5s 8s f 6 . 5 ~  + 1 + kc = O 3 2  

para obtener la última ganancia (ku3) y la último frecuenia (uu4) se sustituye iu en 

vez de S, entonces: 

-i2.5w3 - 8w2 + i 6 . 5 ~  + 1 + kc = O 

[-8u2 + 1 + kc] + i[-2.5W3 + 6 . 5 4  = O + bO 

Resolviendo la ecuación (2.3) se tiene los siguiente: 

k, = 19.20 

w,  = 1.61 

(b) Diseno del control  esclavo. Se  escoge  un coeficiente de amortiguamiento5 a lazo 

cerrado para el lazo esclavo de 0.707, de manera que  los  polos de la funci6n  de 

transferencia de este control sean  iguales.  Enseguida  se calcula el valor  requerido 

de Icl . La ecuacidn característica a lazo cerrado del control esclavo  es 

1 
+ Icl (0.5s + 1)(s + 1) 

= o  
0.5s2+ 1.5s + 1 + kl = O 

3Ultima ganancia representa el valor del límite  de estabilidad de un controlador proporcional retroalimentado. 
*La frecuencia ultima es aquella en la que el sistema comienza a oscilar. 
5E1 coeficiente de amortiguamiento (C) es un valor que se asigna a un sistema de segundo  orden ( T ~  2: +27(; 5 

fz = f ( t ) ) ,  para  colocar los polos de la funci6n  de transferencia en determinados valores. Si C > 1 el sistema 
tiene dos raíces reales,  si < = 1 el sistema tiene  una raíz repetida y si C < 1 el sistema genera dos raíces con parte 
compleja. 
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resolviendo la ecuaci6n a lazo cerrado l a s  raíces son: 

Al escoger  un un coeficiente de amortiguamiento de 0.707, las raíces imaginarias y 

las  reales  deben ser iguales (Luyben, 1990), de manera que la velocidad de respuesta 

del control esclavo  no  sea lenta en comparaci6n al control maestro. E,ntonces  de la 

ecuacidn (5) : 

1.5 = 0.5d- + k1 = 1.25  (2.6) 

(c) Diseño del Zazo maestro. La ecuaci6n característica del  lazo maestro es: 

91 bl 2.5k2 
+ 92b2 (1 + Slbl)  = + 5s3 + S 2  + 3s + 4.5 = o  

5s3 + 16s2 + 25.5s + 4.5 + 2.5k2 = O (2 .7 )  

resolviendo la ecuaci6n anterior para obtener la última ganancia y la frecuencia 

última se sustituye iw por S y se tiene: 

IC, = 30.8 

U, = &E = 2.26 

(2.7a) 

Si  se  comparan  los  valores de ganancia última y de  período último obtenidos para 

el control convencional  retroaliment'ado, k, = 19.20 y w, = 1.61. Y para el control 

cascada en serie, IC, = 30.8 y w, = 2.26, se  observa  que  el control cascada serie 

resulta en mayor ganancia última, es  decir mejor desempeño  del control al tener 

un margen  mayor  de aplicaci6n de ganancias y en un tiempo a lazo cerrado menor 

(que  es el recíproco de la frecuencia), lo cual implica  mayor  rapidez de respuesta 

del control. Con lo cual se  comprueba la afirmacih hecha, al decir que se presenta 

un mejor desempeño el usar un control cascada serie en lugar  de un retroalimetado 

simple para controlar el RTAC. 

Ahora se ejemplifica un sistema de retroalimentacih simple y de cascada en  serie 
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para un  proceso  químico. 

Se considera el proceso de regenerack511 catalítica de la Figura 2.4,  en  el cual el ca- 

talizador de la unidad  de  reacción  es  introducido para quemarle el coque depositado 

en  su superficie, el quemado se realiza  mediante la introducci6n de aire para que se 

lleve la reacci6n de combusti6n C + 0 2  ”+ COZ. Este es  un proceso  que se  lleva a 

cabo por lotes y el t’iempo de regenerado  puede  ser variable. La situaci6n es la si- 

guiente: si el tiempo de  regeneraci6n  es muy largo se tienen retrasos en la operaci6n 

del sistema de reacción, lo  que a fin de cuentas se  reduce a perdidas  de dinero, pero 

por otro lado, si el tiempo de  regenerado  es  demasiado corto, el catalizador se  va a 

degradar  sufriendo desactivacih permanente, lo  que también se traduce en  perdidas 

de dinero. Por lo anterior se hace necesario  implementar  una técnica de control que 

optimice la operación  del sistema de  regeneración. La Figura 2.4 muestra un control 

de retroalimentaci6n simple, en el cual la medida  de temperatura de la cama supe- 

rior del catalizador Tc entra a un control de temperatura ITC, para ser comparada 

frente a una referencia dada y generar una acci6n de control que  manipule la valvula 

de admisi6n de combustible al horno, de manera que se regule la temperatura del 

aire de entrada al calentador: Si existen fluctuaciones  en la temperatura de entrada 

de aire o un cambio en el flujo o en las características del combustible del horno, 

habra deficiencias en la temperatura de entrada de aire a la unidad  de  regeneraci6n 

TH , lo  que significara finalmente ineficiencias  en el quemado de coque y se detectara 

mediante la temperatura de  la cama superior de catalizador Tc, que  es la variable 

medida y para que el control simple  ‘detecte esto pasara demasiado tiempo debido a 

la  capacitancia del horno y de la unidad de regeneracih, por lo  que  el control ser& 

lento e ineficiente. Entonces se hace necesario  implementar una tknica de control 

eficiente y se  propone  usar un control cascada en serie que se muestra en la Figura 

2.5, en esta  estructura de control se cuentan dos esquemas: el lazo maestro y el 

lazo  esclavo. La manera de trabajar del control cascada es la siguiente:  se  mide 

la temperatura de la cama de catalizador y se  manda a un primer controlador de 

temperatura ITCl y se compara con la temperatura 6ptima de  quemado, el control 

m0 genera una referencia para el segundo controlador, el cual recibe la medida de 



Figura 2.4 Sistema de regeneración de catalizador con un 
control retroalimentado simple 
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la temperatura de salida del aire del calentador y al  comparar la referencia  pedida 

por el primer control, para mantener la temperatura de la capa del catalizador, el 

segundo control de temperatura acciona la válvula  de  admisión  de  combustile para 

mantener la t,emperatura de aire TH requerida, de manera que la temperatura de la 

capa del catalizador se mantenga en el  punto  deseado, si en el calentador se intro- 

duce  alguna perturbación 7 ' ~  se desvía del punto  de referencia dado y entonces  se 

inician acciones correctivas antes de  que la temperatura de la cama del catalizador 

cambie. Esto se logra  por  que  se  divide  el retardo en  dos bloques, para compensar 

las perturbaciones antes  de  que se afecte la variable controlada del  esquema primario 

o maestro. 

2.3.2 Control cascada paralelo 

Este sistema de control tiene la característica de  que tanto  la variable  manipulada 

y la perturbaci6n afectan al lazo de control primario y al lazo  secundario a través 

de acciones paralelas, mientras que  en  el control cascada en  serie ambas acciones 

afectan al lazo primario y a través de éste último al lazo secundario. Un ejemplo  en 

procesos  químicos  de este  tipo de estructura, es una  columna  de destilaci6n, Figura 

2.6, en la cual la temperatura de un plato es  medida  sin  considerar  grandes retrasos y 

se  escoge  como  variable a controlar. Al mismo tiempo se tienen medidas retardadas 

de la composicicin  de destilados, las cuales son  usadas para corregir la temperatura 

del plato a un  punto  de  referencia correlacionado con la concentraci6n del producto 

deseado  en los destilados. El primer lazo de control (control maestro),  esta dado 

por  la  medida de la  concentrach,  la cual entra a un primer control CC, en  donde 

hay uba referencia dada, se compara la concentraci6n medida  con esta referencia 

y se induce a través  del controlador C,'C,' una  referencia para la temperatura del 

plato. En el segundo  lazo  de control o control esclavo, se  tiene la medida de la 

temperatura de plato la cual practicamente se rnide en línea, esta temperatura se 

compara con la referencia generada en el lazo  de control maestro TPep. De acuerdo a 

la diferencia entre la temperatura de plato medida y la de referencia se  genera  una 

acci6n de control, que consiste en  manipular la v&lvula  de recirculaci6n de destilado 

. -  
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a la  torre, de manera que al abrirla o cerrarla se modifique la temperatura del plato, 

lo que a su vez generara la concentracicjn  de destilado deseada. 

Observaciones 

En este capítulo se mostraron las características de los controladores en cascada y 

la ventaja de usarlos frente a un  esquema de control retroalimentado convencional. 

Esto se logro ejemplificando  con diagramas de bloques. Haciendo uso también: de 

anhlisis de ecuaciones caracteristicas de  los  controladores  comparados en sistemas a 

lazo cerrado. Y por dtimo, usando aplicaciones industriales de  procesos  químicos. 

Para determinar que estructura de control en cascada debe aplicarse, se tendrá que 

hacer un análisis de las variables  medidas  disponibles y de la forma en como las per- 

turbaciones del  proceso afectan a las variables  medidas, a las variables controladas 

y a las  variables  manipuladas. 
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Capít u10 3 

Herramientas  de  control 

3.1 Resumen 

E n  este  capitulo, se muestran de  manera  general las herramientas  necesarias para 

el anlilisis  de  sistemas y diseño de  controladores  usados e n  el capitulo  cuatro.  Se 

presentan  anlilisis de sistemas  a  lazo  abierto y a  lazo  cerrado,  obtencidn de funciones 

de transferencia y la definicidn de obsemabilidad y de controlabilidad.  También se 

muestra  la  con-strucci6n de observadores de orden  completo y de  orden  reducido  con 

ejemplos de aplicacidn. Por  último,  se  ejemplifica el uso de la técnica  de back- 

stepping para el diseño  de un esquema de  control e n  sistemas  no  lineales. 

3.2 Introducción 

El diseño  de  controladores de sistemas es  un proceso que  depende  del conocimiento 

de matemsticas que  involucran herramientas tales como transformadas de Laplace, 

métodos  de linearizacibn, soluci6n  de  ecuaciones diferenciales, Algebra lineal, entre 

otras. Cuando se cuenta con estos conocimientos entonces se  procede al recono- 

cimiento y a la aplicaci6n de técnicas específicas de  diseño  de  controladores. La 

funci6n de aplicar una técnica en especial, depende de las características del sistema 

a controlar y de los datos del sistema conocidos. 
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Se ha comprobado  que el uso de t4cnicas de transformadas de Laplace y linearizaci611 

son útiles para el análisis de la dinzimica  de  los  procesos y diseño  de sistemas de 

control, ya  que  proporcionan  una visi6n general  del comportamiento de una gran 

variedad  de procesos. 

La representacih gr8fica de las funciones  de transferencia por  medio  de diagramas 

de bloques, es  una  forma útil de representarlas para el diseño de control de proccsos. 

En los  procesos  químicos existen variables  que son conocidas y variables  que  se 

pueden inferir, del conocimiento de  ambas  variables  depender& la factibilidad de 

construir un controlador que  funcione,  ya clue si con anticipaci6n se determina que 

el sistema al cual se  le va aplicar una tbcnica de control no  es controlable, entonces 

de antemano se ahorran recursos  innecesarios o se busca la manera de aplicar una 

técnica de control que funcione, por ejemplo, se descoplan  variables del sistema. Por 

otro lado si todas las variables no son conocidas, pero si  se  pueden inferir de alguna 

manera u observar, entonces valdrzi la pena aplicar un análisis de controlabilidad 

y posteriormente se diseñaran alguna o algunas técnicas de control al sistema. De 

esta forma  se cuenta con  una estructura que indica las herramientas y su aplicaci6n 

en  el  diseño de controladores. 

3.2.1 Transformadas de Laplace 

Se  define lo que  es la transformada de Laplace y su uso en los sistemas de control, 

debido a que para el diseño  de  los controladores del capítulo cuatro, se  requieren 

análisis de estabilidad de los sistemas manejados. 

La transformada de Laplace es  una  funci6n  del tiempo, f ( t ) ,  que  se  define  mediante 

la siguiente  formula: 

donde: f ( t )  es  una  funcidn  del tiempo; F ( s )  es la transformada de Laplace corres- 

pondiente; S es la variable de la transformada de Laplace; t es  el tiempo. En l a  
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aplicaci6n de la transformada de Laplace al  diseño  de sistemas de control, las fun- 

ciones  del tiempo son las variables  del sistema, inclusive  la  variable  manipulada y 

la variable controlada, las peturbaciones, el flujo a  través de la vAlvula de control y 

cualquier otra variable intermedia. 

Salucidn de ecuacion,es diferenciales ,usando transformada de Laplace 

Para ejemplificar el  uso de l a  transformada de Laplace en la resolución de ecuaciones 

diferenciales lineales ordinarias, considerar la siguiente ecuaci6n: 

Para resolver la ecuación anterior se puede plantear como  sigue:  dados  los  coeficien- 

tes uo, a l ,  u2 y b, las condiciones iniciales apropiadas y la funci6n x(¿), encontrar la 

solución de la ecuaci6n (3.1). 

La hnción x(t) se conoce como  variable  de entrada y y ( t )  como la función de salida. 

Solución 

Paso 1. Obtenci6n de la transformada de Laplace de la ecuaci6n (3.1). 

sustituyendo las transformaciones de cada termino en la ecuaci6n original 

(a2s2 + als + u ~ > Y ( s )  - (a2.s + a l ) y ( ~ )  - a2 Y (O) = b x ( s )  (3.2) 

La ecuacih (3.2) es una ecuaci6n algebraica con  variable s. 
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Paso 2. Se usa la ecuaci6n algebraica que se resuelve para la variable  de salida Y ( S ) ,  

en  tbrminos de la variable  de entrada y de las condiciones iniciales. 

&SO 3. Inversi6n de la ecuaci6n resultante para obtener la variable de salida en 

funcidn del tiempo y ( t ) .  

donde la expresi6n general  de la transformada queda  identificada  de la siguiente 

forma: 

En  este procedimiento los  dos  primeros pasos son relativamente fticiles y directos, 

todas las dificultades se concentran en el tercer paso. La utilidad de la transformada 

de Laplace en el diseño de sistemas de control tiene como fundamento el hecho  de 

que rara vez es necesario el paso de inversi6n:  debido a que todas las características 

de la respuesta en tiempo y ( t )  se  pueden reconocer en los terminos de Y ( s ) .  

Funcidn de transferencia. 

Si las variables X ( s )  y Y ( s )  dela ecuaci6n (3.4),  Y ( S )  = 1 a,s”+a,-ls,,-l+.,,+ao ] X(s) ,  b,sm+bm-lsm-lS...+bo 

corresponden con las respectivas transformadas de las señales de entrada y de sali- 

da de un proceso o de un sistema de control, el término entre corchetes representa 

por definici6n, la funcidn de transferencia del  proceso. La funci6n  de transferencia , 

proporciona un  mecanismo útil para el analisis del comportamiento dinhmico y el 

diseño de sistemas de mnt’rol. 

Valores propios y estabilidad 

Al realizar un andlisis  de obtenci6n de raíces de ecuaciones  diferenciales  con  el 

método de la transformada de Laplace se observ6 que el número  de raíces o va- 

lores característicos de la ecuaci6n diferencial se obtienen al  resolver la ecuaci6n 
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representada por el denominador de la funci6n  de transferencia de la ecuación (3.4) 

Se  dice  que la expresión (3.5) es la ecuaci6n característica de  la  ecuación  diferencial 

y del sistema. Se d e h e  que la ecuaci6n diferencial es estable cuando su respuesta  en 

tiempo permanece limitada, de manera que  todos  los  valores característicos deben 

tener partes reales negativas. 

Con  lo anterior se  pueden entonces, obtener los valores característicos de un sistema 

dinámico, determinar su estabilidad y observar su comportamiento a lazo abierto 

(sin control), a diferentes  funciones de entrada como  funciones  escalón o rampas, 

para detectar el  orden  del sistema a controlar cuando no existe un modelo  bien 

definido o cuando este modelo  se  puede expresar en  forma  más  simple. 

Lo que  sigue ahora es hacer uso  del álgebra de bloques para obtener la funci6n  de 

transferencia del sistema. 

Funciones  de  tmmferencia y álgebra de bloques 

La funcidn  de transferencia ya se defini6, como la relaci6n de la transformada de 

Laplace de la variable de salida sobre la transformada de Laplace de la variable  de 

ent'rada. La  funci6n de transferencia se representa generalmente por: 

donde: G(s) = a una representaci6n general de una  funci6n de transferencia; Y(,) = 

a la transformada de Laplace de la variable de salida; X(s) = a la transformada  de 

Laplace de la variable  de entrada y A'. u ~ < ~ .  b, ,  = son constantes. 

En la ecuacibn (3.6) K representa la ganancia del sistema, las otras constantes 

(ues y bes) tienen unidades  de tiempo2 donde i representa la potencia de la variable 

de Laplace y S es la variable de Lapace con  unidades  de tiempo". 

La funci6n  de transferencia define completamente las caracterfsticas de estado esta- 

cionario y de la dinámica de  un sistema, por lo que  se dice que la repuesta total del 



sistema se describe mediante una ecuaci6n diferencial lineal. La respuesta define si 

un sistema es estable o inestable y si su comportamiento a cierta entrada es de tipo 

oscilatorio o de  cualquier otro  tipo. 

Algunas características de las furlciones de transferencia son: 

1.  Para que  el sistema sea causal, se requiere  que n 2 m 

2. n - m = p ,  define el grado relativo del sistema 

3.2.2 Diagramas de bloques 

La representacidn gráfica de las funciones  de transferencia por  medio  de diagramas 

de bloques, es una herramienta que  ayuda a visualizar mejor un sistema y su inte- 

racci6n con los sistemas de control. Los diagramas de  bloques constan de cuatro 

elementos b&sicos: flechas, puntos  de sumatorias, puntos  de  derivacidn y bloques, 

en la  Figura 3.1 se muestran estos tres elementos. Las flechas  indican flujo de in- 

formacidn y representan a las variables  del proceso 6 a las señales  de control. Los 

puntos de sumatorias indican la suma algebraica de las flechas  que entran. Los 

bloques  representan la operacidn  matemAtica  en  forma  de  funcidn de transferencia. 

Cualquier diagrama de bloques  se  puede manejar de forma algebraica, también en 

la Figura 3.1 se muestran algunas  reglas  del  Algebra de los  diagramas de bloques. 

Ejemplo. Obtencidn  de la funcidn  de transferencia que relaciona a Y ( s )  con X,(s)  

y Xz(s), a partir del diagrama de  bloques  de la Figura 3.2. 

El diagrama de  bloques (3.2) se  puede  reducir a la forma  de la Figura 3.2a entonces: 

a partir de la cual se  pueden determinar las dos funciones de transferencia que se 

desean. 



I . Y = A - B - C  

5. Y = G , A +  G,B +++o4 
+4 



Figura 3.2 Ejemplo usado para la  obtención de la  función  de 
transferencia que relaciona a Y(s) con X,(s) y X2(s). 

Figura 3.2a Representación minimizada  del proceso 
representado en la Figura 3.2 



Con esta parte se da por terminado el uso de  t,ransformadas  de Laplace y del  uso 

de diagramas de bloques, a continuacih se muestra la construcci6n de  observadores 

de  orden completo y de  orden  reducido. 

3.2.3 Definición de observabilidad 

Esta parte tiene el fin de mostrar las herramientas usadas para reconstruir incer- 

tidumbres, ya  que  los sistemas ejemplificados en  el capítulo cuatro necesitan de 

estimaci6n de incertidumbres. 

La estimaci6n de  incertidumbres se realiza para que  el  desempego  de  los controlado- 

res cascada, diseñados en el capítulo cuatro sean robustos. Entonces se va proceder 

a definir la nocibn  de  observabilidad  haciendo  uso de sistemas sencillos y posterior- 

mente  se va a definir  que  es  un  observador  de  orden  reducido,  que finalmente, es lo 

que se uso para la estimaci6n de  incertidumbres de los sistemas de los  ejemplos 1 y 

2 del capítulo cuatro. 

Suponer que se tiene  el  siguiente sistema: 

donde: x = representa los estados  del sistema; A = es una matriz de  orden n 

correspondiente al número de estados  del sistvma; u = conjunto de entradas de 

control; B = matriz de  orden m correspondente al  número  de  entra.das de control; 

y = salida medida; C = matriz correspondiente a las salidas  medidas. 

Se tiene que el problema de observabilidad es un problema  de reconstrucci6n de 
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condiciones iniciales, por ejemplo, se toma el caso de un reactor tanque agitado 

continuo en  el cual p o r  medio  de la temperatura y con e l  modelo linearizado del 

sistema se puede inferir la concentraci6n 

Volviendo al problema anterior, se dice que el sistema de ecuaciones (3.7) es obser- 

vable si la dintimica  de  los estados z(t)  se  puede reconstruir a partir de l a  dirkmica 

de l a  salida medida y(¿). Entonces, se construye una matriz de observabilidad tie 

rango m que  corresponde al número de estados z(t) ,  la  forma de la matriz es l a  

siguiente: 

donde: I es la matriz identidad de orden n x n 

Si el rango de  la matriz (O) es m = n =+ se dice que  el sistema (3.7), S= Az + Bu 
y y = m ,  es observable. 

A continuaci6n se muestran ejemplos de distemas lineales, en donde se uetermina si 

los sistemas son o no observables. 

ejemplos 
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n > R(O) 
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Procedimiento de reconstruccibn 

a) se  mide 3 y-) para poder reconstruir z1 ya  que 9 = x1 

b j  se  deriva y - Y=x1 y del  modelo ;I= x2 + z2(t)  = ( t )  

Reconstrucci6n de estados m.ediante el uso de observadores. 

Para reconstruir los estados del sistema no  medidos y que  son  observables se procede 

a la construccibn de observadores, entre l o s  cuales  se encuentran el  observador tipo 

Luenberger, el filtro de Kalman,  etc. 

. .  

Primero para reconstruir los estados se hace una copia del sistema. 

Sistema : 

X = AX + Bu 
y = c5 

donde: k es la ganancia del observador y (9 - 9) es  una correci6n tipo gradiente 

Y se cuenta con las siguientes condicionantes: si 20 = 20 Z(t) = ~ ( t )  

Como seleccionar k? 
t>O 

Criterio. que Z(t) +x(t) 

A continuaci6n se  define un error de observaci6n para asegurar  que la estimaci6n 

de los estados observados tienda al  valor  real  de manera asint6ticamente estable, es 

decir, que tienda a cero conforme  el tiempo tienda a infinito. 

t+oo 

El error de observaci6n es: - e = x - x  

de manera que: 

e ( t )  ”+ O 
t+oo 
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obtenci6n de la d inh ica  del  error: 

e = c t ” - = A 5 + R , u - A ~ - U u - k ( y - - )  

e = A(.: - 5) - k(y - ŷ > = Ae  - k ( y  - Q) 

e = A(z - 5) - k(cz - c.̂ ) = A ( .  - 2) - kc(z  - 2) 
e = e ( A  - kc) 

si A0 = ( A  - kc)  * 
e= Aoe 

de  manera que: 

e -Aoe = O 

por lo que A0 debe ser positiva para  que el error  tienda asint6ticamente a cero y 

los  valores propios de A0 deben  tener parte real negativa, por lo que se dice que 

la matriz A0 es Hurwitz. Entonces, la designacidn de valores de k (la ganancia del 

observador), debe hacerse de manera que la matriz A0 sea Hurwitz y de  esta forma 

se asegura  que el error de observaci6n converga asintdtiamente a cero. 

Generalizando al observador construido  mediante la ecuaci6n (3.9), 2= AZ + Bu + 
k ( y  - Q) y y = S, se ve que  consta de n estados en donde n es el orden  de realizaci6n 

de los estados  que  estan siendo observados o reconstruidos. Sin embargo, Luenberger 

(1964 ), encontr6  que el orden del observador puede ser menos de n ya que las salidas 

observadas estan relacionadas de  manera lineal con  los estados del sistema de la 

forma y ( t )  = cz(t). Por lo que se dice que es suficiente observar n - 1 estados y con 

esto se puede calcular el último  estado  mediante la relaci6n lineal antes  mostrada. 

La construcci6n de un observador de orden reducido no  es complicada, sobre todo 

si se implementa en un circuito integrado. 
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Constrztccidn de  observadores de orden reducido. 

Volviendo al sistema (3.7) 

2 = Ax +Bu 

y = ex 

con lo  que  solo se necesita estimar los estados x, = [zl, . . . , z,-1], entonces, para 

calcular la derivada  del estado n se tiene lo siguiente: 

la ecuaci6n anterior provee  de cierta informacibn para el calculo de z,; entonces se 

define la siguiente  igualdad: 

con lo cual se  puede escribir que 

(3.10) 
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donde y r ( t )  se determina haciendo uso  de  medidas  de y ( t )  y de ~ ( t )  de  manera 

que se puede realizar un observador, sin embargo, existe el  problema  de  que hay 

una  derivada  de Y que también se necesita para el  crllculo  de y r ( t ) .  Ignorando 

temporalmente esta dificultad, se tiene que la ecuación (3.10) representa el estado 

n - 1 zT(t) de manera que se  puede construir un observador de orden  reducido  que 

es: 

donde kr es  una matriz de (n- 1)  x l 7  entonces la dinarnica  del error de reconstrucción 

esta dado por la siguiente expresi6n: 

(3.11a) 

en la ecuaci6n 3.1 l a  el par {c.,., A, } es observable, de manera que el error de  recons- 

trucción se  puede hacer converger a cero de manera nipida. Entonces se ha obtenido 

un observador de orden  reducido  con el problema de estimación de una derivada  de 

la salida medida, el cual se  puede solventar de l a  siguiente forma: 

Se sustituye la expresi6n de y r ( t )  en l a  ecuación del  observador y definiendo un 

nuevo estado se tiene lo siguiente: 

definiendo 6 = Z r ( t )  - IcTy(t) 

Z T ( t )  x O + k r y ( t )  

entonces la dinrlmica del nuevo estado es: 

(3.12) 
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con  condiciones iniciales de : 

q o >  = o (3.13a) 

De esta forma  queda constituido el  observador de ordcn  reducido para x,, con las 

ecuaciones (3.11), (3.12) y (3.13) y la condici6n inicial (3.13a). 

3.2.4 Controlabilidad 

Se dice que  un sistema es alcanzable, si al partir de cualquier  condici6n inicial ~ ( t )  

se  puede llegar a cualquier estado 

z(T) en  un tiempo arbitrario T. 

Ejemplificando lo anterior, para un sistema lineal: 

z = ilz + BPL 

x E Rn, u €  Rm 

Se dice  que el par (A, B) es alcanzable si y solo  si existe una matriz ( = [B, AB, . . . , An-'H] 

cuyo  rango  es  igual al número  de  es'tados s(t), es decir, R(<) = n, Entonces para 

cuestiones de controlabilidad se dice que  el par (A, B )  es controlable, si se cumple 

la condici6n de alcanzabilidad y si  adernas si existe una entrada de control u(t) ,  tal 

que dado  un punto, esta entrada de control puede  llevar a los estados al origen. 

Ejemplo 



donde: 

A =  

entonces: 

como  se  puede observar, el  rango  de la matriz ( es  igual a uno y es  menor  que  el 

número  de estados ( 5 1 ,  Q), que es  dos, es decir: R(<) < n, por  lo  que  se dice que  el 

sistema no  es alcanzable ni tampoco es controlable. 

Por otro lado, n también representa el  número de direcciones  donde  se  puede  incidir 

arbitrariamnete al mover la entrada de control u. Entonces para que un sistema 

pueda  llevarse  de un punto incial arbitrario a cualquier otro punto, que  puede  ser 

el origen, debe ser alcanzable y controlable, de manera que exista una entrada de 

control que use alguno o algunos de los estados medidos, para poder realizar el 

esfuerzo de control necesario para alcanzar el estado final  pedido. 

Las nociones  de alcanzabilidad y controlabilidad se requieren para saber si  va existir 

una entrada de control y por tanto un controlador que sea  capaz de llevar a un 

sistema a cualquier punto  requerido. Entonces, cuando se dice en  el capítulo cuatro 

que  el sistema del ejemplo uno no  es controlable en estructuras de control cascada 

de  simple entrada simple salida, se esta diciendo  que  no se van a poder alcanzar 

los  estados  pedidos a un controlador de estas características, por que el andlisis 

de controlabilidad ya indica que  no va existir una entrada de control que  lo haga 

posible' bajo esas condiciones para el diseño  del controlador. Entonces se requerir6 

una técnica de  desacoplamiento  de  estados entre las temperaturas del reactor y del 

sistema de referencia, para lo cual se va a hacer uso  de la técnica de back-stepping 

que a continuacidn se describe. 

'Para mAs detalles  ver  referencia (Russo y Bequette, Ind. Eng. Chem. Res. 1997, vol. 36 paginas 2274-2275.) 
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3.2.5 Backstepping 

Esta  tknica se aplica para sistemas no  lineales  con estructura  tipo cascada, la 

idea principal es aplicar el  diseño a una parte del sistema con  el  fin  de hacer un 

desacoplamiento de estados y de contrarrestar las no linealidades  por  separado. Lo 

cual se logra a través  del  uso  de  ent'radas virtuales o p a s i v d .  Una vez que  se aplica 

el diseño a una etapa o parte del sistema, esto se hace recursivo  con las demas 

etapas  hasta obtener la entrada real de control. Una característica de esta técnica 

de  diseño!  es  que  se  emplean  expresiones analíticas de las derivadas en tiempo de 

la ley  de control obtenidas en una etapa anterior. La flexibilidad  que  ofrece esta 

tkcnica en  su uso, es  que  puede  usarse para evitar cancelaciones de polos, lo  que 

a su  vez incide  en la estabilidad del sistema. Y también sirve para robustecer las 

acciones de los controladores. Para tener una  idea  m& clara del  uso  de esta técnica 

se muestra un ejemplo. 

eje mp to 

Se cuenta con el siguiente sistema 

(3.14) 

x3 = U 

donde Q es  un partimetro incierto del cual se sabe que pertenece a un intervalo de 

valores  comprendido entre -1 y 1, de manera que 8 E [- 1,1]. El sistema (3.14) 

puede representarse por el diagrama de bloques de la Figura 3.3, el cual muestra 

un esquema retroalimentado. Para u = O el sistema muestra dos tipos de inesta- 

bilidad: la primera es  una estabilidad lineal  debida a el  doble integrador (zz, x3) 

y una inestabilidad no lineal en el subsistema il= Ox:. El objetivo de control es 

ase-gurar que el sistema sea asint6ticamente estable por medio de  alguna tknica de 

Pasivas: se refiere a denominar variables de salidas de  manera que el sistema sea  globalmente asintdticamente 
estable. 
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Figura 3.3 Diagrama de bloques de un sistema 
estrictamente retroalimentado 





diseño. Esto se  va a lograr  mediante el uso una salida pasiva y de  una  función  de 

almacenamienbo  que va a ser usada  como  función de Liapunov. Lo anterior se  va 

hacer de manera recursiva hasta obtener la entrada real  de control u. 

Obtencidn  de salidas de control  pasivas. Existen dos  propiedades que debe cumplir 

una salida pasiva: la primera  es  que debe ser de grado relativo uno y la segunda 

que debe ser de  fase  mínima. Para obtener una  salida de  grado relativo uno  que 

sea  usada  en el sistema (3.14), ésta debe ser función  de 2 3 .  Entonces, se  define 

y3 = x3 - Q~(zI,z~). A continuación se tiene que  seleccionar a2(xl,x2) tal que 

se satisfaga el requerimiento de que sea de  fase m’nima, lo que  significa  que  el 

sistema sea  de manera global aint6ticamente estable cuando existe dintimica cero. 

Se establece entonces que y3 z O lo cual muestra que la dintimica cero del subsistema 

es: 

(3.15) 

Para el subsistema (3.15) se debe encontrar ahora una  ley de control estabilizante 

az(z1, z2), de manera que ahora se presenta el problema  de estabilizaci6n del subsis- 

tema formado. Sin embargo, este nuevo problema de estabilizacih es  de  un  orden 

menor al del sistema original, tercer orden (ecuaci6n 3.14). Entonces, el problema 

original es  reducido a estabilizar un subsistema de  segundo  orden 

(3.16) 

en  el cual x3 es el ”control” .Ahora para resolver este problema se necesita construir 

una salida virtual o salida pasiva que se va a definir  como y2 = x2 - al(zl) ,  de 

manera que ahora se va a diseñar al(x1) para asegurar globalmente estabilidad 
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asint6tica de la d inhica  cero en  el subsistema formado  que  es: 

Una vez mas, se ha reducido el problema, de manera que ahora se tiene que estabi- 

lizar el subsistema de primer orden: 

en el cual x 2  es el ”control” y y1 = x1 es la salida. 

Diseño de  salidas  de  control  ”pasivas”:  definicidn de back-stepping. La definici6n 

de salidas pasivas y l ,  y2 y y3 se realiza en direcci6n ascendente de y3 a y2 y de y2 a 

yl. Estas salidas se obtienen construyendo las funciones a1(x1) y ~ 2 ( 2 1 , 2 2 ) ,  cada 

una de estas funciones tienen el  rol  de una ”ley de control” de la siguiente  forma: 

Q ~ ( Z I )  para 2 2  como un control  virtual para el subsistema (3.18) , y cy2(21, 22) para 

x 3  como un control  virtual para el subsistema (3.16). Este procedimiento muestra 

un diseÍio  recursivo  que  se  lleva a cabo en una direcci6n descendente, diseñando 

primero a l ( q ) ,  luego a2(21,1~2) y por dtimo a 3 ( x I , x 2 ,  23) para el control real 

u. E n  esta dirrecci6n descendente  se  comienza por el subsistema escalar (3.18), 

el cual es  aumentado posteriormente por  una ecuaci6n a la expresi6n (3.16) y de 

nuevo aumentado por  una ecuaci6n al sistema original (3.14). Si esto se visualiza 

en un diagrama de bloques  se observaría que se traza una trayectoria en retroceso 

empezando  con el integrador m& alejado de la entrada de control real u, por lo  cual 

esta . -  técnica de diseño se denomina back-stepping”. Para los casos presentados  en el 

capítulo cuatro, no  es necesario tener corlvergencia globalmente asint6tica (GAS, 

siglas en inglés), cuando exista dinamica cero, por  lo  que no se constmiran funciones 

de Liapunov, si  no m& bien, se procede a usar  variables de entrada-simple y de salida 

simple. Sin embargo, con  el  fin de ilustrar la  escencia de la técnica se mostr6 usando 

funciones de Liapunov. 

beck-stepping: paso en retroceso 



Entonces, para poder construir los sistemas robustos de control cascada del capítulo 

cuatro, usando técnicas no lineales, se usaran observadores de orden  reducido y la 

técnica de back-stepping. Esto, con el fin de  asegurar  buen  desempeño de estos 

controladores y con la seguridad  de  que van a mantener  las  referencias impuestas. 
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Capít u10 4 

Casos de Estudio 

4. I Resumen 

En esta  parte del trabajo  se muestran  dos  ejemplos de aplicacidn de la estructura de 

control en cascada. 

El primero  trata de un reactor  tanque  agitado  continuo con dinhmica  en el sistema 

de enfriamiento,  en el cual  se  trabaja  alrrdedor de un punto de equilibrfo  inestable 

y  cuyo  modelo se obtuvo  de un articulo de Bequette (1996), e n  este  ejemplo se tra- 

baja una  estructura de control  cascada en  serie  usando  tkcnicas de backstepping, 

para  desacoplar  a la temperatura del reactor y la temperatura del sistema de enfria- 

miento. En este  ejemplo  ocurre una  situación  interesante,  ya que se  acostumbra 

considemr al sistema de enfriamiento con dinámica  mucho  mayor  a  la del reactor y 

por  tanto  no  se  toma  en  cuenta,  mientras que para los datos  particulares del sistema 

queda establecido  (Bequette y Russo 19971, que  de n,o considerar a la dindmica del 

sistema  de  enfriamiento no se  tendrd  una  representacidn real del sistema;  ademds, 

si  se  desea  implementar  una  técnica  de  control e n  cascada  de  simple  entrada simple 

salida, se observa que no es adecuada para controlar  la  operacidn del sistema:  ya que 

la temperatura del reactor 3 la temperatul-a del sistema  de  enfriamiento, w m o  ya 

se menciono,  están acopladas  a  través  de las ecuaciones  dindmicas del sistema,  es 

decir que para  calcular la tempemturu del reactor  necesito la temperatura del sistema 
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de enfriamiento y viceversa, el objetivo de proponer el control cascada en  serie  es 

aprovechar  la  medida  adicional de  la temperatura del sistema de enfriamiento, de 

manera que se  mejore el desempeño y la velocidad de respuesta del controlador, aun 

contando  con  incertidumbres  en el modelo  usado. El primer  ejemplo se comenzo  a 

trabajar,  con la idea de considerar  a la dinámica de la chaqueta corno una  dinámica 

no  modelada,  partiendo de la hipdtesis de  que al no  tomarla  en  cuenta  se  tendrán 

problemas de  controlabilidad y por  supuesto de dimensionamiento de  equipos, por lo 

que se procedid a  tratar de diseñar  controladores  tipo PI, los cuales no  funcionaron 

al activar  la  dintimica del sistema de enfriamiento y posteriormente  se  usaron  téc- 

nicas IMC para  asegurar  robustez y desempeño al calcular los valores de sintonizado 

para los controladozs  propuestos;  sin embargo, no  se log& controlar el sistema. 

Entonces, de bibliografia se  encontrd  que el uso de técnicas de  back-stepping  era 

adeacuada  para  desacoplar  variables y para  asegurar  convergencia  asintótica,  enton- 

ces,  se procedid a  realizar el diseño  de un control cascada bajo las  condiciones que 

en  este  resumen  se  marcan. 

El segundo  ejemplo  también  trata de un reactor  tanque  agitado  continuo, que  con- 

sidera  dinámica en  la ecuacidn de la  concentracidn de reactante y e n  la  temperatura 

del reactor, en  este  ejemplo  se  cuenta  con  tres  puntos de  equilibrio,  de los cuales  uno 

es  inestable y es el punto  de  operacidn que se  desea regular, se  considera que se  tie- 

nen  medidas  de la concentraeidn  a la salida del reactor y medidas de la  temperatura 

del reactor, el contml  diseñado  actua  para regular la concentracidn  pedida del punto 

de  equilibrio. Como l a s  medidas de la concentracidn  esttin  retardadas  con repecto a 

la evolucidn del sistema,  se  usa  una  estructura  de  control cascada en  paralelo,  para 

aprovechar l a s  medidas  practicamente  en  linea de la temperatura del reactor. 

Ambos  ejemplos,  se  trabajaron  con el sistema  no lineal y considerando  incertidum- 

bres en  los términos de reaccidn, e n  las temperaturas de entrada al sistema  e  incer- 

tidumbres en  el coeficiente de transferencia de calor: 

Los esquemas  de  control e n  cascada e n  serie y cascada e n  paralelo se comparan 

frente  a un esquema de control de transferencia global sin  usar  medidas  intermedias 

, el desarrollo del control global se  muestra  en  conjunto  con los ejemplos.  Para  ambos 



ejemplos el control global se diseña  usando  tkcnicas de retroalimentacidn linearizada 

y usando obsemadores de  alta  ganancia  para la estimacidn de incertidumbres. 

4.2 Introducción 

En  la industria química el  uso de reactores constituye una primera etapa de transfor- 

maci6n de los materiales y su opermi6n sienta l a s  bases para controlar la producci6n 

y calidad del material deseado. Por lo  que  una operaci6n eficiente de estos siste- 

mas  es necesaria y se  puede  llevar a cabo mediante el diseño de diversas estrategias 

de control, la elecci6n de una de ellas dependera  de las características particula- 

res del sistema de trabajo y de las medidas  disponibles  en linea, como presiones, 

temperatura, concentraciones, indices de re€racción,  etc. 

Mo fivacidn 

Los reactores tipo tanque agitado continuo (RTAC), presentan  problemas  de ope- 

raci6n significativos debidos a la presencia de comportamientos complejos a lazo 

abierto (sin control), tales como  multiplicidad  de estados estacionarios, puntos  de 

equilibrio de ignición y extinción, sensibilidades paramétricas, oscilaciones e incluso 

comportamientos cabticos. Estas  características demuestran la necesidad del diseño 

de  esquemas  de control y su posible dificultad. En algunos casos, es desable operar 

un RTAC en un punto  de equilibrio inestable, ya  que la reacci6n ten&& un buen 

rendimiento mientras la temperatura se mantiene baja, lo cual previene el desarrollo 

de reacciones laterales o degradaci6n del catalizador, según sea el caso. Por lo que 

los RTAC son  buenos candidatos para el  diseño  de controladores en cascada, de 

manera que se aprovechen  medidas hechas practicamente en línea y que  son  fAciles 

de medir, como temperaturas y presiones, así como también medidas retardadas co- 

mo concentraci611, indices de refraccih,  etc., de manera que al usar estas medidas 

el control disminuya  el tiempo de respuesta y su desempeño sea m& rapid0 y mejor. 
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Antecedentes 

Un caso particular que ha sido objeto  de  estudio es un RTAC estandar con reacción 

de primer orden irreversible y exotérmica, ya que tanto como  ingenieros  químicos 

y matemáticos han hecho  diversos estudios para  obtener técnicas de análisis de es- 

tabilidad, obtenci6n de multiplicidad de soluciones en  estado estacionario y andisis 

de  comportamiento dinamico (Poore, 1973; Golubtisky y Keyfitz, 1980; Guckenhei- 

mer, 1986; Aris y Amudson, 1958; Uppal et. al., 2974; Balakotaiah y Luss, 1982). 

Aris y Amundson (1958), examinaron la estabilidad, control y la dinámica local del 

RTAC estandar  usando el método de linealizaci6n local de Lyapunov y las técni- 

cas de  anaisis  de Poincare. Hlavacek (1970) estudio  estabilidad, multiplicidad y 

comportamientos oscilatorios del RTAC estándar, con lo cual determin6 las  con- 

diciones necesarias para la existencia de multiplicidad de soluciones, encontrando 

que las reacciones altamente exotérmicas son causa de  este comportamiento. Uppal 

et. al. (1974,  1976)  clasific6 diferentes tipos de dinamitas y de multiplicidad de 

acuerdo a los valores de los parametros del sistema. Schmitz et. al. (1979)  compa1-6 

los métodos te6ricos desarrollados por Uppal et. al., con estudios experimentales de 

una reacci6n homoghea  de segundo orden entre el tiosulfato de sodio y el per6xido 

de hidr6gen0, encontrando concordancia con respecto a la teoría de predicci6n de 

histeresis y comportamientos oscilatorios. Ray (1982), mostr6 que existen proble- 

mas de controlabilidad y operabilidad cuando hay perturbaciones en los parametros 

del sistema y se usa un control proporcional para la regulaci6n de  la  temperatura 

de un RTAC, con un modelo de dos'estados (concentracibn y temperatura). Chang 

y Cal0 (1979) utilizaron una teoría de caos para  determinar la multiplicidad de 

salidas para  una reacci6n de orden n en un RTAC. Golubitsky y Kreyfitz (1980), 

y Balakotaiah y LUSS (1981,  1983) usaron la teoría de la singularidad (extensi6n 

de  la teoría de  caos),  para  encontrar condiciones analíticas  exactas,  para la obten- 

ci6n del comportamiento  de multiplicidad de soluciones en el modelo estándar del 

RTAC. Balakotaiah y Luss predijeron la multiplicidad de soluciones para  una serie 

de valores, haciendo uso del número de Danklihler. Planeaux y Jensen (1986) con- 

sideraron el caso de un RTAC con capacitarlcia termal, causada por  las paredes e 
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intercambiadores de calor del reactor, encontrando casos de bifurcación degenerados 

(en donde la hipótesis del teorema de bifurcación  de Hopf 110 es valida), los  cuales 

muestran una  variedad  de comportamientos dinamicos ex6ticos, tales como oscila- 

cions cuasiperi6dicas, múltiples  puntos de bifurcación de  Hopf y multiplicidad de 

órbitas perickhcas estables. Guckenheimer (1986) resaltó la importancia de contar 

con  mejores herramientas matematicas de análisis. Can  lo anterior, se  puede uno 

dar cuenta de la variedad  de  estudios y resultados  obtenidos para un RTAC están- 

dar y variedades  del mismo, sin dejar a un lado la existencia de otras extensiones 

como el estudio de  una reacci6n consecutiva A -+ B --+ C (Farr y Aris, 1986; Moiola 

et. al., 1990). Russo y Bequette (1995) mostraron que al considerar la dinámica de 

la chaqueta en  un RTAC en un conjunto específico de parametros, se muestran dia- 

gramas de bifurcacidn  con  puntos inestables, lo cual no  se  ve  si solamente  se trabaja 

el modelo de  dos estados, lo cual es importante tenerlo en cuenta para el diseño del 

equipo de reaccibn y de los controladores. Russo y Bequette (1997), mostraron la 

importancia de considerar un esquema  de control en cascada no convencional, con 

un control proporcional en  el lazo interno de control y un controlador tipo IMC en 

el lazo externo de control, para un RTAC de tres estados (concentraci611, tempera- 

tura del reactor y temperatura del sistema de enfriamiento) cuando la temperatura 

del reactor y del sistema de enfriamiento se encuentran acoplados  en el espacio de 

estados . 

Control cascada 

Como  ya se menciono, en  el capítulo tres,  la importancia del  uso de control en 

cascada, radica. en  su capacidad de  rechazar perturbaciones, aprovechando  el  uso 

de  medidas rapidas como temperaturas. presiones, entre otras.  Entonces, para su 

aplicaci6n industrial se aprovechan estas características para obtener mejoraras en 

la velocidad y desempeño de los procesos operados con controladores tipo cascada, 

tal es  el ejemplo de columnas de destilaci6n, intercambiadores  de calor, el proceso 

de regeneraci6n de catalizador de  una  unidad FCC. Pero la aplicaci6n de  estos 

controladores no es aislada para un solo tipo de proceso industrial, sino  que  más 

bien en una planta conteniendo  diferentes etapas se  pueden conectar sistemas en 



cascada de manera que el desempeño global de  la  planta se mejore. A continuaci6n 

se resumen alguos trabajos hechos para el control de procesos  con estructura  tipo 

cascada. 

Franks y Worley (1956), reportaron  una mejora relativa de desempeño obtenida  de 

un control cascada, en comparaci6n con  los controladores retroalimentados para pro- 

cesos que contaban con dos retrasos de primer orden en el lazo de control primario 

y tres  retardos  de primer orden el lazo secundario. Harriot (1964), report6 algunas 

ideas sobre las  características básicas del control cascada. Luyben (1973), utiliz6 

una combinaci6n de medidas de concentraci6n y temperatura  en una columna de 

destilaci6n para formar una  estructura  de control tipo cascada paralelo, de manera 

que obtuvo mejoras en el desempeño de  la columna a pesar de existir perturbaciones. 

Schork y Deshpande (1978), aplicaron un control de doble cascada en una operaci6n 

de secado de polímero en película. Deshpande (1980), estudi6 la aplicaci6n del con- 

trol cascada en un un reactor de polimerizaci6n industrial y mostr6 como se pueden 

identificar las dinhmicas de un proceso inestable a lazo abierto con  solo realizar 

pruebas  tipo pulso a la entrada del reactor. Mchlillan (1982), demostr6 los benefi- 

cios que se obtienen del control cascada para procesos autoregulados, procesos  con 

trayectorias de escape y procesos  con capacitancia. Yu y Luyben (1986), encontra- 

ron condiciones de estabilidad en controladores cascada paralelo para procesos  con 

lazos de control secundarios con dindmicas rapidas. Utilizando controladores tipo 

PI para ambos lazos de control. Krishnaswamy y Rangaiah (1987), mostraron que 

la identificaci6n de las dinhmicas de los  lazos primario y secundario puede hacerse 

con una prueba simple de pulsos. 

Como  se pudo observar en el dmbito de investigación existen trabajos enfocados 

al estudio de  estructuras  de control tipo  cascada, con el fin de entender las carac- 

terísticas  que l o s  hacen elegibles para ser aplicados a diferentes tipos de procesos 

industriales, así como tambikn, con  el  fin de  obtener reglas de sintonizado para 

mejorar su desempeño. 

A continuacih se procede a describir y trabajar los  casos de estudio,  en los cuales se 

van aplicar las técnicas de back-stepping para  obtener  estructuras  de controladores 
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tipo cascada. 

4.3 Casos de estudio 

4.3.1 Ejemplo 1 

Se trabajó con un RTAC de tres estados, para una  reacción exotérrnica A + U ,  de 

primer  orden tipo Arrhenius.  Se  desea controlar la temperatura del reactor en  un 

punto de equilibrio inestable manipulando el gasto de enfriante ye. Las ecuaciones 

del RTAC estándar, considerando  volumen constante, mezclado perfecto, paráme- 

tros físicos constantes y dinámica de la chaqueta despreciable, están representadas 

por el siguiente  par de ecuaciones diferenciales ordinarias. 

U A  -Ea 

donde, e, y T son la concentración del  componente A y temperatura del reactor, 

respectivamente. A continuación se muestra un balance adicional alrededor del 

sistema de enfriamiento. 

donde T, es la temperatura del sistema de enfriamiento, las  ecuaciones (4.1) y (4.2) 

pueden escribirse en  forma dimensional. 
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donde X I ,  x2,x3' y qc2 son la concentración adimensional, temperatura adimen- 

sional del reactor, temperatura adimensional del sistema de enfriamiento y gasto 

adimensional  del enfriante, respectivamente. El gasto adimensional  del enfriante 

(qc) es la variable manipulada, mientras que x2 y x3 son las variables  medidas. Las 

variables y los parametros adimensionales  se  describen  en la Tabla 1, mientras  que 

en la  Tabla 2 se exhiben los  valores  de  los  pardmetros usados. 

Partimetro 4 ,B 

Valor 0.072 8.0 0.3 20.0 1.0 10 1.0  1.0 0.0 -1.0 

Aplicando  los  valores de la  Tabla 2 al sistema de  ecuaciones (4.3) del RTAC, se 

localiza un punto  de equilibrio inestable con temperatura adimensional de x2 = 2.7. 

Este Galor representa a la temperatura que  se  quiere  regular  en el reactor. Como 

ya se mencion6, se va a desarrollar un controlador tipo cascada en serie, que cuenta 

con dos controladores retroalimentados (control maestro y control esclavo, respec- 

tivamente), que  sirve para rechazar perturbaciones (cambios en la temperatura de 

entrada al  reactor, por ejemplo) y para disminuir retardos en las acciones de control, 

'Se  considera  que  esta valor esta  acotado  entre -1 .5  y 1.5. 
2Se considera que esta valor esta  acotado  entre O y 3.0, donde cero indica  valvula cerrada y 3.0 significa 1 0 0 %  

de abertura en la  valvula. 
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lo cual se logra al fijar primero la temperatura del reactor que  deseo y posterior- 

mente calcular la temperatura del sistema de enfriamiento necesaria que determine 

el gasto de enfriante requerido. 

E,l parrAfo anterior describe la suposici6n  hecha para aplicar el control cascada en 

serie en  el presnte ejemplo. Ya que  se  aprovecha  una lectura de temperatura que 

practicamente se  mide  en línea y que  es f&cil  de obtener. Xo se hace  uso  de  un control 

cascada en paralelo ya  que este se  usa para cuando existen retardos considerables 

en las variables  medidas.  Ahora bien, para disenar el  esquema  de control cascada 

en serie  se  usaron técnicas de back-stepping: que  sirvieron para desacoplar a la 

temperatura del reactor de la temperatura del sistema de enfriamiento, ya  que 

mediante  estudios  previos (Russo y Bequette, 1997) se observ6  que la matriz de 

controlabilidad no  es  de  rango completo3, es decir el sistema no  es controlable ni 

realizable, si se  usa un esquema de cascada en  serie de simple entrada simple salida. 

A continuacidn  se muestra el  diseño  del control cascada en serie. 

Diseño  del  control cascada en serie 

El diseño va comprender  dos pasos, de los cuales, en  el primero  se va a construir 

el lazo de control maestro y en el segundo  el  lazo  de control esclavo. En el primer 

lazo se  va a obtener un control virtual que  se  designa  al sustiuir la temperatura 

del sistema de enfriamiento por una  nueva variable  que  se  denomina tc, la cual al 

enlazarla con la dinámica del sistema de enfriamiento, va a ser la referencia para 

el  lazo  de control esclavo, de manera que la temperatura de enfriante, x3, siga a 

esta variable para obtener la temperatura del reactor (Q), previamente  pedida. E n  

el 1 ~ ~ 0  de control esclavo  se va a obtener el control real, es decir, la variable  que 

físicamente  se  manipula y que es el gasto de enfriante. Para construir 10s lazos  de 

control, se  van a definir  errores  de  convergencia:  de  manera  que la dinámica de la 

ecuaci6n del error sea tal, que al asignar  los  valores  propios  suficientemente  grandes 

y positivos, el control converga  rapidamente a tiampos suficientemente largos, es 

decir, cuando el tiempo tienda al 

3Para m& detalles, ver Rwso y Bequette, 
2274-2275. 

infinito. Para la estimaci6n de las  incertidumbres 

Industrial Engzneering Chemical Reseamh 1997, vol. 36 paginas 
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se usan  observaodres  de  orden  reducido. Por lo  que se muestra su construcci6n, para 

poder  acoplarlos al control y de est,a forma estimar las incertidumbres. 

Tomando  como base el sistema de ecuaciones (4.3). 

Pasol. El objetivo es controlar la temperatura del reactor x2 manipulando el gasto 

de enfriante qc. Se podría "manipular" la temperatura del enfriante z3, lo cual se 

entrecomilla ya  que realmente se  manipulan vdvulas y no temperaturas. Ahora 

bien, lo anterior se logra si se define una entrada "virtual al sistema"  denominada 

tc, a la cual la temperatura del sistema de enfriamiento va inbentar seguir, para 

obtener la temperatura del reactor deseada, de esta manera vamos a constituir el 

esquema de control maestro. Esto se hace bajo el siguiente  procedimiento: 

x3 5 tc 

Para lograr  que la temperatura del sistema de  enfriamiento siga a la entrada virtual 

tc, se d e h e  un modelo de referencia, que va a contener un error de convergencia 

entre la  temperatura del reactor calculada y la temperatura deseada o de referencia 

ZZ,,~, que para el caso de estudio es una constante igual. a 2.7. El modelo de 

referencia debe ser tal que  el error converga de manera asint6ticamente estable a 

cero, es decir, que la temperatura de referencia pedida  al control y la calculada por 

el sistema controlado sean  iguales. 

Modelo de referencia 1 



donde: 

r;' > o 

Se observa  que el valor de 7;' debe ser  suficientemente grande, para que el error 

converga al origen de manera asintbticamente estable,  esto se puede comprobar si se 

analiza la ecuaci6n simil  del  modelo de referencia S + T&' = O. Ahora, se sustituye 

la expresidn  de el = x2 - 2 z r e f  en la ecuaci6n (4.6), y se obtiene lo siguiente 

Despejando la derivada de la temperatura del reactor y equiparándola  con la ecua- 

ci6n (4.5): 

5 2 =  "Tm (x2 - 
- 1  
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La ecuaci6n (4.7) muestra un control ideal, por eso esta marcada  con  el  superíndice 

" I " ,  ya  que solamente sería realizable si conocieramos perfectamente el modelo de 

la ecuaci6n de temperatura del reactor y esto no  es posible  ya  que existen términos 

inciertos en variables  como la expresi6n de reacción de Arrhenius @ & E ~ K ( Q ) ,  el 

coeficiente de transferencia de calor S y en la temperatura de entrada al reactor 

x2f .  Por lo que  se toman valores  nominales  del coeficiente de transferencia y de l a  

temperatura de entrada y los denominamos: 3 y Z2f 

Entonces, re-escribiendo la ecuación (4.5). 

donde: 

Usando la ecuaci6n (4.8) y equiparando la dinarnica  de la temperatura del reactor 

con la dinAmica obtenida por el error de  convergencia uno (&2= - ~ ; ~ ( z 2  - q r e J ) ) ,  

se despeja la entrada virtual tc, llegando a la siguiente  ley  de control real. 

La ecuaci6n (4.9) del control real  muestra. 1111 término que agrupa a las incertidum- 

bres ql y que debe ser calculado de  alguna manera, pero  si se trata de incertidumbres 

entonces estas y sus respectivas derivadas no pueden calcularse por  que  se  desco- 

nocen, entonces se propone estimarlas, es decir! realizar una aproximacih de ellas. 

Para lo cual se  va hacer uso de las variables rrlcchdas y conocidas. Ahora bien, 

para estimar las  incertidumbres  se va a definir un error de reconstrucci6n entre la 
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incertidumbre estimada y la  “real”, de la siguiente manera. 

donde : ;il es la incertidumbre estimada, entonces la ecuaci6n (4.9) queda expresada 

de la siguiente manera. 

(4.9b) 

Si interpretamos a la incertidumbre como un nuevo estado que  sea observable, es 

decir, reconstruible a partir de variables  medidas:  como  ya se menciono, se tiene lo 

siguiente. 

Donde desconocida ya  que también p1 lo es, entonces, para calcular las incer- 

tidumbres  se despejan de la ecuacidn (4.8). 

(4.10) 

Pero la ecuaci6n (4.10) muestra una derivada en tiempo de la temperatura del reac- 

tor, lo cual no es  fkcil de implementar, entonces  se  puede hacer uso de observadores, 

los cuales mediante la medida de la temperatura del reactor ( q ) ,  temperatura del 

sistema de enfriamiento ( 5 3  te) y la concentración de reactante ( X I ) ,  se  pueden ’ 

calcular el estimado de 7,. Pero es  suficiente contar con la medida  de la tempe- 

ratura del reactor y del sistema de enfriamiento, de  acuerdo a la ecuaci6n (4.10), 

para construir el observador, por lo que  se va hacer uso de  un  observador de orden 

reducido. Entonces, se  procede a definir un nuevo estado medido  denominado gml 

y que  es equiparable a ql. 
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Yml'i2 -q(z2f - "2) + S(Z2 - tc)  

A continuación se propone una expresi6n para calcular la derivada de las incerti- 

dumbres estimadas. 

h 

711' (Yml - (4.1 1) 

Para asegurar la convergencia entre las incertidumbres reales y las  estimadas, es 

decir -+ E(ql ) ,  se propone que 7F1 sea suficientemente grande, lo cual se valida 

con el siguiente analisis. 

De acuerdo a ecuación (4.9a), el error  de reconstruccih y su derivada e s t h  expre- 

sadas de la siguiente forma. 
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Entonces, para que el error converga  de manera asintóticamente estable, se requiere 

que 7 ; '  sea suficientemente grande y positivo, ya  que  al  resolver la ecuaci6n di- 

námica nominal  del error, se obtiene una expresi6n del tipo erl = e ~ p - ~ ~ l - ]  + cte., 

de manera que para que  el error converga a cero de manera rápida, ry'debe ser 

positivo y entre m& grande, este error tenderá a cero m& r8pidamente. 

A 7,'se le denomina tiempo característico de reconstrucci6n de  las incertidumbres. 

Volviendo  con la estimación de las incertidumbres, se sustituye la expresi6n de qlen 

ecuación (4.10). 

Como ya se había mencionado, no  se  puede hacer uso  de  derivadores para la imple- 

mentación del estimador de incertidumbres de manera tan fdcil,  por lo que  se  procede 

a definir una nueva variable, que va a contener a la derivada  de las incertidumbres 

estimadas y de la temperatura del reactor. 

entonces: 

(4.12) 

Mediante  el sistema de  ecuaciones (4.12), el control y el estimador de incertidumbres 

queda constituido para su implementacih, cste sistema forma el lazo de control 



maestro. 

A continuacidn se procede al Paso 2, con el cual se va a conectar la dinfimica  del 

sistema de enfriamiento y se va a calcular un control que  indique el gasto de enfriante 

necesario, para obtener la temperatura del sistema de enfriamiento demandada en 

te. 

Paso 2. En esta  parte se va a a conectar la d i n h i c a  de la chaqueta, para poder 

obtener el gasto de enfriamiento requerido  por el lazo de control maestro, lo cual 

se va a lograr definiendo  un error de convergencia entre la entrada virtual asignada 

a la temperatura del sistema de enfriamiento te  y la temperatura del sistema de 

enfriamiento calculada (23): Este error va a definirse  de tal forma, que converga  de 

manera asintdticamente al origen, es decir, que la temperatura real del sistema de 

enfriamiento sea igual a la variable virtual tc, que  es  requerida para mantener la 

temperatura de referencia pedida  en  el reactor, que es de x2 = 2.7 y que  adem& 

es un valor constante. De esta forma  se construye el lazo de control denominado 

esclavo. A continuaci6n se escribe la ecuaci6n de trabajo que  corresponde a la 

din&mica del sistema de enfriamiento y enseguida  el Modelo de referencia 2, que 

va asegurar  que  el error de convergencia, e2 = z3 - te, tienda a cero rApidamente, 

entonces: 

(4.13) 

donde: 
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Al igual  que en  el Modelo de rejerencin I! se asigna  una ganancia T ; ~  > 0 ! pa- 

ra hacer converger  de manera asintóticamente estable y lo rnAs rApido posible a la 

temperahra del sistema de enfriamiento a la requerida por el control, para mante- 

ner la temperatura del reactor en  el  punto  pedido. Se observa  que a diferencia del 

diseÍio  del lazo maestro de control, aqui la referencia pedida te no es  una constante, 

lo cual va a repercutir en la implementaci6n del lazo  esclavo de control. Por otra 

parte, siguiendo  con  el desarrollo del control, se sustituye la expresi6n  del error de 

convergencia e2 en la ecuaci6n (4.13), se despeja la derivada  de la temperatura del 

sistema de enfriamiento (&) y se equipara con la ecuaci6n (4.3a), para posterior- 

mente despejar el control que es el gasto de enfriamiento qc. 

(23  - ic) + . 3 3  - te)  = o 

&=te -.,'(x3 - te) 

La expresi6n del control (ecuacibn 4.14),  esta marcada con un superíndice de ideal, 

ya  que al igual  que para el control de la temperatura de enfriamiento (ecuaci6n 

4.9): existen términos inciertos, debidos a que no se tiene conocimiento perfecto 

del  modelo de la dinAmica  de temperatura de enfriamiento, y esto se debe a las 

incertidumbres asociadas a la temperatura de entrada del enfriante x3f y otra vez 



al  coeficiente de  transferencia  de calor 6, por lo que se va proceder a  usar valores 

nominales de estos  para  diseñar  una ley de  control real. Entonces la ecuaci6n (4.3a), 

queda  expresada de  la siguiente forma. 

donde: 

Equiparando la ecuacih (4.15) con la  derivada  de  la  temperatura  del  sistema de 

enfriamiento (&), obtenida  en  el Modelo de referencia 2 (&=& -5-;'(23 - t c ) ) ,  

se obtiene la expresi6n del  control  real  para  calcular  el  gasto de enfriamiento del 

esquema de  control esclavo. 

En la ecuaci6n (4.15) existe un termino  de  incertidumbres el cual va hacer  estimado. 

Conforme el  valor de las incertidumbres  estimadas se aproxime a los  valores  reales 

del  coeficiente de transferencia de calor y de  la  temperatura  de  entrada del sistema 

de enfriamiento,  entonces el control  real se aproximara  al  control ideal. Ahora bien, 

existe  el  problema de calcular l a s  incertidumbres, ya que  existe un desconocimiento 

de  alguna funci6n que lo haga, por lo que se va a proceder a realizar una estimacidn 

mediante un observador de  orden  reducido  que use  las medidas de la temperatura 

del reactor y la medida de  la  temperatura del sistema de enfriamiento. Ademas no 
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hay clue perder  de  vista que existe  una derivada en tiempo de la referencia pedida 

al sist'ema de enfriamiento t c ,  la cual de alguna forma tiene que calcularse. 

Estirrr.aciÓr~ de las incertidumbres. 

Si se considera que : 

r/2= í % ? ( a ? !  Z 3 , V )  

en done p2 es desconocido porque q2 tarnbikn lo es, por lo tanto se  define un I ~ E V O  

estado medido ym2, que va a coincidir con q2, de manera que  al  estimar la primera 

derivada de  la  incertidumbre se proponga la siguiente expresión. 

(4.17) 

donde : 

que es la expresión de  las incertidumbres obtenida  al despejarlas de la ecuaci6n 

(4.15): i3= Slqc(z3f - 2 3 )  +S*(zz - z3)) + I]2. 

Ahora  se  define una expresión de error de seguimiento (e,2) entre las incertidumbres 

estimadas (?j2) y las reales (q2 ) ,  para asignar un valor del tiempo  característico T;~, 

lo cual se logra al  obtener la ecuaci6n de la dinámica nominal de este  error. 

Entonces: 
. .  
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Ecuación nominal  del error de convergencia. 

Con lo cual se determina que  el tiempo característico de estimaci6n de incertidum- 

bres rT1 debe ser positivo y sufkientemenete grande para que el error de  conver- 

gencia dos (e,2), tienda de manera asint6tica  al origen. Por otro lado  queda  aun  el 

problema  de estimar las incertidumbres y de obtener la derivada  de la referencia. 

Conforme a la definicih de la ecuaci6n (4.17), 5j2= ~ F ' ( g ~ 2  - ?j2) ,  se sustituye la 

expresi6n de la derivada de las incertidumbres ( & G 3  -61qc(&f - 2 3 )  -8*(x2 -x3)) 

y se  define un nuevo estado ( w . ~ ) ,  de manera que se pueda encontrar un sistema que 

estime las incertidumbres y calcule el control. 

si: 

(4.18) 

(4.19) 

qc' = (tc -T,l(Z3 - t e )  - 6*(Q - z 3 )  - ;j2}/[6& - x3)] 
- 

(4.20) 

Mediante  el sistema de ecuaciones (4.18),  (4.19) y (4.20), se constituye el  lazo  de 

control esclavo, en  el cual se estima la derivada  de la referencia ( tc) ,  con una apro- 

ximacidn filtrada de la siguiente manera. 
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tc 
tc = 2,  + - 

t f CR 

donde  el tiempo de filtrado t f c s  se hace lo suficientemente pequeño para que la 

estimada de la derivada  converga a la real. 

El control en cascada queda constituido por  dos  lazos o esquemas  denominados 

control primario o maestro y control secundario o esclavo, en este último se realiza 

la acci6n final de control que  es manipular el gasto de enfriante abriendo o cerrando 

la v&lvula  de entrada del mismo. Para tener una idea mejor del control que  aqui  se 

desarrollo se muestra la Figura 4.1 en donde se observa grafica y esquematicamente 

el control cascada en serie  del RTAC de tres estados. 

Diseño del control global 

En  esta  parte se diseña un esquema  de control global usando la técnica de retroa- 

limentación linearizante. Se va usar solamente la medida  de la temperatura del 

reactor  para obtener un control que  manipule el gasto del enfriante. L,a técnica 

de diseño consiste en encontrar el  grado relativo del sistema, asi que  se  deriva la 

ecuación de la temperatura del reactor  hasta que "aparezca" la variable  manipulada 

que  es el gasto de enfriante, para el ejemplo del RTAC con tres estados se encontr6 

que el grado relativo es dos, entonces se obtiene la segunda derivada, se  define un 

modelo de referencia de  segundo  orden  que  asegure  convergencia asintbticamente 

estable entre la temperatura del reactor (z2) y la temperatura de referencia (zzref) .  

A continuaci6n se muestran los  pasos hechos para la obtenci6n del control. 

Paso 1. Obtencidn del  grado relativo del sistema. 

Para un manejo m& fAcil de las ecuacionesdel sistema, estas se expresan de l a  

siguiente manera. 

(4.21) 
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donde: 

Tomando  la ecuaci6n de la temperatura, y derivando hasta  obtener en la ecuaci6n 

resultante el gasto del enfriante, se  llega a la siguiente expresi6n, donde los subindices 

en las funciones indican derivadas con respecto a la concentraci6n (l), temperatura 

del reactor (2) y temperatura del sistema de enfriamiento (3). 

donde: 

f 2 2  = - (4  + 6) 

f 2 3  = S 

Pero el término de reacci6n es incierto y por tant'o sus derivadas con respecto a la 

concentraci6n y temperatura también lo son: así como también existe un desconoci- 

miento del valor exacto del coeficiente de transferencia de calor (S) y la temperatura 

de entrada al reactor ( q f )  y al sistema de tmfriamiento ( z J ~ ) ,  entonces se agrupan 

los términos inciertos en  una variable nueva. 

(4.23) 



donde: 

Y la ecuaci6n (4.22 ) se expresa de la siguiente  forma. 

Paso 2. Ahora se define un modelo de referencia de segundo  orden para que el control 

mantenga a la temperatura de  referencia  en el punto de 2.7 y que la diferencia entre 

la  temperatura del reactor calculada y la referencia converga asint6ticamente a cero, 

es decir, que la  temperatura del reactor se acerque rdpidamente a 2-7 y se mantenga 

allí a pesar de incertidumbres y de perturbaciones en las propiedades de entrada. El 

control, también debe soportar cambios de referencia y hacerlos de manera rápida 

y suave. 

Modelo de mferencia de segundo orden 

(4.25) 

4Se nota que los valores  de los coeficientes dl  y d2 asignados  en el modelo  de  referencia de  segundo  orden 
&men una  equiparacidn  con respecto a los tiempos  característicos usados en el diseño  del control en cascada,  lo 
cual  resuIta de comparar el  diseño  de control por back-steping y de  linearizacidn retroaliment,ada en  el sistema de 
ecuaciones del RTAC, ya que ambos son similares si se  cumple  esta  equivalencia  entre sus tiempos  característicos 
asignados. La comprobacidn  viene  detallada en el apbndice. 

65 



Se sustituye la expresi6n del error en la ecuaci6n (4.25), se despeja la segunda 

derivada de  la  temperatura y se equipara con  la ecuacidn (4.24) . 

Ahora se despeja el gasto  del  enfriante  para  obtener la expresi6n del control. 

La ecuacidn (4.26) del control no puede implementarse por que contiene derivadas 

de la temperatura y el término de incertidumbre qgl, entonces se hace necesario 

estimar  las incertidumbres y la derivada de  la  temperatura, por lo que se va a usar 

un estimador  de alta ganancia. 

Se observa que: 

pero es un termino desconocido, redefied0 nuevas variables. 
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Entonces: 

pero como rlgl es desconocida, entonces 9 también lo es. Sin embargo, dadas  medidas 

de la temperatura del reactor 22 y de la temperatura del sistema de enfriamiento 

~ 3 ,  las din&micas de los estados  desconocidos o no  medido qgl y 22' z2 se  pueden 

reconstruir u observar. 

En efecto. 

Aprovechando la estructura dada por el sistema de ecuaciones (4.27), se construye 

el estimador de alta ganancia. 

Y las condiciones iniciales son : 

h z1(0) = 4 0 ) ;  q o )  = o;  qg1(0) = o n 
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Entonces, el control real con el término de las incertidumbres estimadas es: 

Por  lo tanto, el control global queda constituido por las ecuaci6n (4.29) junto con  el 

estimador (4.28) en donde la asignacih del tiempo característico 73 debe ser positivo 

y lo  mas  pequeño posible para estimar rapidamente los estados no observados. 

Con  el control se va a manipular el gasto de enfriante abriendo o cerrando la vzilvula 

de entrada del  mismo. Para tener una  idea mejor del control que  aqui  se desarrollo 

se muestra la Figura 4.la en  donde  se  observa  con un esquema y un diagrama de 

bloques el control global del RTAC de tres estados. 

Observaciones 

Se compara el desempeño  del control en cascada serie contra el control global, para 

comprobar que el uso  de  medidas intermedias y la aplicaci6n de técnicas de back- 

stepping implementan un control mas  rdpido y que detecta rapidamente cambios  en 

el punto de control deseado. 

En la Figura 4.2 se muestra la evoluci6n de la temperatura del reactor usando  los 

controles diseñados para el ejemplo 1 y se  observa  que actua mejor el control cascada 

en serie  ya  que  el control global no puede mantener a la temperatura del reactor 

en lo puntos deseados  que  son 2.7 al inicio y posteriormente 3.1, con un cambio 

de referencia, mientras que  en la evoluci6n  del gasto de enfriamiento se observa un 

comportamiento oscilatorio para el control global. Se aplico una saturaci6n en  los 

dos  lSzos de control del diseño cascada en serie y en el control global, es decir, que la 

entrada virtual tc se acoto entre valores clc - 1.5 y 1.5 y el gasto del enfriante qc para 

ambos controles se acoto entre O y 3.0 de  forma  que el control tenga un sentido físico, 

por  que el control cascada en serie realizaba esfuerzos  de control muy grandes al 

calcular valores del gasto de enfriante positivos y negativos  con diferencias hasta en 

dos  ordenes  de magnitud, lo cual físicamente no es posible, ya  que implica aberturas 

negativas de vAlvulas. 
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Los valores de los tiempos característicos usados  en la sintoniaacidn de los controles 

cascada serie y control global usados  fueron de r, = 0.10, T , ~  = 0.50 y T I  = 7-2 = 

7 3  = 0.20, mientras que el tiempo adimensional de residencia  del reactor es de 1.0. 

En  la  Figura 4.3 se muestra la estimación de las incertidumbres del primer l a m  tie 

control frente al  valor real y se aprecia que  el  observador construido tiene un  buen 

desempefio. Las Figuras 4.2 y 4.3 se realizaron considerando  solamente  incertidun-1- 

bres en la expresi6n de reacción. 

En la  Figura 4.4 se realizaron simulaciones  tomando en cuent,a incertidumbres en las 

temperaturas de entrada, en el coeficiente de transferencia de calor y por  supuesto 

en el término de reacci6n y sus  derivadas. En esta gráfica se observa el control 

cascada serie actua más rápido y con mejor desempeño  que el control global! se 

usaron  las  mismas saturaciones de los controles que  en la Figura 4.2 y los valores 

de los tiempos característicos usados  en la sintonizaci6n de los controladores  fueron 

los siguientes: T~ = 0.10, T, = 0.30 y T I  = 7 2  = 7 3  = 0.20 

A Io largo del diseño del control cascada en serie se  observo que se podía llegar a 

una expresi6n de un control PI comun si: 

=x&= T;* [ -g (z2 f  - z2) + $(x, - te )  - ;ill 

Pero de la expresidn del control reaI: 

se  puede obtener el término -q(Z2f - 2 2 )  - + cj(z2 - te). de manera que: 
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Entonces: 

Pero  si se estima las incertidumbres usando la expresi6n (E), no  se obtiene un control 

en la temperatura del reactor, ya  que al haber saturaci6n y al existir cascada el 

control no tiene informaci6n de la saturaci6n por que la igualdad (D) no se  cumple. 

Al estar realizando las simulaciones para la comparaci6n de  los controles se  observo 

que el control global comenzaba actuar mejor a valores  del tiempo característico del 

estimador de alta ganancia menores  de 7 3  = 0.2 y solo  de esta forma comienza a 

compararse su desempeño. Si se desea que el control cascada en serie tenga menor 

sobredisparo al llevar a la temperatura del reactor al cambio de referencia de 2.7 

a 3.1, como se observa  en la Figura 4.2,  esto se logra disminuyendo el rango de 

saturaci6n del lazo de control maestro manteniendo constante la saturaci6n del lazo 

esclavo  en O < qc < 3.0, ver Figura 4.5,  en la cual se muestran cambios en las 

saturaciones del lazo maestro de control, las cuales  fueron  de: (a) -1.5 < tc  < 1.5; 

(b) -1.0 < tc < 1.0, y (c) -0.8 < tc < 0.8. En  esta grafica se  observa que al 

disminuir el sobredisparo que se ocasiona en la variable de controlada que es la 

temperatura del reactor, se ten&& un desempeño  mas lento del controlador: Para 

evitar  este comportamiento se puede también cambiar la saturaci6n del  lazo  esclavo 

en conjunto con la del lazo maestro, a rangos  mayores  como O < tc < 3.5, sin 

embargo, esto se traduce como aberturas de valvula  mayores  de lo cual físicamente 

no sera posible (recordar que se considera que esta  valor  esta  acotado  entre 0 y 3.0, 

donde  cem  indica viilvula cerrada y 3. 0 significa 100% de  abertura en la v&,rula). 

Por último, en la Figura 4.6 se realizaron  simulaciones  en  las cuales se  disminuyo  el 

tiempo caraterístico de los estimadores de irlcertidumbres a 7 1  = 7 2  = 7 3  = 0.066 

de manera que  los  desempeños  fueran equiparables, q u i  se observan dos compor- 

tamientos específicos, en  los casos (a) y (b) solamente  se manejaron incertidumbres 

en el termino de reacci6n y se  observa  que cl desempeño  del control global es m& 
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rapid0 que el  de cascada en serie y no implica  sobre  disparos de1 control, sin  em- 

brago, al introducir las incertidumbres parámetricas cle la Figpra 4.4, casos (c) y 

(d), se  observo  que  el control global comenzaba a saturarse, es decir, requería de 

mayores  acciones de cont.rol para nlant,ener la temperatura del reactor de referencia, 

y sin embargo, su velocidad  de respuesta es  mayor  que la del. control cascada en 

serie. E1 introducir mayor capacidad de estimaci6n en ambos esquenm de control 

se contrarresta de  alguna  forma las incertidumbres de  modelado y de parámetros, 

recuperándose la equivalencia entre las técnicas de  diseño  de control por retroali- 

mentación linearizante y back-stepping, ya que si se observa en el apéndice esta 

igualdad ocurre para casos  con conocimiento exacto de  los  estados y del  modelo,  sin 

embargo la capacidad de estimación real esta limitada por los parametros físicos del 

sistema. 

De manera general, para el ejemplol, se concluye  que  se construyo un control en 

cascada capaz de desacoplar a la temperatura del reactor de la temperatura del 

sistema de enfriamiento, dicho control es robusto a incertidumbres parámetricas y 

de  modelado. Se construyo el control usando el modelo  no  lineal  del RTAC de 

tres estados, siendo este control capaz de actuar de manera rápida y estable, aun a 

cambios súbitos de referencias. El control de comparación, denominado global, se 

construyo usando la tknica no lineal  de retroalimentacih linearizante, este control 

no  es robusto a incertidumbres ya  que tiene que estimar un termino altamente no 

lineal como lo es la exponencial de Arrhenius y sus derivadas. 

4.3.2 Ejemplo 2 

Se trabaj6 con un reactor tanque agitado continuo (RTAC) de dos estados, con- 

centraci6n y temperatura, se  asume  que  ambos  estados  se  pueden  medir y que la 

medida de la concentración esta retardada un cierto tiempo con respecto al avance 

de la operación del sistema, mientras que la temperatura del reactor se dice que se 

mide practicamente en línea. La dinámica de la chaqueta se  considera  mucho  m& 

rápida  que la dinámica del reactor y por tanto no se  torna en cuenta,  la reacci6n que 
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Figura 4.6 Comparación del  desempeño entre el control cascada 
en serie y el control  global para valores de ~,=~,=~,=0.066. 

Para los casos (a) y (b) se consideraron  incertidumbres en el ter- 
mino de reacción y para los casos (c) y (d)  se consideraron  incer- 
tidumbres de modelado y paramétricas. 



se  lleva a cabo es exotérmica, de  primer  orden A t B tipo Arrhenius,  el reactor 

manifiesta tres puntos de equilibrio, de  los cuales uno  es inestable con valores de 

T = 400K y C = 0.5~moZes/ZiCro y es el que  se desea regular. J,as  ecuaciones  que 

modelan  el sistema son la siguientes. 

(4.30) 

T = B(Tf - T) - ?(T - T,) + Pkoexp - (i?) 
donde ca es la concentración de reactante en moles/lt y es la variable a controlar; 

T es la temperatura del reactor en grados kelvin; T c  es la temperatura del sistema 

de enfriamiento y para el caso en particular que qui se trabaja es  de 350 kelvin 

a la  entrada; caf es la concentraci6n de reactante que entra al reactor y es de 

1.0rnoZes/¿itro; Tf es la temperatura de entrada al reactor y es de 350 kelvin; 0 

es el tiempo de residencia 8 su  valor  es  de lrnin-l; y es el calor generado  por 

transferencia entre las  paredes del reactor con el sistema de enfriamiento $&-, 
para este caso vale l.0min-l; ko es la constante de reacci6n su valor  se va a tomar 

de ezp(25); p es el calor generado  por  reacción entre la densidad y el coeficiente de 

transferencia de calor de la mezcla reaccionante (S) y tiene un  valor de 200rni~z-~; 

y por último, 6 es la energia  de activaci6n entre la constante de  gases (*) y vale 

-1.0 X io4. 

Se  desea controlar la concentración del reactor "manipulando" la temperatura del 

reactor con la cual se va a calcular la temperatura del enfriante requerida y esta 

a su  vez  va a incidir  en  un actuador que re,gule el gasto de enfriante. Para lograr 

esto se va a diseñar un control cascada paralelo que  aproveche la velocidad  con la 

que  se  mide la temperatura del reactor, de manera que  el retardo en las mediciones 

de la concentracih no afecte la velocidad  de respuesta ni el desempeño  del control. 

El desempeño  del control cascada paralelo sc va a comparar con un control global 

diseñado por retroalimentaci6n linearizada. Se cuentan con incertidumbres en  el 

término de reacci6n y en  el coeficiente de transferencia de calor, como  en el ejemplo 

, -  

7 2  



I ,  por  lo  que  se va hacer uso de observadores  que reconstruyan las incertidumbres. 

Diseño del control cascada paralelo 

El sistema a que se ejemplifica queda constituido por la Figura 4.7 donde  se muestra 

el RTAC ,junto con el esquema de control que se  va aplicar, por un lado se muestra 

el diagrama de flujo y por otro el diagrama de  bloques. Para trabajar el diseiio 

del control cascada paralelo se van a formar dos esquemas o lazos  de control, uno 

denominado maestro y otro denominado  esclavo. Para un manejo más fácil del 

sistema (4.30), se  define el tkrmino de reaccicin  de la siguiente  forma. 

Entonces el modelo a trabajar es : 

(4.30a) 

Pasol. En esta primera parte se desea calcular la temperatura del reactor requerida 

para mantener la concentracidn en  el  punto  de referencia 0.50rnoZes/Zitro, para 

constituir el control maestro, entonces se trabaja la ecuaci6n de la  concentracih, 

se define  una  variable ”CY” que va ser el control virtual de la temperatura y se 

agrupan  los términos inciertos. El control virtual va ir afectado por un tkrmino 

constante b, que  es un estimado de la derivada  del termino de reacci6n con respecto 

a la ternperatua evaluada  alrededor  del  punto de equilibrio inestable (ea = 0.5 

rnoles/litro y T = 4OOK). Esto se hace pars  trabajar el control virtual linearizado 

ya que la temperatura del reactor  esta involucrada de forma  no  lineal en el termino 

de reacci6n. 

O ( C ~ ,  - ea) - %(ca, T) + a b  - ctb 

definiendo: 
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Figura 4.7 Diagrama de control cascada paralelo de un reactor tanque 
agitado de dos estados, con mediciones retardadas de la concentración 





Ahora  se  define un modelo  de  referencia  de  manera  que  se  asegure la convergencia 

entre la concentración calculada y la de referencia! de manera que el control lleve 

la concentración a la referencia de manera asintóticamente estable y lo m& rapid0 

posible. 

Modelo  de  referencia 3 

La ecuación de la din&mica nominal  del error S + 7;;  = O indica que 7%; debe ser 

positiva y lo suficientemente grande para que  el error tienda a cero. Enseguida  se 

procede a sustituir la expresión  del error en el  modelo de referencia y se despeja 

la derivada  de la concentraci6n, para posteriormente equiparada con la ecuación 

(4.30b) y despejar el control virual CY. 

Entonces: 

(4.31) 

Donde la expresión  del control maestro esta marcada como ideal, ya que como  se 

manejo anteriormente existen incertidumbres y por lo tanto este control no se puede 

calcular, por  lo  que  se  procede a estimar a las incertidumbres, de manera que las 
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estimadas tiendan a las reales (E(q3)  -+ qs). 

Se puede decir que la derivada de las incertidumbres esta representada por la si- 

guiente funcionalidad 

173" 'p3(ca, T 4 

pero  como 773 es desconocida entonces 973 también lo es; ahora bien, se define un 

nuevo estado medible ;qm3 equiparable a q3 el cual se puede obtener de la ecuaci6n 

(4.30a) . 

q3 = ym3 =cu -B(c,J - ea) - ab (4.32) 

Sin embargo, existe una derivada de la concentracidn, lo cual no es evidente de 

implementar ya  que para calcular las incertidumbres requiero esta derivada y vice- 

versa: por lo que como  en el diseño  del control cascada serie se define una expresi6n 

de  la derivada de las incertidumbres estimadas. 

(4.33) 

para asignar un  valor  del tiempo caracteristico de estimaci6n de las incertidumbres 

7-q1 se procede a definir un error de reconstrucci6n (e,3> entre las incertidumbres 

reales y las estimadas. 

entonces se sabe que  el valor del tiempo caractertstica (74') debe ser positivo y 

suficientemente grande para que cumplir l a  cxmdici6n de qbe las incertidumbres 
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estimadas tiendan a las reales de manera asint6ticamente estable. 

Para la reconstrucci6n de l a s  incertidumbres se va a construir un observador  de 

orden reducido, que va hacer uso de las medidas  disponibles de concentración y 

temperatura, entonces se sustituye la ecuación (4.32) en la (4.33) de manera que la 

derivada  de la estimaci6n queda de la siguiente  forma. 

En donde  se tiene una derivada  de la concentraci6n la cual se despeja y se define un 

nuevo estado. 

Por lo que las incertidumbres estimadas y el control real se pueden calcular con las 

siguientes  expresiones. 

Puso 2. Una vez diseñado el control maestro se aictiva la dinamica de la temperatura 

del reactor y se construye el control esclavo.  Asumiendo terminos inciertos en el 

termino de reacci6n la ecuaci6n de la  dinsmica de la temperatura queda constituida 

de la siguiente  forma. 

(4.304 

donde: 



En  esta parte del trabajo se va a diseñar un control que  indique la temperatura 

del sistema de enfriamiento que  requiere el control virtual, para mantener el ob- 

jetivo de control impuesto al principio  que es de mantener a la concentración en 

0.50moZes/bitro. Entonces, para comenzar  el  diseño  del control esclavo se  define 

un modelo  de referencia que  asegure la convergencia entre la entrada virtual a y la 

temperaura del reactor. 

Modelo de referencia 4 
eq = 1’ - a 

Xo hay  que perder de vista que la entrada virtual a no  es una constante. Para 

la asignaci6n de  valores al tiempo característico del  lazo  esclavo  se  usa la ecuaci6n 

nominal del error para determinar que  el  valor del tiempo característico del lazo 

esclavo (7;;) debe ser positivo y suficientemente grande. Enseguida  se sustituye la 

expresión  del error cuatro (e4 = T-a) ,  en la ecuacidn (4.36) y se despeja la derivada 

de la temperatura del reactor ( 5 2 )  y luego  se equipara con la ecuaci6n (4.30~).  De 

esta forma  se logra obtener la expresih del control que es la temperatura del sistema 

de enfriamiento. 

(T - cy) + T;;(T - a) = o 

T=a -‘Sp (T - a) 1 

I [ cy  -T&l(T - a) - Q(Tf - T) + yT - 741 
T, = (4.37) 

T 

Una vez mas, el control esta constituido por terminos inciertos y por  ende  es  ideal 

y no  se  puede calcular, por  lo  que  se va proceder a realizar una estimaci6n de las 

incertidumbres. Además  se cuenta con  una  derivada  del control virtual & la cual 

como en el caso del control cascada en serie? se va aproximar mediante un filtro. 
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pero la derivada  de las incertidumbres  son  desconocidas por que l a s  incertidumbres 

tambien lo son, entonces, siguiendo el procedimeitno de reconstruir las incertidum- 

bres  mediante  un  observador  de  orden  reducido basado en l a s  medidas  de tempera- 

tura del reactor. Se procede  a  definir  una expresi6n de la dinarnica  del error, como 

se ha  venido  haciendo. 
h 

v4= 7-; (Ym4 - G4) (4.38) 

Ahora se define la d i n h i c a  del error de reconstrucci6n de las incertidumbres y su 

ecuaci6n nominal para determinar las asignaciones de valores  al tiempo caracterís- 

tico, rcl. 

eT4 = !/m4 - ?4 

Cuya ecuaci6n nominal es: 

entonces, se  llega a la conclusi6n de  que la ganancia asignada para obtener la de- 

rivada de las incertidumbres estimadas debe ser positiva y suficientemente  grande 

78 



para que el error de reconstrucci6n converga al origen. 

Siguiendo con la est'imaci6n de las incertidumbres, se usa la ecuación (4.38), h 7j4= 

T~ ( ~ ~ ~ 4  - q4),  sust'ituyendo la expresi6n del estado medido cuatro (yTn4), llegando 

a las expresiones ya manejadas! donde se tiene que definir un nuevo estado que 

cont,iene a la incertidumbre  estimada y a la derivada de la te'mperatvra  afectada 

por el tiempo  característico  de reconstruccih T;'. Entonces: 

-1 h 

definiendo: 

entonces: 

&*= -T;l[qrf - T) - Y(T - T,) + G*] (4.39) 

[.: -7sp -1(T -a) - B(Tf - T) + T T  - ?*I T,' (4.41) 
Y 

Como se podrd observar en la ecuaci6n del control real (ecuación 4.41)) existe una 

derivada en tiempo de la referencia (a), la cual como  se menciono no es una constante 

y para  poder calcular su derivada se va a hacer uso, como en el caso del diseño del 

lazo esclavo del control cascada en serie, de  una aproximacih filtrada cuya expresión 

es la siguiente: 

(4.41a) 

donde el tiempo de filtrado tfcp entre mas pequeño sea, l a  aproximación de la de- 

rivada se acerca m& a la real. La inicializacidn del estado X ,  aqui  introducido es: 

z,o = (O). Con esto  último, el lazo maestro  esta  representado por el conjunto de 
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ecuaciones (4.39), (4.40), (4.41) y (4.41a). 

Por último, el control cascada paralelo esta constituido por  sus  dos  esquemas  maes- 

tro y esclavo junto con  sus  estimadores  de incertidumbres. Su  desempeño y velo- 

cidad  de  convergencia se va a comparar con un esquema  de control global entre la 

concentraci6n de reactante y la temperatura del enfriante aplicando la técnica de 

retroalimentaci6n linearizante. 

Diseno del control global 

En  esta  parte se va a realizar algo  equivalente a lo hecho para diseñar el control 

global del RTAC con tres estados del ejemplo I, es decir, se van a usar técnicas 

de retroalimentaci6n linearizante, en este control se va a calcular la temperatura 

del sistema de enfriamiento necesaria para mantener la concentracidn de  referencia 

deseada, que es de e, = 0.50moZes/Zitro. Sin embargo se pueden aplicar cambios de 

referencia para observar  el  seguimiento y desempeño  del control global y del control 

cascada paralelo. Volviendo  con  el diseño del control, se tiene que  en  principio para 

aplicar la tkcnica de retroalimentaci6n se va a obtener el grado relativo del sistema, 

que como se recordarti, es derivar la ecuaci6n modelo representada por la derivada 

en tiempo de la concentraci6n, hasta obtener la variable  "manipulada"  que  es la 

temperatura del sistema de enfriamiento, el termino de manipular se entrecomilla 

por que en realidad, como se ha venido mencionando, este control va a incidir sobre 

un actuador que es la vAlvula de alimentaci6n de flujo de enfriante y que es la 

acci6n de control que realmente se  manipula.  Una vez obtenido el grado relativo 

del sistema, se construye un modelo de referencia del  orden del grado relativo, que 

para este ejemplo es dos, y se define un error de  convergencia entre la concentraci6n 

calculada en el sistema y la de referencia que  es una constante, enseguida  se obtiene 

la expresi6n del control. A continuaci6n se esquematiza el  diseño  del control global. 

PUSO 1. Obtenci6n del  grado relativo del sistema, se  deriva la ecuaci6n dintimica  de 

la concentracibn, hasta obtener la segunda derivada, ya  que  aqui  es  donde aparece 

la temperatura de enfriamiento. 
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Ecuaci6n dinámica de la concentración. 

e,= B(C,f - e,) - X(C,,  T) 

Segunda  derivada de la ecuaci6n dinámica de la concnetración: 

(j4.42, 

En  la ecuaci6n anterior se  observan dos características, la primera es que  se intro- 

duce  un término sumado y restado, que contiene a la temperatura del sistema de 

enfriamiento afect.ada por el coeficiente de transferencia de calor y por el termino 

b, que  es el mismo  usado  en la construcción del  lazo maestro del control cascada 

paralelo y que representa el estimado de la derivada parcial del termino de reacci6n 

con respecto a la temperatura. Esto se hace por que la temperatura del sistema de 

enfriamiento esta en forma  no  lineal afectada por el termino de reaccion y por  el 

coeficiente de transferencia de calor y si se deja de esta forma al modelo anterior no 

se PO&& despejar esta temperatura que a final  de cuentas representa a la variable 

"manipulada"; la segunda característica es que  el termino de reacci6n y sus deri- 

vados  son incertidumbres, ya  que a ciencia cierta no se conoce un modelo  que los 

describa exactamente, entonces se  define l a  siguiente  va,riable para represent.ar a las 

incertideumbres, 

sustituyendo la expresi6n de las incertidumbres, ecuaci6n (4.43) en la ecuaci6n 

(4.42)) se obtiene el siguiente modelo que es (:o11 el que  se va a trabajar. 

-Q2(Cuf - c,) + ,,r12 + byT, (4.44) 
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A continuación se define un modelo  de referencia de  segundo  orden. 

Modelo de referencia de segundo orden 

donde: 

ahora, se sustituye la expresi6n del error de  convergencia (e , )  en el modelo de n- 

ferencia de segundo orden, se despeja la segunda  derivada de la concentraci6n y se 

equipara con la ecuaci6n (4.44), ch=  - @ ( c , ~  - cU) + qg2 +byT,, para poder despejar 

el control representado por la temperatura del sistema de enfriamiento. 

La expresi6n del control esta dada por l a  ccuaci6n (4.45) y se marca con el  subfn- 

dice "i' de ideal, ya  que como se ha venido mencionando, existen incertidumbres, 

entonces  se  procede a realizar un estimado tic l a s  incertidumbres de manera que  las 

estimadas tiendan a las reales, para lo cual se va hacer uso  de  un estimador de alta 

ganancia. Se observa  que en la ecuaci6n (4.45) existe una  derivada  en tiempo de la 

concentraci6n, la cual contiene un tkrmino  de reacci6n cu= @(c,/ - ca) - %(cu, T), 
que  es incierto y por tanto no se  puede calcular &rectamente, por lo que  se  definen 

los siguientes estados. 

. e  
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ca = 23 

c, = z4 

(4.46) 

pero  como qg2 es desconocida, entonces p.+ también lo es, pero  dadas  medidas de la 

concentración y de la temperatura del sistema de enfriamiento las dinámicas de  los 

estados desconocidos o no  medidos, qg2 , e,= zq se  pueden reconstruir u observar. 

En efecto. 

Paso 2. Aprovechando la  estructura dada por  el sistema de  ecuaciones (4.46), se 

construye el estimador de alta ganancia. 

Con las siguientes  condiciones iniciales! 
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y el control real  con el tkrmino  de las incertidumbres estimadas es: 

(4.48) 

Por lo tanto, el control global queda constituido por las ecuaci6n (4.48) junto con  el 

estimador (4.46) en  el cual se  asigna el tiempo característico 76  que debe ser  posit'ivo 

y lo mas  pequeño  posible para que el estimador converga d.pidamente a los  valores 

reales de los estados no obervados; con  el control se va a manipular la temperatura 

del sistema de enfriamiento que va a mantener la concentraci6n de referencia dada. 

Para tener una  idea mejor del control que  aqui  se  desarrollo se muestra la Figura 

4.7a en  donde  se  observa grafica y esquematicamente el global del RTAC de dos 

estados. 

Observaciones 

Al comparar el  esquema de control cascada en paralelo frente al de retroalimentaci6n 

linearizante, se vi6 que el primero estima mejor las incertidumbres y que  sigue 

mejor los cambios de referencia a comparaci6n del  segundo.  Como ya se mencion6, 

existieron retrasos en la obtenci6n de l a s  medidas  de la concentraci6n, lo cual se ve 

reflejado en le  desempeño  del controlador y en  el caso de  los  esquemas  de control 

comparados, se tiene que  el control en cascada soporta grandes tiempos de  muestreo 

y logra controlar la concentraci6n a costa de retardos al actuar y el linearizante no, 

Para escoger las ganancias de  los  tiempos de estimaci6n en los  lazos de control, se 

observ6 que  el tiempo del control maestro debe ser del  orden de dos  veces  el tiempo 

de muestreo, mientras que  el tiempo del  lazo  esclavo debe ser  del  orden  de cinco 

veces  el tiempo de muestreo, para que  el  desempeño  del control sea  bueno y con 

respuestas rapidas en la acci6n de control. Para asignar la ganancia del estimador 

del control Iinearizante se debe cumplir  que "76" debe ser  dos  veces el tiempo de 

muestreo de la concentracibn. El control linearizante no soporta grandes  tiempos  de 

muestreo y solo  es equiparable con el de cascada a altas ganancias en el control, del 

orden de .04rnin"l en 7 6  y 75, (ganancia del estimador de  incertidumbres  del control 

global y ganancia del estimador del control maestro, respectivamente), Figura 4.9, 
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mientras que el control en cascada trabaja con gancias del  orden de 0.4rnin-l para 

7 5  en el control maestro, usando  tiempos de muestre0 de 0.2rnin, con lo cual  se 

obtiene un  buen desempeño  del controlador, Figura 4.8, mientras que el control 

global ni si quiera puede cont,rolar la primera referencia de O.SmoZes/litro. 

Para que existiera concordancia con el sistema físico  se  sat'uraron  los controles ent,re 

valores  de 300 y 400K para el caso de la temperatura del sistema de enfriamiento 

y de 350 y 500K, para el control maestro a del sistema en cascada . E n  el corn- 

portamiento de  los controles diseñados  al actuar con  una concentracidn de entrada 

de l.Omoles/litro y una temperatura de alimentaci6n de %OK, se observa  que la 

concentración se va a niveles cercanos a cero! es decir, que se agota todo el reactante 

y se convierte practicament.e al 100 % a producto, lo cual  es razonable, ya  que  el 

control se satura a temperaturas de 500K para la temperatura del reactor, mien- 

tras que la temperatura requerida para tenere 0.5noEes/Z¿ en reactante es de 400K, 

posteriormente el control "aprende" y entonces mantiene a la concentracidn en la 

referencia pedida, cuyos valores, como ya  se  menciono,  corresponden a un punto 

equilibrio inestable del sistema. 

En la  Figura 4.9, se observa  que al comparar los controles, el linearizante presenta 

comportamiento oscilatorio para alcanzar la referencia pedida, mientras que el cam- 

bio de referencia (de 0.5moZes/li¿ro a O.SSmoles/l¿), lo hace de manera m& lenta 

que el control en cascada. 

De manera general, en este capítulo se  concluye  que el diseño  de un control cascada 

en serie para un RTAC como el mostrado m la Figura 4.1, mejora la operacibn del 

reactor, ya  que  al usar una medida disyorlihlt clue es la t.emperatura del sistema 

de enfriamiento se comprob6 que  el control llcvaba de  forma  rBpida y suave a la 

temperatura del reactor a la referencia p d t l a ,  a pesar de incertidumbres y de 

cambios  de referencia tipo escalón en la ternpcratura del reactor y a pesar de que 

se esta operando en un punto de equilibrio inestable. Se trabajo con  el sistema 

no lineal y se log6 desacoplar a la temperatura del sistema de enfriamiento y la 
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Figura 4.8 Comparación del desempeño  entre el control 
cascada  paralelo  (línea  continua) y el control  global 
(línea  punteada).  Valores de tiempo de estimación: 
~ ~ = ~ , = 0 . 4  mín. 
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temperatura del reactor en el espacio de estados usando técnicas de back-stepping. 

Se comprob6 que el  empleo de un control cascada en paralelo ofrece las ventajas de 

que  aun al  contar con  medidas retardadas y con incertidumbres en  el  modelo del 

sistema, se controla a la variable  en  el punto de referencia dado, aun  siendo este 

inestable, con una buena rapidez de respuesta a la referencia dada y a cambios en la 

misma. El control global no  puede lograr lo que el control en  cascada, lo cual  en  parte 

se  debe a que la  estimacidn de las incertidumbres  contiene  demasiados t h n i n o s  

degradando  el  desempeño  del  contml y en parte al uso  de  medidas retardadas, ya 

que mientras el control actua con  medidas  a un tiempo t el sistema ya  se encuentra 

en un tiempo t + 1, mientras que el control en cascada esta diseñado para aprovechar 

las medidas  rápidas (temperatura) y atenuar el efecto del retraso en la medida  de 

la variable controlada (concentracidn). Se observ6 en la Figura 4.9 que  el control 

cascada paralelo actua de manera saturada al inicio de su corrida, lo cual se traducir6 

en acciones violentas de  abertura y cierre de la v6lvula de entrada de enfriante a 

la chaqueta y si esto se aplica en planta los  operadores lo traducirán como un 

problema.  Sin embargo, esta acci6n se  lleva a cabo debido  a  que  a la chaqueta le 

estamos pidiendo demasiado, es decir que rechaze las no  linealizaddes  del  término 

de reacción y de SU derivada, por lo que el comportamien0 de saturaci6n es normal 

y totalmente comprensible para el control cascada paralelo. 
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Conclusiones generales 

Se parti6 de la hip6tesis de que el uso de controladores cascada mejora el  desempeño 

de  los sistemas controlados, lo cual es debido a su capacidad de  rechazo  de pertur- 

baciones. Lo anterior se aplic6 a dos reactores qw’micos con dinámicas no lineales, 

encontrandose lo siguiente: 

a) Se realizo el  diseiio  de dos controladores tipo cascada para controlar dos  casos 

de RTAC, en puntos de equilibrio inestables. Estos controladores mostraron un 

buen comportamiento al mantener la referencia pedida  en los puntos de equilibrio 

inestables apesar dc incertidumbres parametricas y de modelado. 

b)  Para comparar dos controles no lineales para los  mismos sistemas, uno di- 

señado por técnicas de retroalimentaci6n linearizante (control global) y otro  por 

técnicas de back-stepping (control cascada) se observ6 que debía existir una  equi- 

valencia entre l a s  ganancias de los controladores (ver apéndice). Esta equivalencia 

es  vzilida cuando no existen incertidumbres. 

c) Los controladores tipo cascada rechazan perturbaciones de mejor forma  que 

un control diseñado  por técnicas de linearizaci6n por retroalimentaci6n. 

d) Para la reconstrucci6n de incertidumbres en los controladores tipo cascada 

se usaron estimadores de orden  reducido, l o s  cuales para ser  implementados  requie- 

ren de la definici6n de una  nueva  variable  que contiene la derivada en tiempo del 
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estado medido. Este tipo de estimadores realizan una buena reconstrucci6n de las 

incertidumbres a pesar de las  altas no linealidades  producidas  por la exponencial de 

Arrhenius. 

e)  Para  la reconstrucci6n de incertidumbres en los controladores con lineariza- 

ci6n por retroalimentaci6n, se requiri6 de estimadores de alta ganancia, en  los  cuales 

se tiene que estimar un gran número de términos altamente no lineales y que en  el 

caso del ejemplo para el RTAC con  dos estados (concentraci6n y temperatura), se 

debe estimar el término de reacci6n y sus  derivadas. Por lo que  el  desempeño de 

este  tipo  de controladores se ve  muy degradado. 

f) Los controladores cascada actuan de manera rapida pero realizan al inicio 

un gran esfuerzo de control lo que  se refleja en sobredisparos  del control. Esto 

es físicamente imposible, por  lo que se  usaron saturaciones en  los controladores 

cascada serie y cascada paralelo y también en los  controladores de comparaci6n. 

Este comportamiento se ve claramente reflejado en la Figura 4.9, en la cual se 

compara el desempeño  del control cascada paralelo frente a un control diseñado por 

técnicas de linearizaci6n por retroalimentaci6n. Para  la construcci6n de la figura 4.9 

se  usaron ganancias del orden  de 25 m’n, en comparaci6n a un tiempo de residencia 

del reactor de 1 mfn y se observa un comportamiento de saturaci6n al inicio del 

tiempo de control para ambos, siendo éste m& acentuado para el controlador tipo 

cascada paralelo. Este comportamiento se debe a que en el cAlculo  de la temperatura 

del sistema de enfriamiento requerido (control esclavo) estan involucradas las no 

linealidades del termino de reacci6n. Por lo  que  al sistema de enfriamiento se  le esta 

pidiendo  quiza m& de  lo  que  es capaz de rechazar. Entonces se lleg6 a la conclusi6n 

de  que  si  ya  se estaba haciendo uso de un equipo de medici6n  de concentraci6n en 

línea, lo que significa un alto  gasto, entonces sería mejor usar el  lazo  de control 

esclavo  con  el flujo de entrada al reactor, para de esta manera evitar el manejo de 



los términos no lineales involucrados por la temperatura del reactor. 

g) Como ya se mencionb, se trabajaron modelos  no lineales, en 10s cuales los 

controladores mostraron un buen  desempeño. Lo que  en trabajos previos no  se 

habia realizado  de esta manera, si  no m& bien, manejando modelos linealizados. 

Lo cual limitaba el desempeño  de este  tipo de controladores, por ejemplo, en la 

capacidad de rechazo de perturbaciones en escalbn de  la referencia. 

h) Para disminuir el sobredisparo en el control cascada en  serie  se hicieron cam- 

bios en los valores  de saturaci6n del lazo maestro, grfifica 4.5, en la cual se observ6 

que al disminuir  el  sobredisparo  se obtenia un retraso en la acci6n del controlador. 

i) Con el uso de estimadores de orden  reducido  se encontr6 una estructura del 

controlador tipo proporcional integral. En donde la  parte proporcional esta dada por 

el error entre la variable controlada y su referencia. Mientras que la parte integral 

esta representada por el estimador de incertidumbres. Este tipo de estructura es 

capaz de  suprimir el efecto de ”wind-up” , que ocurre al haber saturaciones en l o s  

controladores. 

Entonces se  concluye  que  con  el uso de controladores tipo cascada usando técnicas 

no lineales y de  observadores de orden  reducido para estimaci6n de incertidumbres 

en sistemas no lineales, se asegura una  convergencia asintbticamente estable y un 

desempeño robusto a incertidumbres paramétricas y de  modelado. 



Apéndice 
Equivalencia  entre la técnica  de  back-stepping y la del diseño de control  por retroa- 

lim.en,tncidn 1inearizan.te bajo injormacidn com,pleta 

En esta  parte se va a realizar una  comprobacidn  matemAtica  que  muestre la equiva- 

lencia entre los controladores diseñados  por la técnica de back-stepping y de retroali- 

mentaci6n linearizante, cuando  se tiene informacion completa a(. 'rca  de la didmica 

y los estados de la planta. Tal comprobaci6n se realizará para el caso del RTAC de 

tres estados, la cual se  puede realizar de manera similar para el caso del RTAC de 

dos estados . 

El RTAC de tres estados se  puede representar como  sigue: 

donde u es la variable controlada (gasto de  fluido de enfriamiento, qc), x1 es la 

concentraci6n de reactivo, x2 y x3 son l a s  variables  medidas y corresponden a la 

temperatura del reactor y del sistema de enfriamiento, respectivamente. La salida 

controlada del sistema es la temperatura del reactor y = 22. 

Aplicacidn de la técnica de back-stepping 

PASO 1. Se desea controlar la temperatura x2 "manipulando" la temperatura del 

sistema de enfriamiento 53, se  define  una entrada virtual, que llamaremos u la cual 

se equipara con la temperatura del sistcrrla de enfriamiento. 

.~ 

Enseguida, la salida controlada (la temperatura del reactor) queda expresada en 

funcidn  de la  entrada virtual de la siguiente  forma: 



se designa un modelo  de referencia que asegure  convergencia asint6tica entre la 

variable controlada (Q) y la referencia (Q?~!). 

e *  +r+l = o 

donde 

PASO 2. Controlar 2 3  manipulando qc. Este es  un problema  de  seguimiento  en el 

cual se desea que q ( t )  ̂r-t v(t) de manera asint6tica. Se tiene que 

y se  define otro modelo de referencia, para asegurar convergencia asint6tica entre la 

temperatura del sistema de enfriamiento ( 1 3 )  y la entrada virtual (u): 

donde: 

z3=v -7-1 2 (x3 - 4 
. .  
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Se equiparan a la ecuaci6n (v) con la (v i )  y se despeja a la variable controlada 'u 

que representa el flujo de enfriante. 

U =  "+ v -TZ1(X3 9 - 4 1  ( V i i )  

Observemos  que en la ecuacibn (vi i )  se  requiere  de la derivada  de la entrada virtual 

'u ya que  no  es  una constante, entonces se procede a obtenerla. 

. 1  
,u= &f21 - f22f2 - f n S x 3  - $f2 - r,1bx3] (viii) 

la cual se sustituye la expresi6n (viii) en (vii): 

sf3 - f2l - f22f2 - f22523 - 7-11f2 - T r 1 6 x 3  - 7-T15z3 - 7-y1f2 - (7-172)-1(x2 - x 2 ~ e f )  
U =  

69 
( zx) 

Aplicacibn de la técnica de retroalimentacidn  linearizante 

Se usa el mismo sistema (2): 

Ahora, como en el caso anterior la salida controlada es: 

y 3 x 2  

Y= f2 + 6 x 3  
se obtiene deriva la ecuacibn anterior hasta obtener la expresi6n que contenga a la 
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variable controlada u. 

y= f 2 l f l  + f 2 2 f 2  + f 2 2 6 2 3  + 6 f 3  + sgu (2:) 

Ahora se va usar un  modelo de referencia de segundo orden, para asegurar  conver- 

gencia asint6tica entre la variable  de entrada y y la referencia, y r e f .  

equiparando la ecuaci6n ( x )  con la ecuación (x i ) ,  se obtiene la expresi6n de la 

entrada de control u, de manera que: 

se sustituye la expresidn  de la derivada  de la variable controlada (y)  en (zi i),  para 

obtener finalmente la siguiente expresi6n: 

, .  

Se nota que para que ambas tknicas dc control (retroalimentacion linealizante y 

back-stepping) sean equivalentes, es decir, que la ecuación ( ix)  y la ecuacidn (xiii) 

sean equivalentes, se deberan cumplir las siguientes  relaciones  en las ganancias de 

control: 



Entonces se dice que las técnicas de retroalimentacidn  linearizada y la técnica de 

back-stepping son equivalentes al  cumplirse  las igualdades marcadas  en (xzc). Se 

debe  tener en cuenta  que  esta equivalencia es  v&lida tomando la consideracidn de 

que se tiene informaci6n completa de la  din&mica y de los estados de la  planta, ya 

que  en el caso de existir  incertidumbres esta equivalencia no se cumplir8, lo cual 

se observ6 en el capítulo cuatro ya que al existir  incertidumbres en  los  modelos 

de los ejemplos usados el seguimiento y el desempeño de los controladores  no es 

comparable. 
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