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CAPITULO 1

INTRODUCCION

1.1 GENERALIDADES

Para el control de cualquier sistema, se requiere el conocimiento de su comportamiento; en
otras palabras, es necesario conocer la evolucién de los estados que describen el sistema;
asimismo para la regulacion de los procesos quimicos industriales, a menudo se requiere
buen conocimiento de los estados actuales de un sistema transciente, a pesar de la
disponibilidad de sélo un numero limitado de mediciones secundarias (tipicamente
temperatura y presion) con ciertos errores, y la presencia de perturbaciones desconocidas al
proceso (Aguilar, 1993; Dimitratos y col., 1991). Esta es una situacion muy comun en el

control de procesos y el monitoreo en linea de algunas variables de la planta.

De acuerdo con la teoria de sistemas dindmicos, las medidas indirectas en linea (en
algiin punto del proceso) pueden usarse y acoplarlas con un modelo matematico del proceso
para inferir los estados, los cuales caracterizan el comportamiento dindmico del sistema
(Miller y Leskiw, 1987; Dochain y col., 1992). En la teoria de control, la estimacion de
estados se conoce como el problema de observacion o deteccién. En esta 4rea del
conocimiento, varias investigaciones se han realizado en cuanto a estimacion de estados en

columnas de destilacion basadas en modelos completos o con modelos reducidos.

En el presente proyecto se aborda el problema de estimar composiciones y
acumulados en una columna de destilacidn, cuyo sistema a separar es la mezcla binaria
azeotrdpica de etanol-agua. En la industria, la etapa previa a la solucién de este problema es
importante, ya que implica disefiar un modelo matematico del proceso, simular las
condiciones de operaciéon nominales para validar el modelo y las perturbaciones mas

comunes afin de obtener una herramienta (modelo matematico del proceso) que pueda
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considerarse como sustituto del sistema real. Aunado a esto, se presentan dificultades de
operacion en sistemas que fisicamente imponen restricciones por ellos mismos (por
ejemplo, sistemas azeotrdpicos) y de mayor importancia cuando se trata de la separacion de
un componente de alto valor agregado, implicando que la operacién se desee con alto grado

de pureza.

Tomando en cuanta estas consideraciones, se requiere conocer los estados que
describen el sistema para implementar métodos de control mas rigurosos, que permitan
regular el proceso de destilaciéon en un punto de operacién deseable y que garantice las

caracteristicas del producto final.

En general la solucién de un problema de disefio de un observador no lineal depende
fuertemente de la naturaleza especifica del sistema en cuestion. En esta area del
conocimiento, entre otros, se encuentran procesos de separacion, y sistemas de reaccion en
donde las no linealidades son inherentes del proceso. Asi, la construccion de un observador
para sistemas no lineales es interesante y diferentes métodos se han desarrollado para
columnas de destilacién (Deza y col., 1992b, Baratti y col., 1995a, Baratti y col., 1995b,
Mejdell y Skogestad, 1991, Quintero-Marmol y col., 1991, Mejdell y Skogestad, 1993,
Fernandez, 1996).

El interés del control digital como técnica moderna de control, es que éste debe
efectuarse en tiempo real (o en linea). Entendiéndose como tiempo real, que la adquisicién
y procesamiento de sefiales mediante sensores, la toma de decisiones que se llevan a cabo
por medio de cdlculos y la accidn final de control deben realizarse en forma simultdnea a la

evolucion temporal del proceso.

La necesidad para estimar estados es de importancia fundamental en procesos
quimicos donde las variables de estados son intrinsecamente dificil de medir (Baratti y col.,
1993). Esto justifica el desarrollo de estimadores de estados en varias aplicaciones (Ellis y

col 1988; Dimitratos y col. 1989, 1991; Dochain y Pauss 1988, Baratti y col., 1993,
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Gauthier y col., 1992). De lo expresado anteriormente, es de notar que el uso de técnicas no
lineales no se encuentra limitado a un proceso industrial especifico.

Para simular una situacion real, se ha seleccionado una planta piloto de destilacion
disponible, para la cual una caracterizacién mas detallada se presenta en el trabajo de

Fernandez (1996).

1.2 MODELADO DE COLUMNAS DE DESTILACION:
ANTECEDENTES

Los modelos matematicos dindmicos son ampliamente usados en los procesos quimicos, los
cuales han resultado ser una herramienta poderosa para un sin numero de estudios: por
ejemplo, evaluar estructuras alternativas de control, sintonizar controladores, determinar
cuantitativamente los efectos dindmicos de perturbaciones, explorar procedimientos de paro
y arranque en los procesos, investigar problemas de seguridad potencial, estimar variables

de proceso y optimizar la operacion de la planta.

En control se han desarrollado modelos lineales simples de funcién de transferencia
que algunas veces se usan para estudios preliminares de la sintonizacién del controlador,
pero modelos rigurosos no lineales son usualmente necesarios para el disefio y la evaluacion

final del sistema de control desarrollado.

Los modelos dindmicos de columnas de destilacion son uno de tantos ejemplos de
sistemas no lineales que se encuentran entre los mas estudiados, y a la vez los mas
complejos que hay para una sola unidad de operacion. Esto se debe a la gran cantidad de
etapas que forman una columna de destilacién, relaciones de equilibrio, hidraulica de plato
y ademas de las limitaciones fisicas de equipos de medicion y control. Asi, varios tipos de
modelos, involucrando diferentes niveles de complejidad, se pueden usar para simular el
comportamiento dindmico de una columna de destilacién (Gani y col., 1986).

Los modelos de destilacion méas comunmente usados incorporan algunas

suposiciones con propositos de simplificarlos, entre otras; a) vapor retenido en cada plato es
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minimo, b) las presiones en todos los platos se supone constante, ¢) la dindmica de las
ecuaciones de energia se suponen ser tan rapidas que se puede usar una forma algebraica.
Sin embargo, también se han desarrollado modelos mas rigurosos para este tipo de proceso
(Choe y Luyben, 1987), donde los balances de liquido retenido no se han despreciado.
Ademas, Luyben (1987) demuestra por simulaciones digitales que estas suposiciones
conducen a una prediccion pobre en la respuesta dindmica cuando las presiones son

mayores a 10 atm. o bajo presion de vacio.

1.3 CONTROL DE COLUMNAS DE DESTILACION:
ANTECEDENTES

En las ultimas décadas los cambios drasticos en la tecnologia de la computacién y en los
sistemas de control han permitido la realizacién de algoritmos sofisticados para el control
de procesos a bajo costo. En México, la apertura de mercados obliga a las plantas
industriales, tanto publicas como privadas a mejorar en dos puntos; rentabilidad y
competitividad, lo que hace necesario usar nuevas tecnologias en sus productos y métodos
de control mas rigurosos. Asimismo, ¢l incremento en la demanda para ahorrar energia y el
incremento en la calidad del producto requieren mayores y mejores sistemas de control
confiables; sin embargo, la medicion confiable y exacta de las composiciones de producto
es una de las principales dificultades en control de columnas de destilacion, encontrandose
que la mayoria de los analizadores de producto, como el cromatdgrafo de gases tienen un

tiempo de respuesta lento, lo que hace imposible un control eficiente del proceso.

En resumen, para que las plantas industriales sobrevivan en un mercado abierto,
obliga a que sean rentables y, esto implica mejores técnicas de control y estimacion.

Los objetivos de un sistema de control utilizado en procesos quimicos pueden ser
muy diversos de acuerdo a las necesidades de cada proceso y a los objetivos de produccion.
Estos pueden ser, por ejemplo, mantener segura la operacién de un reactor quimico,
minimizar el gasto de energia consumida por algun proceso de destilacion, regular la

calidad de un producto terminal o bien una combinaciones de los anteriores.
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En virtud de las necesidades anteriores y de otras tantas, resulta natural pensar que
es necesario un sistema de control que mantenga operando al proceso lo mas cerca de las

condiciones de operacion para las cuales fue disefiado o en las que se desea su operacion.

1.4 ESTIMACION DE ESTADOS EN COLUMNAS DE DESTILACION:
ESTADO DEL ARTE

Una cuestidn clave en procesos quimicos es como monitorear y controlar los estados del
proceso (concentraciones de producto, reactantes, iniciadores, temperatura, etc.) de una
manera confiable y con un bajo costo. En muchas aplicaciones practicas, sélo algunas de las
concentraciones de los componentes criticos para el control de calidad estan disponibles
para la medicion en linea. Asi, las mediciones en tiempo real de las composiciones de
productos no criticos en los sistemas de destilacién presentan problemas tipicos en la
practica industrial, puesto que los analizadores de composicién proveen un tiempo de
retraso muy grande en la respuesta; y en muchas situaciones no es factible instalar
instrumentacién analitica por alguna razdn, tales como: inversion alta en un equipo de
muestreo, costos altos en su mantenimiento, falta de personal capacitado, retraso

inaceptable en la respuesta, o falta de instrumentacion adecuada.

En principio, este problema se puede superar con herramientas de teoria de sistemas
dindmicos, usando mediciones en linea disponibles junto con un modelo matematico del
proceso para inferir los estados, los cuales caracterizan el comportamiento dindmico del
sistema. En columnas de destilacion se han usado mediciones de temperatura en lugar de

las concentracién para controlar las composiciones de producto (Kister, 1990).

En esta 4rea del conocimiento de estimacion de estados, especificamente en
columnas de destilacién, Lang y Gilles (1990) presentan un observador para sistemas de
separacién de alta pureza, que es probado por simulacién digital en una columna de 40-

platos, donde dos separaciones diferentes fueron examinadas: una separacién binaria de
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metanol-agua y una separacion ternaria de metanol-etanol- agua prueban la aplicacién del
método a separaciones multicomponentes. Lang y Gilles aplican el concepto de Zeitz
(1977) para el disefio de su observador, donde un factor de peso en la diferencia entre las
variables de salida medidas y las variables de salida calculadas por el observador es en
general una funcién no-lineal de tiempo y espacio, entradas y variables de estado del
observador. Ellos usan los flujos molares totales de vapor como factores de peso en el
término de correccidn, por lo que, s6lo un parametro escala dicho término, siendo este su

unico pardmetro de sintonizacidn.

Lang y Gilles (1990) realizan un estudio de observabilidad del modelo de la
columna ante cambios en el calor de entrada, y caracterizan la columna en regiones de
transferencia por un gradiente de temperatura apropiado. Asi que, con una medicién de
temperatura en la region de alta transferencia de masa garantizan la observabilidad del
perfil de temperatura y como consecuencia el de composiciones; tal que, al menos un punto

de medicion debe localizarse en esta region para todas las situaciones de operacion.

La ventaja principal del procedimiento de disefio usado por Lang y Gilles es que
contiene solo pocos parametro de disefio, los cuales facilmente pueden sintonizarse por

simulacion.

Para determinar los perfiles de composicion en cada uno de los platos y
composicion de alimentacion en una columna de destilacion, Deza y col. (1992b) presentan
observadores que no necesariamente convergen de manera exponencial. Su disefio se basa
en las propiedades estructurales de observabilidad del modelo como las de Lang y Gilles
(1990), previamente discutidas.

Deza y col. ( 1992b) aplican la técnica desarrollada en Gauthier y col. (1992), Deza
(1991) y Deza y col. (1992a), pero con aplicacién a columnas de destilacion, y los casos
especificos que abordan son: primero, cuando la composicion de alimentacion es medida, y
segundo, cuando ésta no lo es. La metodologia que ellos siguen es la siguiente: Primero,

estudian la observabilidad del modelo, la cual es un pre-requisito en la sintesis de
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observadores (Lang y Gilles, 1990). Segundo, aplican un cambio no lineal de coordenadas
adecuado, para poner el modelo en una forma canénica (un bloque lineal mas un bloque no
lineal). La transformacién de coordenadas que realizan es a partir de la composicion del
domo (salida) en la fase liquida del componente clave, y de su historia de los flujos de
vapor y liquido, asi como de la misma composicion. Con esta transformacion, se obtiene
una estructura triangular (Gauthier y Bornard, 1981; Gauthier y col., 1992), donde
caracterizan por esta forma candnica de observabilidad el sistema no-lineal observable para
cualquier salida de la planta. Finalmente, en el nuevo sistema de coordenadas aplican un
Filtro de Kalman Extendido con alta ganancia.

La aplicacion del esquema propuesto por Deza y col. (1992) se realiza en la columna
(de 27- platos) de Alsop y Edgar (1990), donde se lleva a cabo una separacion de alta

pureza de metanol-etanol.

Otra publicacién concerniente a la sintesis de esquemas de estimacion en columnas
de destilacion es la de Baratti y col. (1995b). Con el objetivo de monitorear el
comportamiento dindmico de una columnas de destilacion binaria en operacidn continua,
presentan una metodologia que contribuye al desarrollo de estimadores, basada en la teoria
del Filtro de Kalman Extendido (FEK).

El modelo que presentan para el desarrollo del estimador esta basado en un
acercamiento de colocacién ortogonal, donde el desempefio del estimador fue comparado
con el comportamiento dindmico de una columna de destilacién experimental, separando
una mezcla de etanol-agua. En el modelo que presentan Baratti y col. (1995b) al menos para
este sistema de estudio sigue las suposiciones cldsicas de que los flujos molares de vapor y
liquido se suponen constantes para cada seccion de la columna, implicando que los balances
de energia puedan despreciarse; y que los cambios de los acumulados expresados en
volumen del condensador en el domo de la columna y del rehervidor en el fondo de la
misma, asi como en la platos son despreciados.

El sistema de ecuaciones en su caso de estudio (para 30-etapas) es grande para
muchas aplicaciones practicas cuando se usa el esquema de estimacion de Baratti y col.

(1995a). Especificamente, Baratti y col. (1995b) abordan y discuten dos problemas:
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primero, la posibilidad de usar el estimador propuesto previamente por Baratti y col.
(1995a) para el calculo del movimiento de la onda de temperatura a lo largo de la columna;
segundo, el desarrollo de un estimador reducido donde el procedimiento del FKE esta

acoplado con un modelo aproximado de la columna con colocacién ortogonal.

Recientemente, Ferndndez y col. (1996) desarrollaron un estimador no-lineal para
una columna de destilacién binaria, el cual estd basado en un modelo del proceso que toma
en cuenta la hidraulica de plato; ademas, en este estudio muestran que no debe despreciarse
la hidrdulica para el disefio del observador del sistema. Al incluir la hidraulica de plato
muestran que el sistema no es completamente observable, pero si detectable. El esquema de
detecciéon dinamica fue implementado en el modelo de una columna de destilacion binaria,
cuyo sistema de estudio fue metanol-agua y verificado experimentalmente. En general, el
esquema de estimacién presenta un excelente desempefio en la estimacion de estados,
pareciendo ser cualitativamente robusto.

La metodologia de estimacion no lineal desarrollada por Fernandez y col. (1996),
hace uso de propiedades estructurales de observabilidad, encontrando que al tomar en
cuenta la hidraulica de plato en el modelo, el sistema es solamente detectable. El calculo
para las ganancias se realiz6 por la técnica convencional de asignacion de polos. Aunque el
estimador desarrollado por Ferndndez y col. (1996) es mas simple que el que presenta Deza

y col. (1992b); ambos observadores fueron probados para sistemas binarios sin azeétropo.

En resumen, la mayoria de las publicaciones sobre estimacién de estados en
columnas de destilacién se basan en mediciones directas, principalmente temperaturas en
algin plato como salida para disefiar el estimador. Sin embargo, la estimacién de estados
para propositos de control avanzado, pocos estudios estan basados en las propiedades de
observabilidad como efecto en: el numero, ubicacion ¢ indice de observabilidad de las

mediciones.

Partiendo del esquema desarrollado por Fernandez y col. (1996) y Fernandez (1996),

en este estudio, un esquema que utiliza solamente una o dos mediciones de temperatura y
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un modelo del proceso, se abord6 el problema de reconstruir o inferir los estados de una
columna de destilacion binaria azeotrdpica, cuya operaciéon y control son dificiles al igual
que las columnas de alta pureza. Estudiamos las condiciones en que la presencia de un
azedtropo en el sistema binario afecta al esquema de estimacién. En particular, el objetivo
es estudiar la invertibilidad del jacobiano (matriz de detectabilidad) del sistema, el cual es
uno de los elementos clave del esquema de estimacidn. Se encuentra que la existencia de un
azeootropo y los cambios de concavidad en la curva de equilibrio determinan el
condicionamiento numérico de la matriz de detectabilidad. Cuando se usa una sola
medicién se obtiene un sistema mal condicionado; sin embargo, el uso de dos mediciones
en linea mejora el condicionamiento numérico de la matriz de detectabilidad. Por lo tanto,
cuando se usa una sola medicion se espera una reconstruccion lenta del sistema, implicando
que dos mediciones se tomen para que funcione satisfactoriamente el estimador.

Entre otras importantes investigaciones dedicadas al problema de estimacidén de
estados en columnas de destilacidn se encuentran, Quintero-Marmol y col., 1991, Mejdell y
Skogestad (1991), Mejdell y Skogestad (1993), pero su aplicacion requiere un nimero muy

grande de puntos de medicion.
1.5 JUSTIFICACION DEL PROYECTO DE TESIS

La imposibilidad de medir las variables que se desean controlar en un proceso
quimico, asi como la presencia de errores en el modelo (por simplificaciones) y en las
mediciones, conducen de manera natural a la necesidad de construir estimadores. Esta
necesidad para estimar estados en los procesos quimicos ha tenido mayor importancia en
los ultimos afios, ya sea para una caracterizaciéon del comportamiento dinamico o para su
regulacion, donde las variables de estado son dificil de medir, y sélo un niimero limitado de
mediciones en linea estan disponibles, justifica el desarrollo de estimadores de estado a
multiples aplicaciones (Ellis y col., 1988; Dimitratos y col. 1989, 1991; Dochain y Pauss
1988, Alvarez, 1996, Alvarez, 1997).
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El estudio de estimadores de estados en procesos quimicos se ha abordado usando
diferentes metodologias; de alta ganancia, usando métodos geométricos, de modo deslizante
y filtros de Kalman extendidos. En cuanto a los modelos, los cuales forman parte integral
del control avanzado de procesos (control basado en modelos) casi todo estd conocido. Sin
embargo, se encuentra en la literatura que muchas investigaciones aun realizan suposiciones
o desprecian algunos efectos involucrados (por ejemplo, acumulados) que en muchas

situaciones practicas no es aplicable.

Especificamente, para sistemas de separacion por etapas, en la investigacion sobre
estimadores se han desarrollado infinidad de trabajos, algunos con modelos rigurosos y
sustentando sus desarrollos con resultados experimentales (Baratti y col., 1995a, Fernandez,
1996). Al utilizar un filtro de Kalman Extendido (Baratti y col., 1995a) el problema
conlleva a resolver un numero adicional de ecuaciones, comparado con el observador de
Fernandez, 1995, pero se realiza para un sistema binario simple; y sélo algunos (Deza y
col., 1992), basdndose en las propiedades estructurales de observabilidad del modelo de la
columna, con un cambio de coordenadas, disefian su observador para un sistema binario

que converge exponencialmente, pero asumiendo acumulados constantes.

Algunas investigaciones en este campo estdn encaminadas a desarrollar algoritmos
en sistemas no lineales que simplifican la carga de trabajo numérico con un numero minimo
de medidas en linea disponibles en el proceso, mediante el diseio de Estimadores de
estados algunos basados en modelos reducidos (Alvarez y col., 1984; Alvarez y col., 1986;

Baratti y col., 1995a; Baratti y col., 1995b).

Un aspecto importante que muy poco se ha tomado en cuenta para la sintesis de
observadores es la realizacidén de un estudio de propiedades estructurales de observabilidad
del modelo, ya sea no-lineal o una aproximacion en el entorno de algiin punto de operacién.
Este aspecto influye en forma directa en la seleccién de los puntos de medicion que deben
tomarse en cuenta para la reconstruccion de estados, ya que una seleccion inadecuada de un

punto de medicion puede conducir a una reconstruccion lenta de los estados y obtener un
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esquema donde el desempefio puede ser muy pobre o el rango de factibilidad de operacion

(robustez) ante cualquier perturbacion sea minimo.

Lo anterior, motiva y justifica el desarrollo de un estimador de estados, como una
extension de los desarrollos anteriores a sistemas binarios con azedtropo y sistemas
multicomponentes, donde se aborda la estimacion de estados con énfasis en el estudio de

las propiedades de observabilidad.

1.6 OBJETIVOS DEL PROYECTO

Para el desarrollo del presente proyecto de investigacidn, sobre los problemas de estimacion

de estados en columnas de destilacion, se plantearon los siguientes objetivos:

Diseflar un esquema para estimar composiciones y acumulados en una columna de
destilacion a partir de mediciones de temperatura (salida secundaria) en linea y un modelo

de primeros principios del proceso, con aplicacién al sistema azeotropico etanol-agua.

Estudiar el efecto de incorporar la dindmica de hidraulica de plato en el sistema

azeotropico etanol-agua, con énfasis en la respuesta inicial.

Estudiar bajo que condiciones el sistema azeotrépico puede presentar singularidad
en el esquema de estimacion al usar una medicion de temperatura o problemas frente a

errores de integracion numérica.

Analizar Desempefio y Robustez al usar una, dos y multiples salidas en el esquema

de estimacion de estados del proceso de destilacion.
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1.7 ORGANIZACION DE LA TESIS

Reconociendo que el tema de estimacion de estados no ha sido considerado hasta ahora
como un tema con personalidad propia, ha parecido oportuno informar al lector acerca de la
forma en que se ha organizado el material; asi la presente tesis se estructura en seis

capitulos, cada uno de la siguiente manera:

- Introduccion.- En éste capitulo se proporciona una manera descriptiva del estado del arte
que guarda el control basado en modelos del proceso de destilacién y parte de la
problemédtica que esto implica; por ejemplo, los modelos asociados a la separacion de
sistemas multicomponentes generalmente son de alto orden, tal que el desarrollo de un
controlador resultaria muy complejo. Ademas, con la finalidad de tener una ideal global y
de interés de lo que se pretende abordar, se presenta una descripcion de los objetivos

planteados para el desarrollo de esta investigacidn.

- Modelado de columnas de Destilacién.- En este capitulo se presentan los conceptos
basicos referentes al proceso de destilacion; se construye un modelo matematico de
primeros principios, basado en el balance de materia y el célculo de la temperatura de

burbuja como una funcién de la composicién y de la presion total del sistema.

- Esquema Estructural de un Estimador de Estados en Destilacién.- En este capitulo se
construye un esquema de estimacion u observacion para inferir variables que no es posible
medir o determinar de manera directa en el proceso de destilacion a partir del modelo del

proceso previamente desarrollado y de mediciones en linea de temperatura.

- Desempeiio del Estimador No-lineal.- En este capitulo se presentan: a) Una técnica como
herramienta matematica para un analisis en la selecciéon de una temperatura (salida del
proceso); implicando con esto, la posicién mas adecuada de la salida para la estimacién de
estados; b).- Resultados obtenidos al usar una medicion de temperatura en el esquema de

estimacion; c).- La eleccion de un vector adecuado de salidas de dimension dos y
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posteriormente uno de dimensién tres a partir de un conjunto de salidas disponibles para la
estimacion de estados, usando la misma herramienta matematica; asi como los resultados de
la implementacioén en el esquema de estimacion; d)-. Un estudio para analizar desempefio y
robustez, al reducir el espacio de observacion de la salida (de uno, dos o tres sensores de

temperatura).

- Estimaciéon de Estados en una Columna Controlada. Como una extension de la
investigacién previa se desarrollé un esquema de estimacion no lineal para una columna
con un esquema de control lineal con configuracion LV. El controlador disefiado estd
basado en una aproximacion lineal del modelo de la planta y de subsistemas dindmicos que

filtran las sefiales de las salidas del proceso.

- Conclusiones.- Finalmente, en el capitulo 6 se presentan las conclusiones generales de este
proyecto de investigacion, incluyendo algunas sugerencias acerca de un trabajo futuro en la

misma linea de investigacion.



CAPITULO 2

MODELADO DE COLUMNAS DE DESTILACION

En la primera parte de este capitulo se presenta de manera resumida los
principales conceptos referentes a la destilacién y los problemas de modelado y
solucién numérica gue implican. Todos estos conceptos son bien conocidos en la
literatura de los procesos de separacién por etapas, y se exponen con la finalidad
de establecer el marco de trabajo, que permitira formular y justificar las

contribuciones o simplificaciones que se hagan en este trabajo de investigacion.
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2.1 INTRODUCCION

Los modelos matemdticos, especificamente los dindmicos son ampliamente usados en el
disefio, control y optimizacién de procesos quimicos. Estos han probado ser herramientas
poderosas en un sin numero de estudios e investigaciones industriales: por ejemplo,
permiten evaluar procesos alternativos y estructuras de control, sintonizar controladores,
determinar cuantitativamente los efectos dinamicos de ciertas perturbaciones, analizar
procedimientos de paro y arranque, investigar problemas de seguridad, y optimizar la

operacion de la planta (Choe y Luyben, 1987)

2.2 DESCRIPCION DE LA SEPARACION DE MEZCLAS
POR DESTILACION

El objetivo general de destilacion es la separacidén de sustancias que tienen presion
de vapor diferente a cualquier temperatura dada. La palabra destilacion como sera usada
aqui se refiere a la separacion fisica de una mezcla en dos o mas fracciones que tienen
puntos de ebullicién diferente.

Si una mezcla liquida de dos materiales volatiles se calienta, el vapor que abandona
la mezcla tendra una concentraciéon mas alta del material con punto de ebulliciéon mas bajo.
[nversamente, si un vapor saturado se enfria, el material de punto de ebullicién maés alto
tiene una tendencia a condensar en una proporcién mas grande que el material de punto de

ebullicién mas bajo.

El desarrollo tecnoldgico actual ha permitido la separacion de mezclas en gran
escala por destilacion, teniendo sélo unos cuantos grados de diferencia en puntos de
ebullicién.

Una columna de destilaciéon es un sistema cuyo objetivo es separar mezclas de
liquidos miscibles, aprovechando sus diferencias en volatilidad, en dos o mas productos

relativamente puros. Desde el punto de vista termodinamico, en este proceso de separacion
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se reduce la entropia de los productos con respecto a la de alimentacion. Si las corrientes de
productos no contienen més energia que la alimentacion, la suma de las entropias de dichas
corrientes es menor que la de esta ultima. De acuerdo con la segunda ley de la
termodinamica esta reduccién se logra a espesas de que el sistema incremente su entropia;
logrando esto, proporcionando calor al sistema a una determinada temperatura y

extrayendolo a una temperatura inferior.

2.3 ANTECEDENTES DE MODELADO

Antes de desarrollar cualquier modelo matematico, introduciremos una definicion de
la nocién modelo adecuada a nuestras necesidades. “Modelo” es una abstraccion de la
realidad que conceptualmente puede considerarse como sustituto del sistema real,
expresado usualmente en términos simbdlicos (ecuaciones) que contienen variables que se
consideran importantes para describir ciertos aspectos de interéds del sistema real
(Palomares, 1985). La complejidad del modelo puede depender entre otras cosas, del

conocimiento que se disponga del sistema y los objetivos para los cuales se estd modelando.
2.4 FORMULACION MATEMATICA

Una columna de destilacion se modela por un gran numero de ecuaciones
diferenciales. En cada plato una ecuacién diferencial puede escribirse para: a) un balance de
material de cada componente; b) el balance total de materia (dindmica de flujo) y, ¢) un
balance de energia.

Desde una perspectiva fundamental, el modelado de este proceso consiste en el
planteamiento de las ecuaciones de conservacion de energia y de masa. A esto habria que
afiadir las ecuaciones de procesos de transporte y las relaciones de equilibrio (segunda ley
de la termodindmica). La termodinamica de equilibrio se supone valida debido a que los
tiempos de relajacion de los procesos al equilibrio son muy rapidos en comparacion a las
dindmicas que gobiernan los otros aspectos de la columna (Martinez, 1985). Para modelos

de procesos por etapas, las suposiciones de rapidez hacia el equilibrio se lleva hasta el
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grado de suponer fases perfectamente mezcladas y con mecanismos instantdneos de

transporte de masa y calor.

Comunmente, los modelos de destilacién incorporan diferentes suposiciones de
simplificacion conduciendo a una pobre prediccién de respuestas dindmicas; sin embargo,
también se han desarrollado modelos rigurosos que no realizan estas suposiciones (Holland,

1966; Luyben, 1990; Choe y Luyben, 1987; Wittgens y Skogestad, 1995; Fernandez, 1995).

Con el objeto de hacer notar la complejidad de los modelos que nos ocupan,
consideraremos el de una columna no-ideal, con secuencias ordenadas de equilibrio de
etapa a etapa (ver Fig. 2.1), donde es posible representar torres con multiples

alimentaciones, extracciones laterales de la misma, enfriadores y calentadores.

SVj

A 4

SLj

v V2

Figura 2.1: Esquema de una etapa generalizada de una columna de destilacién binaria.

Donde: L;= Flujo de liquido (moles /u. de t.);
Sv;= Flujo de vapor extraido (moles / u. de t.);
S1;= Flujo de liquido extraido (moles/u. de t.);
Q; = Flujo de calor;
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Fj=Flujo alimentado (moles / u. de t.);
M;= Liquido acumulado (moles) y;

V; = Flujo de vapor (moles/u. de t)

A pesar de que unicamente se tiene interés en la composicion y las razones de las
corrientes del producto, éstas dependen de las condiciones en los platos, el evaporador y el
condensador, por lo que se deben desarrollar todos los balances de masa, ecuaciones
termodindmicas y de hidraulica para lograr comprender la contribucion de cada etapa en la

dindmica global del proceso.

Utilizando la notacién de la Figura 2.1, las ecuaciones que describen a la j-€ésima

etapa de la columna son las siguientes (suponiendo condensador total):

Balance global de materia

dM())
dt

= M(j) = LG~ D= (L)) +SLG) = (V(j) +SV(j)

+V(G+D+F (H+EV(j), 1<j< N 2.1)
donde: N es el nimero de etapas, M es el liquido retenido o acumulado en cada una de las
etapas, L(j) es el flujo de liquido que abandona la etapa, V(j) es el vapor que abandona la j-
¢sima etapa, SL y SV son los flujos extraidos en fase liquida y vapor respectivamente, F es

el flujo de alimentacidn, donde los superindices L y V se refieren a las fases liquida y vapor.

Balances de materia para cada componente

dM()x(, j)

& = L= Dx(@, j=D = (LD +SL(NxE, ) = (V) +SVONYQE )

+VG+ DY j+ D+ FEGxT @)+ FY Dy (L, j); 1€i<C, 1€jSN (2.2)
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donde C es el namero de componentes de la mezcla a separar, x e y son las fracciones mol
que corresponden a la fase liquida y vapor respectivamente; el superindice F hace referencia

a la alimentacion.

Balance de energia

dM(Hh(y)

a = LU=Dh(= D= (L) +SLO)h()) = (V) +SVONH)

+V(+DHG+ D= Q) +F (Dh(j) + F' (HH(); I<j=sN  (23)

h denota la entalpia de la fase liquida y, H la correspondiente a la fase vapor

Relaciones Estequiométricas

C
2 y(i,j) =10 1<i<C, 1<j<N (2.4)
i=1
C
2x(1,j)=10 1<i<C, 1<j<N (2.3)

Equilibrio Termodindmico (Relacion liquido-vapor)

y(i, ) = £(x(, ), T (), P(3) (2.6)

Propiedades Térmicas

H(j) = £(x(i, ), T(j), P()) 2.7)
h() =1y, T())) (2.8)
HY ()= £(y" (4, ), TF (). P(j)) 2.9)

h () = fxF L), TF () (2.10)
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Ecuacion de hidraulica de plato

M(j) = £(L(3), V(1),x(1, ), T(), P(§) (2.11)

Una nota importante que hay que tomar en cuenta es que las ecuaciones de
conservacion se han aplicado solo a la fase liquida. Esto se justifica por que la densidad de
un gas es de alrededor de tres ordenes de magnitud mas pequefia que la de un liquido, por lo
que para volumenes comparables de las dos fases la “capacidad” masica y térmica de la fase
gas es despreciable, excepto para el caso de columnas que operan a alta presion (Luyben,
1990).

La cantidad de vapor acumulado sobre cada etapa generalmente es despreciable
comparado con la masa de liquido retenido en la misma. En caso contrario, es necesario
plantear ecuaciones anélogas para el balance de materia global en la fase vapor y balances
de energia para cada componente en la misma fase. También es necesario considerar las

ecuaciones de intercambio de calor en el condensador y en el rehervidor.

Para el desarrollo del modelo matematico a lazo abierto se considera una columna
de destilacion binaria disponible, marca didacta, modelo ICI18DV/92.3, fabricada en ltalia
(ver Apéndice A), la cual consiste de diez platos, cinco para la seccidn de agotamiento y
cinco platos para la seccién de enriquecimiento, con una alimentaciéon en la seccién
intermedia. El sistema de estudio a separar es etanol-agua; la columna estd equipada con
doce sensores que permiten las mediciones de temperatura a lo largo de la columna;
ademas, cuenta con un condensador total y un hervidor de circulacién natural. Las variables
manipuladas o variables de control son el suministro de energia al hervidor y la razén de
destilacién de producto. Una descripcion mas detallada del sistema experimental de ésta

columna la presenta Ferndndez (1996).
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2.5 EXPRESIONES PARA EL MODELO DINAMICO
(LAZO ABIERTO)

El modelo que utilizaremos en el desarrollo de este trabajo es una simplificacion del
que se ha presentado anteriormente (modelo riguroso de primeros principios); nos
restringiremos a un sistema binario con el objeto de realizar una comparacién con algunos
de los resultados disponibles y modelos que presentan las mismas consideraciones. Sin

embargo para el problema de estimacion se abordara un sistema binario con azedtropo.
Las simplificaciones al modelo anterior son las siguientes:

1.- Cantidad de vapor retenido en cada plato despreciable.

2.- Los calores latentes de vaporizacién en ambos componentes son aproximadamente
iguales (equimolar).

3.- El calor perdido de la columna a los alrededores es minimo.

4.- Dindmica del condensador despreciable (condensador total).

5.- La caida de presion dentro de la columna es insignificante.

6.- El liquido descendente esta relacionado con el retenido por la ecuacion de Francis.

7.- 100 % de eficiencia de plato.

8.- Temperatura de alimentacion en su punto de ebulliciéon (Vg=Vs=V).

Las ecuaciones que describen al caso de estudio son:

Rehervidor y base de la columna
Balance total:
d(M,)
dt
donde FBzig—kp[V(cB,MB)—V]

=M, =a(M, -M,)* -V, - F,; (2.12a)



CAPITULO 2: MODELADO DE COLUMNAS DE DESTILACION 22

Balance por componente:

_a(Ml —'Mo)ﬁ(cl —CB)—Vs(YB _CB)

¢, M, (2.12b)
Seccion de Agotamiento.
Balance total:
M, =aM,, ~-M,)’ -a(M,-M,)’; 1<j<4 (2.12¢)
Balance por componente:
aM._ -M)(c  -c)-V(y -V,
¢, = M, = M) —e) V0, yl“); 1<j<4 (2.12d)
M,
donde y; ,=vyg
Balance cercano al plato de alimentacion
Balance total:
M; =a, (M, - My)Pm —a(M, -My)*; (2.12¢)
Balance por componente:
a (M, ~M,, )" (c, —c)+ Vs(y, —¢c5)= Ve (ys—¢
¢, = om) " ( )+ Vs(yy —¢s) = Ve (ys —¢5) 2.126
MS
Seccion de Alimentacion
Balance total:
My =o(Mg—M)P =00 (M = Mo ) ™ + Fp + Vg~ Vg (2.12g)
Balance por componente:
M ~M)P(cs—c )+ Fe(ze —cp) = Ve Y = Cm) + Vs (¥s —
¢y - SOMemMo) (e o) tFyles o) Vo en) $%Us ) oy

m

Seccion de Enriquecimiento
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89
(93]

Balance total:

M, =aM,,, -M,)" —a(M, -M)"; 6<j<9 (2.12i)
Balance por componente:
aM .. -M )P, —c)=V(y. — 1)
éj: ( j+l o) ( j+l J) RY )~ Y : 6<i<9 (2.12))
M;
Plato del domo
Balance total:
M,=R~aM, -M,)* (2.12k)
Balance por componente:
&y = R(xp =¢19) = Ve (Y10 —Xo) 2.121)
Mg
y con la siguientes relaciones algebraicas
— E 2 1”
r= 5 (2.13)
Ve :Vs_Lc (2.14)
Ch =Yoo (Condensador total) (2.15)
Vv
S (2.16)

En el presente modelo (ecs. 2.12a-2.121) podemos hacer dos observaciones; una

referida a las ecuaciones con términos de liquidos descendentes, relacionados por la

ecuacién de Francis con pardmetros o, B, 0m ¥ Bm que son ajustes al sistema experimental

disponible (ver apéndice A) por Fernandez (1996), cuyos valores se encuentran en el

apéndice B y, el cambio de notacién de x por ¢ para las composiciones, con el objeto de
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utilizar posteriormente x como un vector de estados del sistema completo, que se usa

comunmente en notacion de control.
2.6 DESCRIPCION EN VARIABLES DE ESTADO

En la seccién anterior se desarrolld el modelo matematico del proceso de
destilacion. Desde el punto de vista de control basado en modelos es necesario clasificar las
variables y parametros que aparecen en las ecuaciones del modelo.

Para esto introduciremos las siguientes definiciones.

i) Variables de entrada. Representan las acciones que el medio ejerce sobre el sistema. Si
estas variables se pueden manipular independientemente se les denomina variables de
control. Para el caso especifico del sistema de destilacién son el flujo de vapor que se
alimenta al rehervidor y la cantidad de liquido que se refluja a la torre (ver apéndice A). El
resto de las entradas al proceso que no pueden ser susceptibles de alguna medicion
(variables que el ambiente impone) se denominan perturbaciones. En el caso de estudio la
Gnica variable de perturbacién que se considera es el cambio en la concentracion de
alimentacidn.

i) Variables de Salida. Representan las acciones que el sistema ejerce sobre el medio o sus
alrededores y son medibles. Para propésitos de control. son las que se alimentan a la logica
de control, o bien pueden usarse para la estimacién de otras variables que puedan
caracterizar o controlar el comportamiento dindmico del proceso. En los procesos de
destilacidon usualmente son las temperaturas en diferentes platos de la columna.

iii) Variables de estado. Este es un concepto matematico y se define como el conjunto de
variables que al resolver el sistema de ecuaciones especifican el sistema. Estas variables
pueden o no ser medidas. En el caso de estudio son las concentraciones en cada una de las
etapas de la columna, y tomando en cuenta la observacioén de Fernandez (1996) y Mejdell y
Skogestad (1991), la hidraulica de plato en cada una de las etapas se incorpora en el

modelo.
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La descripcién en variables de estado de la columna de destilacién esta dado por:

T, = f(x,,P) (2.17)

x(t) es un vector de estados tal que;

X(t):(MB(t)’Ml(t)s'--MIO(t)’CB(t)acl(t)a”"cm(t):c6(t)a-"7C10(t))T (218)

La ecuacion (2.17) es una expresion que representa la salida como funcién de los estados y

T(t) es una funcién vectorial descrita por:
T(t) = (T, (), T, (... T, (1) (2.19)
Naturalmente todo el sistema es un conjunto de ecuaciones no-lineales.

La definicién de las variables, constantes termodindmicas, funciones de hidraulica y

sus parametros, se especifican en la nomenclatura y en los apéndices By C.



CAPITULO 3

ESQUEMA ESTRUCTURAL DE UN ESTIMADOR DE ESTADOS EN
DESTILACION

En este capitulo se desarrollara un esquema estructural de estimaciéon de estados
para la columna de destilacion binaria azeotropica, basado en las propiedades de
observabilidad del sistema. El esquema de estimacion se basa en desarrollos de
estimadores encontrados en la literatura que hacen uso de herramientas

geométrico-diferenciales para la sintesis del estimador.

La contribucion a los esquemas propuestos es una seleccion adecuada de
la configuracion de medicion, entendiéndose como el arreglo del numero, posicion

y su indice de observabilidad de las salidas en el esquema de estimacion.
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3.1 INTRODUCCION

Para disefiar leyes de control de algunos sistemas dindmicos dados por su
representaciéon estado-espacio, las variables de estado frecuentemente se consideran
conocidas. Pero en realidad no lo son, y los estados actuales deben estimarse por algin

sistema dinamico auxiliar: e/ estimador.

Dado un sistema lineal o no-lineal, un estimador es un sistema dindmico cuya tarea
es la reconstruccion de estados, que se construye de un modelo (de la planta), en el que
actuan como términos forzantes las mediciones de entrada y salida del sistema dado; y
como resultado se obtiene la evolucién de los estados reconstruidos X(t) de el estado x(t)

del sistema original.

El problema de estimacion de estados en destilacion consiste en reconstruir los
estados de la columna (composiciones y acumulados), usando tUnicamente mediciones de

temperatura y un modelo de primeros principios del proceso de destilacion.

En este trabajo se presenta un esquema de estimacion de estados basado en el
enfoque de Alvarez (1997) para el disefio de un estimador no lineal. La metodologia de
sintonizacion de las ganancias estd basada en la técnica convencional de asignacion de
polos, donde las ganancias estdn parametrizadas por un factor de aceleracion/retardo Sy, con
lo que se logra un procedimiento simple en el disefio y sintonizacion en las ganancias del

estimador.

3.2 DESCRIPCION DE LAS VARIABLES DE ESTADO

En notacion de control, el modelo no lineal para la columna que se describié en el
Capitulo 2 obtenido de los principios basicos de conservacion, representado por el sistema

de ecuaciones 2.12 se puede representar por un modelo matematico X en la siguiente forma;
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x = f]x,u(t)]; dimx=n=24
) y =h[x]; dimu=2;dimy=m (3.1)
| x(0)=x,

para el cual se desarrolla el esquema de estimacién de estados. De manera que el sistema
(3.1) contiene los estados (acumulados y composiciones) del sistema de destilacion binaria,

tal que;

_I—XH_]—[-fl(Mj>Mj+l) | ]

X=|_ |=
[.XCJ fz(Mj+1,Mj,W(Cj_l),cj,w(cj)s0j+1)J

(3.1a)

donde Xy y xc son vectores columna de dimension 12 tales que

u(t):[q(t) r(t)]T; dimu=p=2

y=[h, (0.0, (0. h,(0)];  dimy=m

Donde xeR" es el vector de estados que describen el sistema, ueR® es un vector de

entradas exdgenas medidas, t es el tiempo y y e R™ es un vector de salida de variables
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medidas, en este caso especifico, temperaturas; f y h son campos vectoriales infinitamente
diferenciables. En este sentido, la estructura del sistema esta definida (por ejemplo, las

funciones 'y h son conocidas de las leyes fisicas).

El conjunto u(t)= [q(t),r(t)]T sera referido como el vector de entradas exdgenas, y

de la fisica del sistema u(t) >0 , para todo t>0. Ademads, se supondra que u(t) es suave

para todo t>0 y que fu(t)] 2 <.

Aunque las funcionalidades termodinamicas a utilizar en el equilibrio sean simples,

rigurosamente el sistema (3.1) genera un problema de estimacion no-lineal.

3.3 CONCEPTOS PRELIMINARES

Para la estimacion de estados, generalmente se han adoptado los conceptos de
observabilidad y estimabilidad (Kwakernaak y Sivan, 1972; Diop y Fliess, 1991a; Hermann
y Krener, 1977; Alvarez, 1997). La condicién de Observabilidad para la estimacion de
estados en sistemas lineales es facil de probar; sin embargo, no lo es para sistemas no
lineales, y aunque Hermann y Krener (1987) prueban que la observabilidad en sistemas no-
lineales puede verificarse via una condicién de rango en cierta algebra de Lie asociada al
sistema, esta no es aplicable a sistemas parcialmente observables. En esta situacion, se
utilizardan algunos conceptos y resultados relativos con la observabilidad lineal

(Kwakernaak y Sivan, 1972) y estimabilidad no lineal (Alvarez, 1997).

Definicion de Observabilidad lineal (Kwakernaak y Sivan, 1972)

Observabilidad significa que es posible determinar los estados de la planta en un

tiempo presente a partir de mediciones pasadas.
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Teorema. El sistema lineal n-dimensional:
X =Ax +Bu,x e R"
y=Cx
es completamente observable si y solo si los vectores rengléon de la matriz de

observabilidad 9 = [C, CA,...,CA “‘I]T genera un espacio n-dimensional (rango de @=n).

Definicién 1. La version lineal del sistema (3.1) es detectable si el subespacio no

observable esta contenido en el subespacio estable.

En general, la observabilidad en sistemas lineales puede conocerse por medio de la

bien conocida condicién de rango de la matriz de observabilidad.
Definicion de Estimabilidad no lineal

Alvarez (1997) establece las siguiente definicién para determinar la estimabilidad
(cualquiera, observabilidad o detectabilidad) en sistemas no lineales,
Definicion 2. La planta no-lineal
% = f[x, u(t)];
y = h{x];
es RE (robustamente exponencialmente)-estimable si existen m-enteros xj,...,Ky (uno para

cada salida) (Zxi< n, x>0) denominados indices de observabilidad y un (n-x) mapa

dimensional suave ¢, (x,u) = [¢K+1 (X,u),..., 9, (X, u)] Tde modo que, para cualquier u(t),

(i) el mapa ®(x, 1) JL-:;L((Xx, ng

es invertible en x.
ki- _ T
donde ¢I(X’u)=[h1a~-,L(fl I)hl;...;hm,...,L(fkm 1)hm

(11) el mapa @ = [fol h, (x),...,L‘;m hm(x)] es L(Lipschitz)-continuo

(iii) las trayectorias de la dindmica no observable (dim=n-k) son RE-estables.

Si n=«x entonces la planta es RE-observable; y si x<n entonces es RE-detectable.
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3.4 FORMULACION DEL PROBLEMA

El problema particular de estimacidon de estados en una columna de destilacion
binaria azeotropica es como sigue: Dadas las temperaturas en ciertos platos de la columna y
un modelo matematico del proceso, estudiar la estructura de observacién para disefiar un

estimador de estados, que garantice estabilidad robusta y convergencia asintética.

3.5 EL ESTIMADOR DE ESTADOS

Para estimar los estados en la columna de destilacion se hard uso del esquema de
estimacion que sigue el enfoque de Alvarez (1997), teniendo como términos forzantes la

medicion de salidas secundarias disponibles y es de la forma:

% =106, ) + G, (Y — h(x)) dimy =n

y =h(y) dimy = m (3-2)

donde yes un valor estimado del estado x de la columna, G(y,t) son las innovaciones del
esquema de estimacidn, y es un vector de mediciones (salidas reales del proceso) y, h(yx) es

la salida estimada.

La innovacién se define como:

G, ) =6 (0K (Co70) (3.3)
donde ¢, (x) es el jacobiano de la transformacion no lineal de estados:

fa ] fow ]

Z =
Zq oy (x,u)
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K, es una matriz de ganancias en bloque diagonal parametrizadas por un factor de
aceleracién/retardo (so). La matriz de ganancias tiene un bloque diagonal de dimension «;

para la i-ésima salida, tal que para m-salidas es:

k? 0 -oee- 0
0 kg ...... 0
Ko(Go,t9) = c 0
0
0 0 - k°
A T
asi los elementos k? = sok?i ,sékgi, T sg‘kgii en Ky son vectores de ganancias para

cada salida (medicién), cuyas entradas (kg) son elegidas, tal que la dinamica del error de

estimacion lineal, no interactiva, con polos asignable (LNPA)

+.+k% € =0,1<i<m (3.5)

Kji <1

(xi) (xi-1)
A +k(:isiy

es estable.

El célculo del vector de ganancias para la i-ésima salida se realiza con base en la
dindmica del error de estimacién correspondiente a la salida i, €] =y, — h,(x); siendo (3.5)

lineal para el error y de x; polos asignables, calculados como las raices del polinomio

caracteristico asociado a la i-ésima salida.

Para que el estimador funcione satisfactoriamente, la dindmica no observable
(acumulados) debe garantizar algun tipo de estabilidad. El desarrollo de la estabilidad de

este esquema se encuentra en Alvarez (1997).

Una observacién importante del esquema de estimacidén (3.2) es que Fernandez
(1996) ha verificado experimentalmente su aplicacién a procesos de separacion: La

destilacidn de un sistema metanol-agua.
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Partiendo del enfoque de Alvarez (1997) y de los resultados de Ferndndez (1996),
existen ciertos grados de libertad para la estimacion de estados que no se han iratado; estos
son: posicion e indice de observabilidad para cada salida, entendiéndose estos argumentos

como elementos de la estructura de estimacion en la sintesis de un estimador.
3.6 PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA
Para abordar este problema es necesario realizar un analisis preliminar con la

finalidad de verificar si el problema tiene solucidn, estableciendo un planteamiento

cualitativo y uno cuantitativo, ambos sujetos a verificacion.

3.6.1 Cualitativo

Estudiar el efecto de posicidon y su indice de observabilidad de las salidas del proceso en el

condicionamiento numérico del mapa de detectabilidad.

Las siguientes conclusiones se pueden establecer después de realizar un andlisis cualitativo:

A). Para una medicion

1.- Se presenta un mal condicionamiento en el jacobiano del mapa de detectabilidad
si se elige una salida cerca de una “meseta” en la curva de equilibrio o de pendiente
igual a cero (por ejemplo, la separacion de un sistema azeotrépico que es el caso de

estudio o bien uno de alta pureza donde se presentan estas singularidades).

2.- Se favorece un buen condicionamiento numérico si:

a).- Es posible colocar la medicién donde existe la maxima separacion entre

fases; es decir, la zona de maxima sensibilidad a cambios en temperatura.
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b).- Se elige un indice de observabilidad bajo para la estimacion de estados;

Siempre y cuando los estados reconstruidos garanticen estabilidad.
3.- La existencia de un azeotropo exige un compromiso entre:

a).- Elegir una medicién donde existe alta separacion entre fases y elegir una en
los extremos, que generalmente es de interés para propositos de control, pero
con poca sensibilidad y dificil de identificar del ruido de medicion.

b).-La posicién de la medicion y su indice de observabilidad.

B) Para dos mediciones

1.- Se presenta un mal condicionamiento en el jacobiano del mapa de detectabilidad
si se elige al menos una de las salidas cerca de una “meseta” en la curva de

equilibrio o de pendiente igual a cero.
2.- El buen condicionamiento numérico se favorece si:
a).- Es posible colocar una medicion en cada seccién de la columna.

b).- Se elige un indice de observabilidad bajo para la zona de menor

sensibilidad en temperatura.

3.- La existencia de un azedtropo y dos mediciones disponibles para la estimacién

exige un compromiso entre:

a).- Elegir un par de mediciones colocadas en la seccion intermedia, una para
cada seccion de la columna y elegir el par de salidas colocadas en los extremos,

generalmente para propdsitos de control de columnas en dos puntos.
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b).-La posicion de las mediciones y su indice de observabilidad respectivo, que

tendra un efecto directo en el desempefio dindmico del estimador.

3.6.2 Cuantitativo

Basandose en las definiciones anteriores de Observabilidad lineal y detectabilidad no lineal,
se construird el esquema de estimacién y, en €l se analizara el planteamiento cuantitativo

en términos técnicos.

Para abordar el problema de estimacion de estados se utilizara la metodologia de
Alvarez (1996), quien aplica herramientas de geometria diferencial en el disefio de
estimadores convergentes para sistemas no-lineales. La metodologia a seguir consiste
principalmente en encontrar un sistema equivalente mediante una transformacién no-lineal
de estados a partir del modelo no-lineal. Una vez obtenido el sistema equivalente, es
posible obtener un estimador candidato, el cual es una copia del sistema equivalente mas un
término que depende de las salidas. Este término adicional es una medida entre la salida del
sistema y el estimado de la salida. La principal desventaja de esta aproximacién en sistemas

no lineales se debe a que no existe un algoritmo general para encontrar tal transformacién.

Si la columna es detectable en el sentido de Alvarez (1997), entonces existe un

cambio de coordenadas que puede en principio ser:

z=¢(x,u(t))
y mapear la planta en un nuevo sistema. El sistema en sus nuevas coordenadas debe

contener la parte observable y la no observable, tal que:

(61 (x,u(t) |

‘ —LZII J— $(xu(®) _Ld’ n(x, u(t))J
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es decir, que exista un mapa (variante en tiempo) ¢(x,u(t)) que sea invertible en el

conjunto X si existe un mapa inverso ¢~ tal que:
676 ut)] =x, VxeX,120

Asi, el mapa
T
o (x,u(t)) = [h1 (x), L¢hy (%),..., L5 hy (x);...;h (%), Leh (%),..., L5 'h_(x)

correspondiente a la parte observable define otro conjunto de variables de estado

z; =L "h(x); j=12,...,x

donde la derivada direccional de un campo escalar h[x] = cx , infinitamente diferenciable en
el espacio n-dimensional a lo largo de un campo vectorial variante en tiempo

f [x,u(t)] (derivada de Lie) y su férmula recursiva se definen como:
L h={dh,f)
donde <,> denota el producto dual dado por

oh oh
<dh,f> = gx—lf1+...+g— £

n

Esta derivada de Lie es también un campo escalar infinitamente diferenciable en el espacio

n-dimensional. Asi, se pueden construir derivadas de Lie de orden superior
Lth=h  L%h=L [L¥'h]=(dL5 b, f), k=2,3,...

El sistema en la nuevas variables se puede expresar en funciéon de m-salidas h;(x),

hy(x),...,hm(X) como:
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-hl(x)
_ - L(le l)hl(x)
2 h, (x)
Zz
(x2-1)
z—rz‘ 1= T2 Ef(x)hzm (3.6)
_LZIIJ - " ‘
ZK+1 (kK =1)
: Ly™ “h, (%)
._Zn I
0 i1 (X)
L0, (X)

donde i, x2,..,Km son enteros estrictamente positivos, que indican los indices de

observabilidad para cada una de las mediciones y; kjtxaotkn= x es el indice de

observabilidad del sistema. De tal forma que las derivadas de z; satisfacen las siguiente

dinamica lineal:

Parte observable (composiciones)

Z) =12,

Z, =124

Zn—l = Zn

z, Llehl(X)=(P1(Zau(t)) Y1 =2

‘Z)< = Lthz (X) =05 (Z’ u(t)) Yo = ZKI+1

donde @, (z,,u(t)) es una funcidn analitica no lineal, ye RP es el vector de salidas medidas

y K; es el indice de observabilidad asociado a la salida y;.
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" T
Lih (x),...L h_ (%)

o(z,u(t)) = [0, (2, WD), ..o (2 u()] =

y para el caso de Zj correspondiente a la parte no-observable

Z13 =0,(z,v(1))
Zy4 = 0,(z,v(1)) (3.8)

224 = Zn = en—/c (29 V(t))
En forma vectorial el sistema (3.7) y (3.8) se puede reescribir como:

z; =z, + Hgo[z, v(t)] dimz; = x (parte observable)

2y y=A4Az dimy=p (3.9)

zy =6z, v(t)] dimz; =n-«x (parte no observable)

el cual es equivalente a £ mediante una transformacion no-lineal de estados.

donde:
[0 1 0 0]
m, 0] }o 0 1 o}
F:LO ZJ, Fl=lz . IG‘R
[o 0 0 1J
[o]
Mz, 0] B
1=y 4] sl E R
n
(6, 0]



CAPITULO 3: CONSTRUCCION DEL ESTIMADOR DE ESTADOS 39

Donde el par (I',A) es completamente observable en el nuevo sistema de

coordenadas y, a este arreglo se le denomina Forma dual de Brounovski.

Para construir un estimador del sistema (3.1) basado en el enfoque de Alvarez (1997) se
tomara la ventaja de la propiedad de observabilidad del par (A,I') en el sistema (3.9), tal
que;

se considera § € R"

&1 =T¢, + o[, u(t)] + Ko (y ~ 8,6,)

. (3.10)
Cu =0(C, (1))

como un estimador candidato del sistema (3.1). De tal forma que la matriz A, = [F - KOA]
tenga sus valores propios dentro del plano complejo con parte real negativa
[por ejemplo:o(I" = K, A) CC_]. Donde Ky son las ganancias del estimador, teniendo una

estructura de bloque para cada medicion.

—k? 0 -ee- 0
0 k2 ... 0
KoGotod=| . °
LO 0 - k(r)n-
asi:
, T
ki =|sok},s0k3i, -, So K| 3 50>0

cuyas entradas (k%) son elegidas, tal que la dindmica del error de estimacién LNPA

g (i) y(xi=1)

e +k%el 4.4kl =0,1<i<m

Kji i

es estable.

El sistema en sus coordenadas originales (fisicas) es:

=106 (0,0 + 65 (K (y = h(x) .11
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En subsistemas observable y no observable es:

%, = £ 0 u(),t) (3.11a)
%2 = £ (0(),u(t), ) + 03 (K, (y ~ h(x)) (3.11b)
donde
¢_1 ZI—OlelZ I127(12 —l
’ l‘ Ggl _o‘;l 01 dyeas

es la matriz jacobiana de la transformacion de estados z = @(x,u(t)).

Una observacién muy importante es que, el estimador (3.11) tiene una estructura
simple, el cual es una copia del modelo de la planta més un término que depende de las
desviaciones de la salida del proceso y la salida del estimado, Ky debe seleccionarse tal que
garantice convergencia asintotica del estado estimado al real en un punto, asi como
estabilidad del sistema total.

3.7 EL ESTIMADOR CONVERGENTE

Prueba:

Restando el sistema (3.10) del (3.9) se obtiene la siguiente expresién dindmica:
¢, =Te, + [e(Q) — 9(2)] + K, Ae, (3.12)

donde e, =(z; — £,) se define como el error de estimacién del sistema del sistema (3.9) y

n=y-¥ como el error de salida. Asi, la dinamica del error es:

e =(I'=K;A)e, +1p(e ,ey) (3.13)
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Para garantizar el requisito indispensable de convergencia, Ko debe seleccionarse tal
que: el error de observacion e, — 0 como t—cc, y el término que representa la parte no
observable tenga un peso minimo, asi, ¢(0,e,)—> 0. Ademds, la estabilidad de

A, =(T-K,A) sea el término dominante en la expresion (3.13).

Debido a la forma especial (Candnica de Brownosky) de las matrices I' y A,

—_‘Sok“ 1 0 i
0 0 —spko; 0 Lo B
AL =[r -k = - € e (3.14)
\__Sgikl('li 0 O -

0 R . . . . . . . . ,
donde A’ es la matriz compaifiera vertical izquierda asociada a la i-ésima salida. Asi, las

expresiones dindmicas del error de estimacion del sistema (3.13) correspondientes a la parte

lineal son:
e, =-s, ke +e
1= 7K€ 2
L Jpo0
. _ Ki 0
exi =5 kkiiel + eKiH

cuyo polinomio caracteristico asociado a Ia salida i se puede representar como:

(xj) (ki-1) .
pe)=e] " +kle] +.+kle =0,1<i<m (3.15)

Kii
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3.8 ESTUDIO DE LA NATURALEZA DE LA ESTRUCTURA DE
ESTIMABILIDAD NO LINEAL

Para abordar un problema de control, es necesario identificar la estructura de observabilidad
y controlabilidad (Hermann y Krener, 1977), entendidas como propiedades fundamentales
que establecen las limitaciones esenciales de lo que se puede lograr con cualquier esquema

de control, ya sea convencional o avanzado.

En el sentido de los conceptos anteriores, es necesario conocer la salida y un niimero
finito de sus derivadas para determinar la observabilidad del sistema o en su caso la
detectabilidad del mismo. Sin embargo, en vista de que resulta demasiado laborioso
desarrollar todas las derivadas analiticamente hasta obtener xk-funciones linealmente
independientes se realiza una aproximacién del sistema no lineal y de manera constructiva
se analiza la estimabilidad del sistema verificandose numéricamente. A este numero de filas

linealmente independientes se le denomina indice de observabilidad.
Considerese el siguiente sistema dindmico:

% = AX(t) + bu(t), t, <t<t,
(3.16)
¥ =cX(1)

como una aproximacion lineal del sistema dindmico (3.1) expresado en variables de
desviacidn. Asi, alrededor de (X,U) se puede determinar si el sistema es observable o
detectable. Donde A =f (x,u) es una matriz jacobiana de dimension 24x24, b= f (x,u)
de dimensiéon 24x] y c¢=h _(x) de dimensiéon 1x24; son matrices de elementos

<A>ij =afi/axj ’ <b>ij =afi/auj Y <c>ij = ahi/axj :

En términos de las expresion (3.1a), la forma simplificada de la matriz en el sistema

lineal, se puede representar como:



CAPITULO 3: CONSTRUCCION DEL ESTIMADOR DE ESTADOS 43

LAU 0 ]N (m}
X+ u
A21 A22 b2

(0 Cz)i

Il

X

(3.17)

i

y

El blogque A;; de la particién de A denota la dependencia de los acumulados que
existe sobre una etapa en particular: El liquido que abandona la etapa (diagonal principal) y
liquido que llega de una etapa superior (arreglo diagonal, por arriba de la diagonal
principal). En el bloque A;>=0 se puede observar que no existe ninguna dependencia de las
composiciones sobre los liquidos retenidos en las etapas. El tercer bloque de la particién
(A1) denota la dependencia de las composiciones en cada etapa con respecto a los liquidos
retenidos, en este caso sélo dependen de una etapa superior. Cuando en el modelo no se
considera la dindmica de la hidraulica, la matriz del sistema sélo corresponde a la particion
A

Para determinar la estimabilidad del sistema, la parte constructiva se realiza

desarrollando las derivadas de la salida del sistema lineal, obteniéndose

1 =3iX)X (3.18)

Donde ;; es un vector aumentado de salidas, 9:x) es la matriz de observabilidad si el rango
(x) es igual a n. Sin embargo, si k €s menor a n, esta matriz se denomina de detectabilidad.

[ ¢(X) i

’ |
| CRAR)
8(x) ={ :

k<.

,
l

(x=1)

[y ]
l. |
o a
| yteeo | LA ()]

y

En términos de Algebra de Lie, se obtiene
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=di(x,u(t)=3x)x

0 (x,u)
ox

donde ¢;(x,u) es el mapa de detectabilidad del sistema no lineal si x es estrictamente

y =3(x)

menor que n.

Donde el par {Ax,c;} es completamente observable si la matriz 3(x) es de rango
doce.

Para el modelo matematico del sistema de destilacién, con dindmica de hidraulica se
verificd que con cualquier salida h(x) individual el indice de observabilidad fue doce.
Cuando en el modelo no se consideran los cambios en la hidraulica, es completamente

observable.
Como el rango del mapa de detectabilidad ¢,(x,u(t)) es 12 (x=12), existen (n-x)

campos escalares tales que el mapeo
T
O(x,u()) = [¢, (x,u(t)) by (x,u(t))] (3.19)
debe ser globalmente invertible para x.

[ 6t (x,u(t)) |

_l ¢K+2 (X,U(t)) }
_.I .

donde & (x,u(t)) | (3.20)

Lontxou®) ]

En tanto que las k-coordenadas ¢,(x,u(t)) estan ya definidas, las (n-x) se pueden elegir

libremente, siempre y cuando se cumpla que
rgo[ @, (x, u(t))| = 24

Para los (n-x) campos escalares restantes se pueden elegir los acumulados expresados en

moles, en volumen o alguna combinacion de las variables obtenidas, siempre y cuando sean
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estables. Para este caso se seleccionaron los acumulados en cada uno de los platos

expresados en moles que corresponden a la dindmica no observable (interna) tal que:

lﬂtu Tl lf My |
M
¢n(x,u(t))={¢f4 H . I (321
l—¢24-t LMIOJIZXI
donde el jacobiano del mapa no observable genera el siguiente arreglo
%
Ppx = 6)? = [112X12 012X12] (3.22)
de manera que, el jacobiano del sistema completo se puede expresar como:
[61(x,u() ]
O, (x,u(t)) = 3.23
0 iy =

el cual es necesario invertir para determinar de manera Unica los n-estados de la columna de
destilacion como funcién de las salidas y de al menos (x—1) derivadas de la salida

respecto al tiempo. En las nuevas coordenadas es equivalente a

NEN [ (x,tu(t) ]
2=, |7 Boumy=

[‘bnx(x,u(t))_] (3.24)
-__|—¢IM d’lc—l_rc1 o, |
Z—l-(bIIM ¢HCJ_LI O_' (3.25)

denotando el subsistema z;; como dindmica cero (o dindmica interna), que corresponde a la

dindmica no observable. En el modelo matematico, las tasas de cambio en los liquidos

retenidos es la dindmica no observable a partir de mediciones de temperatura.
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La eleccion de la dinamica no-observable debe ser tal que se satisfagan dos
condiciones; esto es, la transformacion z=®(x,u(t)) debe ser invertible para x (condicidn i,
de la definicién 2). Ademas, para que la estructura de observacién pueda ser admisible,
debe ser tal que la dindmica interna sea asintoticamente estable (condicién iii, de la

definicién 2).

Como la dinamica interna en el sistema azeotrdpico etanol-agua corresponde a la
parte no observable (Acumulados), no es posible acelerarla como se puede hacer con la
parte observable, por tal razén debe exigirse que sea la mas rapida posible, lograndose esto
a expensas de una buena seleccidn en la variables de salida del proceso para la estimacion
de estados. Esto es, si se eligen ciertas salidas secundarias del proceso para la estimacion
que dependen de una “dinamica rapida”, entonces el tiempo de respuesta del sistema a lazo
cerrado estara dominado por la dindmica rapida del sistema y el estimador presentara un
buen desempefio en la reconstruccion.

Por el contrario, si se eligen variables que tienen una dindmica mas lenta, el tiempo

de respuesta del estimador estara dominado por la dinamica asociada a la salida.

Para la columna de destilacion se seleccionaron las siguientes coordenadas zj y

dinamicas internas;
Caso I: Indice de Observabilidad Completo
En este caso se seleccionaron los acumulados en cada una de las etapas expresados

en moles (Mg, My,....M1¢);

coordenadas;

<

zy = ¢ (xu(t)) =

lr
} (3.26)

1
|
o
L
J

dindmicas internas;
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. %4
Zy = ¢HX = @i[ = [IIZXIZ 012X12] (327)

tal que la transformacién no-lineal de estados del sistema a invertir, con indice de

observabilidad 12 es

Gy

:
20 (xu)= | (3.28)

La forma en que aparece el sistema en las nuevas coordenadas (3.28) es
independiente del niimero de sensores a utilizar en la estimacién de estados, pero

dependiente de lo que se ha denominado estructura de estimacion.
Caso II: Reduccién del indice de Observabilidad

Reducir el indice de observabilidad implica reducir el espacio de observacidn para
las i-ésimas salidas disponibles en la reconstruccion de estados; sin embargo, impone una

seleccion adecuada de las dinamicas que son representativas del sistema.

La reduccion del indice de observabilidad en el vector de salidas y=h(x), tal que
®,(x,u) sea globalmente invertible para x se debe considerar como dindmica no-observable
a los acumulados en cada plato (Caso I) y ciertas composiciones que tienen una dindmica
muy lenta, o bien las composiciones que se encuentran mas alejadas del punto de medicidn,
reduciendo con esto el error que se tiene por la aproximacion en la derivacion del vector de
salidas con respecto al tiempo.

Las siguiente reduccién en los indices de observabilidad se realizo, y el desempefio

de esta reduccion se presenta en el siguiente capitulo.

a).-Un punto de medicion

y =h(x),e R'
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K=6
K=2
b).-Dos puntos de medicién
y =h(x) = (h,(x),h, (x)) , & R?
K=6;K, =K, =3

K=2;K, =K, =1

La dindmica no-observable en ambos casos debe ser estable segun la condicién iii de
la definicién 2, lo cual implica que debe existir un punto de equilibrio. En los sistemas de

destilacidn, fisicamente los acumulados forman la parte estable.

3.9 SUMARIO

Sin olvidar la fisica del problema se puede establecer, que a partir de temperaturas
se logra inferir composiciones, pero no se obtiene ninguna informacién acerca de la

cantidad de los liquidos retenidos (M) en los platos de la columna.



CAPITULO 4

DESEMPENO DEL ESTIMADOR NO LINEAL

En la primera parte de este capitulo se presentara una verificacion cuantitativa de
que el problema de estimacion de estados para el sistema azeotrépico tiene
solucion si se elige una estructura de observacion que no singularice el sistema,
esta seleccion se realiza mediante un estudio del condicionamiento numérico del
mapa de detectabilidad. En la segunda parte del capitulo, mediante simulaciones
numéricas se presenta el desemperio del estimador ante perturbaciones tipo
escalén en la composicion de alimentacion, relacidon de reflujo y flujo de vapor
suministrado. Todo esto, con la estructura de observacion que presenta el menor

numero de condicion.
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4.1 INTRODUCCION

Se ha sugerido por varios autores (Foss, 1973; Stephanopoulos, 1982) que el
problema relevante en control de procesos en ingenieria quimica, no es el desarrollar
algoritmos sofisticados, mas bien el establecimiento de un esquema estructural para
seleccionar las variables manipuladas, asi como las medidas y relacionarias
apropiadamente.

Partiendo del esquema de estimacidn para el proceso de destilacion desarrollado en
el capitulo anterior, se plantea un analisis de tal manera que se le pueda establecer una
estructura de observacion al esquema tedrico. Dicha estructura debe garantizar una
estimacion Optima y asintética de las composiciones y acumulados cuando se incorporan
nuevas salidas del proceso, seleccionas de un conjunto de ellas disponibles. Asi, las
conclusiones cualitativas del capitulo anterior son un marco conceptual y, a la vez una
conjetura sujeta a verificacion. En este capitulo se realizaré la verificacion, la cual sera de
dos tipos, a).- evaluacidén cuantitativa del condicionamiento numérico del mapa de

detectabilidad y b).- desempefio del estimador bajo diferentes estructuras de medicidn.

Ademas de lo anteriormente sefialado, es factible conocer el comportamiento del
sistema bajo diferentes perturbaciones y condiciones de operacion, con el fin de analizar
desempefio y robustez del estimador, y en su caso implementar politicas para su operacién

eficiente y segura tendientes a mejorar la calidad del producto.

4.2 SELECCION DE LAS VARIABLES A MEDIR

La implementacién de un esquema de control (convencional o avanzado) en un
proceso requiere, en mayor o menor grado el conocimiento de la conducta dindmica del
proceso. Este conocimiento puede proceder de dos fuentes importantes: a) De un modelo
matematico que describe el proceso, el cual puede ser un conjunto de ecuaciones

diferenciales (posiblemente un modelo reducido), un modelo de entradas-salidas
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representado como una funcién de transferencia o un simple modelo de ganancia estatica; y,

b) La segunda fuente de conocimiento son medidas directas del proceso (salidas).

A lo anterior cabe mencionar que, cuando las variables primarias de control no
pueden medirse directamente, entonces medidas secundarias tienen que seleccionarse y
usarse en conjuncion con estimadores para inferir el valor de las variables no medidas. En
procesos quimicos, las perturbaciones del proceso no medidas (ruido por excitacion de
estados), normalmente son de mayor importancia, dominando al error causado por ruido de

medicion.

La seleccién adecuada de medidas secundarias es una tarea de importancia
fundamental para la sintesis de estructuras de control, estas medidas secundarias
disponibles deben elegirse para minimizar el error de estimacion, que puede ser causado por
diferencias entre el sistema real y el modelo del proceso (el cual es fundamental para el

disefio del estimador), o por ruido de medicién,

Una variedad de criterios para seleccionar la medicién son presentados por Morari y
Stephanopoulos (1980) con el objetivo de minimizar el error de estimacién (que en la
mayoria de los casos se usa como criterio para seleccionar un estimador); Sin embargo,
existen limitaciones a este acercamiento causado por los requerimientos de observabilidad y
detectabilidad, ya sean lineal o no lineal. Estas limitaciones pueden superarse realizando un
estudio de Descomposicion en Valores Singulares (DVS) del sistema, que pueda identificar
fuertes acoplamientos entrada-salida (como es el caso azeotrdpico o uno de alta pureza) o
bien, para minimizar la influencia de subespacio no observado en los estimados,

principalmente en la respuesta inicial de un transitorio ante cualquier perturbacion.

Para aplicaciones en ingenieria quimica, la presencia de no linealidades puede ser
detrimental cuando las perturbaciones alejan al proceso tan lejos del estado supuesto para

linealizacién; sin embargo, esto no es una limitante de su aplicacién en sistemas altamente

no lineales.
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Con base en la disposicidn de las mediciones en linea de temperatura a lo largo de la

columna T(cy), T(ca), T(cs), T(cs), T(c10), T(c12), se plantea el siguiente problema:

Problema 1: En términos de bondad, - ;Cual es la mejor estructura de medicion en
linea que debe seleccionarse para reproducir el sistema con convergencia asintdtica al
estado real de la planta?. Entendiéndose como estructura de medicion al numero de

sensores e indice de observabilidad de las salidas.

El problema 1 esquematicamente se representa en la Figura 4.1.

v R v
— -
’) D
F .
» \?
[
?
»
[

Figura 4.1: Esquema del problema planteado para la localizacion de sensores a lo largo de la columna.

4.3 ESTRATEGIA Y ANALISIS EN LA
SELECCION DE LAS MEDICIONES

La estrategia para seleccionar o evaluar opciones cuando se tienen interacciones y

direccionalidad de sistemas multivariables se puede realizar por descomposicién de valores
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singulares, herramienta matematica que descompone la matriz de un sistema lineal o el
jacobiano de una aproximacion lineal (de uno no lineal) en subsistemas con propiedades
definidas. Esta técnica muestra medidas cuantitativas de interaccion y sensitividad para los
nodos, asi como para el sistema completo; en la teoria de control se ha usado la DVS en la
sintesis de estructuras de control y estudios de direccionalidad de columnas de destilacion

no ideal.

La aplicacidn directa en este trabajo de la DVS se realiza sobre el jacobiano de la
transformacion no lineal de coordenadas (matriz de detectabilidad, ¢«(x,u)), cuyo objetivo
de aplicacion se realiza para seleccionar la ubicacidn, numero de sensores e indice de
observabilidad de las salidas. La matriz de detectabilidad es el elemento clave para la
estimacion de estados, la cual contiene informacion de la medicién o mediciones a estudiar

o analizar.

Una caracteristica importante adicional de Ia estrategia de DVS es su habilidad de
identificar aspectos de modelamiento, tales como errores de modelado, los cuales afectan la
ejecucidn de la estructura del control del proceso resultante. El método difiere de los
encontrados en la literatura a través de su aplicacion general, mejor desempefio y

simplicidad del procedimiento de construccidn y rigor matematico de la derivacion.
4.3.1 Valores Singulares y Numero de Condicion:Preliminares

El objeto de esta seccién es introducir algunas bases de la descomposicién de
valores singulares, las cuales son comunmente usadas cuando se evaltian interacciones y
direccionalidad de sistemas multivariable. La atencion de muchos investigadores con
aplicaciones diversas de la descomposicion de valores singulares se encuentran en la

literatura de control de procesos (Palomares, 1985; Lau y col. 1985; Skogestad y Morari,

1988a; Piette y col., 1995).
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4.3.2 Criterio de Seleccion

Los valores singulares proporcionan informacién importante acerca de un sistema.
Es bien conocido en analisis numérico (Forsytle, 1977) que el numero de condicién de una

matriz se define como:

(4.1)

-2
i
aja,

donde o'y o. denotan el maximo y minimo valor singular, respectivamente. El nimero de
condiciéon o funcidn de sensibilidad es un pardmetro que cuantifica la sensibilidad del
sistema con respecto a incertidumbres en la matriz (errores de modelado), no linealidades y
perturbaciones aditivas (Klema y Laub, 1980). La magnitud del valor singular minimo, es
una medida de la distancia minima a la matriz singular mas cercana y de aqui que también
una medida de la invertibilidad del sistema. En otras palabras, un sistema mal condicionado
(numero de condicidn alto) amplifica este tipo de errores. Desde el punto de vista numérico,
sistemas de ecuaciones que tienen un numero de condicidén grande conducen a sistemas

muy sensibles a la propagacion de errores por incertidumbres en el modelado.

Desde un punto de vista de control, las columnas de destilacion son usualmente
altamente “interactivas”. Esto significa que un cambio en cualquier entrada (por ejemplo, L
0 V), generalmente afecta ambas salidas (yp y xg). Ademas, para plantas multivariables,
generalmente existe la propiedad de que las salidas son mas sensitivas a alguna
combinacidén de entradas que otras. Por ejemplo, para columnas de destilacién de alta
pureza, las composiciones de producto son muy sensitivas a cambios en los flujos externos
y mucho menos a los flujos internos (Rosenbrock, 1962), en tal caso, la planta estd mal

condicionada o equivalentemente tiene un alto grado de direccionalidad.

Como un antecedente, Joseph y Brosilow (1978) usaron la DVS para seleccionar la
estructura de medicién de un control inferencial. En este trabajo se propone usar la técnica
de DVS para seleccionar la estructura de medicion de un estimador y con base en los

aspectos tedricos, resulta evidente que la estructura de medicidon que presente menor
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numero de condicién es la mas recomendable para el disefio del estimador y la menos
recomendable es aquella que presente el mayor nimero de condicion de las estructuras

analizadas.

4.4 ESTUDIO DE LA MATRIZ DE DETECTABILIDAD
MEDIANTE DVS

En las siguientes tablas se presentan los resultados de la descomposicién en valores
singulares de la matriz de detectabilidad; el valor singular maximo, minimo y el cociente de
ellos, mejor conocido en la literatura como nimero de condicién o relacion de rigidez en el
estudio de sistemas dindmicos. El conjunto de valores singulares estd asociado a un
conjunto de salidas en puntos diferentes en la columna, que corresponden a la separacién de

alta pureza del sistema etanol-agua.

CASO I: indice de Observabilidad Completo

A) Una medicion

Tabla 4.1: Descomposicién en Valores Singulares de la Matriz de Detectabilidad

D, (x,u).
h1(Xz24) ha(X22) h1(X20) hy(X1s) N1(X46) N1(X44)
1.0e+009 * 1.0e+010 * 1.0e+011 * 1.0e+011 * 1.0e+010 *  [1.0e+012 *
s 9.26994942 5.5530249( 7.42006065| 4.447423671 9.21398406( 1.41770113
G 7E-14 2.6E-13 SE-14 1.1E-13 8.4E-13 0
¥ 1.3243E+14} 2.1358E+I13 1.484E+14] 4.0431E+13| 1.0969E+13 0

Los resultados de la Tabla 4.1 indican que el uso de una medicién en linea de
temperatura para la estimacion de fodos los estados debera realizarse con la salida que
presente la mayor sensibilidad ante cualquier perturbacién. Fisicamente, corresponde a

seleccionar una salida en la etapa donde existe la mayor separacién del sistema etanol-agua,
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-

resultando en este caso la temperatura del plato no. 3, por tener el menor indice de

observabilidad
B) Multiples Mediciones

Resulta natural pensar que el uso de dos mediciones en un esquema de estimacion
mejora el desempefio. Sin embargo, también resulta cuestionable cuales deben elegirse.
Para la columna experimental (Apéndice A) con seis puntos para monitorear temperaturas,
tres en cada seccion, se obtiene una combinacién de 36, lo cual resulta ilégico analizar
combinaciones de salidas adyacentes o cercanas, ya que, una combinacion de salidas
adyacentes singulariza el esquema de estimacion, debido a la relacidon de escalonamiento o

deslizamiento que existe de una composicion a otra en la columna.

Tabla 4.2: Descomposicion en Valores Singulares de la matriz de detectabilidad usando dos mediciones de

temperatura como salidas.

h1{X14)- ha(Xq4)- h1(X14)- hi(x1e)- hy(x16)- hi(x1e)- h1{x1s)- hi(Xyg)- R1(x1g)-
Nz(x20)- h2(x22)- ha(x24)- ha(x20)~ ha(x22)-~ ha(x24)- ha(x20)- ha(X22)- ha(Xa)-

1.0e+006| 1.0et006f 1.0e+006| 1.0e+005| 1.0e+005[ 1.0e+005| 1.0e+005} 1.0e+005| 1.0e+005

g 2.3E+0 2.3E+0 2.3E+0 3.5E+0 1.IE+0 1.1E+0 4.1E+0 2.1E+0 2.1E+0
o 14.7E-9 18.6E-9 20.5E-9| 226.0E-9} 387.1E-9 T19E-9] 7199E-9| 232.0E-9 16 9E-9
¥ 155.5E+6f 122.7E+6| 111.6E+6 15.6E+6 2.9E+6 14.3E+6 5.7E+6 9.2E+6{ 1252E+6

Por tal razon, resultaron nueve combinaciones a estudiar por DVS que aparecen en
la Tabla 4.2. El estudio revela que la combinacién de salidas con las cuales el estimador
debe disefiarse es con el juego de h)(x;6)- ha(X22), cuyo numero de condicidn es de 2.9E+6,
que corresponden a las salidas de temperatura en los platos 3 y 8. Esto, puede no coincidir
con la practica industrial, donde las mediciones disponibles corresponden a los extremos en
una columna de destilacidn binaria, que usan dichas salidas para propésitos de control, pero

no de monitoreo.



CAPITULO 4: DESEMPENO DEL ESTIMADOR NO LINEAL 57

4.5 VERIFICACION

Para corroborar estos resultados se realizaron las simulaciones con la salida o juego
de salidas que resultaron con menor nimero de condicidn y, seleccionadas como entradas

forzantes del estimador, estas simulaciones se presentan en las siguiente figura.

tiempo (min)
Figura 4.3 Verificacion de los resultados de la DVS para dos salidas
Planta,- - - - y pequefia,~ — ygrande.

En la Figura 4.3 se observa que efectivamente cuando una salida o juego de salidas

con numero de condicién grande el tiempo de convergencia del estimador se incrementa,

obteniéndose un desempefio muy pobre.
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4.6 DESEMPENO DEL ESTIMADOR

La respuesta dinamica del estimador se obtuvo mediante simulaciones numeéricas

para los casos expuestos, considerando las siguientes condiciones iniciales (xg) estables

Mg = x, =600 ml Cy = X,3 = 0.0107
M, =x, =1270 C, =X,, =01424
M, =x,=1270 C, = Xy5 = 0.5239
M, =x,=1270 C, =X,, =06706
M, =x, =1270 - C, =X,, =07218
M, =x, =1270 Cs = X,3 =0.7425
M. =x, =04907 C, =X, =07514
M, = x, =0.8896 Cq =X, =0.7798
M, =x, =0.8896 C, = X,, =0.8052
M, =x,, =0.8896 Cy = X,, =0.8294
M, =x,, =0.8896 Cy = X,, = 0.8536
M, =X,, =0.8896 Cyp = X, =0.8792

para las cuales existe una separacion de alta pureza del sistema etanol-agua. Las
condiciones de operacion bajo las cuales se realizaron las simulaciones son: composicién de
alimentacién zg= 0.75, flujo de vapor desde el evaporador, V=3.04 gr-mol/min; Relacion de
reflujo, RR =1.3, temperatura de alimentacién al punto de Burbuja T¢ =353°K.y los

pardmetros para la sintonizacion de las ganancias del estimador fueron £=0.97,7.=7 min.

Caso I: Indice de Observabilidad Completo

A).- Una mediciéon

Un punto de medicién o de monitoreo en algin punto del proceso es el numero minimo de

salidas del proceso necesarias para la reconstruccion de estados, via un sistema dindmico
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auxiliar como el estimador de estados, pero implica identificar la zona de méxima

sensibilidad.

Para analizar la respuesta dindmica del estimador de estados se realizaron
perturbaciones en ciertas condiciones de operacion del proceso, iniciando el estimador con
un modelo perfecto y con condiciones iniciales del 5% fuera de las condiciones iniciales de
arranque del proceso. La magnitud de la perturbacion en el proceso fue de +5% del valor

nominal de la variable perturbada.

En las figuras 4.4 a 4.6 muestran la respuesta dinadmica del estimador bajo
perturbaciones en la composicién de alimentacidn, relacion de reflujo y flujo de vapor

alimentado a la columna, obteniéndose los siguientes resultados.
A.1) Variacion en la composiciéon de alimentacion

Se aplicaron variaciones tipo escalén en la composicién de alimentacion para
analizar la respuesta del estimador, inicialmente de 0.75 a 0.7875 y posteriormente de 0.75

a0.7125

En la Figura 4.4a se muestra en forma representativa la relacion que guarda la
ubicacién de cada plato en la columna con los resultados obtenidos en los mismos por

simulacidn y que se presentaran en ese orden para el resto del capitulo.
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En ambos casos, la rapidez de estimacién es mds rapida en la zona de
enriquecimiento comparada con la de agotamiento, limitada desde luego por la presencia
del azedtropo. Cuando se aumentd la composicion de alimentacién (Fig. 4.4a) y teniendo el
punto de medicién en la zona de méaxima sensibilidad (plato 3), el tiempo de convergencia
en la seccién de enriquecimiento es de 10 min.; mientras, la seccién de agotamiento con
dindmica mas lenta el tiempo se incrementa, pero asintoticamente el valor estimado

converge al estado real de la planta.

A.2) Variacién en la relaciéon de reflujo

La relacién de reflujo es una de las variables de control en el proceso de destilacion en la
configuraciéon LV (Stephanopoulos, 1982), e implicitamente, conocer el efecto de tal
variacion es indispensable en la estimacién de estados como etapa previa para el control del
proceso. La respuesta dinamica del estimador (Fig. 4.5a,b) se presentan cuando se realiza
una perturbacion en la relacién de reflujo de £5% del valor nominal, permaneciendo el
resto de las variables constantes. Un aumento o disminucion en la relacién de reflujo tiene
un efecto que se propaga desde el domo de la columna hasta el fondo de la misma, y que el

mismo sistema puede amortiguar dependiendo de la magnitud de la perturbacién.

Las Figuras 4.5a,b muestran una estimacién de composiciones ante una perturbacion
en la relacién de reflujo (tipo escalén), obteniéndose que al usar un sensor de temperatura
en la zona de alta transferencia de masa permite una estimacion aceptable en la zona de
minima transferencia de masa (cerca del punto azeotrdpico), sin embargo, aunque la
medicidn se localiza en la zona de alta sensibilidad, es necesario tener una estimacion mas
rapida, pero limitada por la dindmica natural del proceso, teniendo un retraso en la

respuesta en la zona que es mas lenta.
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A.3) Variacion en el flujo de vapor suministrado
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Estimador.

Para el sistema azeotrdpico etanol-agua a presion constante, la temperatura en los
extremos es un indicador exacto de la composicién en dichos puntos, sin embargo, como
puede verse de la Figura 4.3, la variacién de temperatura es muy pequefia en los extremos
de la columna y resulta dificil distinguir del ruido de medicién. Ademas, las temperaturas
mas alejadas de los extremos son preferidas (Nisenfeld y Seeman, 1981). Con esta
precaucion, el uso de una sola temperatura como indicativo de la composicion de producto
generalmente no es confiable por lo siguiente (Mejdell y Skogestad, 1991):

a).- Aun para mezclas binarias, la relacién entre una temperatura y una composicién de
producto depende de la composicion de alimentacion y también de la composicién en el
otro extremo de la columna.

b).- Para mezclas multicomponentes, la presencia de componentes no-clave implica que en
los extremos de la columna, la temperatura no es un indicador exacto de la composicion. El

efecto de variaciones en componentes no clave es mas grande cerca de la alimentacién y en

los extremos de la columna.
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¢).- Cuando existen pulsos en el flujo o un mezclado inadecuado en los platos pueden
causar variaciones de temperatura, las cuales tiene un pico a frecuencias intermedias y son

mas grandes en alguna seccion de la columna a gradientes mayores de temperatura.

B) Muiltiples temperaturas

Una solucién a los problemas que se presentan al usar un punto de medicioén es, usar
multiples puntos de mediciones de temperatura para inferir las composiciones dentro de la
columna y de los productos (xp y Xg).

El uso de dos puntos de monitoréo en temperatura e indice de observabilidad
completo permite obtener una respuesta de los estados estimados tan rapida como sea
posible, debido a la mayor informacién que podria obtenerse de los mismos. En principio,
una eleccidn heuristica podria realizarse para colocar los sensores de temperatura, los cuales
podrian establecerse en los extremos de la columna como puntos importantes en el control
de este proceso. Sin embargo, como se observd en la Figura 4.3, los extremos presentan
varlaciones minimas en composicidn, lo cual dificulta una correcta lectura de temperatura,

0 equipos de mayor precision son requeridos.

En la seccion 4.4 la DVS permitié determinar un juego de temperaturas posibles
para la estimacidn de estados (ver Tabla 4.2). El par de temperaturas es y;=h;(x) y y>=hy(x),
las cuales corresponden, una a cada seccién de la columna. Asimismo, la DVS permitio
deshacerse de combinaciones de salidas del proceso adyacentes en una y otra seccion de la
columna.

En las Figuras 4.7 y 4.9 presentan los resultados de la respuesta dindmica de las
composiciones con dos mediciones de temperatura en linea e indice de observabilidad igual
a doce (x1=Kk,=6). Los siguientes parametros en el célculo de las ganancias fueron usados:
£1=0.97 y ©1=6 min. para la primera medicién; y £,=0.97, 1,=7 min. para la segunda

medicidn.
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El analisis dinamico del estimador se realizd con las mismas perturbaciones que las
efectuadas con una sola medicion con el fin de analizar el desempefio al usar mayor

informacién para la reconstruccion de estados.

B.1) Perturbacion en la Composicion de Alimentacion

Las figuras 4.7a, b presentan la respuesta dindmica de las composiciones ante una
perturbacién en la composicion de alimentacién tipo escalén. La estimacion de
composiciones se lleva a cabo con dos entradas forzantes (salidas del proceso) en el
esquema de estimacién, seleccionadas por la técnica de descomposicion en valores

singulares (Tabla 4.2).
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En estas graficas se puede observar que ante perturbaciones en la composicioén de
alimentacidn, el uso de dos mediciones permite una reconstruccidon asintotica de las
composiciones, teniendo un tiempo de convergencia de 10 min. para la seccidon de
enriquecimiento, mientras que la seccion de agotamiento con dindmica mas lenta el tiempo

maximo con una composicion estimada aceptable es de 15 min.

B.2) Perturbacion en la relaciéon de Reflujo

Las Figuras 4.8a,b muestran una estimacion de composiciones ante una perturbacién
en la relacion de reflujo, obteniéndose un mejor desempefio que al usar sélo un sensor de
temperatura en la zona de alta transferencia de masa (Figs 4.5a,b), es posible minimizar el
error por integracion numérica que se presentaba en el caso de una medicidn; también es
apreciable que el tiempo de convergencia al estado real de la planta se minimiza, aun para

las zona con dinamica mas lenta.
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B.3) Perturbacion en el flujo de Vapor

Las Figuras 4.9a,b no presentan notable mejoria con respecto a las Figs 4.6a,b que
usan un solo punto de medicién para la estimacion de estados, pero las composiciones
estimadas que inicialmente presentaban irregularidades por problemas de integracion ahora

presentan una convergencia suave al usar dos entradas forzantes en el estimador, lo que se

ve reflejado en un mejor desempeiio y robustez del estimador.
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71

CASO II: Reduccion del Indice de Observabilidad

Se aplicaran algunos criterios de desempefio aplicados en el disefio de sistema de

control (Stephanopoulos, 1984) que pueden usarse perfectamente en el disefio de

estimadores de estados con diferentes indices de observabilidad.

Los criterios de desempeiio en el disefio de estimadores, entre otros pueden ser:

Retornar el estado estimado al real tan pronto como sea posible.

Mantener una desviacién maxima tan pequefia como sea posible del estimado

Retornar al nivel deseado de operacion y permanecer cerca de €ste en el tiempo mas

corto cuando se aplican en sistemas de control

A) Una medicién

Tabla 4.3 Descomposicion en Valores Singulares de la matriz de detectabilidad usando la salida (h,(x,s)) con

menor numero de condicion.

k=12

k=11

k=10

k=9

k=8

k=7

k=6

K=

k=3

k=2

1.0e+010

*

1.0e+009

*

1.0e+008

»

1.0e+007

*

1.0e+006

»

1.0e+005

1.0e+005

* *

1.0e+004

-

1.0e+003

=

1.0e+002

c |9.213984

8.661922

8.277860

8.145359

8.403869

9.301484|1.111551

1.413037

8.850968

2.655798

41.88091

- | 8.4E-13

1.968E-
11

4.3135E-
10

6.3095E-
10

1.6057E-
08

6.9683E-11.6716E-

07107

09

2.4416E-

2.6242E-
08

0.002232

0.287101

v |1.0969E+
13

4.4014E+
1"

1.9191E+
10

1.291E+1
0

5233681
83

1334823 6649434

1.6

5787294

3372832

1189.388

145.8747




CAPITULO 4: DESEMPENO DEL ESTIMADOR NO LINEAL

72

0.88
0.88
0.84

12

0.84
0.82
0.80 +,

8:88
0.80
0.78
[&] 0.78
0.74
0.78
0.76
0.74
(&) 0.72
0.70
0.68
0.66
< 0.64
0.62
0.186
0.12
0.08

© o004 T ——

€10

o
-
o

20 30 40
tiempo (min)
Figura 4.10: Estimacién de las composiciones al perturbarla
composicién de alimentacion de z=0.75 a 0.7875

Planta wee i vz =1

0.88
0.86
0.84
0.84
0.82
0.80

8:88
0.78
© 076 |
0.74 £
0.76
0.74
&° 072
0.70
070 |
0.68
* 066 F
0.64
0.24 F
0.20 | ]
~ 0.16 [ "
0.12 poee

Ci2

21

[¢] 10 20 30 40
tiempo (min)
Figura 4.11. Comportamiento Dindmico de las composiciones reconstruidas
ante un cambio en la relacion de reflujo de rr=1.3 a 1.365,
Planta: K=6! x=1.




CAPITULO 4: DESEMPENO DEL ESTIMADOR NO LINEAL

73

0.88
0.86

S 0a2

o .
0.80
0.85
0.80
0.75

° 90.70

o 0.65
0.60
0.8
0.6
0.4

o

© p.2
0.0
0.8
0.6
0.4

o

@ 9.2
88
0.6
0.4

0‘7

N

Q

T I s T v T v
; P
<
—
C
. 1 A 1 e, i i
- M 15 T T M 1] M
> T
E N
E N
%
-l N
" 1 i L - 1 —_
v T - T — T
-
- .,
E ™,
\\
A L -y - o 1 L
C — T v T T T T
r "o,
-
b 5,
C " L - 1 " Il a
v —T - T T T v
rC

. 20 40
tiempo (min)

Figura 4.12: Evolucién de las composiciones Estimadas ante un cambio

en el flujo de vapor suministrado de Va=3.04 a 3.192 mol/min.
Planta —mwer gz b = |




CAPITULO 4: DESEMPENO DEL ESTIMADOR NO LINEAL

B) Dos mediciones
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C) Tres mediciones
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4.7 SUMARIO

En general, el disefio del estimador presenta un desempefio aceptable ante las

perturbaciones aplicadas al sistema a pesar de usar una sola medicidn.

Con respecto a las mediciones de temperatura, si sélo se toma una, seleccionada por
DVS se tendran buenas predicciones en todos los estados del sistema y preferentemente en
la seccidbn de la columna donde se sitGe la medicidon, ya sea en la seccién de
enriquecimiento o agotamiento, pero siempre limitando las predicciones por la naturaleza

fisica que impone el sistema azeotropico y la dindmica natural del proceso.

El desempefio y robustez en la estimacidén de los estados variando los indices de
observabilidad para una, dos y tres mediciones muestra que es posible reducir el espacio de
observacién, pero éste no es necesario reducirlo al méximo, ya que se obtienen estados que

divergen, aun usando tres mediciones de temperatura en el estimador.
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El uso de tres mediciones de temperatura (plato 3, plato de alimentacién y plato 8)
permite lograr una estimacion perfecta en las composiciones, con tiempos de convergencia
aceptables aun para el caso de reduccion de indices de observabilidad, sin llegar al minimo

espacio de observacién de la salida.



CAPITULO 5

ESTIMACION DE ESTADOS EN UNA COLUMNA CONTROLADA

Para extender la investigacién previa, se propone estimar los estados en la
columna binaria azeotrdpica controlada con un esquema lineal. El esquema de
control liquido-vapor (LV) se propuso con la intencién de mantener productos de
alta pureza en una columna de destilacion, mediante una retroalimentacion de
mediciones. Si bien, no significa que la configuracion LV es la preferida para el
control de este proceso, se elegio porque L y V tienen efecto directo en las
composiciones extremas y su efecto es ademas débilmente dependiente en la
sintonizacion de los lazos de nivel.

En este capitulo se presenta el estudio de un esquema de control con
configuracion LV para una columna de destilacion binaria azeotropica. Los
controladores disefiados estan basados en una aproximacion lineal del modelo de
la planta, presentando un desemperio aceptable ante perturbaciones conocidas y

estimados en las sefiales de las salidas del proceso.
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5.1 INTRODUCCION

Si bien, la teoria de control lineal es un campo bien establecido, la teoria de control
de sistemas no lineales sigue teniendo avances importantes, estos han sido por ejemplo, la
caracterizacion de sistemas linealizables, lo cual significa, que puedan linealizarse por
medio de un cambio de coordenadas y/o una retroalimentacién de estados (Xrener, 1973;
Brockett, 1978; Meyer y Cicolani, 1980; Hunt y col., 1983; Isidori, 1989). Las
transformaciones de sistemas no lineales en este sentido se basan en la cancelacién de las

no linealidades, asumiendo un conocimiento perfecto de las mismas en el sistema.

Aunque el uso de herramientas geométricas se realizaba para el disefio de sistemas
de control de vuelos automaticos en aeronaves, el tratamiento de problemas de control con
técnicas geométricas no lineales se ha extendido a una diversidad de sistemas de control en
procesos quimicos: control con retroalimentacion de estados (Hoo y Kantor, 1985; Kravaris
y Chung, 1987, Alvarez, 1996); estimacion no lineal de estados (Kantor, 1989; Alvarez,
1997); control con retroalimentacion de salidas (Hoo y Kantor, 1985; Kravaris y Chung,

1987, Alvarez, 1996), y que antes eran solo para sistemas de control de la navegacion.

Recientemente, en ingenieria quimica se han disefiado controladores geométricos
con retroalimentacion de salidas, combinando tedricamente controladores con
retroalimentacion de estados con estimadores de estados, y consecuentemente los
controladores correspondientes han adolecido de criterios de estabilidad a lazo cerrado y de
procedimientos sistemadticos en el disefio y sintonizacidén. Sin embargo, un detector
candidato a lazo cerrado fue construido por Alvarez (1996) para estudiar la estabilidad de la
interconexion resultante de una planta y un controlador. La aplicacion de su estudio se llevo

a cabo en un reactor de homopolimerizacion de redicales libres, a lazo abierto e inestable.

La dindmica a lazo abierto del proceso de destilacion ha sido estudiada en una serie
de investigaciones (Davidson, 1956; Skogestad y Morari, 1987a, Skogestad y Morari, 1988;

Fernandez, 1996), consistiendo de ecuaciones de balance en cada plato para las
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composiciones y los acumulados, junto con ecuaciones algebraicas con fuertes no
linealidades en las relaciones termodinamicas. Aun para el caso binario-ideal, la destilacion
es tipicamente un proceso no lineal y numéricamente un sisttema mal condicionado,
especialmente si las purezas de producto son altas (Haggblom y Lehtinen, 1995), entre otros
aspectos de las no linealidades son: volatilidad relativa, efectos en la calidad del producto,
magnitud y tipo de perturbaciéon (Fuentes y Luyben, 1983) y, multiples estados
estacionarios (Jacobsen y Skogestad, 1995). Ademas, una planta mal condicionada esta
caracterizada por una fuerte direccionalidad, esto significa que la ganancia de la planta
depende fuertemente de la direccion de la entrada, esto es, la interaccidn entre las variables
de control. Aunque ésta es una propiedad de sistemas lineales, el comportamiento es

parecido al de un sistema no lineal.

A pesar de su importancia en la industria de los procesos, y que en muchos casos
representa la etapa final, los esquemas de control de las columnas adolecen de un
procedimiento sistematico que tolere errores de modelado, que el esquema de sintonizacion
tome en cuenta el problema de robustez, y que el esquema de sintonizacidén que se provee
permita visualizar, implementar y verificar como los esquemas de control lineal

convencional de una entrada-una salida.

Dado el interés que se ha venido desarrollando en cuanto a la solucion del problema
de control en este tipo de sistemas (por la direccionalidad y por lo interactivos). Nuestro
interés principal es estudiar la existencia de solucién al problema de estimacion de estados
en una columna controlada y su naturaleza que esto implica. Entendiéndose como el
problema de estimacién en control: (a) la eleccion de un conjunto de entradas-salidas
disponibles y; (b) la interconexidn (arreglo entrada-salida) entre las variables, originando un
problema de encontrar la mejor alternativa de control para obtener: robustez, estabilidad y

tiempos razonables en el control de las variables.

El principio de separacion (Kailath, 1980) garantiza la estabilidad de una planta

lineal a lazo cerrado por combinar un controlador con un estimador de estados (Wonham,
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1985), pero no es aplicable para el caso de plantas no lineales, incrementando el estudio de
la estabilidad como un tépico del control y en algunos casos especificos a procesos como

polimerizacion (Alvarez, 1996) y destilacion.

Con respecto al esquema de control, en este estudio se resuelve el problema de
regular las composiciones en los extremos de la columna con retroalimentaciéon de
mediciones (en este caso, temperaturas), controlando los flujos de vapor y de liquido
mediante el conocimiento en principio de todos los estados considerados en el proceso. Sin
embargo, en la mayoria de los casos practicos no se conocen los estados en tiempo real, lo
que hace necesario auxiliarse de herramientas adicionales como estimadores de estados,
adquiriendo mayor interés al tener sélo mediciones alternativas, donde la planta pueda
operar en un estado nominal X, con entrada U y salida ¥ nominales. Especificamente,

f(X,0) =0,y = h(X), complicando asi la estabilidad del sistema.

5.2 CONCEPTOS PRELIMINARES

El problema de control con retroalimentacién de estados se puede abordar con la
técnica del control no lineal, que se basa en geometria diferencial (Isidori, 1989). La
metodologia consiste principalmente en obtener un sistema lineal equivalente. Una vez
obtenido el sistema equivalente, es posible aplicar herramientas de sistemas lineales para el
disefio de los controladores como pueden ser: criterios de disefio, criterios de estabilidad,
sintonizacidn, etc. La linealizacién total o parcial de un sistema no lineal se logra mediante
una transformacion de estados y/o entradas de control (Krener, 1973; Brockett, 1978;
Meyer y Cicolani, 1980; Hunt y col., 1983; Isidori, 1989), logrando en muchos casos un
sistema lineal equivalente controlable y observable (en el sentido de teoria de control). Este

sistema es exacto en comparacién con una aproximacion lineal en series de Taylor

(linealizacidn local).
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Para desarrollar el esquema de control se considera un sistema no lineal de la forma:

l( % = f]x, u(1),d(v)]; dim x = n = 24
by l, y = h(x]; (5.1
t x(0) = x,

donde xe XcR", ye YCR™ , ueUcR™. f'y h son campos vectoriales suaves (infinitamente
diferenciables) en el conjunto XxU, x son los estados del sistema, y son las salidas, u son
las entradas de control y d son las entradas exdgenas conocidas, siendo continuas en el

tiempo.
5.2.1 Inversa Dindmica

Definicion 1. Se dice que un sistema es invertible en el sentido de Hirschorn (1979), si para
cada salida y(t) existe una unica entrada u(t) que aplicada al sistema da como salida y(t); y

ademads no depende de la extension dinamica de la variable de control (u,u,...,u!™).

La invertibilidad de sistemas no lineales multivariables en el sentido de Hirschorn
consiste esencialmente en un algoritmo de construir una secuencia de sistemas, que se
obtienen derivando las salidas y(t) con respecto al tiempo t. Las derivadas deben efectuarse
hasta que el vector de entradas u(t) aparezca explicitamente, permitiendo resolver u(t) en

términos de x y y.

[y T Fn ey | Lyl hied) Lyl hidy Ly Kb God) Fy 7
2 || Fha(ed) | L Ly (od) Ly L hi(xd) Ly L hy(x,d) ul{
. : : : : |

Ly | b (o d)] Ly L™ 'h,(6d) Ly, L hy(od) Ly L hp(xd) P

donde:
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oh,
Zeh, =<dhi,f>=—a—x—f

s¢hy =Lsh, +hyd=h, f+h,d

Ay = 4 (4hy)
. [ oh, oh, ahﬂh [on, o, oh, |
*Tlox,  ox, ax,,J’ id"bd1 od, adnJ

K; es el grado relativo de la i-ésima salida. Asi, el grado relativo x; es exactamente igual al
numero de veces que es necesario derivar la salida yi(t) con respecto al tiempo para obtener
el valor ui(t) de la entrada apareciendo explicitamente, y k=K |+Kyt+...tkn es el grado

relativo total del sistema.
La expresion;
v=b(x,d) + A(x,d)u (5.3)

representa la forma compacta del sistema (5.2) y tiene solucion para las entradas de control
(u()).
u=A"(x,d)[v-b(x,d)] (5.3a)

si la matriz de coeficientes del vector de entradas A, llamada matriz de desacoplamiento, es

no singular.

5.2.2 Linealizacion Entrada-Salida

Definicién 2. La planta (5.1) es linealizable entrada-salida si existe una retroalimentacién
de estados con prealimentacién de perturbaciones (un nuevo control v y una nueva
perturbacion w);

u = p(x, w,0) (5.4)
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de tal forma que la planta a lazo cerrado

X = f[x, u(x,w,o),d(t)]

5.5
y = h(x,d) (5-3)
adquiere la siguiente dindmica entrada-salida
7 =y (5.6)

(x; es el grado relativo de la i-ésima salida, obtenida a partir de la inversa dindmica en el
sentido de Hirschorn).

Teorema 1 La planta (5.1) es linealizable entrada-salida si y solo si:
i) L,L¥'h=0, 0<i<m, 0<j<m

ii) Existen n-x campos escalares ¢,,,(x),...,9,(x) tales que el mapeo

Ki— K T
¢(X):[hl(x)a-"9[‘f1 1h](X);'”:hm(X)7"'aLf lhm(x);¢K+l(x)a'-"¢n(x)
es invertible para x.

iii) defLy Li~h] 0

5.3 SOLUCION AL PROBLEMA DE CONTROL CON
RETROALIMENTACION DE ESTADOS

Para plantear una solucién al problema de control con retroalimentacion de estados
es necesario considerar en principio que los estados y las perturbaciones son conocidas, o al
menos tener un estimado de los estados mediante alguna medicién en linea y de alguna
magnitud finita estimada de las perturbaciones.

Desde un enfoque de control geométrico no lineal, en esta seccidén se presentan
condiciones de solucion al problema con retroalimentacién de estados de la planta (5.1); ya
sea con linealizacién completa o parcial mediante retroalimentacion de estados (Isidori,
1989).

El problema de control con retroalimentacion de estados nos lleva a enunciar la

siguiente definicidn:
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Definicién 3: Considerando un conjunto de estados xeX, un conjunto de perturbaciones
conocidas d(t) €D y un conjunto de salidas de referencia ¥ €Y. El problema de control con
retroalimentacion de estados (Isidori, 1989) de la planta (Ec. 5.1) tiene solucion
(localmente) si existe un controlador no lineal suave,

u=p(x,D,y,Dyd) 5.7

donde Dyd son las perturbaciones y sus derivadas, y D,y las salidas de referencia y sus

derivadas; que, aplicado a la planta se obtiene el sistema a lazo cerrado

% = f[x+ Gu(x,D,y.D,d)

5.8
y = hix]; 8)
con el siguiente comportamiento:

a) Rechazo a perturbaciones;

Xg =Xp = ¥(y)=¥(1), x(1)=X()
b) La dinamica del error de salida €, es lineal, no interactiva y con x; polos asignables
(LNPA);

iy(‘(i) . kc, Ey(Ki—l)
!

c Y
vqigi =0

g =Y;(H-¥; (0,
¢) Estabilidad interna global y asintética
Xg # X = y(¥) = ¥(1), x(t) > X()

siendo X(t) una trayectoria nominal de estados.

+..+k

Para establecer condiciones necesarias y suficientes al problema con
retroalimentacion de estados, la siguiente notacion y definicion de la derivada direccional
de un campo escalar h(x) con respecto a un campo vectorial f(x), y su férmula de recursién

deben presentarse, las cuales estan dadas por

L'h=L(Lih), Sh=h, th=Z§:-fi
i=1 i

A partir de esta definicidn, un conjunto {KI , ...,Km} de m-enteros positivos

determinan los vectores
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K T .
8100 =[1y (e LBy (05 11 Rg (09, hyy (0] dimy = k= ky 4tk (5.9)

b(x) ={ L' hy (®),..., L hm<x)]T (5.10)

y la matriz de desacoplamiento
A(X) = mat[LgJ. LY hi(x)},dimA(x) = KXK (5.11)
% = f(x) - G(X)A™ (x)b(x) (5.12a)

Teorema 2 Para la planta (5.1), el problema con retroalimentacién de estados tiene solucién
localmente si y solo si existen m-enteros positivos x,...,k,, tales que;
) K., K =KSn
ii) La planta es linealizable entrada salida.
IAR)| # 0

i) La dindmica cero es semiglobalmente estable.

Si los mapas f(x), G(x), y h(x) de la planta (5.1) satisfacen las condiciones del

teorema 2 entonces el controlador no-lineal (5.7) esta dado por

B0 = A K, [0, 00 - 6, ()] - b(x)] (5.13)

donde K, es una matriz en bloque diagonal con k-entradas ajustables diferentes de cero.

En este controlador, los elementos
kc _ c 2kc Kiy ¢ T
i =|SoKpi,spKai, s sgik
en K, son vectores de ganancias para cada salida, cuyas entradas (kic)-) son elegidas tal que
la planta (5.8) a lazo cerrado tiene la siguiente dinamica del error de salida LNPA
y(K,' y(1<i~1)

e kel kel =0,1<i<m (5.14)

estable.
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5.3.1 Construccion de las Leyes de Control

Dado que el sistema (E.7) (Apéndice E) se encuentra en una forma candnica y es
controlable, entonces existe un control lineal equivalente,v= 3(x,u,t):

V=T + K, (z(t) - 7) (5.15)

que en coordenadas originales es:
v=v+Kp(y-7) (5.16)

La expresion (5.15) es una sefial con salida actuante proporcional al error, donde K, es la
ganancia proporcional del controlador y V es la sefial nominal (por ejemplo, cuando el error

de salida es igual a cero).

Un controlador proporcional se describe por el valor de su ganancia proporcional
Kp o equivalentemente por el valor de su banda proporcional BP, donde BP=100/Kp. La
banda proporcional caracteriza el rango sobre el cual el error debe cambiar para llevar la

sefial actuante de el controlador sobre su rango completo.

Para considerar errores de modelado y rechazo ante perturbaciones, asi como
eliminacion del sesgo se introduce la accion integral. Es decir, un control con accién

proporcional-integral (PI)

v=T+Kp(y-F)+ K, J(y-Pydt (5.17)

donde V,¥ son sus respectivos valores en la condicion nominal (por ejemplo, un estado
estacionario).
Sustituyendo (5.17) en (5.3a) se obtienen las leyes de control para la columna de

destilacion, cada una de forma independiente.

u; =1 +A“l(x{'\5l +Kp(y, - )+ K, f (v —?i)dt—b(x)} (5.18)
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5.3.2 Sintonizacion de los Lazos de Control

En esta seccion se establece la forma de seleccionar las ganancias del controlador,
Kp v K, de tal forma que el sistema a lazo cerrado garantice convergencia y estabilidad
robusta. El célculo de las ganancias se realiza por la técnica convencional de asignacién de
polos, llevandose a cabo la sintonizacién en el sistema lineal equivalente aplicando la teoria
de control lineal. La seleccion adecuada debera generar una respuesta dindmica lo maés

rapido posible y sin que por ello genere inestabilidad en el sistema.

I Accién Proporcional

La sustitucion de la ecuacion de control (5.17) con accion proporcional en el sistema

equivalente (5.8) genera el siguiente sistema:
z, = (I +1IKp)z, + IV -TIK, 7, (5.19)
y=Az (5.20)

que, definiendo el error de salida como € =z, — Z, , donde Z; corresponde a la condicion

nominal. Entonces, la dindmica del error de salida es:
£=12 — 7 (5.21)
y sustituyendo (5.21) en (5.19) se obtiene la siguiente dindmica lineal en el error de salida
=T +IIKp)e (5.22)
Con el fin de lograr de que el sistema a lazo cerrado sea estable es necesario seleccionar la

matriz de ganancias Kp, de tal forma que (I"+ [1K ;) tenga valores propios con parte real

negativa, y que a su vez debe satisfacer £(t)—>0 como t—cc.
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De el sistema de ecuaciones (5.22) se puede obtener una, que representa la forma
individual; donde

€ —Kpg;=0 (5.23)

es una ecuacion lineal con dindmica de primer orden, la cual se puede escribir en notacion

estandar de control como:

1, +€ =0 (5.24)

donde t es la constante de tiempo del proceso, y se define como el tiempo de asentamiento

por periodo.

Dado que la dinamica del error de salida es de primer orden y su respuesta de este
tipo de sistemas es exponencial, se puede acelerar mediante la seleccion de las ganancias
para obtener una respuesta lo mas rapido posible y sin sobredisparos. La relacion entre la
expresion dinamica del error y de un sistema de primer orden es directa, estableciéndose la

siguiente relacion entre tiempo de asentamiento y ganancias del controlador.

Kpj=-— (5.25)

IT Accion Proporcional-Integral

Un desarrollo similar a la accién proporcional, pero con accién proporcional-

Integral se obtiene una dindmica en el error de salida en un orden superior que el caso I.

la cual en notacion estandar de control se puede escribir como:

TIE+2ET,€, +8,=0 (5.27)
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donde 7 es la contante de tiempo del proceso, y & es el factor de amortiguamiento.

Una comparacion entre las expresiones (5.26) y (5.27) se llega establecer la

siguientes relaciones entre ganancias y pardmetros de sintonizacion (t,£):

2
Kpj ==~
| (5.28)

Kj=-—7
<

&i
i
2
i

La constante de tiempo maxima para el célculo de las ganancias se puede establecer

como el tiempo natural del proceso para el cual no existe cambio significativo después de

una perturbacion al sistema, y el factor de amortiguamiento (£<1) se puede elegir cuando se

tienen dos polos complejos conjugados. Con el fin de obtener una respuesta poco oscilatoria

en el sistema de control a lazo cerrado es conveniente elegir valores en un rango de

0.7<E<1.

5.4 IMPLEMENTACION A LA COLUMNA DE DESTILACION
5.4.1 Seleccion de la Configuracién de Controf

El control con retroalimentacién de estados tiene un potencial tedrico para control
perfecto. Sin embargo, una de las partes mas importantes a la solucién del problema de
control depende en buena medida de la seleccion de la configuracion de control elegida,
dado que en ésta intervienen de manera directa: (a) la existencia de solucidn al problema de

control y (b) la rapidez de respuesta a lazo cerrado.

La mayoria de las columnas industriales son operadas con un punto de control (ya
sea, en el fondo o en el domo de la columna). No obstante, Finco y col. (1989) justificaron

el uso de dos puntos de control como un incentivo. En este capitulo se presenta un estudio
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con dos puntos de control, analizando la configuracién LV. Ademas, se considera el caso de
desacoplar cada uno de los lazos de control, logrando un esquema de control
decentralizado, formado por dos lazos independientes de una entrada-una salida (UEUS), y

que puede mostrar algunas ventajas frente al caso multivariable (MEMS).

5.4.2 Objetivos de control

Suponer que en el modelo (5.1) el fluyjo de vapor se utiliza como una entrada de
control, esto es posible al manipular [a carga térmica del rehervidor. Ademas, suponer que
se desea controlar alguna medida especificada del producto de destilado manteniendo la
recirculacién contante. Con las restricciones anteriores se establecen los dos siguiente

objetivos de control en este estudio

1) Controlar la pureza del destilado: x4

2) Controlar la pureza de fondos, Xy

En lo siguiente, se planteard el problema de control como una entrada una salida,
teniendo lazos independientes. El esquema de control LV se propone para mantener
productos de alta pureza en una columna de destilacidn, el cual es una elecciéon comun en la
pratica industrial (Skogestad y Morari, 1988). Esta configuracién fue elegida porque L y V
tienen efecto directo en las composiciones extremas y su efecto es ademas débilmente

dependiente en la sintonizacion de los lazos de nivel.

5.4.3 Control Lineal con Retroalimentacién de Mediciones

El esquema de disefio del controlador no lineal con retroalimentacién de salidas de
Alvarez (1996), basado en combinar un estimador y un controlador con retroalimentacién
de estados, puede aplicarse al disefio de un controlador no lineal con retroalimentacién de
mediciones para el caso de destilacion, con criterios de estabilidad y de un procedimiento

de sintonizacién como el de Padilla y Alvarez (1997); Sin embargo, en vez de construir un
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controlador no lineal basado en un estimador, se disefiard un controlador lineal: la
aproximacion lineal del control riguroso no lineal (Castellanos, 1997), que es mas simple en

construccion.
De la ley de control rigurosa (5.7) (Castellanos, 1997) que se puede expresar como:

u=u(x,v) (5.29)
y a partir de la dindmica inversa (en el sentido de Hirschorn), las entradas de control no-

lineal para (5.30) sin entradas ex6genas o perturbaciones estd dado por
u=p(x,u)=A" (x)[u—- b(x)] (5.30)
donde

o= Kot~ )+ K, | (h(x) -5t |

es la accion de control, con médulos integral y proporcional.
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En términos de un desarrollo en series de Taylor cerca del punto nominal
(ejemp.,x = X,v= v = 0), el controlador no lineal (5.30 ) puede escribirse como una

expresion de dos términos lineales y uno agrupando las no linealidades;
u=1+K,[h(x) - 7] + HE)(x - %) + O(v,x ~X) (5.31)

En esta expresidén; u= A‘](E)[E—b(i)] corresponde al valor de las entradas de
. 0
control en su condicién nominal, K, = [A“(x)]KP , H(x,u)zgx—[A'l(x)b(x)] Y,

O(v,x — X) agrupa términos cuadraticos y de orden superior. Si se sustituye h(x) pory, y se

desprecian los términos cuadraticos en x y de orden superior en X y v, se obtiene una

aproximacion del controlador no-lineal con retroalimentacién de mediciones:
u=T+K,(y-)

del controlador (5.30). Con este controlador, la columna a lazo cerrado es

% = f(x,d) + G(x, )T+ Kp(y - )]

Siguiendo la metodologia expuesta del caso no lineal, se puede plantear la solucién

al problema de control de la columna en funcién a dos puntos de control independientes.
Controlador en la base de la columna, u;:

Dada la salida (localizada en el plato nimero 3)
Y1 =h(X)=0,(x) =9, (%)
la ley de control se puede construir a partir de la derivada de la salida, de tal forma que
aparezca explicitamente la entrada de control; es decir, que exista una funcién u-invertible,

en términos de la derivada de la salida y de los estados.

YI = Ul = ¢lx (X)f(X,U) = d)lx (x)f(x9ul’u2)
v, =0, (X (x,uy,u,) =0,(x,V,0)
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obteniéndose la ley de control estatica que regula el fluyjo de vapor que asciende por la

columna
u = V=07 (x,0) = p(x,0) (5.32)

y en la aproximacion lineal de la planta, el controlador esta dado por

Uy = (69 =T, +(eb) Koy =70 - (0 ![K, Joy, -7t (533)

donde:
Kp =k, K =k

Controlador en el domo de la columna, u;:

Con la salida (en el plato No. 8)
Y2 =h () =0,(x) =0, (%)
y sus derivadas con respecto al tiempo

~ oh
Y2 = —a_;zf(x,ul,uz =0)=9y;.2(%,1,,0)

2 =0y =0, (%,u;,y,u,) = 05 (x,V,V,R)
es posible obtener la ley de control para regular el reflujo.
U =R =03 (X,u,1;,05) = 1y (X,X,,0;) (5.34)
donde:
1T
X, = [ul,ul]

y que en la aproximacion lineal de la planta, el controlador esta dado por

Uy = (%, X,,0;) = T +(cAD) 'K (3, = F,) - (cAb) (K, Jv, ~yd]  (539)

donde:
Kp =k, Ky =kp,



CAPITULO 5: CONTROL CON RETROALIMENTACION DE MEDICIONES 95

El modulo integral en las acciones de control se ha adicionado con el propésito de
eliminar el sesgo de estado estacionario; que ademas, permite cierto margen de tolerancia al

esquema de control frente a errores de modelado.

La solucién a este problema esta basada en la suposicion de que el estado x puede
medirse y esta disponible para propodsitos de control. Sin embargo, en la mayoria de las
situaciones practicas sélo la medicién de la salida y estd disponible para control. Dadas
estas limitaciones, el esquema de control que se propone esta basado en valores estimados

de: a) las sefiales de la salida; b) de el estado x () y, ¢) de x, () ,)-

Para estimar las salidas y las entradas exdgenas en las expresiones (5.32) y (5.34) es

necesario auxiliarse de los siguientes sistemas dinamicos:

Asociado a la saliday

[yl

Xy ZL}'IJZFYXY +IT,v(x,)
y

Yy =y =0x,

el estimador es
%y =Ty, +0+K,(y, =8x,)
y asociando u al estado x, de un exo-sistema dindmico (para construccion, ver Apéndice D)
X, =0x, +IT,v(t)
Y, =u=0X,

con exo-observador en coordenadas originales

Yu=Ax.+0+K, u
donde A, se define en el Apéndice D.
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5.5 ANALISIS DE LA DINAMICA A LAZO CERRADO

Considerar la columna de destilacion (Apéndice A), donde se analizara la respuesta
dindmica del sistema a lazo cerrado, llevandose a cabo mediante simulaciéon numeérica para:
a) un cambio en escalén en la composicién de alimentacion y, b) una perturbacidn tipo
senoidal en la misma. Las condiciones iniciales (xg) de la columna son las mismas que se

presentaron para el disefio del observador (Cap. 4).

Para la operacion aceptable de una columna binaria se requiere las siguientes
variables a valores deseados:
1.- Composicién de la corriente de destilado, xp
2.- Composicion de la corriente de fondos, xg
3.- Liquido acumulado en el tanque de reflujo, Mg

4.- Liquido acumulado en la base de la columna, Mg

mostrandose en la Figura 5.1 los cuatro lazos comunes de control para una columna de

destilacion; dos de control de nivel y dos de control de composiciones.

Debe hacerse notar que estas cuatro especificaciones de los objetivos de control
pueden diferir, de acuerdo con los objetivos especificos de operacion, y que en el caso

particular es mantener Xp y Xg en valores deseados X, y X respectivamente.
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Figura 5.1: Lazos de Control de una Columna de Destilacién

En la Figura 5.2a se presenta un esquema de control riguroso (conceptual) con dos
puntos de control, teniendo como salidas de referencia las mediciones en los platos 3 y 8
contados desde la base de la columna.

La construccion de un esquema de control riguroso como el de Castellanos (1997) es

demasiado laboriosos para una planta industrial, debido al gran numero de etapas en las
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columnas; sin embargo es un buen punto de partida para desarrollar esquemas geométricos

como un topico en el control de procesos.
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Figura 5.2a: Control Riguroso de una Columna de destilacion

La Figura 5.2b presenta un esquema de control lineal con dos puntos de medicién,
donde las sefiales de salida en los platos 3 y 8 son filtradas, para después alimentarse al
controlador correspondiente. Las ganancias para los filtros con dindmica lineal de primer

orden fueron sintonizadas de acuerdo a los siguientes tiempo, Ty1=Ty»=2 min.
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Inicialmente la operacion de la columna se control6 sélo en un punto, como un caso
(regulando el flujo de vapor) y, para el caso de dos puntos de control se adiciono el
controlador que regula el reflyjo a la columna, con el propésito de mantener las

composiciones extremas en sus valores deseados, ambas respuestas se presentan en la

Figura 5.3.
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Figura 5.2b: Control Lineal con Retroalimentacién de Mediciones y Estimacion de Perturbaciones
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Es de mencionar, que las constantes de proporcionalidad fueron sintonizadas a ser 1
tan pequefios como fue posible con la finalidad de llevar la salida al punto de referencia en
el menor tiempo posible, siempre y cuando se alimentaran valores razonables en las

entradas de control.

La Figura 5.3 presenta el desempefio del esquema de control lineal con
retroalimentacién de mediciones ante un cambio en escalén en la composicién de
alimentacién de z¢ 0.75=a z=0.7878 . Es apreciable el afecto en las respuesta de los estados
al incorporar el segundo controlador que regula el reflujo, teniendo como consecuencia un
tiempo de convergencia al punto de consigna menor comparado con el controlador de

UEUS.
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Figura 5.3: Comportamiento dinamico de los estados de fa columna;
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Las acciones de control se presentan en la figura 5.4 (una entrada-una salida) y en
5.5 (dos entradas-dos salidas), las cuales para llegar al punto de consigna son suaves, tanto
en el flujo de vapor (un punto de control) como de flujo de vapor y reflujo a la columna
(dos puntos de control), comparadas con ciertos casos multivariables, donde la interaccidn
entre lazos de control se encuentra en la magnitud de cada uno de los elementos de la

matriz de desacoplamiento, originando saturaciones en las acciones de control.

3.10

3.08

3.06

Flujo de vapor (gmol/min)

3.04

3.02 e i — 1 —_— ). . L "
0 20 40 60 80 100

tiempo (min)

Figura 5§.4: Accidn de control (UEUS).
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Figura 5.5a: Accidon de control con MEMS, Reflujo.
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Figura 5§.5b: Acciones de Control con MEMS, vapor.

Una ventaja adicional de este esquema de control es que las acciones pueden hacerse
arbitrariamente suaves (independientemente) por hacer las constantes de proporcionalidad

suficientemente grandes, lo que ayuda a tener un desgaste minimo en los elementos finales

de control.

5.5.1 Rechazo ante perturbaciones

Para incluir un caso mads practico de situaciones industriales se realiza una
perturbacién (en este caso conocida) en la composiciéon de alimentacién con la finalidad de

verificar la robustez del esquema de control frente a perturbaciones de magnitud finita.

La Figura 5.6 presenta un comportamiento senoidal zg= 0.75+ 0.005 sen (wt) en la
composicion de alimentacién a la columna, donde existe mayor posibilidad de tener

entradas exdgenas o perturbaciones directas al sistema.
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Figura 5.6: Perturbacién en la composicidn de Alimentacion

Al introducir una perturbacion en la composicion de alimentacién (al tiempo, t=50
min.) a la columna se observa que el esquema lineal con dos puntos de control actia
rechazando la perturbacidn, ya que algunos estados de la columna permanecen sin cambio
aparente, exceptuando los estados cercanos a la alimentacidén, lo cual es natural por la
perturbacion alimentada. En los puntos de control, los estados se mantienen oscilando
alrededor de la condicidn nominal (Fig.5.7); manteniendo un “offset” de 2%, pero que
realmente no afectan las composiciones extremas (xp, Xg), las cuales son de interés como
producto de la separacidén, ya sea la continuacién de un proceso determinado o como

materia prima para uno nuevo.
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A pesar de usar una aproximacion del modelo de la planta, el controlador presenta

excelente desempefio en los puntos de control, siendo sus acciones de control suaves ante la

perturbacién senoidal persistente (Figura 8a,b) y que se ve reflejado en la convergencia

asintdtica de los estados al punto deseado.
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Algunas conclusiones generales del disefio y desemperfio del controlador lineal son:
Para existir solucién al problema de control con retroalimentacién de mediciones es
necesario que exista solucién al problema con retroalimentacién de estados, abordando el
problema con linealizacién total, parcial y por combinar controladores con retroalimentacién
de estados y estimadores.

La contribucién al esquema de estimacion disefiado fue la obtencion de respuestas
mas rapidas cuando es posible mantener las variables en el punto de operacién deseado. La
aplicacion es de interés para propdsitos de monitoreo o de tener un controlador adicional

externo que dependa so6lo de la informacidn que proporcione el estimador.
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CONCLUSIONES

En el campo de control procesos se ha estudiado una estrategia para reconstruir estados que
no es posible medir en linea para propositos de control o de monitoréo. La aplicacion de la
estrategia fue propuesta para reconstruir las composiciones de una columna de destilacion
binaria azeotropica usando teoria de estimacidn no lineal, en la cual se han determinado las

condiciones necesarias bajo las cuales el problema tiene solucién.

Se establece que una columna de destilacion con hidraulica de plato y medidas de
temperatura para la estimacion de estados es detectable (no completamente observable), con
la hidraulica de plato siendo los estados inobservables pero estables. Especificamente, la
columna de destilacion binaria azeotrdpica es detectable con cualquier medicién de

temperatura.

Con lo que respecta a la dinamica interna del sistema azeotrépico (acumulados) se
obtuvo que como ésta corresponde a la parte no observable del sistema, entonces una forma
de favorecer la respuesta dindmica global del sistema a lazo cerrado consiste en no

despreciarla, la cual tiene su efecto principalmente en la respuesta inicial.

Se encuentra que la existencia del azedtropo, asi como los cambios de concavidad
en la curva de equilibrio determinan el condicionamiento numérico de la matriz de
detectabilidad, elemento clave para la reconstruccion de estados. Por lo tanto, el sistema
azeotropico etanol-agua impone restricciones que deben tomarse en cuenta. Asi, para
determinar si es posible aplicar un esquema de estimacidén que requiere la inversion de la
matriz jacobiana de una transformacion no lineal es, en buena medida necesario identificar

las variables de salida y su relacién para una buena estimacién.
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El estimador de estados fue probado sujeto a cambios drasticos en la relacién de
refluyjo, Flujo de vapor y composicion de alimentacién, mostrando estabilidad y

convergencia asintética ante dichos cambios.

Los resultados obtenidos numéricamente del esquema propuesto muestran que la
reduccidn del espacio de observacion mejora el condicionamiento numérico de la matriz de
detectabilidad. Sin embargo, la reducciéon maxima del espacio de observacion de las salidas
que se puede lograr origina problemas de desempefio en la estimacidn de los estados mas
alejados de la medicion; existiendo con esto, un compromiso entre el nimero de
mediciones y su indice de observabilidad, y que en este contexto denominamos estructura
de observacion.

Los resultados ilustran que se puede generalizar la técnica empleada para un nimero
de problemas particulares de Multiples Entradas-Multiples Salidas, siempre y cuando se
realice en estudio en la estructura de observacion. Sin embargo, debido a la falta de una
forma canodnica para maultiples salidas no fue posible establecer un resultado general de la
propiedad de observabilidad de las salidas, ya que en sistemas no lineales depende de las

entradas.

Como una investigacion a futuro se sugiere estudiar la estabilidad robusta del
estimador propuesto ante variacion de parametros, funcionalidades termodinamicas,
condiciones de operacién y frente a errores de integracidn numeérica, y de ser posible
proponer un esquema de construccidn-sintonizacion que explicitamente tome en cuenta el
problema de estabilidad robusta y que garantice convergencia asintdtica, todo esto sin

olvidar las limitaciones fisicas de cada sistema.

Otra de las posibles investigaciones como una extension del esquema propuesto es
su aplicaciéon a columnas de separacién multicomponente donde se pueden presentar
singuralidades en el observador del sistema y es en algunos casos dificil de seleccionar un
componente clave que permita una reconstruccioén adecuada de los estados. De igual forma,

para un trabajo futuro se sugiere el estudio de sistemas de separacion presurizados o de
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vacio, en los cuales podria resultar conveniente adicionar mediciones de presion como

entradas forzantes al observador.

Una mas de posibles investigaciones a realizar en este campo es: Estudiar los
problemas asociados con el disefio y control de sistemas acoplados Columna-Reactor,

usando hasta donde sea posible el esquema propuesto de estimacidn de estados.



NOMENCLATURA

Notacion basica del modelo de la columna:

Ci

Letras Griegas:

¥i

P

Subindices:

Fraccion mol de el componente maés volatil;
Flujo de mezcla de alimentacidn;

Entalpia de la fase liquida;

Entalpia de la fase Vapor;

Flujo de liquido abandonando la etapa;
Liquido retenido en el plato (gr-mol);
Presion total (kpa);

Presion de vapor del componente puro (kpa)
Relacion de reflujo;

Temperatura (°K);

Tiempo(min);

Flujo de vapor

Pardmetro en la formula de Francis(1/ min\/é_r——ma );
Parametro en la Formula de Francis;

Coeficiente de actividad;

Calor latente de vaporizacion del componente puro (joul/mol);

Densidad del componente puro (gr/mol);

Seccién de Fondos de la columna,

Condensado;



D Destilado

f Alimentacion;

1 i-€simo componente;

] j-€sima etapa;

m Mezclador;

N Ultimo plato del domo;

S Seccion de agotamiento;

R Seccidn de enriquecimiento;
Superindices:

L Referido a la fase liquida;

Refiere a la fase vapor.



BIBLIOGRAFIiA

Alsop, A. W. y Edgar, T. F., 1990 “Nonlinear Control of a High-purity Distillation Column
by use of Partially Linearize Control Variables”, Comp. Chem. Eng., 14, pag. 665-678.

Aguilar, L. R., 1993, Andlisis de la operacion y control en un reactor por lotes para’la

polimerizacion de n-Butadieno. Tesis de Maestria en Ing. Quimica, UAM-I, México, D. F.

Alvarez, J. y Gamas, C. E., 1986. “Estimadores para Control de Procesos”. Ciencia,

Meéxico.,37 pag. 71-88.

Alvarez, J., 1996. “Output-Feedback Control of Nonlinear Plants”. AIChE Journal, 42(9),
pag 2540-2554.

Alvarez, J., 1997. “A Robust State Estimator Design For Nonlinear Plants”. Proceedings of

the American Control Conference, 5, pag. 3058-3061.

Baratti, R., Alvarez, J., y Morbidelli, M., 1993, “Design and Experimental Verification of a
Nonlinear Catalytic Reactor Estimator . Chem. Engng. Sci. 48(14)., pag. 2573-2585.

Baratti, R., Bertucco, A., Da Rold, A. y Morbidelli, M., 1995a. “Compositions Estimators
For a Distillation Column: Theory and Experiments”. DyCord + 95, pag. 489-494.

Baratti, R., Bertucco, A., Da Rold, A. y Morbidelli, M., 1995b. “Development of a
Composition Estimator For Binary Distillation Columns: Application to a Pilot Plant”.

Chem. Engng. Sci. 50(10)., pag. 1541-1550.



REFERENCIAS BIBLIOGRAFICAS 112

Brockett, R. W., 1976. “Nonlinear Systems and Differential Geometry”. Proc IEEE, 64,
pag. 61-72.

Castellanos, S. E., 1997, Control Geométrico de Columnas de Destilacién Mediante

Retroalimentacion de Mediciones. Tesis de Maestria, U de G, México.

Cho, Y. y Luyben, W. L., 1987, “Rigoruos Dynamic Models of Distillation Columns”. Ind.
Eng. Chem. Res., 26, pag. 2158-2161.

Deza, F., Busvelle, E., and Gauthier, J. P. y Rakotopara, D., 1992a. “High Gain Estimation
for Nonlinear Systems”. System & Control Letters 18, pag. 295-299.

Deza, F., Busvelle, E., and Gauthier, J. P.,1992b. “Exponentially Converging Observers for
Distillation Columns and Internal Stability of the Dynamic Output Feedback”. Chem.
Engng. Sci. 47, pag. 3935-3941.

Dimitratos, J., Georgakis, C., El-Aaser, M., y Klein, A., 1991. “An Experimental Study of

Adaptive Kalman Filtering in Emulsion Copolimerization”. Chem. Engng. Sci. 46, pag.

3203-3218.

DoChain, D. y Pauss, A., 1988. “On-line estimation of microbial specific growth-rates: an

illustrative case study”. Can. J. Engng. 66, pag. 626-631.

DoChain, D., Perrier, M. y Ydstie, B. E., 1992. “Asymptotic Observer for Stirred Tank
Reactors”. Chem. Eng. Sci., 42, pag. 4167-4177.

Ellis, M. F., Taylor, T. W., Gonzalez, V. y Jensen, K. F., 1988. “Estimation of the

molecular weight distribution in batch polymerization”. AIChE Journal, 34, pag. 1341-
1353.



REFERENCIAS BIBLIOGRAFICAS 113

Fernandez, Z. C., Diaz, H. A., Martinez, V. C. y Alvarez, C. J., 1996. “Desarrollo de un
Modelo para Control de Columnas de Destilacién y de un Estimador No-lineal de

Composiciones”. Avances en Ingenieria Quimica, 5(3), pag 301-306.

Fernandez, Z. C., 1996. Inferencia de Estados Basados en Mediciones de Temperatura.

Tesis de Maestria en Ing. Quimica, UAM-I, México, D. F.

Finco, M. V., Luyben, L. W. y Polleck, R. E. 1989. “Control of Distillation Columns with
Low Relative Volatilities”, Ind. Eng. Chem. Res., 28, pag. 75-83.

Forythe, G. E., M. A. Malconlm, y C. B. Moler, 1977. Computer Methods for Mathematical
Computations, Prentice-Hall, Englewood Cliff, NJ

Fuentes, C. y Luyben, L. W.; 1983, “Control of High-Purity Distillation Columns”, Ind.
Eng. Chem. Process Des., 22, pag. 361-366.

Gani, R.,, C. A. Ruiz, e I. T. Cameron, 1996. “A Generalized Model for Distillation
Columns-I”. Comp. Chem. Eng., 10, pag. 181-198.

Gauthier, J. P. y Bornard, G., 1981. “Observability for any u(t) of a class of nonlinear
systems”. IEEE Trans. Autom. Control, 26(4), pag. 922-926.

Gauthier, J. P., Hammouri, H. y Othman, S., 1992. “A simple Observer for Nonlinear
Systems: Applications to Bioreactors”. IEEE Trans. Autom. Control, 37(6), pag. 875-880.

Héggblom, K. E. y Lehtinen, K. 1995 “Investigation of Operability and Controllability
Properties of a Pilot-Scale Distillation Column”, Dycord +95, pag. 339-344.

Hermann, R. y Krener, A. J., 1977. “Nonlinear Controllability and Observability”. IEEE
Trans. Autom. Control, 22(5), pag. 728-740.



REFERENCIAS BIBLIOGRAFICAS 114

Hirschorn, R. M.,1979.,“Invertibility of Multivariable Nonlinear Control Systems”. IEEE
Trans. Autom. Control, 24(6). pag. 855-865.

Holmes, M. J y Van Winkle, M., 1970., “Prediction of Ternary Vapor-Liquid Equilibria
from Binary Data”. Ind. Eng. Chem., 62(1), pag. 21-31.

Hoo, K. A. y Kantor, J., 1985, “An exothermic continuous stirred tank reactor is feedback

equivalent to a linear system” Chem. Engng. Commun. 37, pag. 1-10.

Hunt, L. R., Su, R. and Meyer, G.,1983. “Global Transformations of Nonlinear Systems”.
IEEE., 28(1), pag. 24-30.

Isidori, A., 1995, Nonlinear Control Systems. Springer-Verlag, Great Britain.

Joseph, B., y C. Brosilow, 1978 “Inferential Control of Process I: Steady State Analysis and
Design,” AIChel., (24), pag 485

Jacobsen, E. W.y Skogestad, S. 1995 “Multiple Steady States and Instability in Distillation:
Implications for Operation and Control”, Ind. Eng. Chem. Res., 34, pag. 4395-4405.

Kailath, T.,1980, Linear Systems. Prentice-Hall, Englewood Cliffs, NJ.

Kravaris, C. y Chung, C. B., 1987. “Nonlinear State Feedback Synthesis by Global
Input/Output Linearization”. AICHE J., 33, pag. 592-603.

Krener, A. J., 1973. “On the equivalence of Control Systems and Linearization of Nonlinear

Systems”. SIAM J. Contr., 11, pag. 670-676.

Kwakernaak, H. y Sivan, R., 1972, Linear Optimal Control Systems. J. Wiley, New York.



REFERENCIAS BIBLIOGRAFICAS 115

Lau, H. Alvarez, J.y Jensen, K. F., 1985, “Syntesis of Control Structures by Singular Value
Analysis: Dynamic Measures of Sensitivity and Interaction”, AIChEJ, 31(3), pag. 427-439.

Lang, L. y Gilles, E. D., 1990, “Nonlinear observer for distillation columns”, Comp. Chem.
Engng., 14(11), pag. 1297-1301.

Luyben, L. W., 1990, Process Modeling, Simulation and Control, McGraw-Hill. New
York.

Miller, S. K.y Leskiw, M. D; An introduction to Kalman Filtering With Applications.,
Roberte E. Krieger Publishing Company; Malabar, Florida, 1987.

Mejdell, T. y Skogestad, S., 1991 “Estimation of Distillation Compositions From Multiple
Temperature Measurements Using Partial-Least-Squares Regression”, Ind. Eng. Chem.

Res., 30, pag. 2543-2555.

Mejdell, T. y Skogestad, S., 1993 “Output Estimation Using Multiple Secondary
Measurements: High-Purity Distillation”, AICHE J., 39(10), pag. 1641-1653.

Morari, M. y Sthephanopoulos, G., 1980. "Optimal Selection of Secondary Measurements
within the Framework of State Estimation in the Presence of Persistent Unknown

Disturbances”. AICHE J, 26(2), pag. 247-259.

Padilla, L. S. y Alvarez, J, 1997a. “Control of Continuous Copolimerization Reactors”.

AIChE Journal, 48(2), pag, 448-462.

Padilla, L. S y Alvarez, J 1997b. “Linear Output Feedback Control of Copolimerization
Reactors”. Proceedings of the American Control Conference. 4, pag. 2444-2448.



REFERENCIAS BIBLIOGRAFICAS 116

Palomares, G. D., 1985. Seleccidn de Estructuras de Control Para Columnas de Destilacidn.

Tesis de Maestria en Ing. Quimica, UAM-I, México, D. F.

Quintero-Marmol, E., Luyben W. L., y Georgakis, C., 1991, Application of an extended
Luengerber Observer to the Control of a Multicomponent Batch Distillation, Ind. Eng.
Chem. Res., 30, pag. 180-188.

Skogestad, S. y Morari, M., 1988a. "Understanding the Dynamic Behavior of Distillation
Columns”. Ind. Eng. Chem. Res., 27, pdg. 1848-1862.

Skogestad, S. y Morari, M., 1988b. "LV-Control of a High-Purity Distillation Columns”.
Chem. Engng. Sci., 43(1), pag. 33-48.

Stephanopoulos, G. 1982, Chemical Process Control: An introduction to theory and

parctice, Prentice Hall, Englewood Cliffs, New Jersey.

Wittgens, B. y Skogestad, S., 1995. “Evaluation of Dynamic Models of Distillation
Columns with Empbhasis on the Initial Response”. DyCord + 95, pag. 261-267.



APENDICE A

SISTEMA EXPERIMENTAL

R e 5=== ===1 )

Figura A.1: Sistema experimental; 1) Condensador; 2) Seccidon de enriquecimiento; 3) Zona de alimentacion; 4)
Seccién de agotamiento; 5} Evaporador; 6) Control de suministro de Calor; 7) Sistema digital de Temperaturas ; 8)

Control de Reflujo.



APENDICE B

FUNCIONALIDADES Y DATOS TERMODINAMICO EMPLEADOS
EN EL MODELO DINAMICO DEL SISTEMA AZEOTROPICO

ETANOL AGUAL

Ecuacion de Wilson

1r |
[& 11& x4
Iny, =1—lrinj/1,,J~;Z T } (B.1)
= LH 25,4, ]
J=1
Donde
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A= o ex, T RT J (B.2)
Tabla B.1 Constantes de Antoine
Componente A B C Rango de Temp. (°C)
Agua (H,0) 7.966381 1668.21 228.00 60 A 150
Etanol (C;H4OH) 8.04494 1554.30 222.65
Tabla B.2 Datos de volumen Molar
Componente | T;,°K | vicm’/gmol | T2,°K | v em’/gmol | T3,°K VLs,CmS/gmol
Agua 27713 18.060 323.15 18.278 373.15 18.844
Etanol 273.15 57.141 323.15 60.356 373.15 64.371




Tabla B.3 Parametros de Wilson

Componente Az-A11 A2-Aaz Presién
1 2 cal/gmol cal/gmol mmHg
Etanol Agua 382.30 955.45 760

B-2



APENDICE C

PROPIEDADES FiSICO-QUIMICAS Y PARAMETROS DE

OPERACION

Co1, Capacidad calorifica del etanol, [= 96 joul/mol °K]
Cp2, Capacidad calorifica del agua, [=76 joul/mol °K]
Mwi, Peso Molecular del etanol, [= 46.07 gr/mol]
Mwsa, Peso Molecular del agua, [= 18 gr/mol]

V,=0.9 mol

T, Relacién de reflujo al sistema, [=0.22]

P, Presion del sistema, [= 101.3 kPa]

Fy, Flujo de alimentacidn a la columna, [= 35 ml/min.]
cr, Composicién de alimentacion a la columna, [= 0.4]
Al Peso Molecular del etanol, [= 35270.4 joul/mol]
A2, Peso Molecular del agua, [=40656.2 joul/mol]

Te, Temperatura de alimentacién, [= 75 °C]

P1, Peso Molecular del etanol, [= 0.789 gr/ml]

P2, Peso Molecular del agua, [= 1.0 gr/ml]

Parametros de Hidraulica:

De plato:
o =3.0
B =15
My= 0.1

Del mezclador:
Om = 8.5
Bm =1.0
M, = 0.1 mol



APENDICE D

OBSERVADOR DE ENTRADAS EXOGENAS

(Exo-observador)

El sistema dindmico asociado a las entradas exdgenas es de la forma:

(vny)
X, =Tyx, + 1, v(1), u=A,x,, v= u(lvl),...,u o (D.1)

uu ny

donde x, es visto como un estado dinamico forzado por la entrada exdgena v(t), que se
supone es continua por tramos (es decir, es Lipschitz). El subsistema (D.1) junto con la

planta no lineal (5.1) se considera como la version aumentada (Alvarez, 1997) de la planta.

Haciendo un cambio adecuado de coordenada
zZ, =X

u u

del sistema (D.1) se obtiene

z, =Tz, +I1,v(1), u=A X, (D.2)
como v(t) es acotada, entonces puede aproximarse a cero en el exo-observador, el cual

estara dado por:

Gy =[Gy + I, (0) + K, (u=-4,9), u=Ax (D.3)

u"u

después de escribir el sistema (D.3) en coordenadas-y, , uno obtiene el siguiente estimador
candidato de entradas exdgenas en coordenadas fisicas para la planta (5.1):

Xu=AuX, +Kyu, u=A4x, D.4)



donde K, es una matriz de ganancias en bloque diagonal parametrizada por s,
A, =T, -K,/A, vy

0 240 Ki1. 0 T
KU(SU) = bd Sukli’sukZi’ RS Su‘kK‘li N Su>0

D.1 El sistema convergente robustamente
La sustraccion de (D.2) de (D.3) se obtiene la dindmica del error de estimacion
e, =A, e, +IT,v(t) (D.5)

Esta ecuacion diferencial matricial tiene solucidn;

t

e, (1) =exp[A, (t—to)]*ey + fexp[Au(t - 1), v(t)de (D.6)
0

Ademas, si A, es estable, entonces existen nimeros ay, Ay, Sy, tales que:

“exp[Aut”S a, exp[—lusut] (D.7)

de tal forma que tomando normas a la expresion (D.6) y sustituyendo la desigualdad (D.7)
se obtiene;

t
eu(t)]lSau €0 exp{—lusu(t——to)] + Iau exp[—xusu(t—-c)]sud‘c (D.8)
0
a
<a,ley exp[—lusu(t—to)]+ ; ; €, (D.9)

donde g, = “Huv(t)“ .



APENDICE E

TRANSFORMACION NO-LINEAL DE COORDENADAS MEDIANTE
RETROALIMENTACION DE SALIDAS

Considerando la planta no lineal:

%= f[x, u(t),d(t)];

y =hx]; (E.1)

x(0) = x,

L

donde xe XcR", ye YCR™ , uxe UcR™. f'y h son campos vectoriales suaves (infinitamente
diferenciables) en el conjunto XxU, x son los estados del sistema, y son las salidas, u son
las entradas de control y d son las entradas exdgenas conocidas, siendo continuas en el
tiempo; y con base en las nociones de invertibilidad y linealizacion entrada-salida es posible
definir el sistema (E.1) en un sistema equivalente mediante una tranformacion no lineal de

estados;

z=¢(x,u) = (X, 1) (E.2)

como un nuevo sistema de coordenadas que representa el vector estados x, y

v=0(X,u,t) (E.3)
como un nuevo sistema que representa las entradas u (visto como una nueva entrada de

control).



Correspondiendo a:

De tal forma que las derivadas de z; satisfacen la siguiente dindmica lineal:

K+1

LZn

¢1<+1 (X)

_¢n(x) Ny

— —

LKf1 hy + ZLgiL(tFl—l)hlui

i=1

m

i=1 m

(E.4)



2)=12,
Zy =173
Z)q—l - ZK]
qu =V Y1=2
——————————— (E.5)
ZK—Km+l - ZK-—Km+2
Zy =Vm Ym= ZK-Km+l

Yy para zj €S
2y =0(z, 2y, (X, V) (E.6)

denotando este subsistema como dinamica cero (o dindmica interna).

En forma vectorial el sistema (E.5) y (E.6) se puede reescribir como:

z; =I'z; +1lv dimz; =x (dind mica observable)
Z, y = Az, dimy=p (E.7)
| Zy = 9(2[ S Zip s p(x,v)) dimz; =n-x (dind mica no — observable)

el cual es equivalente a £ (Ecuacién 5.1) mediante un cambio de coordenadas.
Donde I', [Ty A se definen como:
[0 1 0 - 0]
. r, o] S T

0 0 0 - 1



Asi, el par (I,IT) es controlable y el par (I',A) es completamente observable en el

nuevo sistema de coordenadas y, a este arreglo se le denomina Forma dual de Brounovski.
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