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RESUMEN

El control de planta completa es utilizado para disefiar estructuras de control en plantas
guimicas, donde cientos de variables determinan las dinamicas de sus procesos. El objetivo

es obtener una estructura de control que permite incrementar el rendimiento, la ganancia
y la seguridad en las plantas quimicas.

El disefio de una estructura de control de planta completa se basa en la metodologia
dispuesta por Skogestad (Skogestad, 2004, 2011, 2012). El caso de estudio es un proceso
de destilacion azeotrdpica con cambios en presion para deshidratar tetrahidrofurano. Las
especificaciones del proceso son proporcionadas por Luyben (Luyben, 2002). La estructura
de control fue disefiada con base en los pasos clave de la metodologia sistematica; luego,
el control fue probado en los ambientes de Aspen Plus y Matlab/Simulink. Una libreria de
Aspen hizo posible la comunicacién entre estos softwares.

Se realizé un analisis para seleccionar las variables controladas primarias (los lazos de
control de supervisién) con la ayuda de un procedimiento de optimizacién. La funcion
objetivo fue seleccionada para minimizar la energia consumida en la planta, conservando el
flujo de alimentacién y respetando las restricciones de las purezas en los productos fondos.

La estructura de control final consiste de controladores Pl para regular el proceso mediante
los lazos de control de regulacion; un controlador Pl para lograr los objetivos operacionales
impuestos en el paso de la optimizacion; y un controlador MPC MIMO para regular la pureza
de los productos. Un modelo reducido fue utilizado para disefiar el controlador MPC. Este
fue estimado a partir de datos de entrada y salida del sistema, usando el toolbox de Matlab
para identificacion de sistemas. Una estructura en espacio de estados fue obtenido usando
el algoritmo N4SID.

Los consumos de energia y las purezas en los productos de fondo de cada una de las
estructuras de control disefiadas, tanto el de la literatura como la propuesta, fueron
comparadas para cuantificar la mejora en el desempeiio de la planta de deshidratacion
cuando la metodologia de control de planta completa jerarquica es usada para disefiar esta
estructura.
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ABSTRACT

Plantwide Control is used to assistthe design of control structures in chemical plants, where
hundreds of variables determine the dynamics of their processes. The aim is to obtain a
control structure that allows increasing throughput, profit and security in the chemical
plants.

The design of a plantwide control structure is based on the methodology outlined by
Skogestad (Skogestad, 2004, 2011, 2012). The case study is a pressure-swing azeotropic
distillation process to dehydrate tetrahydrofuran. The process specification is provided by
Luyben (2002). The control structure was designed with a basis on the key steps of the
systematic methodology; then, the control was probed in the environments of Aspen Plus
and Matlab/Simulink. An Aspen’s library made possible the communication between these
softwares.

An analysis to select the primary control variables (or supervision control loops) was carried
out with the aid of an optimization procedure. The objective function was selected for

minimizing the energy consumption in the plant, conserving the feed flow and respecting
the purity restrictions of the bottoms products.

The final control structure consists of Pl controllers to stabilize the process by the regulatory
control loops; a Pl controller for achieving the operational objectives imposed by the
optimization step; and a MPC MIMO controller for regulating the purity of the products. A
reduced model was used for designing the MPC controller. It was estimated from
input/output data of the system, using the toolbox of Matlab for system identification. A
state space structure was derived using the N4SID algorithm.

The energy consumptions and the purity of the bottom products provided by both, the
literature and the designed control configuration, were compared in order to quantify the
improvement of the dehydration plant performance when the plantwide hierarchical
methodology is used to design the control structure.
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Capitulo 1.-Introduccion

En este documento se presentael disefio de control de planta completa para el caso de estudio de
un proceso de deshidratacion de tetrahidrofurano. El control de planta completa consiste en tomar
una serie de decisiones operacionalesy de control para el proce so, siguiendo unametodologia con
una estructura jerarquica de tres niveles. En particular, se aplica la metodologia de control de
plantas completas sintetizada por Skogestad (Skogestad, 2004, 2011, 2012).

El caso de estudio es un proceso de destilacidon azeotrdpico con cambios de presién. El
proceso de separacién de lamezcla consiste en dos columnasoperandoadiferentes presiones. Este
proceso sera descrito en la seccion 2.1. Como referenciay para propdsitos de comparacion, se
considerd el trabajo de Luyben (Luyben, 2002), quien definid las condiciones nominales de un
proceso de deshidratacion de tetrahidrofurano, simuld el proceso y disefid un esquema de
controladores PID para la planta.

Para el desarrollo de este trabajo se utilizé el simulador de procesos secuencial AspenOne
V8.0. El mdédulo Aspen Plus se usé para simular el comportamiento del sistema en régimen
permanente, optimizar el proceso y realizar los analisis requeridos para el disefio de la planta.
También se utilizé el médulo Aspen Plus Dynamics V8.4 para probar el control disefiado. Por otro
lado, se presentan varios analisis del proceso hechos mediante la interfaz de Aspen -
Simulink/MATLAB; esta interfaz hizo posible combinar herramientas computacionales de Aspen
Dynamics y Simulink.

En la seccidn siguiente se describen algunos trabajos sobre el control de plantas quimicas,
se expone el problema a resolver, se definen los objetivos de la tesis, y se describe el proceso.

1.1.- Antecedentes

En los procesos industriales frecuentemente se requiere optimizar las operaciones para
mejorar el uso de las materias primas y de la energia. La clave estd en como conseguir estos
objetivos sin mayorinversion, y que al mismo tiempo sea posible mejorarlaoperacidony el control
de cada uno de los equipos de una planta. En lugar de disefiar individualmente el control en cada
unidad del proceso, este debe ser controlado de forma global para cumplir los objetivos de
produccién y de optimizacion. El control que ve de forma global al proceso es llamado control de
planta completa.

En algunas plantas quimicas,lacomplejidades tal que encontramos cientosde variables que
deben ser medidas y controladas. A través de los afios se han desarrollado diversos métodos para
optimizarlaenergiay las materias primas en estos procesos. Uno de los trabajos pioneros fue el de
Bucley (Bucley, 1964), quién planted técnicas de control de planta completa que poco a poco fueron
perfeccionandose. Ademas de las diferentes técnicas, surgieron también arquitecturas para disefiar
el control de planta completa, como lo expone Ochoa (Ochoa, 2010), quien clasificd en cuatro
grupos principales estas arquitecturas y las caracterizé por la complejidad del sistema.

La clasificacion de las arquitecturas de control de planta completa de Ochoa (Ochoa, 2010)
son: Descentralizada, distribuida, multi-niveles y Unico-nivel. Para el disefio de estas estructuras se
requieren modelos con distintos grados de complejidad. Para una estructura descentralizada no se
necesita un modelo matematico cuando se definen lazos de control PID, pero cuando se utilizan



técnicas de control basadas en modelo, como es el caso de un MPC descentralizado, se requiere
obligatoriamente un modelo. Para una arquitectura distribuida se usan cominmente modelos
dindmicos lineales. Para una arquitectura multi-niveles se utilizan constantemente modelos en
espacio de estados no lineales parala etapa de optimizacién, y modelos dinamicos lineales para el
disefio de controladores de niveles, de regulaciény de supervisién. Finalmente, parael casode una
arquitectura de un unico-nivel se necesita un modelo dindmico no lineal para predecir el
comportamiento del proceso, y se busca que este modelo se aproxime lo mas posible al
comportamiento real.

Uno de los primeros métodosde control de planta completaeseldescritoen (Luybenetal,
1997). Cabe destacar que se trata de una metodologia sistematica que no considera como punto
principal laeconomiadel proceso, ya que este aspecto estomado en cuentaen el ultimo paso; esto
se menciona en (Gernaey et al., 2012).

Inspirados en la metodologia de Luyben (Luyben et al, 1997), surgieron otros
procedimientosy métodos paradiseiarelcontrol de plantacompleta. La metodologia de Skogestad
(Skogestad, 2004, 2011, 2012), a diferencia de la primera, tiene la caracteristica de incluir la
economia del proceso como una etapa importante. La metodologia estd dividida en dos grandes
etapas; en la primera etapa se analiza la economia del proceso haciendo usos de herramientas de
andlisis enrégimen permanente. Enlasegunda etapa, el interéses estabilizarla plantay determinar
los lazos de control.

Actualmente, el control de procesos se realiza con diferentes métodos, técnicas y
herramientas parallegaraun objetivo particular. En el Centro Nacional de Investigacion y Desarrollo
Tecnoldgico (CENIDET) se investigan estos métodos, los cuales difieren para cada planta o proceso.
En el CENIDET se desarrollé un control de plantacompletabasado en el trabajo de Luyben (Luyben
et al., 1997), aplicado en un laboratorio virtual para el “Proceso Eastman” (Sandoval, 2010).

Debido a las actuales tendencias de ahorro de energiay consumo de materias primas, la
metodologia de control de planta completa permite economizar recursos y es un buen punto de
partida para el disefio y mejoramiento de los procesos.

1.2.- Planteamiento del problema

El problemade estatesis es probar procedimientos y técnicas de analisis de sistemas que permitan
obtener informacioén suficiente para disefiar el control de procesos quimicos multivariables,
agregando ventajas econdmicas y/o de consumo energético adecuados. Otro interés es exponer
detalladamente esta metodologia de tal manera que su aplicacién se facilite en cualquier proceso
quimico. Como caso de estudio se disefiara un esquema de control para un proceso de destilacidn

azeotropicacon cambios de presidn, el cual se usa para separarla mezclatetrahidrofurano (THF) y
agua.

Para poderusardiferentes herramientas de analisisde procesos, lasimulacién se desarrolla
enun simuladorde procesos, en el cual se disefia el control de planta completasiguiendo los pasos
gue propone Skogestad (Skogestad, 2004, 2011, 2012). El simulador del proceso se enlaza con
Simulink para aprovechar las herramientas de ambos ambientes.



1.3.- Justificacion
En la industria petroquimica, quimica y de otros procesos, donde la obtencién de un producto
depende de unao varias materias primas, se tiene lanecesidad de brindar el producto al mercado,

buscando que su producciéon mejore dia con dia, al mismo tiempo se busca que los costos de
produccidn sean menores y con un beneficio mayor a pequefio, mediano y largo plazo.

Es por esto que surge la necesidad de un control que veaglobalmente alaplanta; es decir,
gue permita alcanzar diferentes objetivos y mejorar la operacién desde diferentes aspectos; por
ejemplo, reducirlos costos, aumentarlaeficienciay proveerseguridad dentro de los procesos. Por
lo tanto, es factible y de interés, estudiar las estructuras de control de planta completa,
seleccionando casos de estudio entre procesos industriales comunes, paradespués analizar cuanto

fue posible mejorarlaoperacion de laplantacon laaplicacidon de alguna metodologiade control de
planta completa.

1.4.- Estado del arte
Las técnicasy métodos utilizados dentro del control de planta completahan sido desarrollados en
los ultimos 50 afios. Estas técnicas y métodos empezaron su desarrollo a partir de los trabajos

pioneros de Bucley (Bucley, 1964) y se han creado metodologias para el control de diferentes
procesos industriales.

Foss dijo que “el tema central a ser resuelto es como determinar la estructura de control
de un sistema. ¢Cuales son las variables que deben ser medidas, que entradas deberian ser
manipuladas y como se deberian de enlazar estos dos conjuntos de variables? “(Foss, A. S., 1973).
Estas preguntas son las decisiones estructurales que se deben tomar en cuenta para el disefio de
una estructura de control de planta completa.

Morari presentaunresumensobre elcontrol de plantacompleta, dondediscute porquelas
técnicas de control modernas no son utilizadas en la industria (Morari, 1982). Estas son las cuatro
razones principales que cree que son:

e Los sistemas de gran tamaio tienen cientos de mediciones.
e lasensibilidad de procesos complejos es alta.

e las limitaciones fundamentales en un control de calidad.

e lLaformacidn con respecto alas técnicas de control.

El propuso dos maneras para descomponer el problema de control:

e Niveles(vertical), donde ladiferenciaentre las etapasson en lafrecuencia de ajuste
de la entrada.

e Descomposicidn horizontal, donde el sistema ésta dividido en diversas partes que
no interactian entre ellas.

La descomposicidn en niveles es utilizado en las metodologias jerarquicas de control de
planta completa, ésta es usada en la metodologia elegida en esta investigacion.

Larsson y Skogestad han estudiado las diferentes metodologias de control de planta
completay las han clasificado en dos enfoques: el primer enfoque orientado en la simulacién del



proceso y el segundo enfoque orientado a la matematica y optimizacién de estos (Larsson &
Skogestad, 2000).

Algunas metodologias de control con enfoque a la simulaciéon son implementadas en
combinacidn con procedimientosheuristicos. Por ejemplo, en (Konda, N.M. et al., 2005) recurrieron
a unametodologiade disefio de control basada en simulaciones delproceso e integraron decisiones
heuristicas. Esta metodologia fue aplicada a una planta HDA para produccion de benceno. Siguieron
una metodologiacon 8 niveles. En estaclasificacidon entrala metodologiade Luyben (Luybenetal,
1997) que constade 9 pasos sistematicos combinados con reglasheuristicas, la cual hasido aplicada
a diferentes casos de estudios.

Dentro de laclasificacion de enfoques orientados a modelos matematicos y optimizaciénse
encuentra el trabajo de Narraway (Narraway & Perkins, 1994), en este se propone una estructura
de control con multi-lazos para los que se calcularon controladores proporcionales e integrales,
usando un modelonolineal del proceso. Otra metodologia con este enfoque es la presentada por
Chen (Chen & McAvoy, 2003). Su estructura esta basadaen un modelo con dindmicalinealy control
Optimo. Laarquitecturade laplantacompletafue divididaen 4 etapasylos resultados de unaetapa
fueron usados como entradas de la siguiente etapa. Esta metodologia permite concebir diversas
arquitecturasy calcularlas respuestas transitorias del proceso para cada etapa, para compararlasy
elegir la arquitectura con mejor desempeiio.

En (Psaltis etal., 2014) por ejemplo, utilizaron la metodologia de Psaltis(Psaltis et al., 2013)
para el control de una planta de mondmero de acetato de vinilo que consiste de 10 unidades de
operacion con elevados niveles de interaccion. La estructura de control que se obtuvo para esta
planta fue implementada en un modelo no lineal con controladores Pl descentralizados. Se logré
probar un buen desempeiio del control que resulté de la aplicacién de esta metodologia.

Otra clasificacion existente es la de enfoque hibrido. Una de estas metodologias es la
desarrollada por Zheng(Zhengetal., 1999).Es una metodologiajerdrquica que sintetiza un sistema
de control de planta completa éptimo para un proceso quimico. Esta metodologia asocia el costo
con la controlabilidad dindmica cuantificado por un indice. El procedimiento se llevé a cabo en un
proceso con reactor-separador y una corriente de reciclaje. La metodologia de Skogestad
(Skogestad, 2004) se encuentra en esta clasificacion.

Skogestad presenta por primeravez como seleccionarlas variables controladas primarias a
través de una funcion de pérdida, este procedimiento es retomado para los primeros pasos de su
metodologia enfocados a la economia del proceso (Skogestad, 2000). La seleccidn no es exclusiva
para los procesos quimicosy estolo demuestraaplicando su procedimientoen ejemplosde lavida
comun, como montar una bicicleta, hasta ejemplos mas complejos como es el caso de un banco
monetarioy el caso de un corredor de maratones, esto se presentd en (Skogestad, 2004b). Su
metodologia de control se basa en enfoques de fuerza bruta que utilizaunafuncién de pérdiday en
un enfoque heuristico.

La metodologia de control de planta completa que Skogestad (Skogestad, 2004) propone se
divide en dos partes, la primera parte estd enfocada en simulaciones hechas en régimen
permanente, mientras que lasegunda parte estd enfocada al estudiode ladindmicay el control del



sistema. El estudio del proceso en régimen permanente consiste en encontrarla operaci dn dptima
y econdémica del proceso.

Alstad y Skogestad presentaron enfoques locales basados en una aproximacién cuadratica
del costo para seleccionar las variables controladas primarias que ayudan a mantener la
optimizacion y la economia de la planta en (Alstad & Skogestad, 2007). Este procedimiento fue
aplicado en una planta de destilacién Petlyuk.

Hori y Skogestad presentaron un método local basado en la maximizacién de los valores
singulares de unamatriz de ganancias para laseleccidén de las variables controladas primarias ( Hori
& Skogestad, 2008). Este método es llamado regla de la ganancia maxima.

Aske y Skogestad se ocuparon del problemade optimizacién de la produccién de la planta
a partirdel balance de masas y el manipulador de produccién (TPM), mencionando como afectala
localizacién del TPM en el paso 4 de la metodologia de Skogestad (Aske & Skogestad, 2009). Otra
parte de la investigacion de Aske (Aske et al., 2007) consistié en analizar el efecto de cuello de
botella en la produccidn del proceso y posteriormente propuso una solucién para controlar este
problema.

Estos trabajos fueron empleados en nuevas aplicaciones del control de procesos. En
(Skogestad, 2011) se presenté un resumende lametodologia de Skogestad incorporando las nuevas
técnicas desarrolladas en los pasados afios.

Los procedimientosy técnicas se han utilizado en diferentes plantas quimicas. Por ejemplo
el procedimientoparaseleccionarlas variables primarias controladas através del enfoque de fuerza
brutay unafuncidénde pérdidase ha empleadoen el proceso de Tennesse Eastman (Larssonetal.,
2001) y en los procesos de reactores, separadoresy reciclaje (Larsson et al., 2003). De ahi surgela
metodologia y esta es implementada para obtener la operacidon dptima de una columna de
destilacion Petlyuk (Alstad et al., 2004), también en la planta quimica del proceso de HDA, para
aplicarlametodologia en esta plantase dividid enla parte enfocada al comportamiento del régimen
permanenteyalaeconomiade laplanta (Araujo, Govatsmark & Skogestad, 2007) y la segunda parte
enfocada al control de regulacién (Araujo, Hori & Skogestad, 2007).

Otro de los trabajos de Araujo y Skogestad fue implementar la metodologia de control de
planta completa al proceso de sintesis del amonio (Araujo & Skogestad, 2008). Gera desarrolld el
procedimiento de seleccidn de las variables primarias controladas de la metodologia de Skogestad
en el proceso de manufacturade Cumeno (Gera et al., 2011). Panahiimplementd laprimera parte
de la metodologia para optimizar econdmicamente la operacién del proceso de captura de CO,
(Panahi, 2011). Jagtap et al. realizaron el analisis en régimen permanente para estudiar tres
ejemplos realistas de procesos (Jagtap et al., 2013). En estos estudios se distinguen las siguientes
etapas: determinacién de los grados de libertad sin restricciones (paso 1), balances de masa
consistentes (paso 2), definicién de las variables controladas primarias (paso 3) y la ubicacionde la
localizacién del manipulador de rendimiento (paso 4).

En (Minasidis etal., 2013) presentaron undiseiode control de plantacompletabasadoen
la metodologia de (Skogestad, 2000); evaluaron el desempefio econémico de una planta de
procesos quimicos conformada por un reactor, un separadory un flujo de reciclado con purga. Las



variables primarias se determinaron a partir de métodos locales y las estructuras de control tuvieron
un desempefio bueno ante perturbaciones grandes en el sistema.

En (Gera et al, 2012) presentaron los resultados de la estructura de control disefada
mediante lametodologia de Skogestad en el proceso de producciéon de Cumeno con el objetivo de
maximizar la produccién del proceso. Ademads se optimizaron todos los grados de libertad en
régimen permanente para obtener un mayor beneficio.

Recientemente, en (Minasidis et al., 2015) presentaron un disefio de control de planta
completa basado en la metodologia de (Skogestad, 2000). Evaluaron el desempefio econdmico de
una planta de procesos quimicos conformada por un reactor, un separador y un flujo de reciclado
con purga. Las variables primarias se determinaron a partir de métodoslocalesy las estructuras de
control tuvieron un desempefio bueno ante perturbaciones grandes en el sistema. Ademas
proporcionaron algunas recomendacionespara elegir que método utilizar para seleccionar variables
primarias y secundarias del sistema.

La separacion de la mezcla azeotrdpica de THF-agua ha sido ampliamente estudiada. En la
literaturase encuentrauntrabajo sobre la destilacion por cambios de presién (Luyben, 2002). Este
no esel Unico método para separarla mezclaazeotrdpicade THF-agua, también se puede emplear
la destilacion extractiva tipo batch como lo mencionan en (Xu & Wang, 2006), ellos utilizaron el
simulador de procesos HYSYS para comprobar resultados, y el compuesto 1,2 propanediol fue
seleccionadocomo agente de separacion paraladestilacion de lamezcla. En (Chapman et al., 2006)
utilizaron la destilacién por pervoparacionparaseparar estamezclacon unamembrana combinada.
En (Yamaki et al., 2012) realizaron un estudio de ladestilacidon azeotrépica con cambios de presion,
integrando calor externamente en unade las columnas de destilacién; analizaron los costos en una
plantasin provisién de energia calorificay con esta provision. En (Zhanget al., 2014) seleccionaron
un solvente para separar esta mezcla por medio de destilacién extractiva. Con esta revision se
demuestra que la deshidratacién de THF es estudiada e investigada para diversas técnicas de
separacion.

1.5.- Objetivo general

Disefiar un control de planta completa con la metodologia de Skogestad (Skogestad, 2004, 2011,
2012) para un proceso de destilacion azeotrdpico con cambios en presion para deshidratar
tetrahidrofurano (Luyben, 2002).

1.5.1.- Objetivos especificos

e Obtenerlos grados de libertad del proceso de destilacion utilizando la metodologia.

e Seleccionar de las variables controladas mediante el procedimiento de Skogestad
(Skogestad, 2000), utilizando una funcidn de pérdida L.

e Diseiiar el control de regulacion para el proceso de destilacion.

e Disefiar el control de supervision para el proceso de destilacion.

e Evaluarlos resultados dinamicos del proceso después de realizar el disefio de control de
plantacompletadesarrollado contralosresultados de laliteratura.



1.6.- Organizacion del documento

El presente documento se compone de 6 capitulos. El primer capitulo contiene una introducdon
general al control de planta completay se presenta la problematica que se aborda junto con los
objetivos a alcanzar.

En el segundo capitulo se resumen los fundamentos de la metodologia de control de planta
completay se describe el proceso de destilacidon azeotrdpica con cambios de presion para separar
unamezclade tetrahidrofuranoyagua. El disefio que se considera de esta plantafue propuesto por
Luyben (Luyben, 2002) y es el caso de estudio con el cual se probarad la metodologia. También se
describen los conceptosy la teoria relacionada conlos métodos de modeladoy control empleados
en este trabajo.

En eltercer capitulo y en el cuarto capitulo se detallanlos procedimientos llevados a cabo
para implementar la metodologia de control de planta completa planteada por Skogestad
(Skogestad, 2004, 2011, 2012) al caso de estudio. En el capitulo tres se describen los procedimientos
y andlisis basados en la simulacién del proceso en régimen permanente; también se explica ®dmo
se considerdlaeconomiade la planta quimica. Después, enel cuarto capitulo se desarrolla el diseiio
del control del proceso y se definen los lazos de control.

En el quinto capitulo se comparan laestructura de control propuestaen laliteraturaparala
planta estudiada, con la estructura de control que resulta de esta investigacion. Se presentan los
resultados del andlisis de las dos estructuras con respecto a la energia consumida en el proceso y
con relacién ala composicién (pureza) lograda del producto.

Por ultimo, en el capitulo seis se dan las conclusiones del trabajo, resaltando algunos
aspectos de losresultados de estainvestigacidn. Se proponen trabajos futuros y posteriormente se
presentan la bibliografiay los anexos.



Capitulo 2.- Marco teorico

En esta seccidn se presenta el caso de estudio para el cual se aplica la metodologia de control de
plantacompletareportadaen (Skogestad, 2004, 2011, 2012). También se explica esta metodologia
y se describen las etapas necesarias para definirla estructura de control de un proceso. Ademas, se
presentalateoriay procedimientosparadesarrollar un control predictivo basado en modelo (MPC)

y para formular un modelo a partir de datos de entraday salida provenientes del simulador de la
planta.

2.1.- Caso de estudio

El caso de estudio es un proceso para separar la mezcla de tetrahidrofurano (THF) y agua. Es una
separacidonimportante enlaindustriadebidoaque el THF es usado como solvente para polimeros
(como el PVC) y es un agente limpiador para semiconductores (Herslund et al., 2013). Se requiere
gue el THF sea anhidro; por lo tanto, es un proceso de deshidratacidn. La mezcla THF-agua es
homogéneay forma un azeétropo que no es posible separar con una sola columna de destilacién
binaria. La presencia de un azeétropo, desde un punto de vista termodinamico, indica un
comportamiento no ideal de la mezcla. En la siguiente seccidn se explica qué es un azedtropo.

2.1.1.- Equilibrio Liquido-Vapor (ELV)

El equilibrio liquido-vapor (ELV) es el estado en el cual una fase liquida y una fase vapor estan en
equilibrio. Enequilibrio se establece cuando todas las variablesextensivas que describen al sistema
(temperatura, presién, composicion) permanecen constantes en el tiempo. Tanto un componente
puro como una mezclamulticomponente pueden alcanzar este estado. Al vaporen equilibriose le
Ilama también vapor saturado y al liquido en equilibrio, liquido saturado. Una mezcla binaria A-B
estd formada por dos componentes puros Ay B. Las representaciones matematicas y graficas del
ELV de mezclas binarias relacionan las variables T — x — y (temperatura-composicién de la fase
liguida-composicion de lafase gaseosa) a presidn P constante. O bien, relacionan las variables P —
x —y (presién-composicion de la fase liquida-composicion de la fase gaseosa) a temperatura T
constante. En las Figuras 2.1 y 2.2 se muestra el ELV de la mezcla binaria THF-agua a diferentes
presiones; por lo tanto, se grafica la temperatura T en funcidn de las composiciones de la fase
liguida x y de la fase vapor y. La lectura de las variables de composicién xy y en los diagramas
indican la fraccién molar de THF en mezcla, mientras que la composicién de agua se calcula como
1 — x para lafase liquiday 1 — y parala fase vapor. Los puntos de ebullicién de los componentes
puros son de 150.7 °F para el THF y de 212 °F para el agua, entonces el componente masligero de
la mezcla es el THF. Estos puntos corresponden a los extremos de la gréfica.

En la Figura2.1 se aprecia el diagrama ELV de la mezcla THF-agua a presion atmosférica (1
atm o 14.7 psia). Lacurva con circulos azulesindica latemperatura de burbuja. A estas condiciones,
la mezcla THF-agua se encuentra como liquido saturado en equilibrio con el vapor. La curva con
linea punteada y tridngulos verdes representa la temperatura de rocio. A estas condiciones, la
mezcla THF-agua se encuentra como vapor saturado en equilibrio con el liquido. Laregidn abajo de
la curvade temperaturade burbuja correspondeauna mezclaliquida (sila presidén P es constante).
La regidnarribade la curva de temperaturade rocio corresponde auna mezclaen fase vapor (sila
presidn P es constante). La region entre la curva de burbujay la curva de rocio indica la presendia
simultaneade dos fases: liquido y vapor (cambio de fase). Por Gltimo, se observa que las dos curvas
se juntan a una composicién aproximada de 0.8 de THF, este punto es un azedétropo. En estas
condiciones de presiony temperatura, existelamisma composiciénde THF enlafase liquidayenel
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vapor. Al no existir una diferencia de composicién de THF entre la fase liquida y la fase vapor, la
separacidn no es posible.

220 Diagrama T-xy para THF/H20
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Figura 2.1.- Diagrama VLE para la mezcla THF-H>O a presion atmosférica.

El azedtropo se forma debido a que esta mezcla tiene un comportamiento noideal en la
fase liquida y produce un punto de ebullicién minima; es decir, el azeétropo se forma a una
temperaturainferioral punto de ebullicién del componente ligero. Cuando lamezclase encuentra
en este punto, ni con un nimero infinito de platos en la columna de destilacién se logra obtener
mayor pureza.

Existen varios métodos paraseparar mezclas azeotrdpicas. Uno de los mas simples consiste
en cambiar la presion de la mezcla para desplazar el azedtropo a una composicién diferente. Para
que este método sea efectivo, lapresion debe tenerun efectoimportante en el ELV. Paralamezda
gue se estudia, el cambio en la presidn resulta en un cambio importante de la composicién del
azeotropo. Asi, el aumento de la presién hace posible modificar el comportamiento termodindmico
de la mezcla, como podemos observar en la Figura 2.2.

En la Figura 2.2 se observan4 curvas. Con lineas punteadas se representalafase de vapor
saturadoy con lineas continuas se representa el liquido saturado. Las dos curvas superioresindican
la relacidn de temperaturay fraccién molara 115 psiay las dos inferiores a 20 psia. También se
observa que el azedtropo que se forma a la presién de 20 psia estd localizado a una composicién
superior a la composicion del azedtropo formado a 115 psia. Resumiendo, el cambio de presion
produce un desplazamiento del azeétropo.
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Figura 2.2.- Diagrama VLE para la mezcla THF-H>O para las presiones de 20 psia y 115 psia.

En el caso de la deshidratacion de THF, para llevar a cabo la separacidn azeotrépica con
cambios en presidn se necesitan dos columnas de destilacion. Una de estas columnas opera cerca
de la presién atmosférica para obtener un destilado con una composicién cercana a la del punto
azeotropico. Después,lamezclaentraaunasegunda columnacon unacomposicién cercanaa0.828
(fracciéon mol). Lasegunda columnaoperaauna presiénmucho mayor. En estas nuevascondiciones,
el punto azeotrdpico se localizaen una composicién menora la de alimentacién, de tal forma que
la segunda columna opera en unaregion libre de azedtropoy es posible continuar con el proceso
de purificacion; por lo tanto, la separacién puede prolongarse hasta obtener un producto
suficientemente puro.

2.1.2.- Configuracién del proceso

La Figura 2.3 muestrael diagramade flujo conlosvalores de los flujos y composiciones del sistema
en régimen permanente. Se tomaron las condiciones de operacidn sugeridas por Luyben (Luyben,
2002). El flujo de alimentacién de entradaala columna de baja presion es de 100 lbmol/hrconuna
composicion molar de 0.7 de agua y 0.3 de THF. El destilado de esta columna es alimentado ala
columna de alta presion con un flujo de 69.68 Ibmol/hry una composicion molar de 0.789 THF y
0.211 de agua. Las columnas tienen en total 11 etapas o platos cada una, incluyendo el condensador
(plato 1) y el rehervidor (plato 11), ambas columnas son alimentadas en el plato 6. La columna de
bajapresionoperaa20psiayladealtapresidnal1l5 psia. El destilado de la columna de alta presion

serecirculaala columnadebajapresion conun flujode 42.1 Ibmol/hry unafraccion molarde 0.64
de THF y 0.36 de agua, entrando en el plato 3 de la columna de baja presion.

Los productos de fondo debentenerunapurezadel 99%, en la columnade baja presién se
obtiene aguay en la de alta presién el THF. La relacidn de reflujo en ambas columnas es de 1.
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RECIRCULACION
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Figura 2.3.- Diagrama de flujo del proceso de destilacion azeotrdpico con cambios de presion.

2.1.3.- Simulacién en régimen permanente

La simulacion enrégimen permanente se desarrollé en el simulador de procesos secuencial Aspen
Plus V8.0. Se consideraron las condiciones de operacion y la configuracidon de la columna,
propuestas por Luyben para el caso de estudio reportando en (Luyben, 2002), las cuales
corresponden al proceso presentado en el diagrama de flujo de la Figura 2.3. Las presiones estan
disefadas para minimizar el costo anual total del proceso de separacién. Entre mas grande es la
diferencia entre las dos presiones, menos flujo de reciclado es requerido y menos energia es
consumida.

Se asume que la corriente de alimentacién tiene una fraccién molar de THF de 0.3. Esta
corriente es la entrada de la columna de baja presién operando a 20 psia. La pureza de fondo en
esta columnaesespecificadacomo unafraccion molarde 0.99 de agua. Se simulaunacolumnade
11 platos tomando en cuenta el rehervidory el condensador. La alimentacidoningresaenel plato 6
y el flujo de recirculacién se alimenta en el plato 3. El grado de libertad restante es para fijarla
relacién de reflujo. Para esta columna es igual a 1.

La segunda columna opera a 115 psia, tiene 11 platosigual que la primera columna, su
alimentacionentraenel plato 6y tambiéntiene unarelacion de reflujo de 1. Ade mas, se espedcifica
la pureza del producto de fondo igual a 0.99 fraccién molar de THF. El producto de destiladoes la
recirculacion que entra al plato 3 de la primera columna de destilacion.

Un simulador de procesos, como el usado para predecir el comportamiento del proceso
descrito, es un programa de computo que permite el analisis cuantitativo de diagramas de flujo,
realizalos cdlculos de balances de materia, energiay prediccién de propiedades para cada material
enel proceso. El simulador Aspen Plus es de tipo secuencial. Latécnicasecuencial modular se basa
en moédulos de simulacién independientes y presupone que se especifican las variables de las
corrientes de entrada o corrientesde alimentacion, mientrasque deben calcularselas corrientesde
salidaylos correspondientes pardmetrosde operacion.Cada sistema de ecuaciones asociado a cada
madulo, es resuelto con una metodologia adecuada a las propiedades del modelo matematico
(Scennaetal., 1999).
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Cuando unaplantatienerecirculaciones, la simulacion secuencial es mas complicada porque
se requiere un procedimiento iterativo para hacer converger todas las corrientes de recirculacién.
El proceso de deshidratacién de THF tiene una recirculacién hacia la columna de baja presion. Por
lo tanto, para completar la simulacién en régimen permanente es necesario hacer converger las
condiciones o el estado (flujo, composiciones, presidén y temperatura) de esta corriente de
retroalimentacion. Paralograrlo, se hace una suposiciéninicial de suflujo, composiciones, presion
y temperatura. Las suposicionesiniciales que propone Luyben parael flujo de recirculacién son de:
40 lbmol/hr, 280°F, presidon atmosféricay 0.66 fraccién molar de THF. A partir de estos valores
supuestos como el estado de la corriente dealimentaciénen la columna debaja presién, fue posible
alcanzar la convergencia del proceso. Por otro lado, como especificaciones de disefio de esta

columna, se definieron larelacion dereflujoigual aly el producto de fondo con 0.01 fraccién molar
de THF.

La bomba es vital para transportar el destilado de lacolumnade baja presiona la columna
de alta presién, y las valvulas sirven como actuadores en los diferentes lazos de control. Estos
dispositivos que generan cambios de presiénse incluyen enlasimulacidn en régimen permanente.
Las valvulas de control tienen unas caidas de presidn de 20 psi cuando tienen unaapertura del 50%.
La valvulaVDES2tiene unacaida de presion mucho mayor, que generaunaexpansion de 115psiaa
20 psia para poder establecer la recirculacién hacia la columna de baja presion.

En la Tabla 2.1 se muestran los pardmetros geométricos de la columna, en particular, el
dimensionamiento de los tanques de reflujoy de las bases de las columnas, asi como los didmetros
de cada columna de destilacién. Las dimensiones de los equipos son necesarias para hacer la
simulacién dindmica.

Tabla 2.1.- Dimensionamiento de las columnas y volumenes de los tanques.

Columna de baja presion Columna de alta presién
Didmetro (ft) 2.7 1.4
Volumen del tanque de reflujo (ft3) 28 16
Tanque de la base (ft3) 22 41

En la Figura 2.4, se muestra el diagrama del proceso en régimen permanente que fue
construido en el simulador Aspen Plus. Una vez que converge el proceso y que los pardmetros
geomeétricos requeridos para la simulacién dinamica han sido definidos, es necesario verificar los
niveles de presion en el sistema, estos deben estar correctamente definidos. Posteriormente, el
diagrama del proceso es exportado al simulador Aspen Dynamics.
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Figura 2.4.-Diagrama de flujo del proceso de separacion de tetrahidrofurano en el simulador Aspen Plus en régimen
permanente.

El programa Aspen Plus Dynamics fue disefiado para realizar simulaciones dindmicas
rigurosas de sistemas lineales y no lineales. La simulaciéon dindmica es la plataforma para el
desarrollo de estructuras de control.

Los resultados en régimen permanente definen las condiciones nominales del proceso.
Tomando como base esto, se definen las referencias para los diferentes lazos de control.

Los resultados de la simulacién son presentados en las siguientes tablas. Enla Tabla 2.2 se
presentanlos resultados de temperatura, calor, flujos de destilado, reflujoy relacidn de reflujo de
cada columna de destilacién. En la Tabla 2.3 se presentan los resultados de las condiciones

nominales paralos principales flujos. Y por ultimo se presentan los perfiles detemperaturay presion
de cada columna de destilacién en las Tablas 2.4y 2.5.

Tabla 2.2.- Resumen de las condiciones nominales en las columnas de destilacion del proceso.

Columna de baja presion Columna de alta presién
Temperatura del condensador 162.91 °F 277.618  °F
Calor especifico del condensador -1889370 Btu/hr -1011850  Btu/hr
Presion en el condensador 20 psia 115 psia
Relacién de reflujo 1 1
Flujo de destilado 69.6644 Ibmol/hr 40.0739  lbmol/hr
Flujo de fondo 70.4089 lbmol/hr 29.5904  lbmol/hr
Temperatura del rehervidor 191.99 °F 296.243  °F
Calor del rehervidor 1958810 Btu/hr 1310350  Btu/hr
Presion en el rehervidor 22 psia 117 psia
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Tabla 2.3.- Condiciones nominales en régimen permanente de los principales flujos del proceso.

Flujo de Flujo de Flujo de Flujo de Flujo de
. . destilado D1 fondo B1 destilado D2 fondo B2
alimentacién .
FEED columnade baja | columnade | columnade | columnade
presion baja presion| alta presion | alta presion

Temperatura (°F) 90 162.9 192 277.6 296.2
Presién (psia) 70 20 22 115 117
Flujo molar
(lbmol/hr) 100 69.664 70.409 40.074 29.59
Flujo masico
(Ib/hr) 3424.277 4228.615 1306.521 2110.946 2117.669
Composicidonen
Flujo Molar
(lbmol/hr)
THF 30 54.973 0.704 25.679 29.295
AGUA 70 14.691 69.705 14.395 0.296
Composicidonen
Fracciéon Molar
THF 0.3 0.789 0.01 0.641 0.99
AGUA 0.7 0.211 0.99 0.359 0.01

Tabla 2.4.- Perfiles de temperatura y presion para la columna de baja presion.

Perfiles de temperaturay presién parala
columna de baja presidn
Etapa | Temperatura(°F) | Presion (psia)
1 162.909606 20
2 163.499352 20.2
3 164.205909 20.4
4 164.770008 20.6
5 165.415908 20.8
6 166.806021 21
9 168.406653 21.6
10 169.574237 21.8
11 191.990499 22
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Tabla 2.5.-Perfiles de temperatura y presion para la columna de alta presion.

Perfiles de temperaturay presiénparala
columna de alta presion
Etapa | Temperatura(°F) | Presidon(psia)
1 277.618294 115
2 277.75658 115.2
3 277.908022 115.4
4 278.106502 115.6
5 278.436603 115.8
6 279.031737 116
7 279.775496 116.2
8 281.914453 116.4
9 286.671657 116.6
10 292.429979 116.8
11 296.242721 117

2.2.- Metodologia de control de planta completa de Skogestad
En estaseccion se describe brevemente el procedimiento de control de planta completa propuesto
por Skogestad (2000), posteriormente presentado en (Skogestad 2004, 2011, 2012).

2.2.1.- Introduccion

En la actualidad se reconoce la importancia de manejar provechosamente las materias primasy la
energiaenlos procesosindustriales, asicomo lanecesidad de mejorar el desempeiio delos mismos.
Estas mejoras se pueden conseguirincorporando convenientemente objetivosde optimizaciény de
control. Ademads, no siempre es ventajoso analizar las necesidades de control en cada unidad del
proceso por separado; un control que permita lograr los objetivos de una manera global asegura
mejores resultados. El control de planta completa cumple con estas expectativas debido a que su
filosofia se enfoca en el andlisis de requerimientos de toda la planta y no solo en una pequefia
unidad.

El control de planta completa se refiere al disefio de la estructura de control aplicado a
plantas quimicas. El propdsito es mejorar el rendimiento e incrementar el valor econdmicoy la
seguridad de la planta.

Para aplicar esta metodologia se deben tomar algunas decisiones estructurales:

e (Cuadlesson las variables a controlar (salidas)?

e (Cudles son las variables a manipular (entradas)?
e (Qué configuracion de control se utilizara?

e (Qué tipo de controladores se usaran?

En la Figura 2.5 se muestra el diagrama general de la metodologia de control de plantas
guimicas completas, se trata de una metodologia jerarquica que consta de tres niveles. El primer
nivel es el de optimizacidn; en este se redefinen las condiciones nominales de operacién,
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estableciendounafuncién costo que permite optimizaraspectos como consumo energético, costos
de produccién; cantidad y calidad de produccién, etc. La optimizacién del proceso se hace en
régimen permanente, respetando las restricciones de disefio de la planta; los resultados permiten
definir las referencias para las variables que serdn seleccionadas en los siguientes niveles como
variables controladas. El segundo nivel es el de supervision, este consiste en definir el control
primario del proceso que incluye entre otros, la localizacidon del manipulador de produccién para
mantenerlas condiciones dptimas definidas por unafuncién costo. Por dltimo, se encuentra el nivel
de regulacién o control secundario, el cual asegura las condiciones de operatividad del proceso.

Nivel de
Optimizacién

Valvulas 6ptimas constantes

r———71"

| Nivel de C
I supervision
1
I
| e
| T et ity it i i il i
| 1
| I Nivel se C\V>
| I I regulacion |

d Proceso

— 17

SR EORG

|
Lli___, H2 : H
|
|
|

Proceso estabilizado ny

Figura 2.5.- Estructura jerdarquica que propone la metodologia de Skogestad para el disefio de una estructura de control
de planta completa.

En el diagrama de la Figura 2.5, CV; son las variables controladas primarias, CV, son las
variables controladassecundarias,CV1,y CV2, son las referencias de las variables controladas, d son
los disturbios, nY los errores de medicion, H y H, son matrices que representan las variables
controladas.

La metodologia se implementa siguiendo dos caminos indicados por flechas: se define un
procedimiento descendentey un procedimiento ascendente. El procedimiento descende nte selleva
a cabo para calcular el comportamiento éptimo de la planta en régimen permanente y esta
directamente relacionado con la economia del proceso. El procedimiento ascendente sirve para
definir las estructuras de control de cada nivel y los emparejamientos de los lazos de control.

Los procedimientos son los siguientes:

l. Parte descendente
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v' Paso 1: Definir los objetivos operacionales mediante una funcién costo J y las
restricciones de la planta.

Paso 2: Identificar los grados de libertad en régimen permanente.

Paso 3: Identificar las variables primarias controladas.

Paso 4: Seleccionar la localizacién del manipulador de produccion (TPM).

ANRNIN

1. Parte ascendente

v' Paso 5: Seleccionar la estructura de control del nivel de regulacidn. Esto se hace
estableciendo las variables a controlar en los lazos secundarios, y posteriormente
se hace el emparejamiento (es decir, se definen los pares de variable controlada—
variable manipulada para cada lazo).

v' Paso 6: Seleccionar la estructura de control de supervisién: en este nivel se
controlan las variables primarias.

v Paso 7: Seleccionarunaestructura para el nivel de optimizacién (RTO). Este paso se
realiza Unicamente cuandoes necesarioy comporta una optimizaciénen simulacién
dindmica. Este paso no se aplico para el caso de estudio considerado en este
trabajo.

En la siguiente seccidn, ladescripcién de lametodologia se hace explicandolos pasos 1a 7,
de los cuales, los pasos 1a4 definen el procedimiento descendente y los restantesel procedimiento
ascendente. Estos 7 pasos, engloban ademas a los 3 niveles jerarquicos de la metodologia.

2.2.2.- Pasos de la metodologia

Paso 1: Definirlos objetivos operacionales mediante una funcién costo J y las restricciones de la
planta

El objetivo operacional es definido como una funcién escalar J (S/s) que debera ser minimizada.
Tipicamente la funcién J es representada de la siguiente manera:

] = costo de alimentacion + costo de producciéon — valor de los productos (2.1)

Sinembargo, esta funcidn costo puede serdefinidade acuerdo con las necesidades. En los
trabajos de (Larsson et al., 2003), (Araujo, Govatsmark & Skogestad, 2007) y (Reyes Lua, 2014) nos
presentaron una funcién costo de acuerdo con las necesidades de sus plantas. En el trabajo de

(Alstad et al., 2004) se minimizé el consumo de energia de una columna de destilacién Petlyuk,
considerando como funcién costo laminimizacién del vaporrepresentado de lasiguiente manera:

J=v (2.2)

El objetivo de control y de operacién de la planta era minimizarel valor de lafuncién escalar
J, de tal forma que satisfagan las restricciones de operacién. Las restricciones comunes son los

valores maximos y minimos de las temperaturas, presiones, composiciones, y flujos. Todos los
valores de estas variables deben ser positivos.
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Tomando las restricciones en cuenta, la minimizacién de la funcidén costo J puede ser
definida como sigue:

min Ju,x,d) (2.3)
s.t.

Ecuaciones del modelo fQu,x,d) =0

Restricciones de operacion g(u,x,d) <0

Donde u son los grados de libertad para la optimizacidn, x son las variables de estado yd
las perturbaciones; f = 0 representan las ecuaciones del modelo y/o posibles restricciones
igualitarias,y g < 0 representan las restricciones de laoperacidn (tales como un maximo o flujo no
negativo o una restriccién en la composicién del producto). Las ecuacionesdel modelo a menudo
sonrepresentadasindirectamente en médulos de un simulador de procesos como Aspen Plus, Hysis
o Unisim. Para predecir el desempefio en régimen permanente y dinamico del proceso de
deshidratacion de THF, se utilizé el simulador de procesos de AspenOne.Para simular el desempefio
en régimen permanente se utilizd Aspen Plus V8.0y para la simulacién dindmica con los lazos de
control se utilizdé Aspen Plus Dynamics V4.0.

La herramienta de optimizacién empleada en el Aspen Plus utiliza un método de
programacién cuadratica secuencial (SQP) el cual sera explicado en el Anexo A.

Paso 2: Identificar los grados de libertad en régimen permanente

En lametodologia de control de plantascompletas que se estudia se especifican dos tipos de grados
de libertad. Los grados de libertad fisicos o grados de libertad dindmicos o de control son denotados
por N,,, y se definen como el nimero de variables manipuladas. Para calcular N,,, se cuentan las
valvulas, variables eléctricas, variables mecanicas y cualquier variable que se ajuste durante la
operacion del proceso en lazo cerrado.

Los grados de libertad para optimizarlafuncion costo J son denotados por Ny;. Estos son

los mismos que los grados de libertad enrégimen permanente, debido aque |la economia depende
Unicamente de las condiciones nominales de operacidon que se determinan con el modelo en

régimen permanente (Skogestad, 2004). Porlo tanto, los grados de libertad en régimen permanente
0 Nop¢ se definen de la siguiente manera:

# grados de libertad regimén permanente (2.4)
= #valvulas — #variables que no afectan a la funciéon |

Que también se puede escribir como:

Nopt = Ny _(NOm + NOy) (25)

El nimero de variables que no afectan a la funcion J es lasuma de N,y Noy:

e Nyn: es el nimero de variables manipuladas (entradas) que no tienen efecto en régimen
permanente (o que no afectan a la funcién J). Usualmente, estas son variables manipuladas
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“extras” que se usan para mejorar la respuesta dindmica, por ejemplo, un bypass extrao un
intercambiador de calor.

* Nyy:eselnumerode variables de salida que necesitanser controladas, pero que no tienen efecto

en la operacidn en régimen permanente (no afectan ala funcidn J). Usualmente estos son los
nivelesde losliquidosenlostanques,yaque enrégimenpermanente el volumende los tanques
es constante.

Los disturbios para cada proceso deben ser identificados para poder seleccionar las variables
controladas primarias, siguiendo el procedimiento definido en el siguiente paso. Algunas de los
disturbios importantes en los procesos provienen de variaciones en los flujos que no pueden ser
controlados, porejemplo, el flujo de alimentacion. Las variacionesen las composiciones de los flujos
de las corrientes de alimentacién pueden ser consideradas también como disturbios (Hergueta,
2007) (Paulsen, 2013).

Paso 3: Identificarlas variables controladas primarias

Un buen conocimiento del proceso ayuda a hacer una seleccién apropiada de las principales
variables candidatas aser controladas. En este pasotambién se decide cuales variables pueden ser
manipuladas y cudles son disturbios que pueden afectar de manera importante a las salidas. La
configuracidn del control primario se hace a través de un procedimiento bien definido. El control
primario debe permitir que la operacién sea dptima; es decir, que durante la operacién en lazo
cerrado se mantengan las ventajas que resultaron de la optimizacion en régimen permanente que
se describe en el paso 1.

Por lotanto, los objetivos del control primario, ademas de incluir el control de las variables
gue determinan de manera directa la pureza del producto, también debe incluir el control de las
variables que permiten operar de manera dptima el proceso, aun en presencia de disturbios. El
procedimiento paradefinirlasvariables controladas primarias fue formulado hace mas de 30 afios
por (Morari et al., 1980) y consiste en tomar decisiones a partir del analisis de una funcién de
pérdida L. La funcion de pérdida se calcula como una diferencia entre la evaluacién de la funcién
costo J(C, d) y laevaluacion de la funcidn costo Jopt, €s decir,

L =]y, d) = Jope(d) (2.6)

Considerando unavariable candidataa ser controlada C y un disturbiod, J (C,,d) resulta
de evaluarlafuncién costo cuando lavariable candidata C es controlada en presencia del disturbio
seleccionado d.]opt(d) resulta de evaluar la funcién costo considerando el mismo disturbio, pero
sin controlarningunade las variables candidatas. Como ya se explicd, el resultadode restar J ;¢ (d)

yJ (C,,d) esL, cuyo valor indicasi el control de la variable candidata C permite o no mantenerla
operacion éptima.

Siguiendo con el procedimiento, la seleccién de las variables es sistematica (Skogestad,
2000), la funcidn de pérdida se evalta con los resultados de una simulacién realizada ante la
presencia de un disturbio, cuyo efecto se desea evitar en el proceso. La idea es determinar cual
conjunto variable controlada-variable manipulada se ve menos influenciado por el disturbio
aplicado, y por lo tanto tiene una menor pérdida. Un valor de L pequefio indica que resulta
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convenientecontrolar Csy que d no afectala operacién, mientras que unvalor grande de L indica

que, en presencia del disturbio, el control de C no garantiza una operacién éptima. El mismo
procedimiento se hace para todas las combinaciones Cg,d.

En resumen, la funcion de pérdida L permite elegir las variables primarias controladas C
que, ante disturbios d no deseados, mantengan la optimizacion del proceso, con relaciéna la
funcidn costo que previamente debe haberse usado para determinarlas condiciones nominales de
operacion dptimas.

La optimizacion se realizaconla herramientadel simulador Aspen Plus V8.0, el cual utiliza
el método de programacién cuadratica secuencial (SQP) para resolver problemas de optimizacién
(Aspen Plus,2000), larepresentaciondel problema de optimizaciénesta dada de lasiguiente forma:

min f (x) (2.7)
para h(x) =0
gx)<0

donde f(x) es la funcion objetivo del proceso, y las funciones h(x) y g(x) son las
restricciones del sistema. Se observaque la eq. 2.7 sigue la misma estructura de optimizaciéonque
la descritaen laeq. 2.3.

Las pruebas para evaluarla funcidn costo se hacen de la siguiente manera: primero se
realizan las pruebas del sistemaaplicando las perturbaciones paraobtenerlos valores de lafuncién
costo que seran nuestro punto de referencia, es decir, obtenemos losvalorespara J ;¢ (d). Después
se realizan las pruebas manteniendo constante la variable candidata y se le aplican las mismas
perturbaciones que en el caso 6ptimo para obtenerlosvaloresde J(cs, d). Se calculala funcién de
pérdiday la combinacion que tenga menores cambios es la que se elige para definir las variables
primarias que mantienen la optimizacion.

Paso 4: Seleccionarla localizacién del manipulador de produccion (TPM)

En las plantas quimicas, lamateriase mueve a través del proceso, comenzando como alimentacon
y terminando como producto. En el proceso se cumplelaconservacion de materia. El flujo que entra
a una unidad se mantiene constante en las salidas de esta misma unidad.

Aske (Askeetal., 2007) menciona que el manipulador de produccién porlogeneral se coloca
en el flujo de alimentacién o depende de las especificaciones de produccién en régimen
permanente; es decir, si se declara que tendremos un flujo de salida, entonces el manipulador de
produccidn estardal final del proceso. Los balances de masas se deberan cumplirde acuerdo conla
direccién del flujo como indica la Figura 2.6.
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TPM

TPM colocado en la entrada de la planta. El balance de masas esta en direccion del flujo

Fusssmm=

- =
= =
= =

snamad

: TPM

TPM colocado en la salida de la planta. El balance de masas esta en direccion del flujo

Figura 2.6.- Lugares donde el manipulador de produccion puede ser colocado dependiendo de las especificaciones del
proceso.

El TPM es analizado profundamente por (Aske y Skogestad, 2009) y (Skogestad, 2012).
Paso 5: Seleccionarla estructura de control del nivel de regulacién

El objetivo principal de este nivel es el de mantener la planta operativa. Primero se seleccionan las
variables controladas secundarias (CV,) y la seleccidon de las entradas que emparejen con estas
variables son la principal decisién en esta etapa. Cuando las perturbaciones ocurren, la planta es
operativa si el proceso no se aleja demasiado del punto de operacién dptimo de la planta. Las
variables manipuladas que pueden saturarse no son usadas como variables controladas secundarias
porgue estas pueden provocar la pérdida del control y la reconfiguracién de los lazos podria ser
requerida (Skogestad, 2004).

En (Skogestad, 2004) se enlistan las propiedades que deben ser buscadas para definir
apropiadamente las variables controladas secundarias:

e lavariable debe serfacil de medir.

e lavariable debe serfacil de controlarusando unade las variables manipuladas disponibles.

e Para buscar la operatividad, el modo alejado de las condiciones nominales debe ser
detectado “rdpidamente” por la medicidn.

e Para el rechazo a las perturbaciones locales, la variable es localizada “cerca” del flujo
descendente de una perturbacion importante.

Para establecer adecuadamente el balance de masas total en todas las unidades de un
sistema de fase liquida, los niveles de los liquidos pueden ser controlados. También es posible
controlar unacomposicién o unatemperatura paraestableceradecuadamente el balance de masas
para diferentes componentes. Ademas, el nivel de regulacidon puede ser lamado etapa baja, lazos
secundarios o lazos internos segln Skogestad (Skogestad, 2004).

Paso 6: Estructura de control de supervision
El nivel de supervisidn se refiere al control de las variables primarias del sistema. El principal objetivo

es mantener las salidas controladas primarias en sus referencias establecidas, mediante la acdén
de las variables manipuladas que no se usaron en el nivel de regulacion.
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En esta etapa se controlan las variables primarias que se seleccionaron en el paso 3,

escogiendo un control de lazos simples (control PID) o bien un control multivariable (por ejemplo
un MPC).

En estaetapaencontramos que sevuelvedificilelemparejamiento delas variablesde salida
primarias con las variables de entrada manipuladas debido a sus fuertes interacciones; un analisis
RGA o de sensibilidad pueden ayudarnos a determinar qué tipo de control escoger.

Si se decide utilizar alguna técnica de control basada en modelo, como el caso del control
MPC, el problemaaresolveres obtener un modelo matematico que describala dindmica. En el caso
de usar un simulador de procesos para predecir el comportamiento en régimen permanente y
dindmico de la planta, se requieren técnicas de modelado matematico para el disefio de
controladores. Porejemplo, laidentificacién de sistemas es unatécnica de modelado que permite,
a través del andlisis de datos de entraday salida del proceso, obtener un modelo matematico dtil
para propdsito de disefio de controladores.

Paso 7: Estructura del nivel de optimizacion

El nivel de optimizacién entiemporeal envialasreferencias alas variables controladas primarias y
las actualiza si existen cambios en las regiones de las restricciones activas. Si la selecciénde las
variables primarias se realizd adecuadamente, entonces probablementetener esta etapano aporte
un beneficio grande al proceso, por lo tanto, es omitido.

Panahi (Panahi, 2011) menciona que una de las ventajas de tener que seleccionar las
variables controladas primarias a través de una funcién de pérdida L, es que esta etapa puede
omitirse o al menos simplifica el RTO controlando las variables correctas.

2.3.- Identificacion de sistemas en espacio de estados

Un sistemafisico se describe condiferentestipos de variables que interactiany producen sefales
observables. Las sefiales observables de interés son las salidas. También existen variables que
afectan externamente como son las variables que se pueden manipular, llamadas entradas, y otras
gue no se pueden manipular, lamadas perturbaciones. Las perturbaciones pueden dividirse en
aquellas que pueden medirsedirectamentey las que se son observadas através de suinfluendaen
las salidas (Ljung, 1999). Tomando en cuenta esta descripcion, la representacion de un sistema se
presentaen la Figura 2.7.

Figura 2.7.-Un sistema con salida y, entrada u, perturbacion medible w, y perturbaciéon no medible v.
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La identificacion de sistemas permite construir un modelo matematico tratando datos de

entraday salidade unsistema. Los procesos quimicos son tipicamente sistemascon varias entradas
y salidas. Para modelar estos sistemas resulta util recurrira la identificacién en espacio de estados
ya que es posible relacionar facilmente multiples entradas y multiples salidas (MIMO). Para esta
técnica de identificacidn se han desarrollado algoritmos geométricos o de subespacios en tiempo
discreto apropiados para modelar este tipo de sistemas.

El procedimiento para construir un modelo poridentificacién partiendo de unaserie de

datosrepresentativos de ladindmicadel sistema, involucra tres elementos basicos:

1.

Vy.)

Un conjunto de datos, como ZN = {u(1), y(1), ..., u(N), y(N)}
Un conjunto de modelos con estructura bien definidas, como una ecuacidn de diferencias

lineales:
y#®) +a;yE —1) + -+ a,yt —n) = byult — 1 + - + bult —m) (2.8)

Una regla para evaluarlos modelos candidatos usando los datos, en esta parte se calculan
los pardmetros por ejemplo con minimos cuadrados
By = argminV, (6,2") (2.9)

(arg min significa la minimizacién del argumento, es decir, el valor de 8 el cual minimice a

Cada parte serd descrita a detalle a continuacion:

El conjunto de datos. Son grabadas las sefiales de entraday salida durante un experimento
disefado para identificar, en el cual, el usuario puede determinar que sefales mediry
cuando medirlas y también escoger las sefiales de entrada.

El conjunto de modelos o laestructurade modelo. El conjunto de estos modelos se obtiene
mediante diferentes especificaciones. Entre esta coleccion de modelos debe buscarse uno
adecuado. En algunos modelos, los pardmetros son vistos como medios para ajustar los
datos y no reflejan consideraciones fisicas en el sistema, estos se conocen como modelos
de caja negra. Los modelos con pardmetros ajustables y con interpretaciones fisicas son
I[lamados modelos de caja gris.

Los datos son utilizados para determinar el mejor modelo en un conjunto. La calidad del
modelo se determina evaluando el desempefio del mismo. Para evaluarel desempefiodel
modelo deben fijarse criterios cuantitativos que midan la calidad de reproduccién de los
datos medidos y que permitan la comparacion entre varios modelos.

Para validar el modelo, se realizan varias pruebas al modelo que mejor describa los datos

de acuerdo con un criterioelegido. El procedimiento para identificar sistemas tiene un flujo |6gico
natural: primero se registran los datos, luego se escoge un conjunto de modelos, después se
seleccionael mejormodelo de ese conjunto (Figura 2.8). El modelo puede tenervarias deficiendas
por diversas razones:

e El procedimiento numérico no permitié encontrar el mejor modelo respetando al
mismo tiempo los criterios de convergencia definidos.
e Elcriterio de convergencia no esta bien elegido.
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e Elconjuntode modelosnoesapropiado debidoa que no describe suficientemente bien
el sistema.

e El conjuntode datos notiene suficienteinformacién de ladinamica del sistemay de las
interacciones en el mismo; por lo tanto, no es posible seleccionar un buen modelo.

Conocimiento
a priori

Disefio del
Experimento

Obtencion de
datos

Seleccionar un
conjunto de
modelos

Seleccionar los
criterios del
Fit

Calcular el modelo

Validar el No OK:

modelo

Revisar

OK:
Usarlo

Figura 2.8.- El lazo de identificacion de sistemas.

Para identificar un sistema en espacio de estados se utiliza un algoritmo numérico basado
en subespacios (eninglés es Numerical Algorithms for Subspace State Space System Identification,
N4SID), desarrolladospor (Vibergetal., 1993) y (Overschee y Moor., 1994). Este algoritmo primero
obtiene el orden del sistema n y la matriz de observabilidad extendida I}, directamente de la
descomposicion envalores singulares (SVD). Después de obtenerel orden del sistema ny la matriz
de observabilidad extendida I, se estiman los estados X7, y finalmente se obtiene el sistema de
matrices A, B, C, D, K (Ramirez, 2007). Donde A, B, C, D representan al proceso en un sistema de
espacios de estadosy K es una matriz de ganancias que representauna perturbacion. La Figura 2.9
muestra los pasos principales de los cuales constan los algoritmos basados en subespacios para la
identificacion de sistemas en espacio de estados.
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Datos de entrada-salida
u(k),y(k)

MOESP
N4SID Estimacion de la matriz
Estimacion de estados de observabilidad
extendida

Matrices del sistema
A,B,C,D,K,R

Figura 2.9.- Pasos principales para la obtencion de un modelo matemdtico a través de los algoritmos de subespacios para
sistemas en espacio de estados.

En esta tesis se utilizé el Toolboxde Identificacidn de Sistemas de Matlab “ident” en donde
introducimos los datos, se selecciona el tipo de identificacion, en nuestro caso se identifica un
modelo en espaciode estados. Unavezabiertalaventanade lalibreria, se elige el orden del modelo
y el tipo de estimacion, si se requiere una matriz de ganancias K. Se decididemplear una estimacion
tipo N4SID. Con los datos descritos, se calculé el modelo. En el Anexo B se explica como se utiliza
esta herramienta.

2.4.- Controlador MPC
(Tamayo & Garcia, 2006) mencionan que el control MPC surge de la necesidad de superar los

inconvenientes del control LQG, relacionados con el manejo deficiente de las restricciones del
proceso, incertidumbres del modelo y las no linealidades de los sistemas.

El objetivo general del control predictivo basado en modelo es estimar la trayectoria futura
de una variable manipulada para optimizar el comportamiento futuro de la salida de la planta
(Wang, 2009).

El control MPC consiste en optimizar el comportamiento futuro de la planta sobre un
intervalo de tiempo (horizonte de prediccidn) a partir de la prediccidn de las salidas futuras del
sistema para determinar el valor de las entradas sobre un horizonte de control, con el objeto de
minimizarel errorde las variables de salida conrespecto al valor de referencia. Enla Figura2.10 se
presenta el esquema de control MPC sin la planta, en el cual la variable a controlar sigue una
trayectoria para alcanzar el valor de referencia a partir de una ruta optima considerando las
restricciones del proceso.

Wang (Wang, 2009) menciona que la funcién costo puede elegirse como una minimizadon
del error entre la sefial de referencia y la sefial de salida del sistema. Las razones de esta eleccdn
son la simplicidad, la factibilidad del costo y su relevancia a las aplicaciones, y la similitud de los
sistemas de control predictivos cldsicos.

La funcién costo V penaliza las desviaciones de las salidas controladas futuras Z(k + i| k)

desde una trayectoria de referencia r(k + i|k). (Maciejowski, 2002) dice que la funcidn costo se
puede expresar como:
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Hp Hy—1 (2.10)
V0O = Y Nzl + il — e+ 02, + Y NAalk + il

i=Hy i=0

Donde:

e Hj:eselhorizonte de prediccion

e H,:esunretardo, porlo general suvalores mayor o igual a 1. Con este valor, podemos
decirle cuando empezar a penalizarlas desviaciones de las salidas zcon las referencias r.

e Hy:eselhorizonte de control. Se asume que H, < H,,

e Afi(k + ilk) son losincrementos en lasefial de control

e (Q(i): Es lapenalizaciondel error de salida (Q(i) = 0)

e R(i): Es lapenalizacion de los movimientos de control (R (i) = 0)

Referencia

Entradasy

Salidas pasadas
p_’ Modelo Salidas predichas +

Controles
futuros

Optimizador

Errores futuros

Funcién Restricciones
Figura 2.10.-Esquema del MPC (Tamayo, 2006).

La seleccion de los horizontes de control y de prediccidon se realizateniendo en cuenta que
el horizonte de control H,, debe ser pequefo para reducir el esfuerzo computacional, pero lo
suficientemente grande para tener un nimero adecuado de grados de libertad. Por otro lado,
H, debe ser lo suficientemente grande para evitar errores de prediccion; sin embargo, debe
mantenerse en un valor prudente para reducir el esfuerzo computacional.

Disturbios - -

[ medibles
Salidas

No medibles

Referencias(r) Variakies Entradas (u)

Salidas
—— | >
Manipuladas Totales
Restricciones ) . Salidas
Disturbios :
No medibles

Figura 2.11.- Esquema de control MPC con la planta
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En la Figura2.11 se muestra el esquema de control MPC con la planta, el controlador MPC
necesitade losvalores de los disturbios medibles de la planta, de las sefiales de referencia(r), de las
restricciones del sistema, y de las salidas medibles de la planta. Las sefiales que genera el
controlador MPC son las entradas que van a la planta, dentro de ellas estan los disturbios medibles
y los no medibles, asi como las variables manipuladas.

Se utilizé la herramienta de Matlab/Simulink para desarrollar el controlador MPC en esta
investigacion, el cual sigue el esquema presentado en la Figura 2.11. Ademas, en este toolbox se
necesita un modelo que represente los disturbios medibles de la planta, que puede ser un ruido
blanco o un modelo lineal que lo represente. Para el control de purezas del proceso estudiado en
esta tesis, se decidié formular por identificacién un modelo es espacio de estados, el cual fue
utilizado para el disefio de un controlador MPC. En el Anexo C se explica el procedimiento para
utilizar esta herramienta en el entorno de desarrollo.
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Capitulo 3.- Implementacion de la parte descendente de |a
metodologia al caso de estudio

En este capitulo se desarrollanlos primeros 4 pasos de la metodologia que se encuentraenfocada
en la simulacidn, analisis y en la economia de la planta en régimen permanente.

3.1.- Paso 1: Definicién de los objetivos operacionales mediante una funcidon costo Jy

las restricciones de la planta

El objetivo de produccion es tratar una alimentacién constante F, = 100 1bmol/hr de unamezda
THF-agua. El objetivo de operacion es minimizar el costo energético del proceso para ese flujo de
alimentacién. La optimizacién en régimen permanente modifica las condiciones de operacién
nominales de la planta, redefiniendo las condiciones nominales en valores 6ptimos. Un ejemplo de
este tipo de minimizacidon energética estd reportado en (Alstad, 2004). Para la planta de
deshidratacién de THF, lafuncion costoJque eslapropuestaenlaeq.3.1, tomaen cuentalaenergia
requerida para los rehervidores de las dos columnas de destilacién, ademas de la energia
recuperada en el condensador de cada columna. La energia recuperada por el condensador de la
columna de baja presidn Q.yn1, sSumada con la energia recuperada por el condensador de la
columnade alta presidn Q.on2 proporcionanindirectamente el costo del servicio de enfriamiento.
Porestarazon lafuncidn costo, que se define como lasumade estos calores, representa de manera
indirecta el costo energético del proceso.

] = Energia consumida = Qyepy + Qrepz + abs (Qeont + Qeonz) [Btu/hr] (3.1)

Para completar la definicién del problema de optimizacidn del proceso, se establecen
las siguientes restricciones:

cCcH < 0.01 fraccién molar (3.2)

cc™l > 0.99 fraccion molar (3.3)

Estas son las restricciones impuestas para la composicion de THF de fondo en cada

columna de destilacién. Enel caso de la columna de baja presién CCLEE esta debe de ser menor

o igual 2 0.01 y en el caso de la columna de alta presién CCZL5 debe ser mayor o igual a 0.99.

3.2.- Paso 2: Identificar los grados de libertad en régimen permanente
El autor de la metodologiade control nombralos grados de libertad en régimen permanente como
los grados de libertad dinamicos menos los nivelesde los tanques. Utilizando las egs. (2.4) y (2.5) se

observa que nuestro sistema tiene un total de 7 grados de libertad en régimen permanente como
se muestraen laeq. 3.4.

Nopt = Ny (vélvulas dindmicas) — Ny, (niveles) = 11 —4 =7 (3.4)
Los grados de libertad en régimen permanente son considerados grados de libertad para

optimizar el sistema. La Figura 3.1 muestra los grados de libertad y los niveles de los tanques de
nuestro proceso. En la eq. 3.5 se muestran las 11 valvulas disponibles del sistema:
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N,, = [FO, V1, B1,D1,Ll1,C1, V2,B2, L2, D2,C2] (3.5)

Donde FO esla valvulade alimentacion, V1y V2 sonlas valvulas por donde pasanlos fluidos
de calentamientoen los rehervidores, B1y B2 son las valvulas de los productos de fondo de cada
columnade destilacién, L1y L2 sonlas valvulas de reflujo en cada columna, C1y C2 son las val vulas
por donde pasa el liquido de enfriamiento en los condensadores, y D1 y D2 son las valvulas de
productos de destilado de cada columna. La eq. 3.6 muestra los grados de libertad para la
optimizacion que resultan después de eliminar 4 grados debido al control de los niveles de los
tanques.

Nopt = [FO, V1, L1,C1, V2, L2,C2] (3.6)

Los niveles de los tanques son controlados mediantelas valvulas de los productos D1y D2 y
lasvalvulas de los productosde fondoB1y B2. Como nota, lacomposicién puede ser controlada con
el vapor generado porlas columnasV y el reflujoL, de serasi, la estructura de control es de tipo L-
V (Skogestad, 1990). Sin embargo, mas adelante se tomaran las decisiones para definir cual o cudles
variables son manipuladas son seleccionadas para controlar la composicién.

Nopt=ll-4:7 m
c2
c1
9
4 MD2 4
MD1| 2
L2 D2
L1 D1 < <
— < <t 10 11
4 5
FO
><3
4 me2 |3
me1 |
7
2 V2 5
V1 ><
B1 ( >4
—) a = 8
6

Figura 3.1.- Diagrama de flujo del proceso con el andlisis de grados de libertad en régimen permanente.

Las perturbaciones mas comunes en un proceso de destilacion ocurren en el flujo de
alimentacién, asicomo en las composicionesde esta corriente (Hergueta, 2007). La perturbacion de
la cual se busca disminuir su efecto es la composicién del flujo de alimentacién, se propone la
siguiente variacion en la entrada:

d = [zp,]=[ 0.3+ 0.05 THF] (3.7)

Donde z, es la composicion del componente de la mezcla en el flujo de alimentacion.
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3.3.- Paso 3: Seleccién de las variables controladas primarias

Primero definimos las variables primarias de la operacién del proceso, estas son las composiciones
de los productos de fondo de cada columna de destilacidn. Los productos son agua y THF con una
pureza del 0.99 fraccién molar.

Considerando el problema de optimizaciondefinidoenlaeq. 2.7y sustituyendo las egs. 3.1,
3.2y 3.3 enlaeq. 2.7 se tiene:

min](uss) = Qrebl + QrebZ + abS(Qconl + Qconz) (3.8)
para xg < 0.01 THF
Xy, < 0.01H,0
Se usa el método de programacion cuadratica secuencial (SQP), el cual esuna herramienta
disponible en el simulador de procesos Aspen Plus.

Una vezdefinidoel problema de optimizacion, se eligen cudlesson las variables de la planta
que van a ser modificadas de tal forma que /] seaminimizada. Estas variables se eligen tomando en
cuenta los grados de libertad en régimen permanente (eq. 3.6). Hay 7 variables disponibles,
determinadas directamente porlaaccién de las valvulas FO, V1, L1, C1, V2, L2 y C2. Estas variables
son: el flujo de alimentacién en la planta (1 variable), el vapor generado por los rehervidores en
cada columna (2 variables), también en cada columna pueden ser optimizadas las presiones de
operacion (2variables) y larelacién de reflujo (2 variables). De estas variablesse restan dos: el flujo
de alimentacién que estd especificado porque es una variable de entrada y el vapor generado por
losrehervidores de las columnas (o calor en los rehervidores) que se consideradirectamenteen la
funcién costo y ademas depende de las otras variables porque es un flujo interno. Entonces, la
optimizacidn consiste en encontrar los valores de presidon y de relacién de reflujo de las dos
columnas de destilacién, talesque minimicenel consumo energético. De esta manera se establecen
las condiciones nominales del proceso que minimizanel consumo energéticoy que son labase para
disefiar la estructura de control del proceso.

La optimizacion se realiza en funciéon de las cuatro variables elegidas. Se considera una
variacion lineal con untamafo de paso constante, entre un limite minimoy uno maximo para cada
variable. Como muestrala Tabla 3.1, los limites para las relaciones de reflujo fueron seleccionados
despuésde realizaralgunas simulaciones, paravalores abajo de 0.1y arribade 1.5, la simulacién no
converge. Para definir los limites de la presion de operacién de las columnas, al valor nominal
propuesto por Luyben (Luyben, 2002) se sumay se resta 5 psia. Por otro lado, se mantienen las
siguientes condiciones: el flujo de alimentacidn del proceso de 100 Ibmol/hr con una composicién
de THF de 0.3 fraccion molar; el producto destilado de 69.68 [lbmol/hren la columna de baja presion,
con una composiciénde 0.789 THF. El productode la primeracolumnaesalimentadoenel plato 6
de la columna de alta presidony parte del destilado de la segunda columna es recirculado a la
primera, con un flujode 42.1 Ibmoly una composicion de 0.64 de THF. La recirculacién entraenel
plato 3 de lacolumnade bajapresién. También se mantienen las purezas de los productos de fondo,
conservando las restricciones de la eq. 3.8.
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Tabla 3.1.- Limites de las variables de entrada para la optimizacion y valor obtenido de la optimiz acion.

Variables de entrada Limites (min. / max) Valor nominal Valor éptimo

Presion en la columna 110 / 120 psia 115 psia 120 psia
de alta presion

Relacion de reflujo en 02/15 1 0.40722
la columna de alta
presion

Presién en la columna 15 / 25 psia 20 psia 15 psia
de baja presion

Relacidn de reflujo en 0.1/1.5 1 0.152835
la columna de baja
presion

Los valores de la Tabla 3.1 dan como resultado que la energia total del sistema respectoa
la plantanominal hadisminuidoun 36%. La energia utilizadaen el proceso es de 4038451.47 Btu/hr
para el sistema optimizado, mientras que en el sistema propuestopor Luyben se utiliza6316736.99
Btu/hr. La Figura 3.2 muestra el diagrama del proceso optimizado.

RECIRCULACION

Columna
Columna de alta
de baja presion
presion Relacién de 120 Relacién de
1L e ‘ Reflujo=0.1528 ot “ Reflujo=0.4072

BOMBA A V-DES2

DESTILADO g 3 /  DESTILADO 2 b <

ALIMENTACION

F=100 ibmol/hr

V-FONDO2

AGUA_ | Lpktes |_FONDO2 § Eriemm
0.01 THF s %O.QQTW

0.99 H:0 0.01 H:0

Figura 3.2.-Diagrama de flujo del proceso de destilacion azeotrdpico para deshidratar THF optimizado, manteniendo las
restricciones del sistema.

Comoresultado de laoptimizacion se obtiene el sistema mostradoenla Figura 3.2, descrito
a continuacién: El proceso se alimenta con 100 Ibmol/hr de una mezcla con unacomposicionde 0.3
fraccién molarde THF. La mezclade alimentacidonentraen el plato 6de lacolumnade baja presion,
para lacual se calculé una presion de operacién de 15 psia. Estacolumnatiene un total de 11 platos,
el flujo de destilado es de 70.57 Ibmol/hry sale con una composicién de 0.793 THF; este flujo de
destilado eslaalimentacion parala columnade alta presién para la cual se determind una presién
de operacién de 120 psia. El flujo de destilado de la segunda columna es recirculado a la primera
columnacon un flujo de 40.98 Ibmol/hr, entrando en el plato 3. El producto de fondo en la columna
de baja presién esde 70.407 Ibmol/hrde agua, y tiene una composiciénde 0.99, mientras que enla
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columnade alta presién se obtiene como producto de fondo THF con una purezade 0.99 y un flujo
molar de 29.589 Ibmol/hr. Las relaciones de reflujo se calcularon de 0.152835 para la columna de
baja presion y de 0.40722 en la columna de alta presidn.

Una vez determinadala configuracién en régimenpermanentecon los nuevos valoresde la
presidny de relacién de reflujo, el simulador del proceso construido en Aspen Plus es exportadoa
Aspen Plus Dynamics, obteniendo un diagrama de flujo como el de la Figura 3.3. Estas son las nuevas
condiciones nominales de nuestro sistema. Antes de exportarel programaa Aspen Plus Dynamics,
es necesariointroducirlos dimensionamientos de las columnas de destilaciénque se encuentran en
la Tabla 2.1.

Las variables en funcidn de las cuales se realizé la optimizacidén son ahora las variables
primarias candidatas a sercontroladas. Esimportante que, antecambiosen las entradas, sea posible
mantenerlaoperacidondelproceso en las condiciones dptimas. Entonces, la siguiente tarea consiste
enevaluarcual o cudles de las 4 variables pueden mantener el desempefio del proceso con relacién
ala energiaconsumida, si estas se controlan (se mantienen constantes)ante cambios enla planta.

La evaluacién se hace de manera cuantitativa. Existen dos maneras de encontrar las
variables controladas primarias, estas son los siguientes:

1. Enfoque “Fuerza bruta”. Se considera un conjunto de variables candidatas y se calcula
J(cs,d) en funcion de una variable candidata a ser controlada cg, y en funcidn de las
perturbaciones d que se aplican. En la practica, se realizan un nimero grande de
simulaciones dindmicas manteniendo las condiciones del régimen permanente y la
optimizacidn de la planta. La ventaja de este método es que es simple de entendery de
aplicar, yfunciona paraplantasno lineales. Se necesita solouna optimizaciénpara encontrar
las referencias de las variables candidatas. Y la principal desventaja de este método es el
tiempo que se consume en adquirir todos los datos para el andlisis.

2. Enfoques “locales”. Estos estan basados enunaaproximacion cuadratica delafuncién costo.
Estos enfoques son detallados en (Alstad et al., 2007). Los principales enfoques de este tipo
son los siguientes:

a. Reglade la ganancia maxima: Esta regla consiste en ver que variables son
las mas “sensibles” cuando tienen unaentrada u parac = Hy silagananda
| G| es muy grande, entonces se debera de controlar esa variable.

b. El métododelespacionulo.Se obtiene unamatrizde mediciones sensibles
dyopt

ad
multiplicarse con la matriz F, el resultado es cero, es decir, HF = 0. Este
método sdlo aplica cuando no existen ruidos de medicién.

c. Meétodo local exacto (método de la pérdida): es el método de espacio nulo
extendido, en este caso si existen ruidos en las mediciones y es para
cualgquier nimero de salidas de la planta; para mas detalles ver (Alstad et
al., 2009).

Optimas F = y después se selecciona una matriz H, que al

En estainvestigacion se ha utilizado el enfoque de “fuerza bruta” para obtenerlos valores
de Jopt (d)yde J(cs, d). El procedimientoy los resultados esperados fueronexplicados enlaseccion
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2.2.2 (Paso 3). A continuacién, se explicacomo fue realizada esta evaluacion y se muestra el andlisis
de los datos obtenidos a través de este enfoque.

V1

o{FeED) >

Figura 3.3 Diagrama de flujo de la planta optimizada en régimen permanente dentro del simulador Aspen Plus.

La evaluacién se realiza de la siguiente manera: se obtienen los valores de la energia
consumida /¢ (d) con las especificaciones mostradas enla Figura 3.2 y las condiciones siguientes:
se hace la simulacion sin controlarlas variables candidatas que posiblemente sean parte del control
primario, perorealizandolas perturbaciones d enlacomposicionde THF en el flujo de alimentadon.
Despuésse calculaj(cs, d) de la siguiente manera: se simula el proceso considerando cadavez una
de estas variables candidatas constantes c;, es decir, se controla esta variable y las demas no.
También se realizan los disturbios generados para J,,;(d). De esta manera se obtiene la energia
consumida con las especificaciones que se describen en la Figura 3.2, en presencia de la
perturbacién. EnlaFigura3.4 se presentanlosvalores de J,,:(d)y/(cs,d) donde ¢z es unavariable

candidatay puede serla presidonde la columnade baja o alta presidno larelaciénde reflujodela
columna de alta o baja presién.

6

x 10
4.1
== Jopt(d)

4.08 == J(FO,d)
= 1 =h=J(P1,d)
S 4.06 — —o—J(P2,d)
Q \ == J(L1,d)
m 4_04,“'-".'-".'-’]'-’]'-"'-’l’l"('i'l'l'l'l'lilili g I'IiI'I'I"I’I'I'I'I"D’\A“'I"I'I"I'I"I'l'I'I'I'I"I'I’ !
S J(L2,d)
Q402 —=
L

3.9 L *

.25 0.275 0.3 0.325 0.35
Perturbacion Concentracién de THF en el Flujo de Alimentacion

Figura 3.4.- Representacion del comportamiento de la funcién J cuando se aplica la perturbacion en la composicién de
THF en el flujo de alimentaciéon manteniendo constante una variable de entrada.

La Figura 3.4 relaciona la energia consumida en funcién de la perturbacién aplicada a la
composicién de THF. La cuantificacién de la desviacion (error) con respecto alaenergiaen el sistema

nominal, para cada caso, se calculade dos formas: conla eq.2.6 o funcién de pérdiday con el criterio
ITAE (Integral del Tiempo y Error Absoluto) (Shahrokhi,2013).
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Tabla 3.2.- Evaluacion de las variables candidatas mediante la funcion de pérdida y del criterio ITAE.

Variable constante en el sistema Funcién de Pérdida: Criterio ITAE:
L =](u55rd) _]opt(d) f; tIe(t)I dt
(Btu/hr) (Btu/hr)
Flujo de alimentacion 1575.436800 733.721821
Presion de la columna de baja presién 1214.884800 120.550024
Presién de la columna de alta presion -2634.58920 590.164460
Relacién de reflujo de la columna de baja presién | 1575.436800 733.721821
Relacion de reflujo de la columna de alta presién | 1575.436800 733.721821

EnlaTabla3.2 se muestranlosresultados del analisis realizado para determinar qué variable
debe serconsiderada como una variable de control primario. Las variables de control primario son
en primertérmino, las composiciones de los productos de las columnas porque sonindicadores de
lapurezade los productosy determinan elcumplimiento delos objetivos de produccién. En segundo
lugar, como resultado del calculo de la funcién de pérdida L y del ITAE, se toma la decisién de
controlar la presion de la columna de baja presidon para mantener las condiciones de consumo
energético éptimo.

Con base en los resultados mostrados aqui, se toma la decisién de fijar 3 variables
controladas en uno o mas lazos primarios. Estas variables son: la presién de la columna de baja
presién que permite mantenerun consumo energético 6ptimo, y las composiciones de la pureza de
fondo de cada columna que determinan la pureza del producto.

3.4.- Paso 4.- Seleccion de la ubicacion del manipulador de rendimiento (TPM)

El manipuladorde rendimiento estd ubicado en el flujo de alimentacidn del proceso de destilacidn,
debido a que el balance de materia en cada unidad va desde el flujo de alimentacidn hasta los
productos de fondo. Tiene un comportamiento como se muestra en la Figura 3.5.

TPM

TPM colocado en la entrada de la planta. El balance de masas esta en direccion del flujo

Figura 3.5 Lugar donde el manipulador de produccion es colocado en la planta del caso de estudio.

En la planta simulada en régimen permanente, el TPM es colocado en el flujo de
alimentacién y como se ve en la Figura 3.6, el balance de masas se inicia del flujo a alimentacién
hacia los productos finales. Lalocalizacién del TPM noimportadesde el punto de vistadel régimen
permanente, pero si es importante en la parte dinamica.
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Figura 3.6.- Localizacion del manipulador de produccion (TPM) del caso de estudio. Balance de masas de la planta.

Vemosen laFigura3.6que el balance de masas del sistema se cumple, debido a que lasuma
de los flujos de los productos de fondo es igual al flujo de alimentacién de la planta sin tomar en
cuenta la recirculacién. La recirculacién y el flujo de alimentacidn, es el flujo total que entraen la
columnade destilacién de bajapresion LPCOLYy es divididaen dos flujos el de destiladoD1y el de
fondo B1. El flujo que alimenta la segunda columna HPCOL es el flujo de destiladoD1 y este es
dividido en dos flujos, el flujo del producto de fondo B2y el flujo de destilado D2, cumpliendo el
balance de masas en cada unidad y también cumpliendo el balance de masas globalmente.
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Capitulo 4.- Implementacion de |la parte ascendente de la
metodologia al caso de estudio

En este capitulo se explica laimplementacion de los pasos de la metodologia que se encargan de
definirlas estructurasde control y los lazos de control para cada nivel de control. El primer nivel que
se analiza es el de regulacién.

4.1.- Paso 5: Seleccionar la estructura de control del nivel de regulacion
El propdsito principal del nivel de regulacion es que el proceso no tenga un cambio que esté fuera

del rango de una operacidn aceptable cuando existen disturbios en el proceso, se utiliza una
estructura simple con controladores PID.

Las decisiones principales que se deben de tomar en este paso, son las siguientes:

a. Seleccionar las variables controladas secundarias
b. Seleccionar el emparejamiento de los lazos de control de estas variables

Primeramente, se debe estabilizar el proceso controlando las variables que influyen en el
balance de masas del sistema, estasvariablesson los niveles y las presiones. Estas variables cumplen
con las siguientes propiedades que enlista Skogestad (Skogestad, 2004):

e Lavariable es facil de medir.

e La variable es facil de controlar usando una de las variables manipuladas disponibles (la
variable manipulada debe tener un efecto directo, rapido y fuerte sobre la variable
controlada).

e Paralaregulacién: se debe tener una estructura de control que detecte “rapidamente” la
divergencia del valor de la variable con respecto al valor nominal.

En laregulacion, laformade deteccidon estdrelacionada con el control de balance de masas
de cada unidad y de todo el proceso. Para los sistemas de fase liquida como es el caso de estudio
considerado, el control de balances de masas en cada unidad se regula manteniendo los niveles de
los liquidos.

Existen dos tanques en cada columna de destilacién, se controla el nivel de cada uno de
ellosy ademas existen dos presiones de las cuales solo la presion de la columnade alta presion se

controladebidoaque estaesunavariable controladasecundariay la presion de lacolumnade baja
presidn es una variable controlada primaria que no pertenece al nivel de regulacién.

Ademas, se controla el manipulador de produccion (TPM) que es el flujo de alimentacion,
para mantener regulada la produccion, de tal forma que no sea modificada por los cambios que
puedan ver en el flujo de entrada.

En la Figura 4.1, se muestra el control de regulacion para la deshidratacién de THF, el cual
es un control de flujo de alimentacidon FC donde se manipulala apertura de la valvula V1 para
controlar el flujo de alimentacidn FEED, manipulamos laaperturade lavalvula V2 para controlarel
nivel del tanque de reflujo de la columna de destilacion de baja presién LC1. Para controlarel nivel
del tanque de reflujo de la columna de alta presidon LC2 es necesario manipular la apertura de la
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valvula V4, para controlarlos niveles de lostanquesde los rehervidores LC3y LC4 se manipulanla
apertura de las valvulas V3y V5 de la columna de bajay de alta presién, respectivamente.

Por ultimo, se controla la presidn de la columna de destilacién de alta presidn con PC2,
manipulando el calor especifico del condensador de estacolumna. Enla Tabla 4.1, se proporcionan
los datos de configuracidn de los controladores SISO Pl que fueron utilizados entodosloslazos de
control.

(Pcs
------------------ [0 'C)
~ >OP2 : LA R > @"1
7 ' ! .
LPCOL £ v
Eas

D2 Y

Figura 4.1.- Estructura del control de regulacion del proceso de destilacion azeotropico con cambios de presion.

Los valores de las ganancias son valores empiricos que en (Luyben, 2002) se han utilizado.
Una vez que se ha desarrollado la simulacién en régimen permanente, se sintonizan los
controladores para tener una mejor respuesta. Se usaron las técnicas de sintonizacién de Ziegler-
Nichols y Cohen-Coon, las cuales se describen en la siguiente seccion.

Tabla 4.1.- Configuracion de los lazos de control secundarios del proceso.

Variable Controlada Variable Manipulada Ganancia k., Ganancia T;  Accidn
controlador

Flujo de alimentacion Apertura delavdlvulaVl | 5.5 3.3 Inversa

Nivel del tanque del | Apertura delavalvulaVv2| 10 60 Directa

reflujo de la CBP

Nivel del tanque del | Apertura delavalvulaV4 | 10 60 Directa

reflujo de la CAP

Nivel del tanque del | Apertura delavalvulaV3 | 10 60 Directa

rehervidor de la CBP

Nivel del tanque del | Apertura delavalvulaV5 | 10 60 Directa

rehervidor de la CAP

Presion enla columna de | La entrada de calor del | 2 10 Inversa

alta presion condensador de la CAP

4.1.1.- Sintonizacion de los controladores del nivel de regulacidn

EnlaFigura4.2 se muestrael control Plenunaplanta.En el caso de estudio se recurre alos enfoques
analiticos para el disefo o cdlculo de un controlador P, es decir, se ajustan los parametros del
controlador. Ziegler y Nichols sugirieron algunas reglas para sintonizar los controladores PID (para
establecer valores para la ganancia k,,, T; y T,) con base en las respuestas escalon experimentales
ensistemas en lazo abierto o enelvalor k;, que produce una estabilidad marginal utilizandola accion
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de control proporcional en sistemasen lazo cerrado. Un sistema con estabilidad marginal es cuando
este se halla en el limite entre la estabilidad y la inestabilidad. (Ogata,1998).

1 | |
Bind, T (S—— S
K, (1 + Tis) | | Planta |

Figura 4.2.- Control Pl de una planta.

Hay dos formas de sintonizar controladores PID. La primera forma consiste en obtener
experimentalmentelarespuestade laplantaante unaentradaescalén,como se observaen la Figura
4.3. Si la respuesta no contiene integradores, ni polos dominantes complejos conjugados, la curva
de respuestadel escaldn puede tenerformade “S”, como se observaen la Figura 4.4. Estas curvas
se generan experimentalmente o a partir de una simulacién dindmica de la planta.

\ 4

. Planta g -

Figura 4.3.- Respuesta al escalon unitario de una planta (Ogata,1998).

La curva con forma de S se caracteriza por dos parametros: el tiempo de retardo L vy la
constante de tiempo T. El tiempo de retardo y la constante de tiempo se determinan dibujando una
rectatangente en el puntodeinflexionde lacurvaconformade Sy determinandolasintersecciones
de estatangente con el eje deltiempoylalinea c(t) = K, como se apreciaen laFigura4.4. En este
primer método, la funcidn de transferencia se aproximaa un sistema de primer orden con un
retardo de transporte.

c(r)

{ —— Lineatangente al punto de inflexion

=

T

Figura 4.4.- Curva de respuesta con forma de S.
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ZiegleryNichols sugirieron establecer los valoresde K, T; y T, de acuerdo con la formula

que se presentaen la Tabla 4.2. Existe una operacion aceptable cuando existen disturbios en el
proceso.

En el segundo método se establece T; = ooy Ty = 0.Se incrementalaganancia K, aunvalor critico

(K:) en donde la salida exhibe oscilaciones sostenidas. Si la salida no presenta oscilaciones
sostenidas para cualquier valor que pueda tomar la ganancia, no se aplica este método.

Tabla 4.2.- Regla de sintonizacion de Ziegler-Nichols basada en la respuesta escaldn de la planta (primer método).

Tipo de controlador K, T; T,
P T © 0
L T
Pl 0.9— = °
L 0.3
1
PID 1.22 2L 0.5L

En la Figura 4.5 se presenta una oscilacion sostenida, que ocurre cuando se llegaa una
ganancia critica (K,,) del sistemay se establece un periodo que dura cada oscilacién.

2 T T T T T T I
’ < Per >‘
Lar \ /\ /\ i
% | \/ \/ \/
0.5 B
0 [ [ [ [ [ [ [ [ [
0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10

Figura 4.5.- Oscilacion sostenida con un periodo Per.

ZiegleryNichols sugirieron establecerlosvaloresde K, T; y Ty . Para el segundo método
la siguiente férmula presentada en la Tabla 4.3.

Tabla 4.3.- Regla de sintonizacion de Ziegler-Nichols basada en la ganancia critica y en el periodo critico (segundo

método).
Tipo de controlador K, T; T,
P 0.5K,, 00 0
PI 0.45K,, 1 0
Epcr
PID 0.6K,, 0.5P., 0.125P,,

A continuacion, se presenta otro método que se utilizd parasintonizarlos controladores de
flujo, nivel y presion que estabilizan al proceso. Este método es el desarrollado por Cohen-Cooony
esta basadoen la curva de reaccién de un sistema, al sistemase le aplica una entrada escalén con
amplitud K. Coheny Coon (Coheny Coon, 1953) introduce un indice de auto regulacién definido
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como a =T/L, y se tiene que la férmula para la obtencion de los parametros K, y T; para un
controlador Pl son los siguientes:

" 0.9 (1 0.92T (4.1)
Pooan 3+ LT
3 - 4.2
T =6 (—L) (4.2)
1+ 1.2T

A continuacion, se presentan los valores de las ganancias obtenidas después de utilizarlos
métodos de sintonizacion descritos anteriormente y las respuestas a diferentes escalones en la
referencia del controlador, se utilizé el simulador Aspen Plus Dynamics V8.4

El controlador de flujo de alimentacién se sintonizé en lazo abierto debido a que no se
presentaron oscilaciones periddicas. La Tabla 4.4, muestra los valores que se obtuvieron de la
sintonizacion con los diferentes métodos, luego en la Figura 4.6, se muestra la respuesta del
controladorsintonizado conlos diferentes métodos ante diferentes cambios enlareferencia. Para

este controlador el método de sintonizacion de Cohen-Coon tiene un mejor indice de desempefio
en comparacion con los otros métodos.

Tabla 4.4 Valores de sintonizacion para el controlador de Flujo de alimentacidn.

Método de sintonizacién K, T; ITAE
Valores nominales propuestos por Luyben 33 53 5.5156
Ziegler-Nichols 0.497314 | 3.995999 | 22.9965
Cohen-Coon 0.590729 | 0.873519 | 4.99175
%:\ 106 - T T T T T —_—— Luyben
£ 104 I' o [ Ziegler-Nichols
S i: -==Cohen- Coon
5 1021 7o |~ Setpoints
8 L ] ~:
E 100 ] : F
H g . v
= 98- lk"'n. *
38 \ %,
9 %" \;:n. i
E 94 I I r r I
0 2 4 6 8 10 12
Tiempo (hr)

Figura 4.6 .- Respuesta del controlador de flujo ante diferentes referencias con los diferentes métodos de sintonizacion.

Paralos controladores de nivel se pruebalasintonizacidon tanto enlazo abierto como en lazo
cerrado. El controlador de nivel del tanque de reflujo de la columna de baja de presidn LC1 se
configuré conlosvaloresde K, y T; mostradosenla Tabla 4.5. En este caso se utiliz el método de
Ziegler-Nichols en lazo abiertoy en lazo cerrado, dando como resultado que el método en lazo
cerrado no arroja sobretiros en su respuesta ademas de tener una respuesta mas rapida como se
observa en la Figura 4.7. Sin embargo al tener una ganancia tan alta, en el esfuerzo de control se

observaron saturacionesde lavalvula, porlotantose haelegidolosvalores de las ganancias en lazo
abierto.
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Tabla 4.5.- Valores de las ganancias para el controlador de nivel LC1.

Método de sintonizacién K, T; ITAE
Valores propuestos por Luyben 10 60 0.8940
Ziegler-Nichols 16.50579 6.110467 0.4077
Ziegler-Nichols en lazo cerrado 1230.077 1 0.2628

3.6F L L : L : | | === Luyben
3.5 - === Z-N(abierto)
-_— Setpoint

. 3.4r === Z-N(cerrado)
=
= 3-3¢
=
= 3.2+

3.1+

3ﬁ
(0] 2 4 6 8 10 12

Tiempo (hr)

Figura 4.7.-Respuesta del controlador de nivel del tanque de reflujo de la columna de baja presion para algunas
referencias con los diferentes métodos de sintonizacion.

El controladorde nivel del tanque de reflujo de lacolumnade alta presién LC2 se sintonizd
con los mismos métodos anteriormente descritos. El resumen se muestraenlaTabla4.6. Con estas
ganancias se realizan las pruebas para ver la respuesta del controlador ante algunos cambios en
referencias del nivel de este tanque. Se obtienen los resultados mostrados en la Figura 4.8.

Tabla 4.6.- Valores de las ganancias para el controlador de nivel LC2.

Método de sintonizacion K, T; ITAE
Valores nominales propuestos por Luyben 10 60 0.3648
Ziegler-Nichols 6.586091 4127824 | 0.2376
Ziegler-Nichols en lazo cerrado 372.4032 1.5 0.1180
3.17 : L : : L T | = Luyben
3- A o | mmmene Z-N (abierto)
===:Z7-N (cerrado)
2.9¢ LN 7 | === Setpoints
E 28" .
[«5)
=
= 2.7F |
2.6 .
2.5 £ .
L)
(@) 2 4 6 8 10 12

Tiempo (hr)

Figura 4.8.- Respuesta del controlador de nivel del tanque de reflujo de la columna de alta presion ante diferentes
referencias con los distintos métodos de sintonizacion.
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Para el controladorde nivel del tanque del rehervidor de lacolumnade baja presidn LC3se
utilizaron también los métodos de sintonizacidn explicados anteriormente. Resultaron las ganandias
obtenidasenlaTabla4.7. Estas ganancias son puestas a pruebamediante cambios de referendaen
el controlador como se muestra en la Figura 4.9. Ademas se sefiala que en este caso, las dos
sintonizaciones tienen casi la misma respuesta, por lo que se tomara como criterio el indice de

desempefio. Con este controlador el esfuerzo de control es menorcon las ganancias de Z-N en lazo
abierto.

Tabla 4.7.- Valores de las ganancias del controlador de nivel LC3.

Método de sintonizacidn K, T; ITAE
Valores nominales propuestos por Luyben 10 60 0.5914
Ziegler-Nichols 51.7388 | 2.133516 | 0.1937
Ziegler-Nichols en lazo cerrado 645.3722 1 0.1859
36 4 V--r n—757—7">— "
=-=:Luyben
34l | | ===2-N (abierto)
’ 5 BN I L L Z-N(cerrado)
===Setpoints
£ 3.2 .
©
=
Z 3F i
2.8 f N
2'60 2 4 6 8 10

Tiempo (hr)

Figura 4.9.- Respuesta del controlador de nivel del rehervidor de la columna de baja presion ante diferentes
perturbaciones con las diferentes sintonizaciones.

La sintonizacidn de las ganancias para el controlador Pl del tanque del rehervidor de la

columnade alta presién LC4, se realizé como enlos casos anteriores. Los resultados se reportan en
la Tabla 4.8.y en la Figura 4.10.

Tabla 4.8.- Valores de las ganancias para el controlador de nivel del rehervidor de la columna de alta presion LC4.

Método de sintonizacién K, T; ITAE
Valores nominales propuestos por Luyben 10 60 0.4782
Ziegler-Nichols 23.34306 | 4.042738 0.1784
Ziegler-Nichols en lazo cerrado 867.8762 1 0.1193

Las ganancias son escogidas a partir del esfuerzo de control, como en los casos anteriores,

porlotanto, se tiene que lasintonizacion porZ-N enlazo abierto espropuesto para este controlador
de nivel.
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Figura 4.10.- Respuesta del controlador de nivel del tanque del rehervidor de la columna de alta presion ante diferentes
perturbaciones con las diferentes sintonizaciones.

Para terminarla sintonizacidon de los controladores de regulacién, se calcula el controlador
de presidonde lacolumnade alta presién PC2. El controlador sintonizado porel método de Ziegler-
Nichols mejora el tiempo de la respuesta del controlador. Los valores de las ganancias estan
presentados en la Tabla 4.9. La mejora en la respuesta se puede observar en la Figura 4.11. En el

casode lapresidn, el criterio ITAE con respecto al método de Cohen-Coon tiene el valor mas cercano
a cero por lo que es considerado la mejor opcién.

Tabla 4.9.- Valores de las ganancias para el controlador de presion PC2 de la columna de alta presion.

Método de sintonizacién K, T; ITAE
Valores nominales propuestos por Luyben 2 10 31.0784
Ziegler-Nichols 6.012351 | 3.996077 6.4522
Cohen-Coon 6.168654 | 2.532369 4.5509
135 T T : : T T -
-— Setpoints
130+ === uyben
------ Ziegler-Nichols
125 —-=:Cohen-Coon

r r r r

=
o
a1

Tiempo (hr)

Figura 4.11.- Respuesta del controlador de presion de la columna de alta presion con las ganancias de los diferentes
meétodos de sintonizacion ante varias perturbaciones.

Se sintonizaron los controladores secundarios y se eligieron los mejores valores de
ganancias K, y T; para estos controladores. Laeleccion se hizo enfuncion de larespuesta dinamica

el indice de desempefio ITAE y el esfuerzo de control. Los resultados son presentados en la Tabla
4.10.
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Tabla 4.10.- Nueva configuracion de los lazos de control secundarios del proceso.

Variable Controlada Variable Manipulada Ganancia k., Ganancia T;  Accién

controlador
Flujo de alimentacién Apertura delavélvula Vvl | 0.590729 0.873519 Inversa
Nivel del tanque del | Apertura delavalvulaV2| 16.50579 6.110467 Directa
reflujo de la CBP
Nivel del tanque del | Apertura delavalvulaV4 | 6.566091 4.127824 Directa
reflujo de la CAP
Nivel del tanque del | Apertura delavalvulaVv3 | 51.7388 2.133516 Directa
rehervidor de la CBP
Nivel del tanque del | Apertura delavélvulaVs | 23.34306 4.042738 Directa
rehervidor de la CAP
Presion enla columna de | La entrada de calor del | 6.168654 2.532369 Inversa
alta presion condensador de la CAP

Estosvaloresson los que se vana emplear parael siguiente pasoy las comparaciones entre
las metodologias.

4.2.- Paso 6: Control de supervision

Esta etapa se encarga de controlar las variables primarias del proceso de destilacion. En nuestro
caso de estudio son las concentraciones y la presion de la columna de baja presion.

Para determinarlaconfiguracion de control, este paso se divide en tres secciones: En primer lugar,
serealizaun andlisis de sensibilidad que permite establecerlos emparejamientos de variables para
definir los lazos de control; es decir, se determinan los pares de variables de salida controladas y
variables de entrada manipuladas. Ademas, se analizan sus interacciones. En segundo lugar, se
decidid controlarindirectamentelas composicionesde los productos, con el control de temperatura
de plato en las columnas. Sin embargo, esimportante seleccionar convenientemente un plato para
controlar la temperatura en cada columna de destilacién. En tercer lugar, se decidié disefiar un
controlador MPC debido a las interacciones que existen normalmente en las columnas de

destilacion, pero la decision de considerar el disefio de un control MIMO se tomo principalmente
en funcidn de los resultados del andlisis de sensibilidad.

Con el propdsito de disefiar el controlador MIMO, es necesario formular un modelo
dinamico reducido del sistema. Para obtener el modelo matemadtico se utilizd la técnica de
identificacion de sistemas en espacio de estados.

4.2.1.- Analisis de sensibilidad

El resultado del andlisis de sensibilidad sirve para determinar la configuracion de la
estructura de control de las variables primarias del proceso. Después de este analisis se decidié
hacer un control SISO para el control de presién enla columnade baja presiényun control MIMO
para el control de la concentracion.

Para este analisis se utilizé la féormula de sensibilidad paramétrica de Dorf (Dorf, 2005). El
sistema tiene dos columnas de destilacidn, las variables primarias de salida son la presiéon de la
columnade bajapresidnylaconcentraciénen elproducto de fondo encada columna de destilacién.
Las variables de entrada del sistemason el calor especifico del condensador de la columna de baja
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presion, el calor de entradaen el rehervidorde la columnade baja presion, el calor de entradaen
el rehervidorde lacolumnadealta presion, y los reflujos de cada columna de destilacidn del sistema.

En el andlisis consistiden aumentar o disminuiren un 5% del valor en régimen permanente,
las variables de entrada, una a una (Tabla 2.2). La simulacién se realizé usando el software Aspen
Plus Dynamics V8.4, se tomd en cuentalasintonizacién de los controladores delnivel de regulacién

presentados en el paso anterior. Los valores resultantes se registran en una tablay se calcula la
sensibilidad paramétrica de Dorf (Dorf, 2005) con una pequeiia modificacién.

La formula que se uso es la siguiente:

Cambio % en Variable Medida (4.3)

~ Cambio % en Variable Manipulada

Cuando el indice de sensibilidad S tomavalores alrededor de uno, hay una relacién directa
entre los cambios; cercano a cero no hay relacién entre las variables; y cuando es muy superior a
uno se tiene una salida muy sensible a los cambios en la entrada. A continuacidn, se presentan la
Tabla4.11 con losvaloresresultantes de este analisis y despuéslas conclusiones que se realizaron.

Con losresultados reportados enla Tabla4.11, se puede concluir que las composiciones de
los productos de fondo tienen fuertes interacciones con mas de unavariable; porlo tanto, se decidié
implementar un controlador MIMO MPC para controlar estas variables primariasy un controlador
Pl para controlar la presion de la columna de baja presion (CBP). Con lavariacion de +5% en el
calor especifico del condensador de lacolumnade baja presidn se obtiene unindice de sensibilidad
altopara la presion. Porlo que esto se tomé en cuenta para decidir colocar un controlador PI SISO.
El controlador MIMO para las purezas de productos fue elegido debido a las interacciones que se
observan. Lacomposicion de THF en el producto de fondo de lacolumna de alta presién (CAP) tiene
interacciéon con el calor en el rehervidor. El calorespecifico del condensador de la CBP, el reflujo de
la CBP y el calor de entrada del rehervidorde laCBP tienenunvalorde S de 0.2, en una de las dos
variaciones en cadavariable de entrada. Y conla variable de salidade laconcentraciénde THF en el

producto de fondo de la CBP se tiene el mismo caso, simplemente que el reflujo de la CAP tiene
similares valores con las variables de entrada de la CAP.

Una de las formas de controlar composicion es hacerlo de manera indirecta para evitar la
necesidad de medirlacomposicién. Se realiza un control de temperaturaenlugarde un control de
composicién. Para que este control indirecto funcione adecuadamente, se debe mantener una
relacién de reflujo constante en el proceso (Horiy Skogestad, 2007). Por lo que se necesitaregular
las relaciones de reflujo, y para ello se realiza lo siguiente:

Para mantener constante la relacion de reflujo (RR), en el simulador Aspen Plus Dynamics
se utilizaun bloque [lamado Multiply que mantiene larelacién entre dos entradas para una salida.
Las dos entradas son el total de flujo masico del destilado de la columna de baja presiény el valor
de laRR que es de 0.40722, y la salidaes el flujo masico del reflujo de la columna de baja presion.
Para la columna de alta presién son las mismas entradas y salida, pero con una RR de 0.152835.

La Figura 4.12 muestra el diagrama de flujo del proceso con la incorporacién de estos
controladores dentro del simulador. Los controladores para mantener el reflujo constante estan

45



indicados por RR1 y RR2. Esta regulacion permite controlarlacomposiciénindirectamente através
de laregulacién de temperatura en un plato.

Tabla 4.11.- Resultados del andlisis de sensibilidad realizado para las variables primarias del proceso.

Concentracion en el producto de Concentracidn en el producto de
Variables de salida fondo de la columna de baja presién | fondo de la columna de alta presion | Presidn en la columna de baja presién
Variables de entrada de THF de THF
% de % de %d —
Valores Variacidn del Unidad Valores |variaciéndel| indicede Valores |variaciéndel | indice de Valores de :Iarllaclon indice de
nominales 5% A rasyl valor sensibilidad | resultantes| valor sensibilidad | resultantes © palor ibilid
resultante
resultante resultante
1123181.77 0.8493 |14.2121212(2.84242424| 0.9999 1 0.2 29.617 97.4466667 |19.4893333
Calor de entrada del rehervr‘d,or de la| 1069696.92 Btu/hr
columna de alta presién
1016212.08 0.9877 |0.23232323(0.04646465| 0.9759 | 1.42424242 |0.28484848| 12.2864 | 18.0906667 |[3.61813333
932.71605 0.9569 |3.34343434(0.66868687 | 0.9944 | 0.44444444 |0.08888889| 19.3247 | 28.8313333 |5.76626667|
Reflujode la co!ifmna de alta 888.301 lomol/hr|
presion
843.88595 0.931 [5.95959596 (1.19191919| 0.9973 | 0.73737374 |0.14747475| 21.7292 | 44.8613333 |8.97226667|
-1175403.23 1 1.01010101| 0.2020202 0.9795 | 1.06060606 (0.21212121 4.5072 69.952 13.9904
Calor especifico del co.ndens.a,dor de 111943165 Btu/hr
la columna de baja presion
-1063460.06 0.8183 |17.3434343(3.46868687| 0.9999 1 0.2 37.1023 147.348667 |29.4697333|
1184094.08 0.8188 | 17.2929293 | 3.45858586 | 0.9999 ;| 0.2 46.3548 209.032 41.8064
Calor de entrada del \:ehewl‘dyor dela 1197708.65 Btu/hr
columna de baja presion
1071323.21 0.9355 |[5.50505051| 1.1010101 | 9.97E-01 | 0.73737374 |0.14747475| 21.1477 | 40.9846667 |(8.19693333
689.884832 0.8131 |17.8686869 |3.57373737| 0.9999 1 0.2 29.4629 | 96.4193333 |19.2838667|
Reflujo de la co{tfmna de baja 657.033174 lbmol/hr|
presién
624.181515 0.9443 |4.61616162(0.92323232| 0.9962 | 0.62626263 |0.12525253| 20.5446 36.964 7.3928
rR2 |
DR2
F1
| |
: Y v

Figura 4.12.-Diagrama de flujo del proceso de destilacion con cambios en presion con los controladores de reflujo.

Una vezque se realizé esto, las variables manipuladas se reducen alas siguientes: calor en
el rehervidorde las columnas de baja y de alta presion, y el calor especifico del condensadorde la
columna de baja presién. La ultima variable se empareja con la presién de la columna de baja
presién. Enresumen, los dos lazos primarios consisten en un control SISO pararegularla presion de
la primera columna, manipulando el caloren el condensador;y en un control MIMO para regularla
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temperaturaen un plato, paracadacolumna, manipulando loscalores delos rehervidores de ambas
columnas.

Para el primer lazo de control primario se utiliza un controlador Pl, mientras que en el
segundolazo de control se desarrolla un control MIMO MPC. Sin embargo, se necesitasaberen qué
plato controlar la temperatura. Esto se presenta en la siguiente seccién.

4.2.2.- Seleccién de platos de control de temperatura
Para conoceren qué plato controlar latemperaturase utilizanlos criterios de seleccidn descritos en
(Luyben, 2006). Brevemente son los siguientes:

1. Criterio de pendiente: Se selecciona el plato donde exista un cambio grande en la
temperatura de plato a plato. Esto es una diferencia entre platos adyacentes Tj,.1 — Tj,.

2. Criteriode sensibilidad: Se buscaun platoen el que ladiferencia de temperatura sea mayor
cuando existe un cambio en la variable manipulada. Este cambio se sugiere muy pequeio
(0.1%) por ejemplo en el calor del rehervidor.

3. Criterio SVD: Se usa el andlisis de descomposicion de valor singular (SVD, por sus siglas en
inglés). Se utilizaun programa estandarSVD (lafunciéon svd de MATLAB) para descomponer
unamatriz de ganancia K’, con dimensién determinada por el nimero de platosy el nimero
de variables manipuladas, filas y columnas respectivamente.

4. Criterio de temperatura invariante: Con las purezas del fondo y del destilado fijas, se
manipulalacomposicién de laalimentacidnsobre un rango esperado. Se selecciona el plato
donde la temperatura no cambia a pesar de los cambios.

5. Criteriode variacion minima de producto: Se elige el plato que produzca el menor cambio
en las purezas del producto. Por ejemplo, cuando la pureza del producto se mantiene
constante aun ante perturbaciones de las composiciones de alimentacién.

El primer criterio es el de la pendiente (slope), se selecciona el plato que, ante un cambio
enlaentrada, mayor cambio de temperaturagenere. Enla Figura4.13se muestradel ladoizquierdo
para la columna de baja presién y del lado derecho para la columna de alta presion.

La Figura 4.13 muestra las temperaturas de los platos de cada columna de destilacion en
régimen permanente. Este criterio establece que el plato con mayor cambio de temperatura es el
gue se elige; en este criteriose concluye quelosplatos 11y 10son los seleccionados para la columna
de bajay alta presion, respectivamente.

El criterio de andlisis de sensibilidad consiste en calcular las variaciones de temperatura en
los platos, ante un incremento del 1% de la variable manipulada. En nuestro caso es el calor del
rehervidoren cadacolumna. Enla Figura4.14 se observaque el resultado es el que tengala mayor

ganancia, en el caso de la columna de baja presiénesel plato11 y en la de alta presiénesel plato
9.

Usando el criterio de descomposicion de valor singular (SVD) se obtiene la matriz de
ganancias K con lainformacién obtenida en elandlisis de sensibilidad. La matrizse forma entre todas
las temperaturas de los platos y las variables manipuladas, donde, las filas son el nimero de platos
y las columnas las variables manipuladas. Esta matriz se descompone usandoun programa estandar
de SVD (utilizando la funcién “svd” en Matlab con el siguiente comando: [U, S, V]=svd (matriz K',
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‘econ’) en tres matrices: K" = UoVT. Los vectores de U son graficados en funcién del nimero de
platos de lacolumna. La matriz Uindica qué salidasdel procesoson las mas sensibles (Luyben, 1996).

Este criterio toma en cuenta la matriz K’ como los valores resultados del analisis de
sensibilidad que son mostrados en la parte superior de la Figura 4.14, y los valores de la matriz U
son presentados en la parte inferiorde la Figura4.14. Como resultado se tiene que paralacolumna
de baja presién se seleccione el plato 11y para la columna de alta presién el plato 9.

Conbase en estos criterios, se tomd ladecision de regularlatemperaturade los platos 11y
9 paralacolumnas de bajaylade alta presidn, respectivamente, manipulando elcalordelrehervidor

de ambas columnas.

Porlotanto, lasiguiente tarea es obtener un modelo matematico que represente el sistema
MIMO formado por las dos temperaturas de los platos seleccionados y los dos calores de entrada
de los rehervidores. Este modelo es necesario para disefiar un controlador MPC.

El procedimientode obtencién delmodelo parael disefio delcontrolador se presentaen las

siguientes secciones.

Perfiles de temperatura: Col Baja Presion  Perfiles de temperatura: Col Alta Presion
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Figura 4.13.-Criterio de desplazamiento de temperaturas en las columnas de destilacion.
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4.2.3.- Obtencion del modelo por identificacion en lazo abierto

Para disefiar un controladortipo MPCse necesitaun modelo en espacio de estados discreto, el cual
se puede obtener a partir del modelo matematico del proceso. Debido a que se usa un simulador
de procesos, no se cuenta con este modelo matematico del proceso. Una de las técnicas de
modelado es la identificacidon de sistemas: a través del andlisis de datos de entrada y salida del
proceso es posible obtener un modelo matematico, Util para disefiar este controlador MPC.

Paralaformulaciéon del modelo se tienen dosentradas y dos salidas, las entradas son el calor
en el rehervidor de la columna de baja presiony el calor en el rehervidor de la columna de alta
presién. Mientras que, las salidas son la temperatura del plato 11 de la columna de baja presion y
la temperaturadel plato9 de la columna de alta presién. Para obtenerel modelo a partir de estas
variables se necesita seguir el procedimiento mostrado en la Figura 2.8.

Primero se disefia un experimento para adquirir datos que sirven para obtener el modelo.
Paraello, la sefial de entrada no debe ser una entrada escalén o una entrada rampa, para nuestro
caso se utilizd unasefial binaria pseudoaleatoria (sbpa), en particular, unasbpa de 6 bits dondela
longitud total estadada por 2" — 1 = 26 — 1 =63 datos con unaamplitud parala columnade baja
presiénde 1.12x10°+1% Btu/hry parala columnade alta presion 1.06x10°+1.54% Btu/hr, con una
duracidntotal de 94.5 horas. Estas sefiales de entradase muestranenla Figura4.15. El tiempo que
duran los 6 bits esde 9 hr, por lo que cada bittiene una duracionde 1.5 hr. El tiempode 9 hres el
tiempo de estabilizacidn de las columnas de destilacidn del sistema.

Las sefales de salida obtenidas se muestran en la Figura 4.16. Se observan amplitudes de
temperatura similares en ambas sefiales y que llegan a estabilizarse casi al mismo tiempo.

Despues de disefiar el experimento y obtener las sefiales de entraday salida, se busca un
modelo usando la herramientadeidentificacion de sistemas de MATLAB, la cual esllamadacon el
comandoident. Se importan los datos de entraday salida del sistema; después se elige que tipo de
modelos se quieren estimar: paranuestrocaso de estudio sedecidié formular un modelo en espacio
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de estados. Después se proporcionael ordendel sistemay se obtienen varios modelos en espacio

de estados, los cuales mediante el criterio de asemejarse mas al comportamiento de los datos del
experimento es elegido. Este criterio es llamado Fit, el cual esta definido por la eq. 4.4.

[ly — J?II) (4.4)

Fit =100 <1 — —
ly — Il

donde y son los datos de salida del experimento, y es elpromedio de los datos de salida del
experimentoy y es la salida del modelo. El mejor Fit alcanzado por los diferentes modelos en
espacio de estados fueronde 98.04% paralatemperaturadel plato 11enla columnade baja presion

y de 93.75% para la temperatura del plato 9 en la columna de alta presién. El modelo que obtuvo
estos resultados esta representado en la eq. 4.5. Es un modelo discreto en espacio de estados.

El modelorepresentadoenlaeq. 4.5(4.5) se simulay se compara con los datos de entrada
ysalidaobtenidos enelexperimento,ver Figura4.17. En la parte superior, lasalida es |latemperatura
del plato 11 de la columnade baja presidn, donde el modelo obtiene casi el 98% de Fit. En la parte
inferior se tiene la temperatura del plato 10 de la columna de alta presion para la cual el modelo
alcanza un 93% de Fit.

x(k + 1) = Ax (k) + Bu(k) (4.5)
y(k) = Cx(k)
Donde
—18.12 —-1.202 0.7138 5.527 —0.0006884 0.0003937
A= 22.2 —7.919 —12.79 -3.178 B = 0.001389 —0.0008602
—0.5539 0.3601 0.07509 —-0.7253} —0.00004811 0.00002849 |
—14.71 -2.306 2.691 1.376 —0.0005596 0.0003121
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Figura 4.15.-Sefales de entrada SBPA para la identificacion del modelo del sistema.
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Temperatura del plato 11 en la columna de baja presion
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Figura 4.16.- Salidas medidas del sistema cuando la entrada es la sefial SPBA de la Figura 4.15.
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Figura 4.17.- Comparacion de los datos del experimento vs el modelo identificado en espacio de estados, para la salida
Y1 el fit alcanzado es del 98.04% y para la salida Y2 el fit alcanzado es de 93.75%.

Porlo tanto, el modelorepresentado porlaeq. 4.5 esun buen candidato para representar
la dindmicade los datos de entrada y salida del sistema MIMO de 2x2 y es utilizado paradisefiar el
controlador MPC presentado en la siguiente seccion.

Para validarel modelo se usa una sefal nuevagenerada mediante una PRBS de 6 bits, con
unaduracionde 74.5hrs, lacual se presentaen la Figura4.18. El valorde laamplitud parala columna
de bajapresidénesde 1.12x10°+1% Btu/hry parala columna de alta presion 1.06x10°+1.74% Btu/hr.

Los resultados al ingresar estos valores al modelo contra los datos reales de la planta son
representadosen la Figura 4.19 se observa que las temperaturas del plato 11y del plato 9 con un
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fitdel 71% y 66% respectivamente. Porlo que el modelo presentadoenlaeq. 4.5 es adecuado para
disefiar el controlador MPC.
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Figura 4.18.- Entrada de calor para validar modelo presentado en la eq. 4.5.
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Figura 4.19.- Validacion del modelo con los datos de entrada presentados en la Figura 4.18 contra los valores reales de la
planta cuando se le aplica esta entrada.

4.2.4.- Diseflo del controlador MPC

Con el modelo representado en la eq. 4.5 que predice la dindmica del proceso de
deshidratacion de THF, se configura el controlador MPC, el cual es implementado en
Simulink/MATLAB mediante el toolbox Model Predictive Control. Para disefiar el controlador

primeramente se usaun modelo de espacio de estados discretos. Con los valores de cada matriz se
crea un modelo como lo muestra la Figura 4.20.
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Modelo en espacio de estados discreto

1812 -1202 07138 5527 —0.0006884  0.0003937
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Referencias

Figura 4.20.- Modelo para obtener las configuraciones del controlador MPC, se necesita el modelo identificado en
espacio de estados y los valores de referencia (valores de régimen permanente) de la temperatura.

Despuésdeincorporaren el toolbox de MPC, el modeloreducidoyformulado para disefio

del controlador, se usa la herramienta design para definir cudles son las variables manipuladas, las
variables controladas (salidas medibles) y el tiempo de muestreo. Los datos proporcionados son:

e Numero de variables manipuladas: 2
e Numero de variables controladas: 2
e Tiempo de muestreo: 0.01

Una vezrealizadaestaaccion, se configuran los horizontes de control y de prediccion. Estos
valores son elegidos experimentalmente; sinembargo, se debenconsiderar dos criterios para elegir
estos numeros. El primer criterio es que el horizonte de prediccion Hy, no puede ser tan grande
debido al gasto computacional, y el segundo criterio es que el horizonte de control H,, debe de ser
menor que el horizonte de prediccién. Como ayuda se utilizd la herramienta de simulacién del
controlador MPC, donde se crea un escenario, y se realizaron simulaciones con las cuales se llegd a
ver un mejor desempefo con estos valores.

e Horizonte de prediccion (Hp): 75
e Horizonte de control (H,): 50

El horizonte de predicciénes el nimero de muestrasde las salidas futurasy el horizonte de
control determinael nimero de movimientos usados paraseguir la trayectoria futura del control.

Las restriccionespara las variables manipuladas son configuradas como dos valores minimos
y dos valores maximos. Los valores minimos son los valores nominales en régimen permanente de
los calores de los rehervidores en cada columnade destilacién, mientras que los valores maximos,
sondeterminados porlacantidad de calor que soporta el procesosin generar pérdidasmayoresa5
Ibmol/hr en el flujo de salida del producto de fondo de THF, cuando se le aplican diversas
perturbaciones. En cuantoa las restricciones de las variables controladas, no se pone algun limite.
Esto es configurado de la siguiente manera:
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e Restricciones
o Paralas variables manipuladas: Minimo: [1.1052x10° 1.0483x10°] (Btu/hr)

Maximo: [1.1503x10° 1.0911x10°] (Btu/hr)
o Paralasvariables controladas: sin restricciones

Las restricciones ayudan a mantener el control de latemperatura, debido a que si existe un
calor de entrada suficientementealto, latemperaturaenlacolumnade destilacién provocaria que
perdiéramos producto debido a la evaporacidn de nuestra mezcla en el tanque del rehervidor.

Los pesos definen la estructura de las matrices de ponderacién Q y R, que son los pesos
para las variables manipuladas, el indice de las variables manipuladas y las variables de salida son
matrices con ny, Ny, y n, columnas, respectivamente. Donde n, es el nimero de variables

manipuladas y n, es el nimero de variables controladas.

e Pesos
o Variables manipuladas: [00]
o Indice de las variables manipuladas: [0.0449 0.0499]
o Variables de salida: [22 11]

Los pesos que pertenecena la matriz R penalizan a las variables de entrada o variables
manipuladas, y los pesos de las variables de salida pertenecen alamatriz Q. Estas variables fueron
obtenidas a partirde laherramienta desintonizacidn de pesos, disponibleen ellainterfaz de disefio
de controladores MPC de Matlab. Para mas detalles acerca de esta herramientair al anexo C.

Con estos parametros, se terminael disefio del controlador, el cual es guardado enel area
de trabajo de MATLAB para utilizarse con lasimulacidon de laplantareal. Enelanexo C se encuentra
informacion mas detalladade la herramienta paradisefiarun controlador MPC. A continuacidn, se
muestrael desempefio del controlador MPC, aplicando diferentes perturbaciones en el sistema.

4.2.4.1.- Pruebas deldesempefiodel controlador MPC

Enla Figura4.21 se muestraun diagramade flujo del proceso con todos los controladores del nivel
de regulacion y del nivel de supervision. Los controladores del nivel de supervision son dos: un Pl
para la presidonde la columna de baja presién que mantiene laenergia estableciday el controlador
MIMO MPC que controla indirectamente las concentraciones de los productos de fondo mediante
latemperatura de los platos seleccionados en cada columna de destilacién.

Para probarel desempefiode nuestro controlador se hanrealizadounaserie de pruebas en
el entorno de simulacién, aplicando perturbaciones en la composicion de THF de la corriente de
alimentacién. En la Figura 4.22 se observa que la perturbacién esta entre valores de 0.25 a 0.35
fraccion molar de THF.
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Figura 4.21.- Diagrama de flujo del proceso con los controladores de las variables controladas secundarias y los
controladores de las variables controladas primarias.
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Figura 4.22.- Perturbacion en el flujo de alimentacion con el cudl se prueba el desempeiio del controlador MPC

Ante esta perturbacién, las temperaturas controladas tuvieron los siguientes

comportamientos presentados enla Figura4.23. Se muestrala temperaturade referencia del plato
11 en la columna de baja presion y el comportamiento de la temperatura controlada.
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Comportamiento de la variable controlada ante la perturbacion — Referencia
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Figura 4.23.- Comportamiento de la temperatura del plato 11 de la columna de baja presion ante la perturbacion
propuesta en la Figura 4.22.

Enla Figura4.24 se muestrael comportamientode latemperaturaenel plato9, cuando se
aplicala perturbacién enla composicion de THF de la corriente de alimentacion. Enambas graficas
se observaque latemperaturanollegaaestabilizarseen unvalor. Sabemos que se tendran errores
en estado estable debido a que el controlador MPC tiene multiples entradas y multiples salidas.

A pesarde este comportamiento, no es tan malo, si analizamos lacomposiciéndel producto
de fondodeinterés. Se lograunapurezamuy cercanaa la deseada o superior, estose puedeveren
la Figura 4.25. Las simulaciones probaron que la estructura de control propuesta logra mantener
una pureza cercana a la deseada, aun cuando se tiene una perturbacién mayor a 0.3.

Finalmente, se presenta el comportamiento de las variables manipuladas, que son los
caloresde losrehervidores,y se observa un comportamientosimilarenambas entradas.Se muestra
en la Figura 4.26, que tanto el calor del rehervidorde la CBP y de la CAP no pasan los limites
establecidos por las restricciones del controlador MPC.
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Figura 4.24.- Comportamiento de la temperatura del plato 9 de la columna de alta presion ante la perturbacion
propuesta en la Figura 4.22.
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Figura 4.25.- Comportamiento de la concentracion de THF en el producto de fondo de la columna de destilacion de alta
presion ante la perturbacion propuesta en la Figura 4.20.
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Figura 4.26.- Comportamiento de las variables manipuladas del controlador MPC ante las perturbaciones presentadas en
la Figura 4.20.

4.3.- Paso 7.- Optimizacion
Cabe destacarque el paso 7 de optimizacidn se refiere auna optimizacidonenlineaque no

es propuesto en este proceso. Laoptimizacién que se realizd en el Paso 3 es fuerade lineay con el
sistema en régimen permanente, mientras que, el Paso 7 se lleva acabo con el sistema
dindmicamente. La primera sirvié para redefinir las condiciones nominales de operacidon que
minimicen elconsumo energético. Laestructura de control se definid de formatal que se asegurara
ese consumo energético dptimo. Por lo tanto, la optimizacién en régimen permanente en
combinacién con la estructura de control de plantacompletaque se propone, cumplende manera
adecuadalos objetivos de producciény los objetivos operacionalesimpuestos. Por este motivo no

se considerd una optimizacién dindamica adicional.

Otras de las razones de las porque no se realiza la etapa nos la menciona Panahi (Panahi,
2011) que una de las ventajas de tenerque seleccionar las variables controladas primarias a través
de unafunciénde pérdidaL, es que esta etapa puede omitirse. Porlo que en esta investigacion no

se ha aplicado.
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Capitulo 5.- Comparacion de las estructuras de control disefiadas
por Luyben y la propuesta en esta investigacion

En este capitulo se retoma el problema propuesto por Luyben (Luyben, 2002) sobre el control de un
proceso de destilacion azeotrépica con cambios de presidn, el cual fue disefiado para deshidratar
THF. El proceso y los resultados de la simulacién estatica se describen en el Capitulo 2. En los
capitulos 3 y 4 se presentael desarrollo de una estructura de control basado en la metodologia de
planta completa de Skogestad (Skogestad, 2004, 2011, 2012) para el mismo caso de estudio. Las
estructuras de control se comparan entérminos delaenergia consumida encada estructura cuando
se aplicauna serie de disturbios. También se analiza el comportamiento de la pure za del producto
de fondo de la columna de destilacidn de alta presion.

Resumiendo, cuando se disefia una estructura de control de planta completa se deben
tomar las siguientes decisiones (Gernaey et al.,2012):

e Decisidn 1: Seleccionar las variables controladas primarias.

e Decision 2: Seleccionar las variables controladas secundarias.

e Decisidn 3: Localizar el manipulador de produccion.

e Decision 4: Seleccionar el emparejamiento de las variables de entrada y las variables
controladas.

Estas decisiones se presentany explican cuando sontomadas en los diferentes pasos de |la
metodologia de control aplicada. A continuacién, se describela estructura de control propuesta por
Luyben (Luyben, 2002) para el proceso de deshidratacion de THF.

5.1.- Estructura de control de planta completa propuesta por Luyben

Luyben (Luyben, 2002) propone una estructura de control de planta completa para el proceso de
destilacion azeotrépico. El disefio de esta estructura de control utiliza el procedimiento propuesto
en (Luybenetal., 1997). Este procedimiento es sistematico para el disefio de estructuras de control
de plantas completas que lo conforma en nueve pasos. Estos son:

Establecer los objetivos de control.

Determinar los grados de libertad.

Establecer el sistema administrador de energia.

Ajustar la velocidad de produccion (decision 3).

Controlar la calidad del producto, la seguridad y los limites operacionales.

Fijarun flujo en cada corriente de recicladoy controlar ladisponibilidad de materia prima.
Revisar balances de componentes.

Controlar unidades de operacidon individuales.

Optimizar la economia e implementar controlabilidad dindmica.

LN WNRE

Tomando en cuenta las decisionesque sedan a conocer anteriormente, en el procedimiento
de Luybenlas decisiones 1,2y 4 no son explicitas, pero estanincluidasimplicitamente en lamayoria
de los pasos. A pesarde que el procedimientoes sistematico, es heuristico en elsentido que no esta
claro como los autores llegaron a estos pasos o como crearon el orden. Un mayor problema es que
el procedimiento no incluye la economia de la planta, excepto como unaideaen el paso 9.
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La estructura de control de planta completa para el caso de estudio, es presentado en la
Figura 5.1y tiene los siguientes lazos de control:

1. Un control de flujo de alimentacién de la mezcla de THF-Agua.

2. Los niveles en los rehervidores de las columnas son controlados manipulando | as valvulas
VFON1yVFON2enlosdosflujosde fondo.Los controladoresson solo proporcionalesy una
ganancia K. = 2 es usada.

3. Llas presiones de las columnas son controladas manipulando el calor extraido del
condensador. Los controladores son Pl con una ganancia K, = 2 yt; = 10 minutos, con un
rango de presién entre 15 a 35 psia en la columna de baja presion LPCOLy 100 a 130 psia
en la columna de alta presiéon HPCOL. El valor madximo del calor extraido de los
condensadores es de 4x10° Btu/hren la columnaLPCOLy de 3x10° Btu/hr enla columna
HPCOL.

4. En cada columna, una temperatura es controlada manipulando el calor de entrada del
rehervidor. En la columna de baja presién LPCOL, la temperatura del rehervidor es
controlada a 192 °F. En la columna de alta presién HPCOL, la temperatura del plato 10 es
controladaa 290 °F. Los controladores son Plusando la configuracion de Tyreus-Luyben. En
la simulacién es agregado untiempo muertode 0.5minutosen cadalazo de temperaturay
un retardo de primerordende 0.5 minutos. Los rangos de temperatura permitidos son de
150 a 250 °F en la columna LPCOLy de 250 a 350 °F en la columna HPCOL.

5. Los niveles de los tanques de reflujo son controlados manipulando las valvulas VDES vy
VDES2. Es utilizaun control proporcionalen cada uno de estos lazos con unaganancia K, =
2.

6. Las relaciones de reflujo son controladas en cada columna de destilacién. En este caso los
valores que deben de mantener la relacién de reflujo es de 1.
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Figura 5.1.- Estructura de control de planta completa de Luyben.

La Tabla 5. 1 muestralosvalores de las ganancias de los controladores Ply P utilizados para

controlar las variables dindmicas del proceso y la configuracion de la accidn del controlador para
cada lazo de control.
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Tabla 5. 1 Configuracion de los controladores Py Pl de la estructura de Luyben.

Variable Controlada Variable Manipulada Ganancia Ganancia T;  Accidn
k. controlador

Flujo de alimentacion Apertura dela valvula V1 5.5 3.3 Inversa

Nivel del tanque del | Apertura dela vdalvula V2 2 0o Directa

reflujo de la CBP

Nivel del tanque del | Apertura dela valvula V4 2 00 Directa

reflujo de la CAP

Nivel del tanque del | Apertura dela valvula V3 2 0o Directa

rehervidor de la CBP

Nivel del tanque del | Apertura dela valvula V5 2 0o Directa

rehervidor de la CAP

Presion en la CAP La entrada del calor extraido 2 10 Inversa
del condensador dela CAP

Presion en la CBP La entrada de calor extraido 2 10 Inversa
del condensador de la CBP

Temperatura en el | Entrada de calor del 33 53 Directa

rehervidor de la CBP rehervidor de la CBP

Temperatura en el plato | Entrada de calor del 1.6 6 Directa

10 de la CAP rehervidor de la CAP

5.2.- Estructura de control propuesta en esta tesis
El procedimiento de control de planta completa utilizado en esta tesis fue desarrollada por
Skogestad (Skogestad, 2004, 2011, 2012). Es un procedimiento de 7 pasos, el cual estdinspirado en
el procedimientode Luyben, pero estd claramente dividido endos partes. El desarrollo descendente
se llevaacabo para calcularel comportamiento 6ptimo de la plantaenrégimenpermanente, y esta
directamente relacionado con laeconomia del proceso, y la parte ascendente sirve para definirlas
estructuras de control de cada nivel y los emparejamientos de los lazos de control.

En el procedimiento de 7 pasos de Skogestad (Skogestad, 2004, 2011, 2012), se puede
distinguir en qué momento se toman las decisiones que se mencionan al principio del capitulo:

I.  Partedescendente
v' Paso 1: Definir los objetivos operacionales mediante una funcién costo J y las
restricciones de la planta.

v' Paso 2: Identificar los grados de libertad en régimen permanente.

v' Paso 3: Identificar las variables primarias controladas (decisién 1).
v Paso 4: Seleccionarlalocalizacion del manipulador de produccién (TPM) ( decision

3).

1. Parte ascendente

v' Paso 5: Seleccionarlaestructurade control del nivel de regulacion: seleccionar las
variables controladas secundariasy emparejarsus lazos de control (decisiones 2y

a).

v’ Paso 6: Seleccionar la estructura de control de supervision: nivel donde

controlamos las variables primarias.
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v' Paso 7: Seleccionar una estructura para el nivel de optimizacién (RTO) — si es
necesario.

El procedimiento de Skogestad estd centrado en asegurarla efectividad enel manejode la
economiade la planta. La estructura de control que fue disefiada aplicando esta metodologia, para
una planta de deshidratacion de THF es presentada en la Figura 5.2. El control de la planta estd
compuesto por los siguientes lazos de control:

1. Un control de flujo de alimentacién sintonizado mediante el método de curva de reaccién
de Cohen-Coon, con una gananciade K. = 0.59 y t; = 0.87 minuto.

2. Control de nivel en los tanques de reflujo, el nivel es controlado manipulando la apertura
de lasvélvulas V-DESy V-DES2, se utilizaroncontroladores Pl sintonizadoscon el método de
Ziegler-Nichols. El valor de las ganancias utilizadassonde K. = 16.51 y 7; = 6.11 minutos
para la columnade baja presidény para la columnade alta presiénsonde K. = 6.57 y 7; =
4.13 minutos.

3. El niveldeltanque del rehervidorde cada columnaes controlado manipulandolaapertura
de las valvulas V-FON1y V-FON2. Los controladores son Pl y fueron sintonizados con Z-N,
obteniendo los valores de las ganancias de K. = 51.74y t; = 2.13 minutos para la
columna de baja presidn y para la de alta presion, K. = 23.34 y t; = 4.04 minutos.

4. La presionen la columna de alta presion se controla manipulando el calor extraido del
condensador. Se utiliza un controlador Pl con una configuracién Cohen-Coon. Los valores
de las ganancias son de K. = 6.17 y t; = 2.53 minutos.

5. Un control que mantiene la relacién de reflujo constante para la columna de baja presion
se tiene que mantener en 0.152835y para la columna de alta presién en 0.40722.

6. Un control que asegura una operacidon con un consumo energético 6ptimo y por lo tanto,
unmanejoadecuado de laeconomiade laplanta.Paralograr estos objetivos operacionales,
se controla la presidon en la columna de baja presion manipulando el calor extraido del
condensador. Se emplea un control Pl con las siguientes ganancias K. =2yt; =
10 minutos.

7. Un control MPC para controlar de forma indirectalas concentraciones de los productos de
fondo indirectamente por regulacién de la temperatura en un plato por columna. Las
variables manipuladas para este controlador son el calor de entrada en el rehervidor para
cada columnay las variables controladas son la temperatura del rehervidor en la columna
de baja presiony el plato 9 en la columna de alta presion.

Las referencias del controlador MPCson los valores nominales de la temperatura del plato
11 paralacolumnade bajapresién que esde 179.45 °F y de 290.43 °F para latemperaturadel plato
9 en la columna de alta presion. Las restricciones del controlador MPC para las variables
manipuladas son el valor minimo es el valor nominal del calor de entrada de los rehervidores de
1.12x10° Btu/hr para la columna de baja presiény de 1.06x10° Btu/hr para la columna de alta
presidn, los valores maximos son de 1.15x10° y de 1.09x10° Btu/hr respectivamente.
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Figura 5.2.- Estructura de control de planta completa que se propone desarrollado con la metodologia de Skogestad.

En la siguiente seccién se discute y comparten los resultados de estacomparacion entre
ambas estructuras de control de plantacompleta.

5.3.- Discusion y resultados

En esta seccion se presentany discuten las diferencias que existen entre ambas estructuras de
control y sudesempefio. Laevaluaciéon deldesempenose realiza con base en las siguientes pruebas:
pruebas ante cambios enlaconcentracion del flujode alimentacién para determinar el consumode
energiacuando se presentan estos cambiosy la concentracion de THF en el producto de fondo de
lacolumnade destilacion de alta presion. Estas pruebasse hanrealizadoen el simulador Aspen Plus
Dynamicsy con el conjunto Aspen Plus- Matlab/Simulinkoperando simultaneamente (ver Anexo D).
Tambiénse discute el comportamiento en estado estable de laenergiay el flujo de produccion de
THF.

Las dos metodologiastienen unenfoqueorientado alasimulaciéon debido aque no utilizan
un modelo matematico sino utilizan un simulador de procesos (suite de Aspen One). Ambas
metodologias son sistematicas, pero una de las diferencias es el nimero de pasos con los que se
desarrollan, lametodologiade Luyben (Luybenetal., 1997) se realizaen nueve pasosy no se enfoca
en la economia del proceso, mientras que la metodologia de Skogestad (Skogestad, 2004, 2011,
2012) se hace en 7pasosytiene unaestructurajerarquica paradisefarel control. Gernaey ( Gemaey

et al., 2012) menciona que las decisiones estructurales que deben de tomarse son mas visibles en
el procedimiento de Skogestad a diferencia del procedimiento de Luyben.
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Otra de las diferencias claras es que lamitad de la metodologia de Skogestad necesitade la
simulacidén y analisis del comportamiento en régimen permanente para optimizar el proceso, con
base en unafuncién costo J, que debe serdefinida para optimizaralgin aspecto relacionado conla
economia de la planta. La diferencia yace, en que Luyben tiene una idea tardia para mejorarla
economia de la plantay este aspecto es considerado en el ultimo paso.

La estructura propuesta por Luyben se presentaen la Figura 5.1 con todos los lazos de
control empleados.Sus respectivas configuraciones yafueron presentadas anteriormente. Por otro
lado, enlaFigura5.2se muestralaestructura de control propuestaen el presentetrabajo, utilizando
la metodologiade Skogestad (Skogestad, 2004, 2011, 2012).Una diferenciaimportante entre estas
dos estructuras de control, es la incorporacién de un andlisis que permite definir algun lazo de
control que garantice laminimizacién del consumo energético, ain ante los disturbios que puedan
existirenlacomposicién de THF enla corriente de alimentacidn.En nuestra propuesta, la definicién
de la de estructura del control primario se realiza en lo que se llama nivel de supervision.

Como se menciond, uno de los principales puntos a tratar es el manejode la economiade
la planta. Para comparar las estructuras con relacién a este punto, se mide el consumo energético
sin perturbaciones y luego se mide éste cuando se realizan diversas perturbaciones.

La pruebarealizadaeslasiguiente,se aplica una perturbacion escalénpasando unahorade
simulacidn, este escaldn genera un cambio de la fracciéon molar de THF, desde 0.3 que es el valor
nominal, y cambia hasta los valores siguientes: 0.25, 0.275, 0.325y 0.35. La pruebase realizaen 8
horas de simulaciény se toma el ultimo valoradquirido de laenergia consumidadel proceso.Enla
Figura 5.3 se ve la energia consumida del proceso ante cada perturbacidény se observa que la
estructura de control propuesta tiene un consumo de energia menor y se mantiene en un rango,
mientras que con la estructura propuesta por Luybentiene un comportamientolineal. En promedio
la estructura propuesta consume un 26.95% menos cuando se aplica cada perturbacion.

También esanalizadala concentracién del producto de fondode THF en las dos estructuras,
cuando se le aplicala misma perturbacion que en el caso de la energiaconsumida. Se observa que
la estructura de control que se propone en esta investigacion tiene un mejor producto puroque la
estructura de Luyben. Esto se muestra en la Figura 5.4.

x 10° Comportamiento de la energia consumida debido a las perturbaciones
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Perturbacion en la concentraciéon de THF en FO

Figura 5.3.- Comparacion de la energia consumida por las estructuras de control de planta completa ante las diferentes

perturbaciones en la concentracion de THF en el flujo de alimentacion. En verde estd la propuesta por Luyben y en azul la
que se propone en esta investigacion.
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Entre las pruebas realizadas, se realizé una prueba con una perturbacién de amplitud
variante en la concentracién de THF en el flujo de alimentacién, donde la amplitud varia entre
valoresde 0.25a0.35 fraccion molarcomo se presentaenla Figura5.5. El resultado es que la energia
consumida ante esta perturbacion tiene el comportamientode la Figura 5.6, y los resultados de la
concentracién en el producto de fondo se presentan en la Figura 5.7.

Concentracion en la salida del producto de THF
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0.25 0.275 0.3 0.325 0.35
Perturbacién en la concentracién de THF en FO

Concentracion de THF

Figura 5.4.-Comparacion de la concentracion de THF en el producto de fondo de la columna de alta presion ante las
diferentes perturbaciones en la concentracion de THG en el flujo de alimentacion. En verde es de la estructura propuesta
por Luyben y en azul la que se ha propuesto en esta investigacion.
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Figura 5.5.- Perturbacion de amplitud variante, para analizar la energia consumida en las dos estructuras de control.
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Figura 5.6.- Energia consumida de las dos estructuras de control ante la perturbacion presentada en la Figura 5.5.

Los resultados obtenidos con esta perturbacion son claros, la estructura propuestaen esta
tesis tiene un menor consumo energético, ademas de permanecer casi constante ante esta
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perturbacion. En promedio, la estructura de control de Luybentiene un consumo energético 30%

mayor. Y en cuanto a la purezadel producto, cuando se pruebala estructura de control de planta
completa propuesta, se logra un producto mas puro ante los disturbios considerados.
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Figura 5.7.- Concentracion de THF en el producto de fondo de la columna de destilacion de alta presion cuando se aplica
la perturbacion presentada en la Figura 5.5.

Estose obtiene con unflujo dealimentacién constante y con la misma cantidad de producto
cuando se encuentraenrégimen permanente. Unavez que setienen perturbaciones, hay un cambio
enelflujode salidadel producto quese presentaenla Figura5.8. El desempefio tomando en cuenta

el criterio ITAE muestra que el control de planta completa propuesto en esta tesis tiene un mejor
desempefio.
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Figura 5.8.- Flujo de salida del producto de THF puro en la columna de alta presion

¢Qué estructura de control produce mas? Si realizamos el promedio de los datos mostrados
en la Figura 5.8, la estructura de Luyben produce 29.69 Ibmol/hr mientras que la estructura
desarrollada con la metodologia de Skogestad produce 29.47 Ibmol/hr. Sinembargo, nos debemos
de preguntar lo siguiente, équé estructura tiene el mejor producto, es decir, cudl posee mayor
pureza?Sinos fijamos enlaFigura5.7 veremos que la estructura de Luyben entregala mayoria del

tiempo un producto pordebajo de 0.99 THF con las especificaciones reportadas en laliteratura,yla
estructura de control realizada en este trabajo entrega una pureza por encima de 0.99 THF.

Corroborando los datos de pureza, se realizé el criterio ITAE dando como resultado que se
tiene unadesviacién conrelacidonalacomposicionnominaldel producto, de 0.20 para la estructura
de Luybeny de 0.08 para la estructura propuesta. También se obtuvo la media de las purezas de
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ambas estructurasy el resultado fue que con el control de plantade Luyben se obtiene unapureza
de 0.9839 THF y con la estructura propuesta de 0.9913 THF.

En las Figura 5.3 y Figura 5.4 se muestran los valores de la energiay de pureza cuando se
estabiliza el sistema utilizando ambas estructuras de control. Estos valores se alcanzan cuando la
composicién de THF en la corriente de alimentacién es de 0.3. Se observa un consumo energético
reducido en 36% en nuestraestructura, en comparacion con lade Luyben. También se observa que
con la estructura de control con los valores mencionados en la seccién 5.1, se tiene que la pureza
en estado estable es menora0.99, y es de 0.9835.

En cuanto, al flujo de produccidon de THF en régimen permanente, ambas estructuras
producen 29.59 Ibmol/hr cuando se tiene un flujo de alimentacién de 100 Ibmol/hr.

Por lo tanto, tomando en cuenta los resultados anteriores, se concluye que las pruebas
realizadas permiten dictaminar que la estructura desarrollada en esta tesis es mejor que la
estructura propuesta por Luyben, cuando la comparacién se hace en funcidn de los criterios
establecidos alolargo de este capitulo, y que se reducen ala efectividad de la estructura de control
con respecto al consumo de energiay la pureza de THF del producto final; es decir, la efectividad
con relacidn al aseguramiento de los objetivos operacionales y de produccion.
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Capitulo 6.- Conclusiones

El procedimiento para el disefio de un control de planta completa propuesta por Skogestad
(Skogestad, 2004, 2011, 2012) otorga diversos beneficios. El principal es el econémico debido que
al utilizar este procedimiento podemos maximizar la produccién o minimizar el consumo energético.
Si elegimos la maximizacion de produccidn obtendremos ganancias con relacién al producto vy si
reducimos el consumo energético, la utilidad se vera reflejada en el costo energético de la operacidn
de la planta quimica.

En esta investigacion se utilizd como base |la planta de destilacién azeotrdpica con cambios
en presién que Luyben proponeen (Luyben, 2002) y se reprodujeron los lazos de control reportados
en la literatura en el simulador de procesos Aspen Plus Dynamics. También, se diseiid una nueva
estructurade control para esta plantaquimicaempleandola metodologia de Skogestad ( Skogestad,
2004, 2011, 2012).

Se realizé unaoptimizacion que generd un nuevo diagrama de flujo con nuevascondiciones
de operacién manteniendo el flujo de alimentacion nominal de 100 Ibmol/hry la pureza de los
productos de fondo en 0.99 fraccion molarde THF enla columnade altapresiony de 0.99 fraccién
molar de agua en la columna de baja presion.

Esta optimizacidén produjo un ahorro en el consumo energético en la parte dindmica ante
disturbios del33%, encomparacion con el consumo energético delaestructurade Luyben(Luyben,
2002). Este ahorro se debe ala minimizacion de la funcién objetivo J empleada en el primer paso
del procedimiento de Skogestad (Skogestad, 2004, 2011, 2012) y a la reconfiguraciéon del proceso
con base en la optimizacién del mismo. En régimen permanente el ahorro energético fue del 36%

manteniendo el flujo de alimentacién nominal y el flujo del producto de fondo nominal de 29.59
[lbmol/hr.

Un aspecto muy importante a remarcar, es que el ahorro energético se logré utilizando la
estructura de control disefada, pero los objetivos de produccidny la alimentacién atratar son
iguales paralos dos procesos controladosque se comparan. En este sentido, lacomparacion se hace
observando los mismos objetivos de produccién. La mejoria es evidente debido a los objetivos
operacionales relacionados con el consumo energético definidos.

A pesar de que los lazos de control son similares, la definicidn de lazos primarios permitid
cuidarel desempefio de unode loslazos de control,de manera particular para mantener el consumo
energético dptimo. Porotrolado, el analisis de sensibilidad permitié verla conveniencia de disefiar
un control MIMO con alguna técnica de control diferente a los PIDs.

Se realizé un andlisis de la energia consumida a través de simulaciones de la planta ante
diferentes disturbios. Se analizaron las variables candidatas a ser primarias para medir el
comportamiento delconsumoenergético cuantificdndolo con unafuncién de pérdida L. El resultado
de este analisis fue seleccionar la presién de la columna que opera a menor presién para ser
regulada al valor nominal determinado por la optimizacion. Al controlar la presién, se asegura
mantenerel consumo energético en valores aceptables, cercanos al dptimo, aln ante disturbiosen
las entradas.
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Se implementd un controlador PI SISO para la variable primaria que permite el manejo
adecuado de la economia de la planta. Se controla entonces la presién de la columna de baja
presion, manipulando el calor extraido del condensador. Por otro lado, las purezas se controlaron
indirectamente, mediante las temperaturas de los platos seleccionados, utilizando un control MIMO
MPC. El controlador MPC utilizaun modelo en espacio de estados de las variablesinvolucradas para
predecir las salidas futuras. Este modelo se obtuvo a partir de los datos de entraday salida de las
variables utilizando la técnica de identificacidon de sistemas y el toolbox de Matlab.

En esta tesis, se utilizaron diversas herramientas computacionales reduciendo tiempo y
esfuerzoenlaprogramacion. Entre estas, laherramienta de optimizacion de Aspen P lus, el toolbox
de identificacién de sistemas para estimar un modelo matematico y el toolbox de controladores
MPC en Matlab. Ademas se implementd la comunicacion Aspen-Matlab/Simulink para controlar las
purezas a través del control MPC de temperaturas.

Las ventajas de aplicar la metodologia de Skogestad a procesos quimicos son: optimizar el
proceso reduciendo gastos energéticos o maximizando la produccién para obtener benefidos
econdmicos; se puede emplearsin utilizar modelosmatematicos del proceso; la toma de decisiones
es claray se puede elegirlastécnicas necesarias para obteneruna estructura de control de planta
completa.

Las desventajas de estametodologia es lanecesidad del conocimiento a prioridel proceso,
se tienen que implementar diferentes técnicas para el disefio final de la estructuray el tiempo.

Al utilizar el procedimiento para realizar la estructura de control de planta completa se
obtuvieron buenos resultados, en primer lugar, la optimizacién ayudd a ahorrar en cuestiones del
consumo energético, el control de regulacién permite la estabilizacién del sistema mediante
controladores Ply el control de supervisidon obtiene en un productocon una purezasuperiora0.985
qgue es muy cercana a la deseada de 0.99. Entonces se puede decir que se cumplieron con los
objetivos de produccién y con los objetivos operacionales del proceso.

La problematicaaresolveren este trabajo era probar procedimientos y técnicas de andlisis
gue permitieran obtener informacién suficiente para disefiar el control de un proceso quimico
complejo. El control disefiado se ha implementado con los procedimientos de Skogestad y se han
cumplido todos los objetivos de esta tesis. Se busca proporcionar informacién suficiente para
recrear estos pasos en cualquier planta quimicay analizar las ventajas que se pueden lograr con
relacién a los aspectos econémicos de la planta.

Este caso de estudio es un proceso industrial que produce un compuesto ampliamente
usado en la industria quimica. El proceso es complejo, pues requiere de modelos rigurosos y no
lineales, paramezclas con comportamiento termodindmico noideal. El modelado matematico de la
planta es complejo, y requiere de conocimientos avanzados de diferentes areas del modelado de
procesos. Poresta razon, el uso de simuladores es conveniente y permite abordarla simulacion de
procesos de una maneramas realista. Mas aun, el simulador construido paralaplantapuede verse
como una planta virtual.

Por otro lado, el simulador es un programa muy grande, con librerias especializadas. Poco
se ha hecho para combinar las ventajas de un simulador especializado en procesos, con
herramientas de software como Matlab y Simulink. Estos Ultimos cuentan con herramientas y
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librerias que hacen mas eficiente el disefio de controladores, permiten aplicar diferentes técnicas
de control, asi como herramientas de andlisis de sistemas dindmicos. Esta combinacidon es muy
provechosa por que el simulador Aspen Plus One, facilita el disefio de estructuras de control con
PIDs, pero el uso de otros tipos de controladores no es evidente. En este trabajo se aprovecharon
las ventajas de ambas plataformas de simulacidn y programacién en el modelado, simulacion y
control de plantas quimica completas.

Un aspecto importante de la metodologia de disefio de estructuras de control que se
estudio, es elaprovechamiento de lasimulaciény analisisdel procesotanto en régimen permanente
como dindmico. Esto, acompaifiado con el aprovechamiento de las herramientas de los dos
ambientes de programacion que se usaron, facilitando el disefio de la estructura de control de un
proceso real.

6.1.- Trabajos futuros

Se propone como trabajo futuro, utilizar los diferentes métodos locales para seleccionar las
variables controladas primaras del proceso. Se propone utilizarel método de espacio nulode Alstad
(Alstad etal., 2007) o el método de la regla de ganancia maxima de Hori (Hori y Skogestad, 2008).

También implementar otro tipo de controladores para controlar las variables primarias
como control robusto, difuso o adaptativo mediante la comunicacion Aspen-Matlab/Simulink.

Se propone una diferente configuracién de control en las variables primarias del proceso,
utilizando un sistema MIMO de 3x3 o una estructura descentralizada.

Ademas se propone implementar la metodologia de Skogestad para disefiar un control de
planta completa a otras plantas quimicas.
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Anexos

A.-Libreria de optimizacion en Aspen Plus

Aspen Plus cuentacon unalibreria para optimizar maximizando o minimizando una funcién objetivo
especificada por el usuario manipulando variables que se hayan elegido, por ejemplo, el flujo de
alimentacion, variables de entrada o bloques como intercambiadores de calor o columnas de
destilacion. En este anexo se presentan los pasos para utilizar esta libreria.

Los problemas de optimizacion pueden ser dificiles de formular, por lo que se debera de

conocer la planta que se ha simulado. El procedimiento recomendado para crear un problema de
optimizacidn es el siguiente:

1. Empezarconunasimulaciénantes de tratarde optimizardebidoa que se pueden encontrar
errores facilmente en la simulacién; puedes determinar especificaciones razonables;
puedes determinar los rangos deseados en las variables elegidas; y puedes obtener una
buena estimacién en los flujos.

2. Desarrollar un analisis de sensibilidad antes de optimizar, para encontrar las variables
apropiadas y sus rangos.

3. Evaluarlasoluciénusando unandlisis de sensibilidad, para conocersi el 6ptimo es amplio o
estrecho.

Para definir el problema de optimizacidn en nuestro caso de estudio, se tiene la ecuacién
siguiente que fue definidaenelPaso 1del procedimiento paradisefiarelcontrol de planta completa.

] = Energia consumida = Q,p; + Qrepz + abs (Qeon1 + Qeonz) [Btu/hr] Al

Para identificar las variables apropiadas, se realizé la obtencion de los grados de libertad en
régimen permanenteenel Paso 2 de la metodologia, las cuales son 7 variables manipuladas de las
cuales solo4se han utilizado. Estas son las presiones enlas columnas de destilaciény las relaciones
del reflujo.

A continuacién, laFiguraA.1se muestrala pantalla principal del programa Aspen Plus V8.6
y la simulacidn en régimen permanentedel proceso de destilacion que se describe en estatesis en
la seccién 2.1.3.

Para ir a la herramienta de optimizacidn del programa se elige la pestafia Model Analysis
Tools y se selecciona la opcidn Optimization. Los pasos a seguir son los siguientes:

1. Dardoble clicen laopcién Optimization.

2. Elegirenlapantalla nueva, la opcidon New...

3. Determinarunnombre parael problema de optimizacién, este puede ser cualquier nombre
o lo puedes dejar con el nombre default O-1.

Estos pasos son para crear el problema de optimizacién, estdn representados en la Figura
A.2. Una vez creado el problema de optimizacidn se tendra que configurar.
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Figura A.2.- Primeros pasos para crear el problema de optimizacion.

Después de dar clic en ok en el paso 3 de la creacion del problema de optimizacion,
aparecerd una nueva ventana con diferentes pestafias. Estas son:

o Define:enestapestafiase declaranlasvariables que vamos a medir, es decir, las variables
gue nos interesan saber cdmo son afectadas por los efectos de la optimizacion de las
variables que cambian en cada iteracidn. En nuestro caso, las variables elegidas son las
energias generadas en los condensadores y rehervidores de las columnas de destilacion.
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e Objective & Constraints: esta pestaiia nos sirve para definir si la optimizacion sera para
maximizar o para minimizar, yaseauna ecuacion o algunavariable del sistemao el precio
de los productos; en nuestro caso, se va a minimizarlafuncién objetivo J. Ademas, aquise
pueden colocar restricciones, en nuestro caso son las restricciones de las purezas de los
productos de fondo.

e Vary: en esta pestaia se eligen las variables manipuladas, estas variables varian
linealmente hasta encontrar un valor entre los limites configurados. En nuestro caso
tenemos 4 variables que serdn configuradas, la presién de cada columnade destilacidny
larelacién de reflujo de cada una de ellas.

e Fortran: Se utiliza para crear una funcién para el problema de optimizacion en lenguaje
Fortran, para este caso, se utiliza la funcién costo J.

Se tienen dos funciones adicionales, que no se utilizaron yson las pestafias Declarations e
Information. A continuacién, se presentan la configuracidon de cada pestafia. Primeramente se
eligenlasvariables de interés que esla energiagenerada porlos condensadoresy los rehervidores.

Main Flowsheet 0-1 +

| o Define |QObjective&Constraints | = Vary |F0rtran |Dec|arati0ns |Inf0rmati0n |

| Measured variables (drag and drop variables from form to the grid below)

Variable Definition

MNew..,

~ | Edit selected variable

Variable: - Reference
Category Type:

All

Blocks

Streams

Model Utility

Property Parameters

Reartinns
Figura A.3.- Pestarfias para la configuracion de la optimizacion.

En la pestafia Define, primeramentese daclicsobre New... para crear una nuevavariable que vamos
a medir. Se escribe un nombre para la variable, luego se seleccionala categoria, esdecir, si es una
variable de un flujo, de un bloque, o de otrotipo. Las variables que necesitamos son de lascolumnas
de destilacidon que sonconsideradas como bloques, asique elegimos Blocks. Después se elige el Tipo
gue puede seruna solavariable oun vectorde variables, entodoslos casos son una solavariable y
se elige Block-var. Después se elige lacolumnade destilacién. Y por uUltimo la variable. Estos pasos
son mostrados en la Figura A.4.
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PRI AT REB-DUTY Calculated reboiler duty.
Variable < QREB « - Reference ) TH-REB-PRES  Calculated thermosiphon reb. E
Category Type: oo TH-REB-TEMP Calculated thermosiphon reb.
A Blocke oot “_\ 3 TH-REB-VFRAC  Calculated thermosiphon reb.
Variable: ¥ ﬁ-\ TH-REB-MOLFL  Calculated thermosiphon reb.
© Blocks 4——on— 1 Sentence: 4 TH-REB-X Calculsted thermosiphon reb.
Streams TH-REB-X1 Calculated thermosiphon reb.
TH-REB-X2 Calculated thermosiphon reb.
Model Utility
TH-REB-Y Calculated thermosiphon reb.
Property Parameters 2 B2,
Reactions | Select Cancel ‘ Help

Figura A.4.- Pasos para elegir la variable de interés en la pestafia Define.

Para elegir la variable, se puede seleccionar del menu desplegable o con la ayuda del
buscadorde variablesenel caso de losrehervidoresse buscalavariable delaenergia del rehervidor

gue en lalista se encuentra como REB-DUTY. Y para el caso de |la energia de los condensadores la
variable elegida sera COND-DUTY.

En la pestafia Objective & Constraints mostrada en la Figura A.5, se introduce la funcién
costo J, que serd declarada en la Pestafa Fortran con las variables que se eligieron en Define, es

decir, la energia consumida del sistema. Ademas se crean las restricciones de las purezas de los
productos de fondo como se observan en la Figura A.6.

Main Flowsheet 0-1 +

|QDeﬁne @ Objective & Constraints |;Var}r |Fortran |Dec|arations Infarmaticn

Optimization is active
) Maximize

@ Minimize
Selected constraints

Available Selected

Figura A.5.- Pestafia Objective & Constraint.

Para declararuna nuevarestriccién, se daclicsobre new, y enlos menus desplegables de la
parte izquierda en la ventana principal, aparecera en la seccion de Constraints en el menu Model
Analysis Tools la nueva restriccion. Que tiene dos pestanas de configuracién que son descritas a
continuacion:
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e Define:aquise seleccionalavariable que tendrala restriccién, en nuestro caso de estudio
serdan las restricciones enlapureza del producto de fondo del componente de THF para la
columna de alta presidn y de agua para la columna de baja presion.

e Spec: aqui se generan las especificaciones, es decir, se generan las desigualdades o
igualdades matematicas que se requieran, por ejemplo, parala pureza del producto de

fondo en la columna de baja presidn, se requiere que el agua sea mayor o igual a 0.99
fraccion molar.

En el caso de la restriccion de la purezadel agua en el producto de fondo de la columnade
bajapresion, lavariable perteneceaun flujo, porlo que se elige como categoria Streams, el tipo de
variable es unafraccion molar Mole-Frac, el flujo es en el producto de fondo de la columna de baja
presidon Bl y el componente es el agua por lo que se eligio WATER. Estos pasos se presentanenla
Figura A.6.

Main Flowsheet C1 4

| & Define |QSpec |Fortran |Dec|aratinns Information |

~ | Measured variables (drag and drop variables from form to the grid below)

Variable Definition

AGUA Mole-Frac Stream=B1 Substream=MIXED Component=WATER

MNew... | View Variables

~ | Edit selected variable

Variable: @AGUA - Reference / 2
Type: Mole-Frac

Category 3
Stream: B1 AR
All
Substream: MIXED M
Blocks 1 Component: WATER ? 4
© Streams /
Model Utility

Property Parameters

Figura A.6.- Pasos para definir la variable que tendrd restricciones en la optimizacion.

Para configurar la restriccién, una vez elegido la variable, se deberan de declarar las
condiciones, enel casode lavariable AGUA se tienen que realizar los siguientes pasos 1. - escribir el

nombre de lavariable, 2.- seleccionar si es unaigualdad o una desigualdad y el valor, 3.- declarar
una tolerancia. Estos pasos son marcados en la Figura A.7.
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& Define | & Spec |Fortran |Declaratiuns Ilnfurmation |

Constraint expressions

Specification: AGUA
Greater than or equal to ~ 0.99

Tolerance: 0.001

Vector constraint infermation

This is a vector constraint

First element: 1

<> >

Last element:

Figura A.7.- Pestafia de configuracion de las restricciones.

Después nosvamos ala pestafia Vary de la configuracién dela optimizacidny seleccionamos

las variables manipuladasy sus respectivos limites. Por ejemplo, para la variable manipulada de
presidén en la columna de baja presidn, los pasos estan presentados en la Figura A.8 y son los
siguientes pasos:

1.

Crear variable manipuladanuevadandoclicen New...

Escoger en que elemento se encuentralavariable, siestdenun bloque o enun flujo, en el
caso de la presion esta en un bloque, por lo que se eligié una Block-Var.

Escoger el bloque o el flujo, en este caso es elegirel bloque que representalacolumnade
destilacion de baja presion que es LPCOL.

Elegir la variable, ya sea con el menu desplegable o con el buscador de variables, para el
caso de la presion se elige STAGE-PRES. Ademas se elige en ID1: 1, ya que representala
presiéndel plato 1 o del condensadorde estacolumna. También se pueden seleccionar las
unidades en la que se quiera variar esta variable, en este caso psia.

Se eligenlos limites, tanto el inferior como el superior, ademas el tamafio del incremento,
para esta variable los limites son de 15 a 25 psia con un incremento de 0.01 psia.

Despuésse seleccionan las demasvariablesy se siguenlos mismos pasos hasta tenerlas 4

variables que se iran modificando paraobtenerlosvalores que minimicen a J. Estas variables estan
presentadas con sus limites en la Tabla 3.1.

Al final, nos queda configurar la ecuacidon que representa ) de la pestafia Objective &

Constraint presentado enlaFigura A.5. Elegimos la pestafia Fortran, ahiescribimos nuestrafundén
objetivo representado por la eq. A.1, como se muestra en la Figura A.9. Una vez hecho esto,
podemos verlosresultadosenlasiguientedireccién en el drbol de menus de la pantalla principal.

La direccién paraverlos resultados es lasiguiente: Convergence/SOLVERO1/Results. En esta

seccidn aparecerd un resumen (Summary) donde presentard el valorfinal de laenergia consumida
gue se obtuvo, el nUmero de interacciones. Para conocer los valores de los parametros hay que
dirigirse ala pestafia Iterations y buscar la Ultimaiteracion donde estaran los valores dptimosde las
variables manipuladas.
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| G Define | 1% Objective B Constraints |@J‘=ry lFodran ]Dularatium Infarmation

# | Manipulated variables (drag and drop vanables from form to the gnd below)

Variable BActive Manipulated variable L ower limit Upper limit Units
B 1 )| Black-Var Blocks LPCOL Variable=STAGE-PRES Sertence=P-SPEC ID=1 15 25 psia
Mew. ] | |  Delete | Copy
~ | Edit selected varisble 2 3
Manipulated vanable Manipulated wariable h
15 "
Variable number: 1 o | || L = i
Type: Block-Var . | Uppes -
Block: LPCoL B | o0 P
Variable: STAGE-PRES - (] | Mesmm stop s 3
Sentence P-SPEC . eport labels
0: 1
Units: psia - i}

Figura A.8.- Configuracion de las variables manipuladas en la pestafia Vary de la herramienta. Se muestra la
configuracion para la presion de la columna de baja presion como ejemplo.

Main Flowsheet “0-1- Input ~ | +

& Define & Objective & Constraints @ Va Fortran | Declarations Information
| j ry

- Enter executable Fortran statements
J=CREEB+QREEBZ2+abs(QCOMD+CQCOMND2)

Rows: 1 Col: 37

Figura A.9.- Pestarfia Fortran, donde se colocan la ecuacion de la energia consumida.

EnlaFiguraA.10se muestrael resumen delosresultados de la optimizacién. En esta pestafia
aparece el resultado de la energia consumida cuando se optimiza el proceso. En la Figura A.11
muestra las iteraciones que se realizan para llegar al resultado mostrado, y los valores de las
variables manipuladaselegidas. Se observan quelosvaloresde las variable s sonlos presentadosen
la Tabla 3.1.
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Simulation < Main Flowsheet |01 | Results Summary - Run Status | V2 (Malve) | Options - Methods = | Results Summary - Run Status "iOLVEIlIH (SQP) - Results u

All ltems. - I Surmmary ‘ Manipulated Variables | Constraints | Tear Variables | Iterations | % Status |
3 Reactions -
4 5% Convergence
4 [ Options ‘ Objective function value: 4.038452+06 ‘
[@] Defaults
@] Methods - Iteration count
I (g EO Options Number of iterations on last outer loop: 1
@] Tear Total number of flowsheet passes: 588
4 [ig Convergence MNumber of flowsheet passes on last outer loop: 588
4 |5y SOLVERDT B
\CE Results
(@] MNesting Order
[ Sequence
@] Scaling

b [ Flowsheeting Options
4 [5% Model Analysis Tools
[ Sensitivity
427 Optimization -

Il o
o Properties

(B I

Figura A.10.- Pestaiia de los resultados de la optimizacion del proceso utilizando la libreria de Optimizacion. Se presenta
la pestafia que muestra el resumen de los resultados.

® . H - e b B4 thf6.bkp - Aspen Plus V.6 - aspenOMNE
Home Economics Dynamics Equation Oriented Wiew Customize Resources

# Cut &a N'* ’ D |;| I‘ (Y ) Model Summary || Input ¥ Fstream Analysis™ o3 Heat Exchanger fa) Pressure Relief
o iy

53 Copy @ Strearmn Summary ™ @ History #ﬁ I?: Sensitivity mﬁ' Azeotrope Search ﬁ. PRD Rating
- Units | Mext Run Step Stop Reset Control Reconcile - . Activated § o X
L Paste . Panel m Utility Costs Report | Analysis |2 Data Fit [k, Distillation Synthesis Lk Flare System
Clipboard Run IF} Summary ‘ Analysis Safety Analysis
Simulation < Main Flowsheet - '$OLVERO1 [SQP) - Results -« | +
All ltems 2 Summary | Manipulated Variables | Constraints | Tear Variables | lterations | & Status ‘
[ Reactions - Iteration UHJELL- RUHN- LIAK LAGRAN- VAKY | VAKY 2 VAKY 3 VAKY 4 -
4 [Bg Convergencs IVE TUCKER 1AN HPCOL HPCOL LPCOL LPCOL
4 [ Options FUNCTICN ERRCR FUMCTION 1 COL-SPEC 1 COL-SPEC
P-SPEC MOLE-RR P-SPEC MOLE-RR
9] Defaults PRES PRES
[@]Methods PSIA PSIA | |
I [ EO Options
IE Tear 4 4.03465e+06  0.0765149 474593 4.03467e+06 120 0.431983 15 0132646
4 [£@ Convergence 5 4.03625e+06  0.00311717 14077 4.0362e+06 120 0433776 15 0136267
SOLVERD1 E
“ % 0 6 4.037e+08 0.0552005 202345 40371%e+06 120 0.43372 15 0136337
| Results
@] Nesting Crder 7 403738e+06 00124011 344241 403737406 120 0430287 15 0138105
[ Sequence 8 4.03867e+06  0.006985055 591083 4.03862e+06 120 0.413599 15 0148634 3
9] Scaling 9 403822:06 00122 236605 4038002406 120 0409953 15 0.150884
I [ Flowsheeting Options
4[5 Model Analysis Tools 10 403808e+06 000113278 163192 4037642406 120 0407237 15 0152827
[ Sensitivity 1 4.03808e+06 0.00144395 0471371 4.03878e+06 120 040722 15 0.152835
4 25 Optimization = 12 403845¢+06 000144305 0471371 403895e+06 120 040722 15 0152835
s i -
e Properties :

Figura A.11.- En la pestafia de Iterations muestra los valores de la optimizacion de las variables manipuladas y la energia
consumida con estos valores.
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B.- Toolbox de identificacion en espacio de estados
El toolbox de identificacidn llamado SystemIdentification Toolbox en MATLAB nos proporciona una
serie de funciones, blogques de Simulink, y una aplicacién para construir modelos matematicos de

sistemas dindmicos através de un conjunto de datos de entraday salida. En este anexo se muestra
coémo manejar la herramienta mediante los datos obtenidos en el paso 6 de la metodologia.

Tenemos los datos obtenidos por el experimento realizado en el paso 6, estos datos son
representados en la Figura 4.15 y en la Figura 4.16. Estas sefiales son guardadas en dos matrices,
una de entradasy una de salidas. La matriz de entradastiene un tamafio de m x n, donde m esel
numero de datos que esiguala 9451 y n es el nimero de entradas que es igual a 2. Aligual quela
matriz de entradas, la matriz de salidas tiene el mismo tamano.

Parapoderexportarlos datos dentro del toolboxde identificacidn, losdatos necesitan tener
un formato en el dominio del tiempo y estar encapsulados en un solo objeto con las propiedades

de los datos, por lo que se utiliza el comando iddata en la ventana de comandos de MATLAB. El
comando utilizado es el siguiente:

nombre del objeto = iddata(matriz de salidas, matriz de entradas,tiempo de muestreo)

El tiempo de muestreo es de 0.01 horas, por default, el comando nos da el tiempo en

segundos, por lo que deberemos de incluir propiedades adicionales de tiempo al comando iddata
de la siguiente manera:

nombre del objeto = iddata(Y,U, Ts,'Time', hours")

Donde Y esla matriz de salidas, U es la matriz de entradas y Ts es el tiempo de muestreo.

Unavezcreado el objeto, en estecaso de estudio, se cre6 un objeto llamado‘Z’, el cual se importara
con los datos.

El comando para abrir el toolbox de identificacion de sistemas es ident, después de escribir
el comando es invocadalaventanaque se muestraenla FiguraB.1, esta esla interfaz para estimar
un modelo en espacio de estados, una funcidn de transferencia en tiempo continuo o discreto, o
modelos no lineales como el Hammerstein-Wiener o un modelo no lineal ARX.

Para estimar un modelo en espacio de estados se sigue el siguiente procedimiento:

1. Importarlosdatos de entraday salida, existen tres formas de importarlos datos; datosen
el dominio del tiempo, solo funciona con matrices de mx1; datos en el dominio de la
frecuencia; y objetos de datos, se cred un objeto de datos previamente porlo que se utiliza
este método.

2. EnlaventanamostradaenlaFiguraB.2, se colocael nombre delobjeto dedatos, en nuestro
caso el nombre es ‘7', al colocar el nombre se actualizan la informacion del nombre del
objeto, el tiempo de muestreoy el tiempo en el que se empiezan a adquirir las muestras.

3. Dar clic en Import, una vez realizado esto, apareceran los datos en el cuadro superior
izquierdo de la ventana mostrada en la Figura B.1. En la Figura B. 3 se observa la pantalla
principal del toolbox con los datos importados en este paso.
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n System Identification Teol - Untitled
File Options Window Help

Import data ~ Import models ~

* Operations ‘

<— Preprocess ~

Ll

Working Data

1

Estimate —= w
Data Views To To Model Views
Time plot Warkspace | | LTI Viewer Model output Transient resp Menlinear ARX
Data spectra Model resids Fregquency resp Hamm-Wiener
Frequency function ] Zeros and poles
Noise spectrum
s Validation Data

Status line is here.

Figura B.1 .- Ventana de la aplicacion de la herramienta para identificacion de sistemas de MATLAB.

B import D... — O >

Data Format for Signals

IDDATA or IDFRIVFRD e

Workspace Variable
Object:

Object class:

Data Information

Data name: mydata
Starting time: 1
Sampling interval: 1

More

Import Re=et

Close Help

Figura B.2.- Ventana para seleccionar el objeto de datos.
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Systemn |dentification Toel - Untitled - O x

File

Options ~ Window  Help
Import data ~ Import models ~
l Operations ‘
<— Preprocess v
: t
=
z
Working Data
Estimate —= ~
Data Views Model Views
To To
[ Time plot Workspace || LTI Viewer Model output Transient resp Nonlinear ARX
|:| Data spectra Model resids Frequency resp Hamm-Wiener

|:| Freguency function Zeros and poles
r4 .

== Validation Data
Data set z inserted. Double click on icon (right mouse) for text information.

Figura B. 3.- Ventana principal con los datos de entrada y salida importados.

4. Elegirenlaventanaprincipal enelmenudesplegable lamado Estimate, el tipo de modelo
que se quiere estimar, un modelo en funcidn de transferencia, un modelo en espacio de
estados, modelos polinomiales, modelos de procesos, etc. Sin embargo para nuestro caso
se ha elegido un modelo en espacio de estados, la opcidn seleccionada es State Space
Models, esta opcion abrird la ventana presentada en la Figura B.4.

4\ State Space Models - O >
Model name: ss1 &#
Maodel Order:
(®) Specify value: 4

() Pick best value in the range: | 1:10

() Discrete-time (Ts = 0.01)

» Model Structure Configuration

Figura B.4.- Seleccion del orden del estado del modelo en espacio de estados y seleccion del tiempo del modelo.

5. Hay dos formasde elegirel nimero de estados en el modelo en espacio de estados, una es
especificando el valor deseado, o la otra es buscar un valor 6ptimo usando una grafica de
barras interactiva.

d.

Si se tiene un valor deseado o uno conocido, se utiliza el botén seleccionado por
default, que es Specify value, y se especifica el nUmero de estados.

La segundaopcién esbuscar el valoroptimo en unrango de valores seleccionando
Pick best value in the range. En esta opcidn se coloca un vector de valores (por
defaultesde 1:10). Unagraficade barras es creada paraseleccionarvarios érdenes
y estimarlos modelos de los érdenes seleccionados. La grafica muestralos valores
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singulares de la matriz de covarianza. Una decision razonable paraescoger el orden
delmodelon esunodonde, los valores singulares de la derecha de n sean pequefios
comparados con los de la izquierda (Mathworks.com, 2016).

6. Seleccionar si se quiere en tiempo continuo o en tiempo discreto.

7. Expandirlaconfiguracion delaestructura del modelo (Model Structure Configuration) para
seleccionar la estructura del modelo, el cual puede tener forma canénica, si se requiere
estimarun componente de perturbaciones (matrizK) y especificarentradas con retrasos y
retroalimentaciones. Para nuestro caso, se coloca en Free y se deselecciona la opcién de
incluir el componente de perturbaciones, véase Figura B.5.

* Model Structure Configuration

Form: Free R

[ Include disturbance component (K)

Input Input Delay Feedthrough (D)
ul 0 O
u 0 |

Figura B.5.- Configuracion de la estructura del modelo identificado en espacio de estados.

8. Expandirlasopciones de estimacion (Estimation Model), en estaseccionse elige el método
de estimacidn, el que se eligid es el método de subespacios N4SIDy un enfoque (focus) en
la “simulaciéon” para determinar el mejor Fit entre la respuesta simulada del modelo y los
datos de entraday salida obtenidos en los experimentos, véase Figura B.6.

9. Porultimo se da click en Estimate.

Se estiman diferentes modelos con orden 3,4y 5, que son estimados mediante la opcidn
(b) del paso 5, la grafica de barras mostrada en la Figura B. 7, muestra que el mejor orden es el 3
debidoaque tiene mayores cambios, sin embargo, son agregados los 6rdenes4y 5 con el objetivo
de comparacién. Los resultados de estos modelos son presentados en la FiguraB.8y FiguraB. 9, el
Fit es presentado en |la Tabla B.1. Debido a que se ha utilizado una estimacién basada en la

simulacién, el modelo con el mejor Fit es tomado y ese es el modelo de orden 4, que esta
representado por la eq. 4.5. Con esto se termina esta seccion.

86



w Estimation Options

Method: (O] Subspace (N45107) i) Prediction Error Minimization (PEM)

MN4Weight: | CVA w MNAHorizon: [[150 5]

Focus:

Display progress
Estimate covariance
Allow unstable models Regularization...

Initial states: | Auto w lterations Options...

Estimate Close Help

Figura B.6.- Configuracion de las opciones de estimacion para el modelo identificado en espacio de estados.

B Model Order Selection - O *

File Options Style Help

Click on a bar to select order.

Red: Default Choice (3)
4 J
= Order
]
r_:" 2 I 1 3
@ Sv.= 007282
30 : «
= Insert
::an -2 1 Close
=
Help
-4 J
7 HHH
0 5 10 15

Model order

Press Insert to estimate model or click on other bar.

Figura B. 7.- Grdfica de barras donde compara el orden del modelo contra el log de los valores singulares.
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Temperatura (°F)

181.5 T

181

180.5

180}

179.51

179

178.51-

178

177.5 L

o P 2 Datos de entrada/salida
""" Modelo ss de orden 3
""""""" Modelo ss de orden 4
------ Modelo ss de orden 5

1= R [

60

Tiempo (hrs)

70 80 90

Figura B.8.- Salida de la temperatura del plato 11 de la columna de baja presiéon contra los modelos estimados en espacio

Temperatura (°F)

288 T

de estados.

287.5

I

286.5-

286~

285.5~ r\ k

285

2845 L

287 "‘;' ),[_ }‘ l‘)

Datos entrada/salida
--=-- Modelo ss orden 3
--------- Modelo ss orden 4
| (O ‘N e Modelo ss orden 5

==
—_—T
=

40 50 60
Tiempo (hr)

Figura B. 9.- Salida de la temperatura del plato 11 de la columna de baja presion contra los modelos estimados en

espacio de estados.

Tabla B.1.-Fit de los modelos estimados en espacio de estados para cada una de las salidas.

Modelo en espacio

Salida de la temperatura

Salida de la temperatura

de estados del plato 11 en CBP del plato 9 en CAP
Orden 3 96.2623 67.0588
Orden 4 98.0398 93.7502
Orden 5 96.2576 81.5350

88



C.- Toolbox de control predictivo

Este toolbox de MATLAB nos permite disefiar un controlador MPC mediante un bloque en Simulink.
Este bloque recibelas sefialesde salida medidas (mo), seial de referencia (ref), y unasefial opcional
de disturbios (md). El bloque calcula los valores dptimos de las variables manipuladas (mv)

resolviendo un programa cuadratico. Este bloque es el de la Figura C.1. En este anexo serd
presentada informacién basica del bloque y cdmo se configurd para nuestro caso.

v MPC ref

md [

MPC Controller
Figura C.1.- Bloque de Simulink para el disefio de un controlador MPC.

Este bloque tiene dos formas de configurarse, la primera es utilizandoen la ventana de
comandos el comando mpc, el cual crea un objeto de tipo mpc que necesita de un modelo, un

tiempo de muestreoy los datos de los horizontes de predicciény control, sin embargo, se les
presentard la segunda formay el procedimiento que se realizd para utilizar este toolbox.

La funcidn costo que utiliza el bloque de MPC de Matlab es la siguiente:

p-1 /Ny
2
= min Z Zw.y Ayik+i+1lk)—rik+i—1
/ B (k[K), ...y (m=1 k1K) e | £ j=1| t+1] (y’( ) = ))|

ny Ny

2 2
+Z |wiA]VAuj(k +ilko)| +Z oot (G + i1 = argec (ke + D)|* + pee?
=1

=1

Donde el sufijo j denota la componente j-enésima de un vector, (k + i|k) denota el calculo del
parametro en cuestion en el momento k + i a partir de la informacion conocida en el instante k, r es la
referencia, u la sefial de control, w los pesos, n,el nimero de salidas, n, el numero de entradas
manipulables y p el horizonte de prediccién. Se introduce, ademas, la variable ¢ = 0, que junto a su peso,
Pe, determina la dureza de las restricciones.

J = min{ (Werpor - (¥ — T))Z + (wu “(u— unominal))2 + ((‘)Au ! Au)z}

En esta ecuacion no se presenta el término que suaviza las restricciones. Se minimiza, el error,
asi como lavariacién de las sefiales de control respecto a los valores nominales y a las sefialas de control.
A continuacién se presenta el procedimiento para disefar el control MPC con el bloque de
Matlab/Simulink a partir del modelo obtenido y representado por la eq. 4.5.

1. Crear un nuevo modelo en Simulink. Con dos bloques, uno con las matrices A, B, C, D del
modelo en espacio de estados identificado dentro del bloque espacio de estados discreto y
un bloque de constantes donde se colocaran las temperaturas de referencia que se
necesitan, como se ve en la Figura C.2.
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yinj=Cu{n}+Duin)
#n+1 EAx{inHBuin)

Discrete State-Space

mv MPC Temperaturas

ref 4 [175.485 Z50.&23]

MPC Controlier

Figura C.2.- Modelo creado en Simulink para disefar el controlador MPC.

2. Abrir el blogue del controlador MPC y dar clic sobre Design..., se abrird la ventana que
aparece en la Figura C.3, en esta ventana especificamos el nimero de variables
manipuladas, el nimero de variables de salida medidas o variables controladas y el tiempo
de muestreo. Paranuestro caso tenemos dos variablesde salida, dos variablesmanipuladas
y un tiempo de 0.01.

3. Darclicenok, y a parecerdla siguiente ventanadonde configuraremos los pardmetros del
controlador MPC.

4. Dirigirse en el mend de propiedades a MPC Design Task — MIPC Controller, en esta opcién
se presenta el diagrama general del controlador MPC con la plantay sus entradasy salidas.
En esta ventana pondremos los valores nominales de estas entradas, en el caso de las
entradas el calorde entrada nominalen régimen permanentey en lassalidas latemperatura
nominal en régimen permanente (Figura C. 4).

MPC.. — O *

Specify number of manipulated variables:
1

Specify number of measured outputs:
1

Specify sample time:

1|

Figura C.3.- Ventana para especificar el numero de variables manipuladas, el nimero de variables controladas y el
tiempo de muestreo.

5. Vamos a configurar los horizontes de control y de prediccion del MPC. Para esto, nos
dirigimos a MPC1 en el menu Controllers. En |la pestafia Model and Horizons, se coloca el
horizonte de prediccidn, y el horizonte de control, el horizonte de prediccidn es colocado
en 75y el de control en 50.

6. Luego pasamos a la pestafia Constraint, se eligen las restricciones de las variables
manipuladas y controladas del sistema, en el caso de las restricciones en las variables
manipuladas existen 4 espacios que deberdn serrellenados, donde se colocaran los valores
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minimos, los valores maximos, el rango de decremento maximoy el rango de incremento

maximo. Mientras que en las restricciones en las variables de salidasolo se cuenta con un
maximo y un minimo. Las restricciones declaradas se muestran en la Figura C.6.

M Control and Estimation Tools Manager - X
File MPC  Help
ERIECIL

[\ Workspace MPC structure oveniew
{4l Project - untitied

-3 Operating Points 0 Measured
-}z Default Operating Point | 0,
disturbances U il
1= MPC open loap plant 1 s M lated Inputs MTEAUEE] o tuts
-3} MPC Design Task - MPC Controller EAPOINS f pe 2 W >

- > Plant
=-{5] Plant models (reference) wariables 2 2
i3-B MPC open loop plant 1 0 Unmeasured Measured
=] ntrollers disturbances 2
[ MmeCt
G2 scenarios
Import Plant . Import Controller Help
Input signal properties
Name Type Description Units Nominal
MPC Controller(1) |Manipulated | | [o
MPC Controller(2) [Manipulated [ [ [o
Output signal properties
Name Type Description Units Nominal
Discrete State-Space(1) |Measured | | [o
Discrete State-Space(2) |Measured | | o

Load projects

Figura C. 4.- Ventana principal para el disefio del controlador MPC.

Model and Horizons Constraints Weight Tuning  Estimation (Advanced)

Plantmodel: |..penloop plant 1 +

Horizons

Control interval (time units): 0.01

Prediction horizon (intervals): 75

Control horizon (intervals): 50
[ Blocking

Blocking

Blocking allocation within prediction horizon: | Beginning

Mumber of moves computed per step: 3
Custom move allocation vector: [235]
Help

Figura C.5.- Configuracion de los horizontes de prediccion y control.
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Model and Horizons  Constraints  Weight Tuning  Estimation (Advanced)

Constraints on manipulated variables

Mame Units

MPC Controller(1) |

Minimum
1105200

Maximum
[1150300

Max Down Rate
1105200

Max Up Rate
1150300

MPC Controller(2) |

1048300

1091100

1048300

[1031100

Constraints on output variables

Mame Units

Discrete State-Space(1) |

Minimum

[-inf

Maximum

|tnf

Discrete State-Space(2) |

[ -inf

|inf

Constraint Softening Help

Figura C.6.-Configuracion de las restricciones para las variables manipuladas y las variables controladas en el controlador

MPC.

Luego pasamos a la configuracién de la pestafia Weight Tuning, en esta seccion se colocan
los valores para las matrices Q y R. Estos pesostienenunainfluenciaen el desempefiodel
controlador. En latabla de los pesos de las entradas se tienen dos columnas:

Weight, si el valor es de cero, no abra penalizaciones y las variables manipuladas estaran
entre sus limites inferior y superior; si es positivo, entonces el valor de las variables
manipuladas se mantendrd cerca del valor nominal, pero puede causar error en estado
estable cuando se tienen varias variables de salida.

Rate Weight, penaliza los cambios en las variables manipuladas. Si el valor es de cero, no
hay penalizaciones, si es positivo el incremento del peso reduce el movimiento en esta
variable manipulada.

En la tabla de pesos de variables controladas, se tiene que los pesos penalizan a la
referencia, si es cero no hay penalizaciones, si es positivo entonces al incrementar el peso,
lavariable controladase acercaasureferencia. Laconfiguracionde los pesos es presentada
en laFigura C.7.

Crear un escenario para simular el controlador y exportarlo al espacio de trabajo de
MATLAB. Consiste enir a la opcién de Scenarios y elegir el Unico escenario disponible,
colocar una duracién y dar clic en Simulate.

Por ultimo hay que importar el controlador MPC disefiado al espacio de trabajo, para ello
nos vamos al menu MPC/ Import/ Controller. Poner nombre y cerrar asistente.
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Medel and Horizons  Constraints Weight Tuning  Estimation (Advanced)

Qverall
More robust Faster response

Value: 0.8

Input weights

MName Description Units Weight Rate Weight
MPC Controller(1) | | o |0.0449

MPC Controller(2) [ [ o |0.0409
Output weights

Mame Description Units Weight

Discrete State-Space(1) | | P2
Discrete State Space(?) | \ [11

Help

Figura C.7.- Configuracion de los pesos para las variables manipuladas y las variables controladas en el controlador MPC.

Con esto terminamos de disefar el controlador MPC, el cual podemos utilizarlo con la planta real
mediante lainterfaz de enlace de Simulink- Aspen. Estacomunicacidn sera explicada en el anexo D.

Los pesos del controlador MPC se puedensintonizar mediante lainterfaz presentadaenla
Figura C.8, la cual hemos empleado para obtener los valores descritos anteriormente en el
documento. Se deberd de realizarlo siguiente; primero seanaliza el desempeiio del controlador con
losvalores de defaultdandoclicen Analyze, después enla columnallamada Sensitivity veremos el
valorde lasensibilidad quedebede ser cero paratenerunabuenasintonizacién,si no enlacolumna
Ilamada Tuning Direction nos dira si hay que incrementar o decrementar el valor por default. Se
pueden utilizaruno de los siguientes indices de desempefio para observar la sensibilidad, entre ellos
el criterio ISE, IAE, ITSE e ITAE. La herramienta de sintonizacién es mostrada en Figura C.8, donde
se tienen los valores de los pesos.
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= m] X

4\ MPC Tuning Advisor for - MPC Design Task - MPC Controller
Select a performance function: | ITAE v

Controller in design: MPC11

Scenario in design: Scenario1

Output Weights
Name Performance Weight Sensitivity Tuning Direction Current Tuning
Discrete State-Space(1) |22 lo lok |22
Discrete State-Space(2) |1 lo |ok [11
Input Weights
Name Performance Weight Sensitivity Tuning Direction Current Tuning
MPC Controller(1) o lo |ok o
MPC Controller(2) lo lo lok lo
Input Rate Weights
Name Performance Weight Sensitivity Tuning Direction Current Tuning
MPC Controller(1) |0.044933 lo lok |0.044933
MPC Controller(2) l0.01 lo lok [0.044933
Analyze Current Tuning Performance: 0

et Pafotanc 6

Restore Baseline Weights | | Update Controllerin MPCTool | | Close | | Help |

[ Tuning Advisor is Modal

Figura C.8.- Herramienta de sintonizacion del controlador MPC.
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D.- Conexion entre Aspen Plusy Matlab/Simulink
La conexion entre Aspen Plus y Matlab/Simulink se logran gracias a un bloque llamado
AMSimulation, es una libreria de Aspen Plus que nos permite realizar la comunicacién con el

laboratorio de matrices para implementar un controlador PID, robusto, adaptativo, MPC, o un
analisis de las variables de interés.

4.

Para crear la comunicacién se seguirdn los siguientes pasos:

Abra un nuevo modelo de Simulink.

Ir al menu File/Open...

Ir a la siguiente direccion C:/Archivos de programa/AspenTech/AMSystem
V8.4/Bin/AMSimulink.mdl. Este archivo abre la libreria para crear la comunicacion entre

estos dos softwares.
Y Library: AMSimulink

File Edit View Display Diagram Analysis  Help
U = 7

@: v ES ME© R

AMSimulink

[P amsimuiink

N AMSimulation

Aspen Modeler Block

BE S| e

Figura D.1.- Libreria de Aspen Plus para la comunicacion con Matlab/Simulink.

Arrastrar el bloque al nuevo modelo creado y dar doble clic. Esto abrird un explorador de
archivos, aqui iremos a buscar la simulacion del proceso y le damos Abrir. Esto abrira el
simulador Aspen Plus Dynamics y abrira la siguiente ventana.

Configure AMSimulation Bloc *

Input file: IC:‘.U sersi\loises\Desktop\TE. . Mesis1.dynf Browse... | OK I

v Aspen Modelervisible Connect | Cancel |

o

r Open Aspen Modeler model on Simulink

model cpen Help |

Inputs | Outputs |

Port | ariable Units

1 [Undefined]

Add | Delete | ¥ Show Inputs/Qutputs only

Figura D.2.- Ventana de la configuracion del bloque de comunicaciones Aspen Plus-Matlab/Simulink.
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En la ventanaque aparece en la FiguraD.2, se configuraran las variables manipuladasy las

variables controladas del sistema. Esto como se hace, en |la pestafia inputs se eligiran las
variables manipuladas queson las entradas de calorde los rehervidores de las columnasde
destilacion. Paraagregarlos, hay que darclicsobre el espacio que dice [ Undefined] y buscar
la variable de interés. Para agregar otra variable dar clicen Add y seleccionar la siguiente

variable.

Configure AMSimulation Block

X

Inputfile:

Cllzers\Moizes\DesktopiTE. . \tesiz 1 .dynf Browse...

|| o |

v Aspen Modelervisible ~annect

-

Open Aspen Modeler model on Simufink
model open

| Cancel I

Inputs | Outputs |

Port

ariable

Units

1 BLOCKS("HPCOL").QRebR

Btu/hr

2 | BLOCKS("LPCOL").QRebR

Btu/hr

Add

| Delete | ¥ Show Inputs/Outputs onty

Help |

Figura D.3.- Variables manipuladas agregadas en la configuracion del bloque de comunicaciones entre softwares.

6. Nos dirigimos a la pestafia de salidas (Outputs), en esta pestafia se agregan las variables
controladas, en nuestro caso temperaturas.

Configure AMSimulation Block

Inputfile:

r

¥ AspenModeler visitie — |

Open Aspen Modeler model on Simufink
model open

Inputs  Outputs

CAUsers\Moizes\DesktopiTE.. \tesiz1.dynf Browse... |

b

0K |

Cancel |

Port

Variable

Add

BLOCKS("HPCOL"). Stage().T
BLOCKS['LPCOL") Stage(11).

| Delete | [V Show Inputs/Outputs anly

Help |

Figura D.4.- Variables controladas agregadas a la configuracion del bloque de comunicaciones.

7. Dar clicok, y el programa creara el bloque con las dos entradas y las dos salidas. Con esto
se puede crear un controlador PID, el controlador MPC, u otro diferentey ver el
comportamiento de estas variables con el bloque Scope.

Con esto concluye este anexo.
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