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RESUMEN

APLICACION DEL CONTROL DIFUSO EN OPERACIONES
DE INGENIERIA QUIMICA
Por
Carlos Antonio Méarquez Vera
Abril del 2023
Doctor en Ciencias en Ingenieria Quimica
Dirigida por: Dr. Agustin Jaime Castro Montoya

Dr. Nohé Ramén Cézares Castro

El presente trabajo aborda al control por I6gica difusa aplicado a operaciones de
ingenieria quimica como una herramienta Util que permite establecer lazos de control que
dependen del conocimiento que se tiene sobre la respuesta del proceso, enfocandose en la
necesidad de obtener las respuestas de los sistemas a través de software especializado de
ingenieria quimica, economizando asi el estudio de sistemas de control no convencionales.
Esto se lleva a cabo mediante resolucion de modelos matematicos usando Simulink de
Matlab y la cosimulacion dinamica de los softwares Aspen Dynamcs y Simulink de Matlab.
Se presentan 7 casos de estudio con diferentes caracteristicas como sistemas de ecuaciones
acoplados, respuesta inversa, respuesta con retardo y con multiples equipos de proceso, en
los cuales se compararon los sistemas bajo diferentes técnicas de control como son
Proporcional-Integral-Derivativo (PID), control por l6gica difusa, control difuso basado en
la sintesis difusa de Lyapunov, control por cancelacion de polos, entre otros, Se observo
que la sintesis difusa de Lyapunov es una herramienta Gtil para escribir las reglas en los
sistemas difusos, ya que disminuye la cantidad de estas y garantiza la estabilidad de la
respuesta del controlador. Finalmente, fue posible emplear la cosimulacién dinamica de

Aspen Dynamcs y Simulink de Matlab para estudiar diferentes casos de control.

Palabras clave: control difuso, sintesis de Lyapunov, Aspen Dynamics, Simulink,

cosimulacion.
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ABSTRACT

The present work deals with control by fuzzy logic applied to chemical engineering
operations as a useful tool that allows establishing control loops that depend on the
knowledge that one has about the response of the process, focusing on the need to obtain
the responses of the systems to through specialized chemical engineering software, thus
saving the study of unconventional control systems. This is done by solving mathematical
models using Simulink from Matlab and dynamic cosimulation from the software Aspen
Dynamcs and Simulink from Matlab. Seven case studies are presented with different
characteristics such as coupled equation systems, inverse response, delayed response and
with multiple process equipment, in which the systems were compared under different
control techniques such as Proportional-Integral-Derivative (PID). , fuzzy logic control,
fuzzy control based on Lyapunov fuzzy synthesis, pole cancellation control, among others,
It was observed that Lyapunov fuzzy synthesis is a useful tool to write the rules in fuzzy
systems, since it decreases the quantity of these and guarantees the stability of the
controller's response. Finally, it was possible to use the dynamic cosimulation of Aspen

Dynamcs and Simulink of Matlab to study different control cases.
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Capitulo 1. Introduccion

Capitulo 1. Introduccion
1.1 Generalidades.

Dentro de las &reas de interés del trabajo de un ingeniero quimico se encuentra el area de
control de procesos, debido a maltiples necesidades dentro de los procesos quimicos como lo son:
la seguridad, las especificaciones de produccion, las regulaciones ambientales, las restricciones de

operacion y la economia del proceso [1].

En este sentido, el control de procesos se enfoca en el disefio, la implementacion y la
optimizacion de sistemas de control automatico que regulan y ajustan las variables de proceso de
acuerdo con objetivos predeterminados. El control de procesos implica el uso de técnicas
matematicas avanzadas, modelos dindmicos y algoritmos de control para lograr un rendimiento

optimo del proceso [2].

El control de procesos se aplica en una amplia variedad de campos industriales, como la
produccion de energia, la quimica, la petroquimica, la produccién de alimentos y bebidas, la
fabricacion de productos farmaceéuticos, entre otros. En todos estos campos, el control de procesos
es esencial para asegurar la calidad y la eficiencia de los procesos productivos, y para garantizar la

seguridad de los trabajadores y del medio ambiente.

Dentro de las técnicas de control de procesos, existe el control de procesos por légica
difusa, la cual es una técnica de control avanzada que permite la manipulacién de variables de
proceso en tiempo real mediante la combinacidon de la teoria de conjuntos difusos y la l6gica difusa.
Esta técnica es capaz, en algunos casos, de modelar sistemas complejos y no lineales de manera
mas precisa que los métodos de control convencionales, lo que la hace especialmente atil en
situaciones en las que el conocimiento del proceso es limitado o incierto [3]. Asi, esta técnica
emplea funciones de membresia para asignar valores linglisticos a las entradas del controlador y
mediante reglas tipo si-entonces, indicar la accion que debe tomar el controlador y posteriormente
enviar una sefial al actuador. Existen diferentes formas para establecer las funciones de membresia
y las reglas de este tipo de controladores, como lo es la sintesis difusa de Lyapunov, la cual ha sido
empleada como tecnica para la generacion de reglas difusas [4], donde el método consiste en

proponer una funcion candidata de Lyapunov, la cual depende de todos los estados del sistema,
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Capitulo 1. Introduccion

siendo cero en el origen y positiva definida en el resto del dominio, y cuya derivada sea cero en el
origen y al menos definida seminegativa en el resto del dominio. Con esto, se propone una funcién

que dependa del error y de su derivada.

Con lo anteriormente mencionado, el control basado en la sintesis difusa de Lyapunov, y
en general, el control difuso, puede emplear la respuesta de un simulador de ingenieria quimica en
combinacion con software como Simulink de Matlab con su herramienta de control. El
acoplamiento de estos dos programas de simulacién permite la simulacién de procesos complejos
que involucran tanto la dinamica de los procesos como el control de los mismos. Esto permite a los
ingenieros de procesos y de control disefiar, analizar y optimizar procesos mas complejos, lo que

puede mejorar la eficiencia y la seguridad en la operacion de plantas de procesos.
1.2 HipOtesis

Es posible obtener sistemas de control empleando la técnica de sintesis difusa de Lyapunov
para minimizar el uso de reglas difusas y garantizar la estabilidad del sistema, acoplando los
softwares Simulink de Matlab y Aspen Dynamics.

1.3 Objetivos
1.3.1 Objetivo General

Implementar técnicas de control difuso en procesos de ingenieria quimica utilizando las
herramientas de Matlab para el Control acoplado con Aspen Dynamics para la simulacion del

proceso.
1.3.2 Objetivos especificos
1. Aplicar técnicas de control clasico (PID) a modelos matematicos de procesos quimicos.

e Realizar la sintonizacion de los sistemas de control P, Pl y PID para distintos
modelos matematicos usando técnicas de sintonizacion como Ziegler-Nichols.
e Comparar las respuestas de los sistemas al someterlos a diferentes entradas de valor
deseado.
2. Implementar esquemas de Control de Légica Difusa comparando los comportamientos

con los resultados del control convencional.
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Capitulo 1. Introduccion

e Aplicar técnicas heuristicas para la generacion de reglas difusas e inferencia a los
modelos seleccionados.
e Aplicar sistemas de logica difusa por sintesis difusa de Lyapunov.
3. Aplicar, en su caso, sistemas de control moderno a los procesos que se identifiquen como

potenciales de innovacion.

e Disefar sistemas de control moderno basados en los modelos matemaéticos de los
procesos trabajados.

e Comparar los controladores difusos y modernos mediante el uso de los criterios
integrales de desempefio de los controladores.

4. Aplicar los controladores convencionales y difusos a sistemas simulados con Aspen Plus.

e Reuvisar las formas posibles de interaccion entre Aspen Dynamics y Matlab.
e Revisar el uso de software intermediario entre las dos plataformas.
e Obtener las respuestas de los simuladores revisando los tiempos de simulacion.

e Comparar las respuestas dindmicas de los controladores convencionales y difusos.

1.4 Justificacién

La complejidad de los procesos quimicos debido a sus elementos no lineales, la presencia
de efectos particulares como los fendmenos de transporte, o hasta el efecto de los sensores y
actuadores, dificulta establecer sistemas de control que sean sencillos, robustos y eficaces, sin
embargo, se han logrado establecer sistemas satisfactorios. Dentro del &rea del control, los
ingenieros quimicos se han visto en la necesidad de actualizar, implementar y disefiar sistemas
innovadores de control, ya que el control tradicional o convencional, ha formado parte de los
saberes tedricos y practicos de la disciplina, basandose este control en las ecuaciones diferenciales
que se obtienen de los balances de materia y energia, asi como de los principios de equilibrio que
rigen a los sistemas, lo cual finalmente se traduce en sistemas de ecuaciones diferenciales que
deben ser resueltos, y debido a la forma de trabajo en el control convencional es necesario utilizar
el dominio de la frecuencia con el empleo de transformadas de Laplace. Este procedimiento puede

resultar tedioso, complicado, y se pueden cometer errores, ya sea por omision, mala comprension
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de los fundamentos que rigen los procesos, considerar despreciables algunas condiciones, o por el
simple hecho de la complejidad matemaética.

Por otro lado, se ha visto la efectividad de la l6gica difusa para el disefio de controladores,
sin embargo, estos se han utilizado principalmente en las &reas de la mecénica, electronica,
robdtica, etc., sin tener una presencia importante en la ingenieria quimica, esto quiza debido a que
la l6gica difusa, como herramienta matematica, no se ha considerado dentro de la formacion del
ingeniero quimico, y la inclusion de sistemas matematicos diferentes al calculo no se ha tomado en
cuenta como una opcion respecto al calculo diferencial o también debido a la critica general que
ha tenido la l6gica difusa ya que no siempre se puede garantizar, con formalidad matematica, la
estabilidad considerando el enfoque de disefio, pero se puede lograr esta. Los trabajos de
aplicaciones difusas en ingenieria quimica que se han reportado desde hace unos 10 afios a la fecha
han sido satisfactorios, sin embargo, generalmente se llega a una conclusién coman, la necesidad
de implementar controladores hibridos que mejoren los resultados de los controladores de I6gica
difusa, esto conlleva a la union de los dos aspectos del control, por un lado, la légica difusa provee
de un sistema de control que no requiere el conocimiento del modelo matematico que describe el
comportamiento del sistema, ya que solo se basa en la experiencia de lo que se observa en el
proceso (entradas y salidas del sistema), el cual ha sido efectivo en diferentes areas pero un tanto
insuficiente en la ingenieria quimica. Y por el otro lado se tiene el control convencional, que ha
sido utilizado como referente del control en la ingenieria quimica. Asi, estas dos areas demuestran
tener dos aspectos fundamentales para un control adecuado, la experiencia de la respuesta de los

sistemas y el modelo matematico de su comportamiento.

Con lo anterior en mente, la necesidad de poner a prueba las estrategias de control difuso
en procesos de ingenieria quimica siempre ha sido una idea atractiva, sin embargo, en muchos
casos su efectividad es comparada contra controladores bajo el uso de modelos matematicos, y
cuando es posible empleando prototipos o plantas a escala piloto que puedan proveer de
informacidn real del proceso. En el primer caso, se pone en desventaja al control difuso contra
controladores que se basan en el uso del modelo matematico para su disefio, siendo que la esencia
del control difuso surge ante el desconocimiento de dicho modelo. Y, por el otro lado, la
disponibilidad de equipo, procesos, reactivos, instrumentos, etc., que conlleva la operacion de

equipos industriales o educativos a escala piloto, implican grandes consumos de recursos
4
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econdmicos, que, por desgracia, en muchas ocasiones son insuficientes para una correcta
investigacion. Asi, el uso de simuladores rigurosos en ingenieria quimica como lo es Aspen Plus,
al ser acoplado a una herramienta empleada ampliamente en el area de control como Simulink, da
los elementos suficientes y necesarios en aspectos tedricos, técnicos y econdmicos, para poder

contrastar a los controladores difusos con otros controladores convencionales.

Una vez que se tiene en mente el interés de la cosimulacion, se emplea a la sintesis difusa
de Lyapunov como una alternativa para la redaccion de las reglas que implica el control difuso, ya
que se ha criticado la falta de rigurosidad matematica de la I6gica difusa al momento de usarse
como herramienta de control, con lo que la propuesta de un funcién de Lyapunov que, escrita a
manera de desigualdades, permite garantizar la estabilidad del sistema reduciendo la cantidad de
reglas empleadas en el control, siendo que esta técnica ha demostrado su eficacia en el disefio de
controladores en sistemas simulados usando modelos matematicos, pero no al ser empleada con
este fin en cosimulaciones Aspen Plus —Simulink, sin perder de vista que tampoco ha sido explorada

esta cosimulacion en controles difusos.

Finalmente, esto deja la base para que se puedan realizar trabajos de diferentes simulaciones
dinamicas en Aspen implementando maltiples esquemas de control bajo los criterios que se puedan

considerar relevantes.
1.5 Alcance

El presente trabajo considera el analisis de un controlador difuso tipo Mamdani mediante
la sintesis Difusa de Lyapunov para las reglas difusas, lo cual permite mantener al minimo el uso
de la heuristica y tratar de garantizar la estabilidad desde la etapa de disefio, esta sintesis de reglas
difusas es mas simple que la solucion de ecuaciones diferenciales no lineales usadas comdnmente
en el disefio de controladores tradicionales. Esta estrategia de control ha sido empleada en otros
procesos como en la estabilizacion de un Péndulo de —rueda Inercial [4] en donde se considerd que
se tiene muy poca informacion sobre el sistema y que no se conoce un modelo dinamico exacto
que lo represente. Solo se consideraron 4 reglas difusas para el sistema de inferencia considerando
solo dos posiciones del péndulo considerando funciones no lineales. Los valores experimentales se
obtuvieron mediante el uso de un sistema especializado de control en mecatronica mientras que

para el controlador difuso se empleo la herramienta de control difuso de Matlab. Teniendo como

5
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resultado que el controlador difuso fue robusto y resolvié el problema en condiciones ideales, en

presencia de friccion y considerando perturbaciones externas.

El trabajo reportado en [4] se considera como base de aplicacion para la consecucion del
sistema difuso, el cual serd aplicado a sistemas de ingenieria quimica, comparando sus resultados
con los obtenidos mediante control convencional PID, lo cual se realizar4 mediante el uso del
software de Matlab con sus herramientas de Simulink y Control Difuso. Considerando lo anterior,
se obtiene una cosimulacion del software Simulink de Matlab (donde se lleva a cabo el control no
convencional), con el software Aspen Dynamics para la simulacion rigurosa del proceso. Los
procesos elegidos presentan caracteristicas interesantes desde el punto de vista de control, como

respuesta inversa, acoplados o respuestas lentas.
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Capitulo 2. Marco teérico
2.1 Control de procesos

El control de procesos es una disciplina de la ingenieria que se enfoca en el disefio y
aplicacion de técnicas para regular y optimizar procesos industriales. EI objetivo principal del
control de procesos es asegurar que el proceso funcione de manera constante y uniforme para
generar un producto o servicio de alta calidad. Ademas, el control de procesos puede ayudar a
reducir los costos de produccion y mejorar la seguridad en el lugar de trabajo. El control de
procesos es un campo importante en la ingenieria quimica, ya que se utiliza para asegurar que los
procesos quimicos se lleven a cabo de manera eficiente y segura. EI control de procesos se refiere
a la manipulacién de las variables del proceso para mantener las variables controladas dentro de
limites especificos. Las variables del proceso pueden ser de temperatura, flujo, presion y

composicion, entre otras.

El control de procesos se basa en los principios de la retroalimentacion y el control
automatico. La retroalimentacion es un proceso en el que la salida de un sistema se utiliza para
ajustar su entrada, de modo que la salida se acerque al valor deseado. El control automatico permite
gue un sistema ajuste automaticamente los pardmetros de un proceso para mantener su
comportamiento dentro de los limites deseados [5]. El objetivo del control de procesos es lograr
una operacion estable y eficiente del proceso, minimizando el consumo de energia y materiales,

maximizando la calidad del producto y reduciendo los tiempos de procesamiento.

Los componentes basicos de un sistema de control de procesos son el sensor, el controlador
y el actuador. El sensor mide una variable de proceso, como la temperatura, la presion o el caudal.
El controlador compara la variable medida con el valor deseado y calcula la sefial de control que
se envia al actuador. El actuador ajusta el proceso para que la variable medida se acerque al valor
deseado. Los sistemas de control pueden ser de lazo abierto o de lazo cerrado. En un sistema de
lazo abierto, la sefial de control se envia al actuador sin considerar la variable medida. En un sistema
de lazo cerrado, la variable medida se utiliza para ajustar la sefial de control [5]. En la Figura 2.1
se muestra un esquema con los componentes principales de un sistema de control en lazo abierto

(@) y otro en lazo cerrado (b).
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a)

Salida del | : Salida del
Entrada controlador | Seiial proceso
———= Controlador —————= Actuador Y Proceso L e
b)
£ Salidadel —M8¥ — |— — Salidadel
Referencia __ Error controlador Senal Sefial ) IrOCEs0
"“\/ ':‘ - Controlador l-: Actuador - - Proceso - Sensor - E -
Realimentacion

Figura 2.1 a) Esquema de un lazo de control en lazo abierto, b) esquema de un lazo de control en

lazo cerrado

Dependiendo de la complejidad del lazo de control, los elementos que integran a este

pueden variar, incluyendo filtros, convertidores de sefial, etc.
2.2 Control Proporcional-Integral-Derivativo (PID)

El controlador PID (Proporcional-Integral-Derivativo) es una técnica de control clasica que
emplea una combinacion de tres términos para poder controlar un proceso. Casa uno de estos
términos le permite al controlador obtener informacion del proceso mediante el error, su derivada
y su integral, con lo cual calcula la sefial de salida del mismo, y debido a que el error cambia con
el tiempo, el sistema de control puede operar en tiempo real, sin dejar de lado la posibilidad de la
existencia de retrasos en las sefiales. El término proporcional ajusta la salida del controlador
dependiendo del valor del error actual, por otro lado, el término integral modifica la salida del
controlador considerando la integral del error y finalmente, el término derivativo considera la
velocidad de cambio del error para modificar la salida del controlador. Cada uno de estos términos
puede ser considerado simultaneamente con la combinacién de dos términos o los tres, incluso de
manera individual, y dependera de la respuesta del sistema la eleccion de esta consideracion. Esta
técnica se ha utilizado ampliamente en la industria debido a que es simple y efectiva en muchas
aplicaciones, y en numerosas ocasiones es empleada como comparacion contra otras técnicas de

control.

El control PID se aplica en diferentes campos industriales, desde el control de motores

eléctricos hasta el control de temperatura de procesos quimicos. En la literatura se pueden encontrar
8
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diferentes metodologias para disefiar y sintonizar controladores PID, como el método de Ziegler-
Nichols o el método de Cohen-Coon [6].

Cabe tener presente que la ecuacion de un controlador PID viene dada por la ecuacion 2.1.

3 K, (t de(t)
u(t) = Kpe(t) + Tlfo e(t)dt + K”TdT 2.1)
en donde u(t) es la salida del controlador e(t) es el error, K,, es la ganancia proporcional,

T; es el tiempo integral y T, es el tiempo derivativo, asi, la Figura 2.2 presenta un esquema de

control en lazo cerrado y las tres elementos de un controlador PID en paralelo.

~= Proporcional

Salidadel —————— ) Salida del
controlador il Sefig roceso
Integral =] . Actuador Sedtal Proceso ‘___S‘endl | pro chii e

‘ __:T
L= Derivativo Realimentacion

Referencia — Emror

Sensor

Figura 2.2 Esquema de control PID en lazo cerrado en paralelo
2.3 Control predictivo

El control predictivo es una técnica de control avanzada que utiliza un modelo matematico
del proceso para predecir la respuesta a futuros cambios en las variables de entrada al sistema y
determinar el ajuste 6ptimo para las variables de control. Esta técnica es particularmente Gtil para

procesos no lineales o variables que cambian rapidamente.

El control predictivo se divide en dos categorias principales: control predictivo basado en
modelo y control predictivo basado en datos. El control predictivo basado en modelo utiliza un
modelo matematico del proceso para predecir la respuesta del proceso, mientras que el control
predictivo basado en datos utiliza datos historicos del proceso para predecir la respuesta del

proceso.

El control predictivo se ha aplicado en diferentes campos industriales, como el control de
procesos quimicos y la automatizacion de la produccion de alimentos. Ademas, se han desarrollado

diferentes variantes del control predictivo para hacer frente a desafios especificos, como el control

9
Doctorado en Ciencias en Ingenieria Quimica



Capitulo 2. Marco teorico

predictivo basado en eventos, que utiliza eventos discretos para predecir la respuesta del proceso
[7].
2.4 Control adaptativo

El control adaptativo es una técnica de control que utiliza un modelo del proceso para
ajustar automaticamente los parametros del controlador en funcion de las condiciones cambiantes
del proceso. Esta técnica puede mejorar la eficiencia del proceso, especialmente en procesos que

experimentan cambios significativos en las condiciones operativas.

El control adaptativo se divide en dos categorias principales: control adaptativo basado en
modelo y control adaptativo basado en datos. El control adaptativo basado en modelo utiliza un
modelo matematico del proceso para ajustar los parametros del controlador, mientras que el control
adaptativo basado en datos utiliza datos historicos del proceso para ajustar los parametros del

controlador.

El control adaptativo se ha aplicado en diferentes campos industriales, como el control de
procesos quimicos y la automatizacion de la produccion de plasticos. Ademas, se han desarrollado
diferentes variantes del control adaptativo para hacer frente a desafios especificos, como el control

adaptativo robusto, que puede manejar incertidumbres en el modelo del proceso [8].
2.5 Control de realimentacion no lineal

El control de realimentacién no lineal es una técnica de control avanzada que utiliza
modelos matematicos no lineales para controlar procesos complejos. Esta técnica es

particularmente Util para procesos no lineales o variables que cambian rapidamente.

El control de realimentacién no lineal se divide en dos categorias principales: control de
retroalimentacion no lineal basado en estado y control de retroalimentacion no lineal basado en
entrada. El control de realimentacién no lineal basado en estado utiliza la realimentacion de estado
para controlar el proceso, mientras que el control de realimentacion no lineal basado en entrada

utiliza la retroalimentacion de entrada para controlar el proceso.

El control de realimentacion no lineal se ha aplicado en diferentes campos industriales,

como el control de procesos quimicos y la automatizacion de la produccion de energia. Ademas,
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se han desarrollado diferentes variantes del control de realimentacion no lineal para hacer frente a
desafios especificos, como el control de realimentacion no lineal adaptativo, que puede ajustar
automaticamente los parametros del controlador en funcion de las condiciones cambiantes del

proceso [9].
2.6 Control por realimentacion de estados

Inicialmente se debe convertir el sistema diferencial en un modelo en espacio de estados de

la forma:
x =Ax + Bu (2.2)
y=Cx (2.3)

donde A es la matriz del sistema, B es la matriz de entrada, C es la matriz de salida, x son
los estados del sistema, x las derivadas de los estados del sistema, y son las salidas del sistema y
u son las entradas del sistema. Para la obtencion de las matrices A y B se parte de la linealizacion

del sistema mediante los Jacobianos siguientes:

(0 9fi)
_|9x; 0x, 24
A= o of, (2.4)
dx; 0x,

of:
u
B
of,
u

(2.5)

Una vez que se tiene el sistema en espacio de estados, se pueden utilizar distintos métodos
para el disefio de controladores como control con pre-compensador estatico o con seguimiento de
referencia. En la Figura 2.3 se presenta un esquema representativo en Simulink de un sistema en

espacio de estados.

11
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Figura 2.3 Esquema representativo en Simulink de un sistema en espacio de estados.

2.6.1 Control con pre-compensador estatico en espacio de estados empleando la

ecuacion de Lyapunov:

El uso de un pre-compensador de estados es una forma sencilla que permite que la salida
del sistema tenga el mismo valor que su entrada, esto se logra agregando una ganancia a la entrada
de la realimentacion en el lazo cerrado. Por lo que, el objetivo sera determinar las ganancias de la

realimentacion de estados y el valor de ganancia del pre-compensador.

La realimentacion en espacio de estados es posible realizarla resolviendo un sistema de
ecuaciones empleando una ecuacion similar a la de Lyapunov, la ventaja que tiene este método es

que puede ser empleado para sistemas SISO como para sistemas MIMO.

Una vez que se tiene el sistema en el espacio de estados se puede hacer la realimentacion
de estados, se puede aplicar el principio establecido por Bellman [10], quien menciona que las

entradas del sistema en espacio de estados deben ser determinadas usando el vector de estados:
u(t) = x(x(0), ) (2.6)

donde %(t) es el vector de estados, y posteriormente Kalman [11] estableci6 que la ley de

control se puede plantear de la siguiente manera:

u(t) = —kX(t), X € R™ k € R1*" (2.7)

12
Doctorado en Ciencias en Ingenieria Quimica



Capitulo 2. Marco teorico

Asi, sustituyendo la ley de control de (2.7) en (2.2), se tiene que:
x = Ax — kX(t)B (2.8)
Y factorizando al vector de estados, se reescribe como:
x = (Ax — kBX)(t) (2.9)

Con esta estructura se establece un sistema de control del tipo regulatorio, lo que significa
que al no presentar ningun ingreso se referencia, solo rechaza los posibles disturbios que se puedan
presentar a lo largo de la dindmica del sistema. Si se desea obtener un sistema disefiado de esta
manera, los polos del nuevo sistema deben ser modificados siempre y cuando el par de la matriz
dinamica A y el vector de entradas B originales sean controlables. El objetivo de este control es
encontrar el vector de ganancias k. Para esto se debe obtener el espacio de estados en una forma
canonica controlable (FCC), esta forma se puede obtener a partir de la funcion de transferencia, la
cual se obtiene a partir del sistema de en espacio de estados original aplicando la siguiente

ecuacion:
Gi) =C(slI —A)'B (2.10)
La idea esencial del método de Lyapunov [12] consiste en resolver la siguiente ecuacion:
A—BK =TFT™1 (2.11)

Donde A-BK es lo que se desea determinar, F es una matriz cuyos autovalores son los
autovalores del lazo cerrado de la forma canonica controlable del sistema, mientras que T es una
matriz a determinar que representa a la matriz de transformacion de similitud entre la

representacion de F y A-BK, y por lo tanto T no puede ser no singular.

Para resolver a T se debe considerar lo siguiente: si A y F no tienen autovalores en comun,

entonces la solucion T de la expresidn de Lyapunov en su forma de Sylvester [12] siguiente:
AT — TF = BK 2.12)

Para el caso de un sistema SISO T es no singular si (A, B) son controlables y (F, K) son

observables. Por lo tanto, para resolver este problema, se deben seguir 4 pasos.
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Primero se debe escoger una ecuacion caracteristica deseada para el sistema en lazo cerrado
45(s) y determinar una matriz F. Posteriormente se debe escoger una matriz K tal que el par (F,K)
sea observable. A continuacion se debe determinar a la matriz T a través de la ecuacion (2.12). Y

por Ultimo se debe obtener la ganancia de realimentacion en espacio de estados con la ecuacion:
K =KT (2.13)
donde K es la matriz de ganancias, asi la ley de control estara expresada por:
u(t) = —Kx(t) + Hr(t) (2.14)
Ahora, sustituyendo (2.12) en (2.2), la dindmica en lazo cerrado del espacio de estados es:
#(t) = (A— BK)x(t) + HBr(t) (2.15)
Obteniendo la funcion de transferencia en lazo cerrado de (2.15):

y(s) —
Gr = =) =C(sl —A)™'BH = G»\)H (2.16)

Donde
A= (A-BK) (217)
Con el fin de encontrar el valor de la ganancia H, se emplea la transformada de Laplace:
Gr(0) =1 (2.18)

Lo cual es valido para una entrada constante como una funcién escal6n, de esta manera el

pre-compensador se determina mediante la siguiente expresion:
H=G(0)'=—-(CA'B)! (2.19)
2.6.2 Control regulatorio con pre-compensador estatico en espacio de estados LQR

Una vez que se tiene el sistema en espacio de estados, se puede emplear el concepto del
control 6ptimo cuadratico lineal o regulador lineal cuadratico (LQR) [13] para determinar el vector
de ganancias K, para hacer un sistema de control para este sistema, comenzando con la premisa de

gue un control 6ptimo es cuando este minimiza una funcion objetivo en el que se manifiesta una
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Doctorado en Ciencias en Ingenieria Quimica



Capitulo 2. Marco teorico

relacion entre distintas especificaciones y restricciones. Asi se define una funcién de costo de la
siguiente forma:
ty

J = e(t)dt

to

(2.20)

Debido a que bajo algunas condiciones el area bajo la curva de (2.20) puede dar una
cancelacion areas, los indices de optimizacién solo deben expresarse como variables positivas,
siendo necesario expresar el error en términos absolutos o como indices cuadraticos, en (2.21) se

emplean estos Gltimos:

ty
to
Observando que (2.21) no contempla ninguna restriccion de control, y que en los sistemas
de control el error no solo depende los estados o salidas, sino que también depende de las entradas,

(2.21) se puede completar con las entradas, quedando como sigue:

t
7= [ e? - pu?dt (2.22)

to

Donde p es una constante de ponderacién hacia las entradas, retomando un sistema en
espacio de estados con (2.2) y (2.3) y que la ley de control en realimentacion de estados viene dada
por (2.7), bajo el esquema de espacio de estados, con el fin de visualizar lo que implica (2.22), esta
podria generalizarse como:

tr

] = (estados? — entrada?®)dt (2.23)
to

Retomando a x y a u, (2.22) se puede escribir como:

tr
J=1| (TQx —uTRu)dt (2.24)
to
Donde Q y R son matrices de ponderacion, siendo Q una matriz que pondera a los estados,
es decir, la velocidad con la que se quiere llegar a los estados de la salida, y R pondera el gasto de

energia que gasta el sistema ya que el sistema demora méas tiempo en llegar a su estado final,
15
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ademas, estas matrices de ponderacion deben ser reales, simétricas, constantes y definidas

positivas.

Finalmente, el objetivo de la optimizacion es minimizar J de (2.24), sujeto al propio sistema,

es decir:

tr
minJ = | (TQx —uTRu)dt
to

(2.25)
sujeto a: Ax(t) + Bu(t)
u(t) = —Kx(t)

En donde se debe encontrar el valor de K para la realimentacion de estados, la cual depende

de Q y R. Para esto de emplea el Hamiltoniano, que expresado para este caso queda como;
H = x"Qx — uTRu + A(Ax(t) + Bu(t)) (2.26)

Obteniendo las derivadas de (2.26) se tiene que:

dH
X =— = HA = Ax(t) + Bu(t) (2.27)
di
. dH
dH
0=—=Hu=Ru+B"1 (2.29)
du

Con estas tres ecuaciones, se puede observar que los estados son x, A, x y 4, sin embargo de

(2.29) se puede observar que se puede obtener a u, asi:

u= —R_IBTA (230)

Sabiendo que 4 debe contener a los estados x, ya que la ley de control para u los contiene,

se define:
A= Px (2.31)
1= Px (2.32)
16
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Combinando (2.30) y (2.31), se llega a:
u=—R"'BTPx (2.33)
Lo que se debe hallar es el valor de P, sustituyendo en la ley de control:
x = Ax — BR™'BTPx (2.34)
Usando la definicion de (2.32) en (2.34) y sustituyendo (2.28):
Px = PAx — PBR™'BTPx = —Qx — ATPx (2.35)
Reordenando y factorizando:
(PA—PBRIBTP+Q +ATP)x =0 (2.36)

De esto se deduce que si x son los estados, entonces el coeficiente matricial debe anular los

estados, asi se obtiene que:
PA—PBR'BTP+Q+ATP =0 (2.37)

La ecuacion (2.37) es la conocida como la ecuacion algebraica de Riccati [13], donde se
debe encontrar el valor de P.

En la Figura 2.4 se presenta un esquema de un lazo de control con pre-compensador estatico

en espacio de estados, independientemente del método empleado para determinas las ganancias.

17
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B*u

K*u

Figura 2.4 Esquema representativo en Simulink de un lazo de control con pre-

compensador estatico en espacio de estados.
2.6.3 Control por realimentacion de estados con seguimiento de referencia

Este control parte del mismo planteamiento de realimentacidn en espacio de estados, donde
existen dos estrategias, la primera de ellas fue desarrollado en el apartado 2.6.2, pero este control
generard un error en estado estacionario ante cualquier cambio en la entrada se. La segunda
estrategia consiste en afiadir un integrador en el lazo directo de control, lo que permitira al sistema

seguir diferentes referencias.

Con el fin de obtener un error de cero en estado estacionario ante diferentes valores de
referencia se puede agregar un integrador en el lazo directo del sistema de control, haciendo con
esto que el sistema de control sea robusto. Entonces, para una entrada constante del tipo escalon,

el modo no estable seria el polo en el origen, es por eso que se agrega un integrador.

En la Figura 2.5 se muestra un esquema de un sistema de control en lazo cerrado en espacio

de estados con seguimiento a una referencia.

18
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Figura 2.5 Esquema representativo en Simulink de un sistema de control en lazo cerrado

en espacio de estados con seguimiento de referencia.

Este diagrama es completamente similar a un controlador Proporcional-Integral. Solo que
en este caso se estd agregando un estado mas por medio de la integral del error, lo cual se considera
ahora para reescribir las ecuaciones necesarias para el disefio del controlador. Asi la ley de control

ahora se escribe como:

u(t) = —Kyx(t) + K2¢(t) (2.38)

En donde K se refiere a los estados del sistema, K> refiere a los estados del controlador y

&(t) es la nueva variable de estado para la integral del error, asi el error se define como como:
e() =é)=r—y=r—Cx (2.39)
Entonces, el sistema aumentado en el espacio de estados queda como:
x()]_14 0 x(t)] B 0
[é(t)] - [—C 0] [E(t) + [o]u(t) + [I]T(t) (2.40)

Asi (2.42) puede ser reescrita de una forma compacta de la siguiente manera:

x:a(t) = Aaxa(t) + Bau(t) + Ear(t) (2.41)
u(t) = —K x,(t) (2.42)
19
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Donde el subindice a quiere decir que la variable es ampliada, es decir que las matrices

A,, B,y E, son los analogos de (2.41), solo queda definir al vector Ka el cual es:
K, =[K:i —K;] (2.43)

Para determinar los valores de K y Kz se emplea el método de Ackermann [14]. Para esto
se debe elegir un comportamiento que el sistema deba seguir, por ejemplo un polinomio deseado
de la siguiente forma:

s? + 2{w, + w2 (2:44)

Debido a que el polinomio caracteristico del sistema es de segundo orden, debe
establecerse un polinomio deseado en un orden superior, ya que al agregar al error se afiade otro
estado del sistema ahora aumentado, para resolver esto se puede obtener la convolucion entre el
polinomio de segundo orden dado en (2.44) con un polinomio de primer orden que aumente a tercer

orden el polinomio deseado, este polinomio de primer orden se establece como el siguiente:
s+ {w, (2.45)
El método de Ackermann indica que las ganancias estan dadas por:
Ko=1[0 0 .. 1]C;'0(4,) (2.46)

Donde C, es la matriz de controlabilidad del sistema aumentado, la cual se obtiene a partir
de:

Co=[By, AqBy, AZB,] (2.47)

Y el término @(4,) es un el polinomio deseado en funcidn de la matriz dindmica aumentada

Aa 'y que viene dado por:
P(Ag) = A+ A" L+ a2+ a_ A+ ay (2.48)
2.7 Control por ldgica difusa (CLD)

En esta seccion se abordan los principales conceptos aplicados en el control difuso,
partiendo de la definicion de la l6gica difusa, notando la diferencia que mientras en la ldgica

clasica, solo es posible generar dos respuestas viables de veracidad, ante una veracidad solo se
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puede decir que esto es falso o es cierto, Mientras que para la Idgica difusa, la veracidad puede
tener una gama de posibilidades, no solo dos estados, asignando parcialidades verdaderas y
parcialidades falsas. La aplicacion de esta logica difusa se puede emplear desde dos
consideraciones, por un lado sirve para automatizar procesos y disefiar controladores difusos, y por
otro lado sirve para trasladar la experiencia humana hacia la computadora. Tiene la ventaja que
permite procesar la informacion con incertidumbre, ya que las mediciones que se obtienen de los
sistemas contienen errores y el enfoque clasico es utilizar probabilidad y estadistica, mientras que

la 16gica difusa usa el razonamiento aproximado.
Para el control difuso:

e No se requiere una identificacion el sistema.
e No es necesario hacer aproximaciones del modelo.

e No se necesitan hacer linealizaciones.

Sin embargo, una de las principales desventajas es que se requiere conocer y establecer de
manera adecuada las reglas linguisticas (reglas si y entonces) de control por el conocimiento
experto del comportamiento del sistema o por un un método formal desde la perspectiva

matematica.

Para poder aplicar la l6gica difusa, es necesario conocer el nuevo lenguaje matematico, el
cual fue introducido con el concepto de conjuntos difusos propuesto por Lofti Zadeh [15], quien

desarrollo las bases matematicas para el trabajo con estos conjuntos difusos.

Dentro de la teoria de I6gica difusa, es necesario conocer primeramente la definicion de una
variable difusa y los conjuntos difusos, considerando la notacién especial que se utiliza para esto,
asi como las operaciones que se pueden efectuar entre los conjuntos difusos (subconjunto,

interseccion, union, complemento), y a su vez, estas operaciones tiene propiedades [16].

Teniendo un universo de discurso (X) o bien, totalidad de elementos que se consideran en
el sistema, en los conjuntos clasicos se establece un solo criterio para diferenciar entre si a sus
elementos, mientras que en los conjuntos difusos, todos los elementos del universo de discurso

pueden pertenecer a mas de un conjunto difuso, solo que lo hacen en diferente grado o magnitud,
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esta pertenencia va de 0 a 1, siendo el cero la no pertenencia y el uno la total pertenencia, y todos
los valores intermedios indican el grado de pertenencia incluyendo al O y al 1.

Por otro lado, hay que conocer el concepto de funcién de membresia, caracteristicas y tipos,
esta funcion de membresia (), la cual tendra un dominio que sera el universo de discurso, es decir
X € X, es decir que, el valor de la variable x pertenece al universo de discurso X, al igual, la funcién
de membresia debe tener una imagen, por ejemplo u € [0,1], es decir, que el valor de la funcién de

membresia sera una nimero real entre 0 y 1.

Los conjuntos difusos pueden ser continuos (f ) o discretos (}), teniendo en cuenta que la

notacion no se debe confundir con la notacion que comunmente se usa en matematicas.
Las operaciones que se pueden realizar entre los conjuntos difusos son [17]:

Subconjunto: Esta operacion representa que los elementos de un conjunto difuso pertenecen
a otro conjunto difuso, es decir:

Bc Ao ug(x) < us(x) paravx € X (2.49)

Donde B es un subconjunto de A, si y solo si, la funcién de membresia de B es menor o
igual a la funcion de membresia A para todos los posibles valores de x en el universo de discurso
X.

Interseccion: representa a un conjunto que es el resultado de los elementos que comparten

pertenencia a los dos conjuntos originales.
C=ANBAB (2.50)
Con funciones de membresia se representa como:
pup(x) = min(pa(x), pp(x)) = pa(x) A pp(x) paraVv x € X (2.51)

El conjunto difuso C resultado de la interseccion entre Ay B, es el minimo de los dos valores
de las funciones de membresia de A y B para todos los posibles valores de x dentro del universo de

discurso X.
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Unidn: representa a todos los elementos de dos conjuntos originales en un nuevo conjunto
C=AUB (2.52)
Con funciones de membresia se representa como:

e (@) = max(a (0, wp () = s (0 V s () para v x € X (253)

El conjunto difuso C resultado de la unién entre A 'y B, es el maximo de los dos valores de
las funciones de membresia de A y B para todos los posibles valores de x dentro del universo de
discurso X.

Complemento: Todos los elementos que no pertenecen a un conjunto difuso pero que estan
contenidos en los valores x de universo de discurso X, son el complemento de A (4), es decir el
conjunto B.

ui(x) =1 —puu(x)vx € X (2.54)

La funcién de membresia del complemento de A, es igual a 1 menos la funcion de

membresia para todos los posibles valores de x dentro del universo de discurso X.

Dentro de las propiedades que son validas en los conjuntos difusos se tienen asociativa,
distributiva, identidad, transitiva, idempotencia, leyes de DeMorgan e involtiva. La Unica
propiedad que es valida para conjuntos clasicos y que no es valida para conjunto difusos es la

propiedad complementariedad.

Otro de los conceptos que se debe manejar de forma adecuada es la funcién de membresia,
la cual tiene ciertas secciones, primeramente se tiene el nucleo de la funcién de membresia, que es
la region en donde tiene el valor de membresia igual a 1, después se tienen las fronteras que son
los elementos del universo de discurso que toman valores de membresia entre 0 y 1, pero nunca 0
y 1. Cuando se junta el nucleo con las fronteras se forma el soporte de la funcion y son todos los
valores del universo de discurso con funcién de membresia mayor a 0. Es importante reconocer los
puntos de cruce, que son los valores del universo de discurso donde la funcién de membresia es
igual a 0.5, y estos puntos permiten determinar el ancho de banda de la funcion, que es la diferencia

absoluta entre los dos puntos de cruce.
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Las funciones de membresia se pueden clasificar en normales y subnormales, simétricas y

no simétricas, en abiertas y cerradas y en convexas y no convexas.

Las funciones normales son las que tienen un nucleo, es decir las que tienen una region con
valor de membresia igual a la unidad, mientras que las funciones subnormales con las que no tienen
nacleo ya que nunca alcanza el valor de 1. Se prefiere el uso de funciones normales. Para la otra
clasificacion, las funciones simétricas son las que presentan simetria en su centro con respecto al
universo de discurso, si estan desplazadas en su centro respecto al universo de discurso, también

se prefieren las funciones simétricas para el disefio de controladores.

Las funciones abiertas pueden ser a la derecha o a la izquierda, donde la abertura se denota
cuando el valor de membresia hacia un lado no alcanza el valor de cero al extremo del universo de
discurso. Las funciones cerradas son las que en ambos extremos del universo de discurso la funcién
de membresia alcanza el valor de cero. En este caso no hay prioridades, aunque se acostumbra que
las funciones de membresia para los extremos del universo de discurso sean abiertas y cerradas

para los valores intermedios del universo de discurso.

Por altimo para una funcién de membresia convexa 0 no convexa, se deben tomar dos
valores del universo de discurso y obtener los valores de la funcion de membresia en esos puntos
y obtener el valor minimo de membresia entre esos dos valores, y todos los valores de membresia
que existan entre esos dos valores deben ser mayores o iguales que el minimo de los extremos, si
eso se cumple la funcién es convexa, en caso contrario si algin valor es mas pequefio que el minimo

de los valores de la funcién de membresia entonces esta es no convexa.

De los tipos de funciones hay una forma especial que es la funcién singleton (que en si

misma no es un conjunto difuso, y se representa como funcion de la siguiente manera:

_{(1 x=x (2.55)
m@ =l %2x

En los controladores difusos se utiliza mucho la funcion singleton ya que las sefiales que

Ilegan a los procesos son valores discretos, por lo tanto se representan con esta funcion.

Ademas de estas dos funciones se tienen otras funciones mas, primeramente dos funciones

con derivadas discontinuas, esto quiere decir que la pendiente de la funcién sufre cambios abruptos
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en algunos valores del universo de discurso, estas dos funciones son la triangular (en Matlab el

comando es y = trimf (x,[a b c])) y la trapezoidal (en Matlab el comando es y = trapmf (x, [ab ¢

d])).

Otras dos funciones con derivadas continuas, cerradas y simétricas, se tiene a la funcion
Gaussiana (en Matlab el comando es y = gaussmf (X, [sig Xo])) y la funcién de campana

generalizada (en Matlab el comando es y = gelbmf (x, [a b xq])).

Otra funcion con derivada continua, simétrica pero abierta es la sigmoidal (en Matlab el
comando es y = sigmf (X, [a Xo])). En la Figura 2.6 se muestran ejemplos graficos de las funciones

de membresia usadas mas cominmente.

A . A b.
1 1
0 > 0 >
M Oy [¢5] o, du ay
d.
A ¥ T
1 1
0 > 0 >
0. du a, o Dy Qy

Figura 2.6 Ejemplos graficos de funciones de membresia (a) singleton, (b) triangular, (c)
trapezoidal, (d) campana generalizada [16]

Existen otras operaciones difusas que son importantes para el disefio de controladores, entre
ellas se tiene la relacion difusa, el producto cartesiano y la composicion, ademas de los operadores

difusos generalizados que son la Norma T, la Norma S y el complemento difuso.
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Para las relaciones difusas, se establece la relacién que existe entre un dominio y un
codominio, pero a diferencia de las relaciones certeras, la relacion entre los solo elementos se da
con un si o un no, y en las relaciones difusas un solo término del dominio se puede relacionar con
méas valores del codominio solo que lo hace en diferentes grados o diferentes partencias
(membresias). Las relaciones difusas tienen las mismas propiedades que los conjuntos difusos asi

como las mismas operaciones.

El producto cartesiano entre conjuntos difusos se establece como:

taxs (%, y) = min(pa (x), up(y)) (2.56)

Esta expresion sirve para relacionar causas y efectos entre los dos conjuntos y su resultado

es una matriz cuya representacion gréafica debe ser en tres dimensiones para generar una superficie.

La composicion entre relaciones difusas se obtiene por:

UR1,R2 (x,z) = max[min(um(x, ¥), g2 (Y, Z))] (2.57)

Posteriormente se establecen las reglas “si entonces”, por ejemplo si el nivel es alto
entonces el recipiente esta lleno, aqui las variables linguisticas son nivel y recipiente, y aceptan
valores linglisticos que son alto y lleno. Estos enunciados se pueden entender por un operador,
ahora se vuelve necesario transportar estos enunciados que deben ser ahora introducidos a una
computadora, y eso se puede hacer mediante una relaciéon difusa o una implicacién difusa. Sin
embargo estas dos opciones reflejan diferentes significados distintos, la relacion difusa (que es el
producto de los conjuntos difusos) representa la intensidad de la causalidad o relacion entre Ay B
(el antecedente con el consecuente), mientras que la implicacion difusa mide la veracidad de la

implicacion, en control difuso se utiliza la primera opcion.

Para concluir este razonamiento es necesario establecer el Modus Ponens, el cual parte de
una premisa (hecho) establecido por una variable lingiiistica y una premisa que es una regla “si
entonces” para obtener una conclusion, que se obtendria mediante la composicion entre la premisa
del hecho (conjunto difuso con su funcién de membresia) con la relacion difusa que se obtiene

entre la premia del hecho y la premisa de la regla [18].
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Una vez que se tienen todos los razonamientos se puede comenzar con el disefio del

controlador [19], el cual consta de las secciones presentadas en la Figura 2.7 de manera general:

Controlador difuso

Pre T Reglas o i Pos
_»  Fusificacion - . g - . |
Defusificacion Procesamiento

Procesamiento de control

Reglas de inferencia

Figura 2.7 Elementos generales de un controlador difuso

El preprocesamiento permite acondicionar las sefiales que entran al procesador digital (una
computadora por ejemplo), que debe incluir un filtro de sefial y en su caso un amplificador o un

muestreador.

La fusificacion es un método mediante el cual se alimentan las magnitudes de la sefial de
entrada y se transforman en una magnitud difusa, es decir, es la evaluacion de las magnitudes de
las sefiales para cada uno de los conjuntos difusos que existen en la premisas de las reglas “si

entonces”.

Las reglas de control son las reglas lingiiisticas “si entonces” basadas en el conocimiento

del proceso y del control.

El método de inferencia es un algoritmo que le permitira al equipo de cémputo llegar a una
conclusion a partir de las sefiales de entrada (hecho, premisas) y las reglas de control (el Modus

Ponens difuso), existen varios métodos de inferencia.

La defusificacidn convierte a un conjunto difuso en un valor certero, un Unico valor, para

poder generar una salida del controlador que permita compensar el error.

El posprocesamiento filtra la sefial y convierte una sefial discreta en una continua para poder

entrar al actuador.

Una vez que se tienen todas las reglas difusas se debe unir cada funcion de membresia de
cada regla que se establecio, para llegar a una sola funcion de membresia, esta es la fusificacion

para que la computadora llegue a una conclusion de lo que debe hacer.
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Para simplificar este proceso se debe observar que el conjunto difuso de entrada (el hecho
0 premisa), por ejemplo el error del nivel es un solo dato, no es por lo tanto un conjunto difuso, es
un conjunto singleton, asi en lugar de tener que hacer una composicion y un producto cartesiano
para obtener la funcién de membresia de la consecuencia (lo que debe hacer la computadora) solo
se debe evaluar la entrada en su funcién de membresia de su conjunto difuso, con lo que se obtiene

el valor de fusificacién. A esto se le conoce como fusificacion de Mandami.

Una vez que se tiene la funcién de membresia de la salida del controlador, no se puede
introducir una serie de datos al actuador, es necesario que sea un Unico valor, para lo cual es
necesario hacer un paso de defusificacion. Existen varios métodos de defusificacion, entre ellas
estd el método del centroide, que considera a la funcion de membresia como una distribucion de
masa para calcular el centro de masa el cual seré la salida del controlador, ahora ya no se tiene un
conjunto difuso, que es la conclusion de la inferencia, la salida ya solo es un valor. También se
tiene el método de defusificacion de bisectriz, el cual utiliza la determinacion del area debajo de la
funcién de membresia y distribuye el area en dos regiones iguales, donde encuentre ese punto es el
valor de la salida del control. Otro método es el maximo central (MOM), el cual encuentra un
intervalo de valores de salida que maximiza la funcion de membresia, una vez que se tiene ese
intervalo se calcula el promedio de esos dos valores y se obtiene el valor de la salida. EI método de
maximo mas pequefio (SOM), parecido al anterior con el intervalo que maximiza, en lugar de tomar
el promedio se toma el valor mas pequefio. Y por ultimo, esta el caso contrario, el maximo mas
grande (LOM), en este se toma el valor méas grande. Matlab cuenta con un comando para procesar
estos métodos de defusificacion y = defuzz(x, mf,type), donde x es el universo de conjunto, mf es
la funcién de membresia, y type se refiere al método de defusificacion (centroide, bisector, mom,

som, lom).

Cuando se tienen las variable definidas en términos linguisticos es necesario hacer una tabla
de operaciones de la logica difusa (tabla de verdad) empleando las proposiciones: conjuncién,
disyuncion, negacion, implicacion, equivalencia o-exclusiva y o0-exclusiva negada, estas
proposiciones permiten establecer las relaciones entre los resultados (o sentencias) que se esperan
por medio de una variable, y a la sentencia puede tener valores de veracidad entre 0 y 1, sin
embargo, con las tres primera proposiciones se pueden generar las demas. La conjuncion se obtiene

con el minimo de la dos proporciones para obtener asi la veracidad de la sentencia, la disyuncion
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de hace entre con un m&ximo entre las proposiciones, la negacién se hace con un complemento.
Existen dos proposiciones compuestas que hay que considerar, la Modus Ponens y la Modus

Tollens.

Las variables linglisticas deben tener un nombre, tener un universo de discurso, los
términos linguisticos que acepta la variable, la regla sintactica que genera los términos lingisticos

y la regla seméantica que asocia cada término linguistico con su significado.

Es necesario hacer la consideracion del método de inferencia del Modus Ponens difuso. La
principal y basica es el método de Mamdani. De ahi existen un par de simplificaciones. La primera
es el método de inferencia de Sugeno — Takagi _ Kang [20], en el cual los primeros pasos son
iguales que en el método de Mamdani, solo que la reglas difusas no tienen conjunto difuso
consecuente, solo una serie de funciones que dependen de las entradas del controlador, la utilidad
que tiene este controlador es suavizar las transiciones de una funcion a otra funcion y como ya no
se genera una funcion de membresia no es necesario defusificar. La sefial de salida se determina
mediante una ecuacion que depende de los valores de fusificacién que son utilizados para
determinar una combinacion lineal entre los minimos de los valores de las evaluaciones de los
valores de fusificacion y las funciones que sustituyen a los conjuntos difusos consecuentes. Por lo
tanto tiene menos operaciones gque el método de Mamdani pero se debe conocer la curva de control
del proceso, ademas de que se trabaja de forma inversa, se parte de la curva o superficie de control
para generar las reglas de control, mientras que en el método de Mamdani se parte de las reglas de

control para obtener una curva de control.

El otro método de inferencia que se tiene el método de Tsukamoto [21], que también es una
simplificacion del método de Mamdani, y este método es mas sencillo para procesar la informacion
y disefiar la inferencia. Las premisas del Modus Ponens difuso se parecen mucho a las del método
de Mamdani, la diferencia esta en las conclusiones de las reglas, las cuales son una cantidad escalar,
por lo que no se requiere un defusificador. El proceso de defusificacion se realiza de una forma
muy parecida al de Mamdani, pero no se lleva a cabo la union de las conclusiones de las funciones
de membresia de las salidas, solo se hace una combinacion lineal de las evaluaciones de los valores
de fusificacion minimos con los valores de estos mismos en las funciones de membresia de la

conclusion, en lugar de las funciones evaluadas en las entradas como en el método de Sugeno. Una
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de las limitaciones que tiene el método de Tsukamoto es que las funciones de membresia de los
conjuntos consecuentes deben ser funciones abiertas, ya que si no se tendria méas de un valor para
la combinacion lineal de la salida del controlador y se deberia tener un criterio para elegir entre los

posibles puntos.

A forma de conclusion de los métodos de inferencia se puede decir que si no se conoce la
curva de control pero si se pueden construir las reglas difusas se debe considerar el método de
Mamdani, si por otro lado, se conoce la curva de control pero no las reglas difusa se debe considerar
el método de Sugeno, y finalmente el método de Tsukamoto es una implicacion de Mamdani pero
esta restringido en las funciones de membresia del conjunto difuso de la conclusion de las reglas

difusas.

La mayoria de las situaciones de control son mas complejas de lo que a veces se puede
manejar matematicamente. En esta situacion, el control difuso se presenta como una gran
alternativa, siempre que se tenga un conocimiento sobre el control que podran hacer un experto en
el proceso, existe una manera de poder establecer una serie de reglas difusas. Por ejemplo, suponga
una industria donde la salida del proceso se da en términos de la presion. Se puede calcular la
diferencia entre la presion deseada y la presion de salida, llamada error de presion (e), por lo que
se puede calcular la diferencia entre la tasa deseada de cambio de la presion dP/dt, y la tasa de
presion real, llamada tasa de error de presion (é). Ademas, suponga que el conocimiento se puede

expresar en forma de reglas SI-ENTONCES tales como:
Si el error en la presion (e) es “positivo grande (PG)” o “positivo medio PM” y
Si la tasa de error de presion (é) es “negativa pequeiia (NP)”
Entonces el flujo de calor a la entrada es “positivo medio (PM)”

Estas reglas pueden ser escritas basadas en el conocimiento del proceso que se tenga

respecto a la salida del sistema y la accién de control que se desea [16].
2.7.1 Sintesis difusa de Lyapunov

Por otro lado, los principios de la teoria de Lyapunov [22] permiten realizar un analisis de

estabilidad y disefio de muchos modelos basandose en la existencia de una funcion de Lyapunov.
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La eleccidn del tipo de funcion de Lyapunov condiciona de una manera muy significativa el
procedimiento de andlisis y disefio del control. También, la teoria de estabilidad de Lyapunov esta
fuertemente relacionada con los conjuntos invariantes y contractivos. Para la obtencion de estos

conjuntos se puede utilizar algoritmos recursivos basados en la obtencion de conjuntos a un paso.

Lyapunov establecio criterios para la estabilidad de un sistema bajo la experiencia vista en
sistemas mecanicos, donde observo que la energia siempre es positiva y que la variacion de esta
tiende a cero para alcanzar la estabilidad ya que siempre decrece. Con esto se puede presentar una
funcion de energia que permita establecer bajo estos criterios, si la solucion de la ecuacion

diferencial es estable como se presenta en la Figura 2.8.

>

t

Figura 2.8 Ejemplo de funcién energética de Lyapunov

La sintesis de Lyapunov ha sido empleada como técnica para la generacion de reglas difusas
[4], la cual se basa en proponer una ecuacién, que asegure que esta sea decreciente y que su
derivada tienda a cero, es decir que considerando una funcién energética del sistema, esta funcién
denominada V, siempre debe ser positiva y su derivada debe ser decreciente. Con esto, se propone
una funcién que dependa del error y de su derivada. Una funcion de Lyapunov candidata utilizada

comuUnmente es:

1 1.
Vies) = Eez + Eez (2.58)

Y su derivada es:

Vi) = eé + éé (2.59)
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Considerando que la segunda derivada del error (&) es proporcional a la variable de control
u, se puede establecer que el sistema seré estable bajo el criterio de Lyapunov si este satisface las

siguientes dos condiciones:

1 1
Viee) = 582 + Eéz >0 (2.60)
V(e’é) =eet+eéeu<o (2.61)

Estas condiciones se deben asegurar para que un sistema sea decreciente al momento de
escribir las reglas difusas tipo Si-Entonces, las cuales serdn empleadas para la inferencia del

sistema.

Cuando se pretende utilizar una metodologia como esta, no es necesario conocer de manera
obligatoria el modelo matematico dinamico del proceso, basta con que se conozcan, de manera
cualitativa, las respuestas a la salida del proceso ante ciertas entradas bajo ciertas condiciones en
un punto de operacién establecido, por ejemplo, los valores obtenidos de una planta o de un
simulador, y en dado caso, de un modelo matematico. Por otro lado, se considera que existe una
relacion entre la segunda derivada el error y la variable manipulable, ya que a partir de esto es que
se escriben las reglas difusas en el método de inferencia. Este método no se puede emplear si no se
tiene informacion de la relacion cualitativa entre las entradas y salidas del sistema, ya que mantiene

la esencia del control difuso en si, que es la experiencia que tiene el operador sobre el proceso.

Es asi como la sintesis difusa de Lyapunoy empleada para la inferencia en un controlador

difuso tiene las siguientes ventajas [4]:

e No es necesario contar con el modelo mateméatico del sistema.
e Garantiza la estabilidad del sistema.

e Minimiza el uso de reglas comparado contra el control difuso heuristico.
Por otro lado, puede presentar ciertas desventajas como son:

e Debe agregar una variable de entrada mas al controlador, la cual es la derivada del
error contra un metodo mas simple que es el control difuso heuristico que solo es

proporcional al error.
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operacion.

Es necesario conocer la respuesta del sistema a ciertas entradas en un punto de

Es necesario agregar filtros que excluyan valores muy altos 0 muy bajos sobretodo

en la derivada del error, ya que si se consideran todos los valores, la respuesta del

control puede tener oscilaciones.

Con esto es posible emplear el toolbox Fuzzy Logic de Matlab [23] donde se debera

alimentar el error y la derivada del error, para escribir las reglas que se consideren adecuadas y que

permitan satisfacer (2.16), para finalmente tener a la salida del controlador la sefial que permita

alcanzar la referencia especificada para la variable de salida del sistema. En la Figura 2.9 se

presenta un esquema representativo de un lazo de control difuso en el que alimenta al controlador

difuso el error y su derivada, y el sistema es representado por una forma general de espacio de

estados.

il

+

/.

in m— out

- -

Ex=Ax+ Bu
y=Cz+ Dy

Au
Al

7&

Figura 2.9 Representacion esquematica en Simulink de una lazo de control difuso
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Capitulo 3. Metodologia

En este capitulo se abordan 7 casos de estudio, los cuales tienen caracteristicas y
condiciones que se consideran atractivas para ser elegidos, dentro de esas caracteristicas se
contempla si son lazos maltiples, sistemas acoplados, sistemas con respuesta inversas, sistemas
con retardo, o sistemas con varios equipos de proceso. Algunos de los casos considerados son
denotados en la literatura como benchmark, es decir, que son empleados principalmente como
sistemas de comparacion entre controladores, mientras que en otros casos, se trata de los primeros
estudios de control bajo la cosimulacion, o por aplicacion de controladores por l6gica difusa y que
presentan algunas caracteristicas interesantes. Asi en la Tabla 3.1 se describen los casos bajo sus

consideraciones.

Tabla 3.1 Casos de estudio y sus caracteristicas.

Caso de estudio

Caracteristicas

Caso de estudio 1:
Evaporador  de

simple efecto

En este caso se presenta un modelo matematico que presenta 3 ecuaciones
diferenciales acopladas, es decir, que la variacion de un pardmetro afecta el
valor en estado estacionario de otro pardmetro. En este tipo de casos, los
controladores convencionales suelen responder de manera distinta al
momento de presentarse interaccion entre los lazos de control, y en
ocasiones es necesario realizar el desacomplamiento del sistema como una

posible alternativa.

Caso de estudio 2:
Modelo

reaccion

de la

isotérmica de Van

de Vusse

Este modelo es considerado como un benchmark, en el area de control, ya
que bajo cierto punto de operacion presenta una respuesta inversa, es decir,
que cuando se pretende que la variable a controlar aumente su valor como
respuesta a la accion del controlador, esta decrece en un primer momento
para después aumentar. Este comportamiento es de especial interés en el
control ya que puede conducir a sobre impulsos altos o0 a que el sistema se

tarde en entrar en la franja de estabilidad.

Caso de estudio 3:
Modelo

reaccion

de Ila

no

Este caso es una extension del anterior, por lo que la respuesta inversa del
balance de materia nuevamente se encuentra presente con Sus

implicaciones, pero ahora se afiade el balance de energia, lo cual agrega un
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isotérmica de Van
de Vusse

segundo lazo de control acoplado que presenta problemas por estas mismas

razones.

Caso de estudio 4:
Modelo

multivariable de
la columna de
destilacion de

Wood y Berry

Este modelo es extraido como otro benchmark ya que presenta el caso de
dos sistemas acoplados expresados en términos de sus funciones de
transferencia, afiadiendo tiempos de retardo, es asi que esto conlleva lazos
de control que pueden volverse inestables ya que al presencia de los retardos

genera que el sistema no pueda actuar rapidamente al llegar la sefial de error.

Caso de estudio 5:
Columna de
destilacion

despropanizadora

Este caso se presenta como el primero con cosimulacién Aspen Dynamics-
Simulink, y al ser una simulacion rigurosa implica las condiciones de
equilibrio y ecuaciones de balances que implica una torre de destilacion. En
cuyo caso, cuando se hacen diferentes variaciones en los pardmetros de
entrada, la respuesta a la salida puede presentar diferentes 6rdenes, lo que

complica la respuesta de controladores basados en un modelo matematico.

Caso de estudio 6:
CSTR

para la produccion

Reactor

de propilenglicol

En este caso se presenta un sistema acoplado de balance de materia con
balance de energia en simulacion rigurosa, que cuando con el caso anterior,
se pueden considerar las dos operaciones unitarias fundamentales de la
ingenieria quimica, una columna de destilacion y un reactor. En este caso,
las variables elegidas para manipular incluyen a la misma corriente, lo cual
provoca una interaccion de acoplamiento muy alta dificultando

intencionalmente la operacién de los controladores.

Caso de estudio 7:
Reactor de

esterificacion

Finalmente, en este caso se busco la interaccion entre varias operaciones
unitarias, lo cual representa como una accion de control debe compensar la
accion de control de una operacion previa, asi, un lazo de control disefiado
sin considerar esta interaccién puede provocar respuestas lentas o
inestables, y por otro lado, en este caso se consideran reacciones paralelas
competitivas, en donde la temperatura y la proporcion de los reactivos
conduce a diferentes grados de rendimiento, siendo que en este caso se
considerd tratar de mantener el rendimiento alto en todo el proceso,

teniendo este un reactor CSTR y 3 operaciones de separacion.
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3.1 Caso de estudio 1: Evaporador de simple efecto

Tomando como referencia una operacion unitaria de evaporacion, se obtiene un modelo
matematico, el cual puede ser sencillo o riguroso dependiendo de los resultados y la experiencia
que se vaya adquiriendo, por ejemplo, Yadav Praveen y Jana Amiya K., [24], presentan un modelo
para un evaporador de doble efecto en estado transitorio para el nivel, la temperatura y la
concentracion del producto a la salida. Se considera el sistema para un simple efecto basado en el
modelo presentado por los autores. Haciendo algunas consideraciones para el flujo de salida del
producto y la funcion de la entalpia del sistema respecto a la concentracion y la temperatura. En la
Figura 3.1 se muestra un esquema de la operacién unitaria de evaporacion de simple efecto, donde
se representan las corrientes de entrada y salida al sistema, asi como la interrelacion entre las
variables de control y las variables a manipular, la eleccion de este emparejamiento se muestra mas

adelante en esta misma seccion.
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Figura 3.1 Diagrama de un evaporador de simple efecto
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En la Tabla 3.2, se muestran las variables, simbolos y valores empleados para la solucién

del sistema.

Tabla 3.2 Valores de las variables consideradas en el modelo de simple efecto [24]

Variable Simbolo Valor
Flujo de alimentacion F 7.25085 kg/s
Vapor producido \/ 2.7588 kg/s
Densidad promedio P 1024.2 kg/m?3
Avrea del orifico de salida Ao 0.0010404 m?
Gravedad G 9.81 m/s?
Concentracion de la alimentacion Xr 0.05
Presion atmosférica Po 101300 Pa
Presion del sistema P 38534.497 Pa
Temperatura de la alimentacion TF 85 °C
Temperatura del vapor de salida Tv 74.7 °C
Flujo del vapor de calentamiento wW 3.06194 kg/s
Temperatura del vapor de calentamiento Tw 115.7 °C

Ademaés W¢ es el flujo de vapor de calentamiento condensado, CC es el controlador de
concentracion, TC es el controlador de temperatura, LC es el controlador de nivel, IC es el
indicador de concentracién, IT es el indicador de temperatura e IL es en indicador de nivel. El

balance de materia global del sistema es:

dh F—V A, [2(P—-P,) 3.1)
E_ pA A\/—-I_Zgh

La ecuacion 3.1 del nivel del fluido queda en funcidn de los flujos de entrada y de vapor de
salida, asi como de la diferencia de presiones entre la presion del interior del sistema y la presion

atmosférica, representando el vacio que se produce en el interior del evaporador para lograr el
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cambio de fase de la solucion, y también en funcién del tamafio de la tuberia y el efecto de la

columna hidrostatica del nivel del fluido.

A continuacion se realiza el balance de materia del soluto para encontrar la ecuacion
diferencial de la concentracion (X), se considera una mezcla perfecta, asi la concentracion a la
salida es la misma que cualquier parte del interior del evaporador, quedando:

dX F(Xp—X)+VX
dt pAh

(3.2)

Por ultimo, se realiza el balance de energia, donde se deben calcular las entalpias segin corresponda
utilizando los polinomios reportados [24], sin embargo, al momento de expresar a la entalpia, esta

se considera como funcidn de la temperatura y de la concentracion:

0H
aT _ FhF(T,X) - LhL(T,X) + WAW - VHV(T) - H(T,X)(F - V - L) - W(F(XF - X) + VX)

" o (GF)

(3.2)

Las expresiones para el calculo de las entalpias y los valores en estado estacionario y de

proceso son:
hirx) = (4177 — 2.506X)T
Hy, = 2495 + 1.958T — 0.002128T2
Aw = 2495 — 2.219T — 0.002128T2
Para este caso, las variables se emparejan como se muestra en la Tabla 3.3.

Tabla 3.3 Emparejamiento de variables a controlar y variables de control

Variable a controlar Variable de control

Nivel (h) Apertura de la valvula del flujo de solucién concentrada (Av)

Concentracion del soluto (X) | Flujo de alimentacién (F)

Temperatura del sistema (T) | Flujo de vapor de calentamiento (W)
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3.1.1 Control PID caso 1

Con fines comparativos, se realizaron las simulaciones implementando un control PID,
segun se adecuara, empleando la técnica de Ziegler-Nichols [25] en lazo abierto. Esta sintonizacion
se realiz6 lazo por lazo, comenzando con el control del nivel, y una vez que este se obtuvo se
desconect6 el controlador dejando solo la variable de control con el valor inicial y se realiz6 la
sintonizacion con el mismo método para la variable de la concentracion, repitiendo esto con la

variable de temperatura.
3.1.2 Control por légica difusa caso 1

En el caso del control por légica difusa, se establecieron los universos de discurso y las
funciones de membresia para las tres variables de error, medido este como la diferencia del valor
deseado y el valor de la variable, y la variable de salida del controlador considerando la Tabla 3.2.

Asi, por ejemplo, en el caso del nivel se tuvo que el error se define como:
E =hg — h (3.4)
A esta variable del error se le asignoé el universo de discurso:
Ee[-1.871.19]m (3.5)

Estos valores se obtuvieron mediante el analisis del comportamiento dindmico del sistema
al considerar la diferencia entre el valor del estado estacionario y un valor por arriba y un valor por
debajo de este que cumpla condiciones de operacidn pertinentes para este sistema. Las funciones

de membresia son las mostradas en la Figura 3.2.
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Figura 3.2 Funciones de membresia para el error en el nivel

En la Figura 3.2 ENG es Error Negativo Grande, ENP es Error Negativo Pequefio, EC es
Error Cero, EPP es Error Positivo Pequefio y EPG es Error Positivo Grande. Para controlar la
variable del error del nivel se utiliza la apertura de la valvula del fluido concentrado de salida, se
establece la apertura de valvula entre 0.25 y 1, estos valores se obtuvieron a partir de la respuesta

del sistema, quedando el universo de discurso como:
Ay €[0.251] (3.6)

Las funciones de membresia son las mostradas en la Figura 3.3.
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Figura 3.3 Funciones de membresia para la apertura de la valvula Av

En la Figura 3.3 VC es Valvula Cerrada, VMC es Valvula Media Cerrada, VM Valvula
Media, VMA Vaélvula Media Abierta y VA Valvula Abierta. Una vez que se han establecido las

variables linglisticas con sus respectivos valores linglisticos y funciones de membresia, se
escriben las reglas difusas Si — Entonces de la siguiente manera:

Si E es ENG, entonces Av es VA
Si E es ENM, entonces Av es VMA
Si E es EC, entonces Av es VM

Si E es EPM, entonces Av es VMC
Si E es EPG, entonces Av es VC

Estas reglas se establecieron asi basados en el comportamiento del sistema, ya que si la

salida del sistema esta por encima del valor de referencia la valvula debera abrirse y viceversa.
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3.2 Caso de estudio 2: Modelo de la reaccion isotérmica de Van de Vusse

Se considerd la reaccion de Van de Vusse [26], el cual es un reactor CSTR empleado para
la sintesis del ciclopentenol a partir de ciclopentadieno, el cual se muestra en un esquema

representativo en la Figura 3.4.

SO
S

v

Figura 3.4 Diagrama esquematico de un reactor CSTR para la reaccion de Van de Vusse

En la Tabla 3.4, se muestran las variables, simbolos y valores empleados para la solucién

del sistema de ecuaciones.

Tabla 3.4 Valores considerados en el modelo isotérmico de Van de Vusse [26]

Variable Simbolo Valor
Contante cinética 1 k1 5/6 1/hr
Contante cinética 2 ka 5/3 1/hr
Contante cinética 3 K3 1/6 I/hr
Concentracion de alimentacion de A Car 10 mol/lt
Relacion alimentacion volumen FIV 1.2921 1/hr
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Ademas CC es el controlador de concentracion e IC es el indicador de concentracién. Para
la produccion del ciclopentanol se tiene el siguiente esquema de reaccion:
ki ky
A->B->C
(3.7)

k3

2A-D

Donde A representa al ciclopentadieno y B el ciclopentanol, mientras que C y D son

subproductos indeseados del sistema de reacciones.

El desarrollo del modelo asume que la densidad y el volumen son constantes en el interior

del reactor:
dc, F

dc F

d_tB = VCB + kch - kZCB (39)
dCc
e _VCC + k2Cp (3.10)
Ly 42y
dt ~ v D734 (3.11)

Sin embargo, debido a que se desea observar solo la concentracién del producto principal,
que en este caso es el producto B, y el balance para este solo es funcién del tiempo y de la

concentracion de A, para fines de simulacion solo se consideraran los balances para A 'y B.
3.2.1 Control PID caso 2

Con fines comparativos, se realizaron las simulaciones implementando un control PID,
segun se adecuara, empleando la técnica de Ziegler-Nichols [25] en lazo cerrado, este método
consistio en aumentar el valor de la ganancia proporcional hasta lograr que la respuesta se
mantuviera en estado oscilatorio constante denominada ganancia limite, y en este estado se midid
el periodo critico para calcular los valores de las constantes de los controladores P, Pl y PID segun

correspondieran. Los parametros obtenidos por Ziegler-Nichols fueron una ganancia tltima Ku de
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4.15 y una frecuencia en estado de oscilacion contante Pu de 1.47 hrt, asi, los valores considerados
segun cada controlador son los mostrados en la Tabla 3.5:

Tabla 3.5 Valores de los parametros de control PID

Variable a controlar Kp Ti Td
Cs Control P 2.075 - -
Control PI 1.8675 1.225 -

Control PID 2.49 0.735 0.018375

3.2.2 Control por légica difusa caso 2

Para el caso del control difuso, una vez que se han elegido las variables de entrada y de
salida, es necesario establecer estas variables como variables difusas mediante un ajuste linglistico
adecuado que permita reflejar las situaciones en las cuales un operador observaria su

comportamiento, estableciendo con esto para cada variable el universo de discurso.

El disefio del control difuso se retoma de Ojeda-Elizarraras [27], la variable de entrada se

define como:

E = Cpsp — Cp(p (3.12)
A esta variable del error se le asignd el universo de discurso:
E € [-0.05 0.05] mol/l (3.13)

Estos valores se obtuvieron mediante el analisis del comportamiento dindmico del sistema.
A esta variable se le asignan como valores linguisticos: Error Negativo Grande (ENG), Error
Negativo Medio (ENM), Error Cero (EC), Error Positivo Medio (EPM) y Error Positivo Grande

(EPG. En la Figura 3.5, se presentan las funciones de membresia del error de forma gréfica.

44
Doctorado en Ciencias en Ingenieria Quimica



Capitulo 3. Metodologia

ENG ENM EC EPM EPG

Membresia
o o o o = o
Fes o o e | oo w
T T T T T — —
.
s
-

o=
(#% ]
T
-
-

02 A \

o1t / | :

O 1] I 1 1 Il 1 1 1 1 ']
-005 -004 003 002 -001 0 0.01 002 0.03 0.04 0.05

Error

Figura 3.5 Funciones de membresia para el error en el control difuso

Para controlar la variable de la concentracion de B, se utiliza la velocidad espacial F/V y
asf el flujo de alimentacion al reactor, con esto se establece la velocidad espacial entre 0 y 1 hr,
estos valores se obtuvieron a partir de la respuesta del sistema, quedando el universo de discurso

como:
F
7€ [0 1]hr~t (3.14)

A esta variable se le asignan como valores linguisticos: F/V Bajo (FVB), F/VV medio Bajo
(FVmB), F/V Medio (FVM), F/V medio Alto (FVmA) y F/VV Alto (FVA). En la Figura 3.6, se

observan de forma gréafica las funciones de membresia de la velocidad espacial F/V.

45
Doctorado en Ciencias en Ingenieria Quimica



Capitulo 3. Metodologia

FVB FVYmB FVM FVmA FVA
0 1 1 [ A
09
08
0.7
o068}
wn
g |
o L [
g0 l /
> f
204} f
03
02
0.1+ \ ."‘I I"‘.
| | / \
0 | | | | \ V| | L | |
0 0.1 0.2 03 04 0.5 0.6 0.7 08 09 1
FIV

Figura 3.6 Funciones de membresia para la velocidad espacial F/V en el control difuso

Una vez que se han establecido las variables linglisticas con sus respectivos valores
linglisticos y funciones de membresia, se escriben las reglas difusas Si — Entonces de la siguiente

manera.

Si E es ENG, entonces FV es FVB
Si E es ENM, entonces FV es FVYmB
Si E es EC, entonces FV es FVM

Si E es EPM, entonces FV es FVmA
Si E es EPG, entonces FV es FVA

3.2.3 Control difuso mediante sintesis difusa de Lyapunov caso 2

A este modelo se le considerd el disefio de un controlador difuso basado en la sintesis difusa
de Lyapunov [4], proponiendo una funcion candidata de Lyapunov, la cual depende de todos los
estados del sistema, siendo cero en el origen y positiva definida en el resto del dominio, y cuya
derivada sea cero en el origen y al menos definida seminegativa en el resto del dominio. La funcion

candidata son las mostradas en las ecuaciones (2.60) y (2.61).
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Considerando que la segunda derivada del error (&) es proporcional a la variable de control,
que para este caso es la velocidad espacial F/V, (2.60) y (2.61) se pueden escribir como:

1 1
Viesy==e?>+=62>0 (3.15)
(eé) 2 2
. F
V(e,e') =ee+ BV <0 (3.16)

Con lo anterior se obtiene un criterio directo dependiente de la accién de control para

garantizar la estabilidad del sistema en lazo cerrado.

Asi, con (3.15) y (3.16), se deben escribir las reglas difusa tipo Si-Entonces para satisfacer
dichas condiciones y asegurar para que el sistema sea decreciente, por lo que se debe considerar
que el valor de la velocidad espacial F/V se delimitara a partir de los signos del error y de su
derivada. Cabe sefialar que para satisfacer (3.15) y (3.16), la variable de control (F/V) no puede ser
negativa y que el valor maximo de su universo de discurso debe ser lo suficientemente grande que

satisfaga la condicion y que no provoque inestabilidad.
Para este caso del error, este se define como:
e = Cpsp — Cp(o) (3.17)
A esta variable del error se le asigné el universo de discurso:
ee[—1.21.2] mol/! (3.18)

La ventaja que se tiene con la sintesis difusa de Lyapunov es que no se tiene que generar
muchas reglas y funciones de membresia dentro del universo de discurso, asi para el caso del error
se tiene que el error puede ser Negativo (EN) o positivo (EP), y para cada uno de estos valores se

establecio una funcion de membresia como se muestra en la Figura 3.7:
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Figura 3.7 Funciones de membresia para el error en el control mediante la sintesis difusa

de Lyapunov

Se debe agregar la de la derivada del error (é), a esta variable del error se le asigno el

universo de discurso:
ée[-1.21.2] (3.19)

A esta variable se le asignan como valores linguisticos: Derivada del Error Negativa (DEN)
y Derivada del Error Positiva (DEP), y para cada uno de estos valores se establecié una funcién de

membresia como se muestra en la Figura 3.8.
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Figura 3.8 Funciones de membresia para la derivada del error en el control mediante la

sintesis difusa de Lyapunov

Para el caso de F/V, se deben hacer unos ajustes con el fin de que sea compatible con las
reglas descritas en este método, ya que lo que se busca es garantizar el resultado de la desigualdad,
asi se establece la velocidad espacial entre 0 y 1.163 hr-1 estos valores se obtuvieron a partir de la

respuesta del sistema, quedando el universo de discurso como:
1 -1 3.20
- € [0 1.163]hr (3.20)

A esta variable se le asignan como valores linguisticos: F/V Baja (F/V B) y F/V Alta (F/V
A), y para cada uno de estos valores se establecié una funcion de membresia como se muestra en

la Figura 3.9:
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Figura 3.9 Funciones de membresia para la velocidad espacial F/V en el control mediante

la sintesis difusa de Lyapunov

Las reglas difusas que se establecieron para satisfacer (3.15) y (3.16) escriben en la Tabla
3.6:

Tabla 3.6 Condiciones que deben cumplir las reglas tipo Si-Entonces para el control
difuso basado en la sintesis difusa de Lyapunov

e e FIV
Positivo Positivo Suficientemente baja (caso especial)
Positivo Negativo Suficientemente alta tal que V < 0
Negativo Positivo Suficientemente baja tal que V < 0
Negativo Negativo Suficientemente alta tal que V < 0

Con base en la Tabla 3.6, se escriben las reglas difusas para la inferencia difusa de la

siguiente manera:

Si e es positivo y € es positivo, entonces F/V es baja

Si e es positivo y € es negativo, entonces F/V es alta
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Si e es negativo y ¢ es positivo, entonces F/V es baja

Si e es negativo y ¢ es negativo, entonces F/V es alta
3.2.4 Control PID autoajustado por ldgica difusa caso 2

Para el control PID autoajustado por logica difusa, las constantes Kp, Ki y Kd son
determinadas de manera optimizada empleando l6gica difusa en lugar de aplicar otras técnicas
como Ziegler-Nichols. Como se observa en la Figura 3.10, el control PID es ajustado por un
mecanismo difuso, en el cual se escriben las reglas que permitiran obtener los valores de las

constantes del control PID.

[y
L
E

BfB

-
£

o | =4 w
o | o] &

e
b

Figura 3.10 Implementacion del control PID autoajustado por logica difusa
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A manera de ejemplo, para el término proporcional la variable de entrada es el error
expresado como la diferencia entre el valor de la referencia y el valor de la solucion de la ecuacion

diferencial, por lo que se define como:
e = Cgsp — Ca() (3.21)
A esta variable del error se le asignd el universo de discurso:
e € [-0.1 0.1] mol/! (3.22)

A esta variable se le asignan como valores linguisticos: Error Negativo (EN), Error Cero
(EC) y Error Positivo (EP), y para cada uno de estos valores se establecio una funcion de membresia

como se muestra en la Figura 3.11.
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0.9 |
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Error

Figura 3.11 Funciones de membresia para el error en la sintonizacion difusa de la

constante del control proporcional

Para controlar la variable de la concentracion de B, se utiliza la velocidad espacial F/V y asi
de forma indirecta el flujo de alimentacion al reactor, sin embargo, la inferencia difusa se emplea
para determinar el valor de la constante proporcional del control PID, asi se establece el universo

de discurso para la contante Kp.
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Kp €[03] (3.23)

A esta variable se le asignan como valores linglisticos: Kp Pequefia (KpP), Kp Media
(KpM) y Kp Grande (KpG), y para cada uno de estos valores se establecio una funcién de

membresia como se muestra en la Figura 3.12.
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Figura 3.12 Funciones de membresia para la constante Kp

Una vez que se han establecido las variables linglisticas con sus respectivos valores
linglisticos y funciones de membresia, se escriben las reglas difusas Si — Entonces de la siguiente
manera:

Si e es EN, entonces Kp es KpP
Si e es EC, entonces Kp es KpM
Si e es EP, entonces Kp es KpG

Estas reglas se escribieron basadas en los valores previamente sintonizados por Ziegler-
Nichols y con los resultados de la respuesta del sistema. Del mismo modo se realizaron las

sintonizaciones para las contantes integral y derivativa.
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3.2.5 Control por realimentacion de estados caso 2

Con el fin de disefiar un lazo de control se realiza la linealizacion del sistema en un punto

de operacion, esto considerando las ecuaciones (2.2) y (2.3):

dcC F

d_tA:fl(CA,CB,F/V) Zv(CAf—CA)—leA—k3Cf (3.24)
dCg F
dt = fZ(CAﬁCB:F/V)VCB + k1Cy — k2Cp (3.25)

Definiendo las variables de estado:

dc,

_dCB-
dt ’

X1 = CAI 561 = Xy = CBJ XZ = W, u = F/V (326)

La linealizacion se obtiene con los Jacobianos (2.4) y (2.5), obtenido las derivas

correspondientes:

(3.27)

y=[0 1]x (3.28)

F. 4 -
Caso: = = -min
\%4 7

1

Obteniendo los valores en el estado estacionario para Cay Cg a partir de (3.8) y (3.9), y
reemplazando en (3.27) y (3.28):

i = [—2.4048

0.8333 —2.3381]" * [_1_7117] u (3.29)

y=1[0 1]x (3.30)

Con el fin de determinar si esta representacion en el espacio de estados es adecuada, en la

Figura 3.13 se compara contra la solucion de la ecuacion diferencial.
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Figura 3.13 Comparacion de la solucion de la ecuacion diferencial (ED) contra la
representacion en espacio de estados (EE)

El diagrama en espacio de estados se ajusta con esta ley de control por realimentacion de
estados, quedando como se muestra en la Figura 3.14.

A*uld——o 1.117

Figura 3.14 Diagrama representativo en Simulink del sistema realimentado en espacio de

estados del reactor de Van de Vusse
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Con esta estructura se establece un sistema de control del tipo regulatorio, ya que no
presenta ningun ingreso de referencia, con lo que solo trata de rechazar los posibles disturbios que
se puedan presentar a lo largo de la dindmica del sistema. El objetivo de este control es encontrar
el vector de ganancias K, para lo cual se debe obtener el espacio de estados en una forma canonica
controlable (FCC), esta forma se puede obtener a partir de la funcién de transferencia, aplicando la

siguiente ecuacion:
G = C(sl—A)'B (3.31)
Obteniendo la siguiente funcién de transferencia:

Gs)) =3 '
s4+4.6429s + 5.3821

Empleando el numerador y denominador de (3.32), se puede escribir un sistema en espacio

de estados de la forma FCC:

7= [—4.61429 —5.?)821] Y4 [(1)] u (3.33)

y =[-1.117 3.1472]x (3.34)

(2.33) y (2.34) representan al mismo sistema pero en su forma candnica controlable, siendo

totalmente compatibles con (3.29) y (3.30).

3.2.5.1 Control con pre-compensador estatico empleando la ecuacion de Lyapunov

caso 2

Una vez que se tiene el sistema en espacio de estados en el punto de operacion seleccionado,
buscando que esté presente una respuesta inversa, se procede a aplicar la metodologia de control
con pre-compensador de estado, en la Figura 3.15 se muestra un esquema en Simulink de este tipo

de control.
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Figura 3.15 Diagrama representativo en Simulink del control con pre-compensador

estatico del reactor de Van de Vusse

Se debe tener en consideracion que este tipo de control no puede seguir referencias, solo
permite estabilizar al sistema a un solo valor deseado dependiendo del valor de la contante del pre-

compensador.

Asi, el primer método que se empleo fue el basado en la estabilidad de Lyapunov., expuesta
en el capitulo 2.6.1 en las ecuaciones desde (2.12) hasta (2.19). Para esto n se define una ecuacién

caracteristica deseada, la cual es:
Ar(D) =22 +71+3 (3.35)
Obteniendo las ganancias se obtiene que:
K =[2.3571 —2.3822] (3.36)

Una vez que se ha determinado la matriz de ganancias K, es posible hallar el valor del pre-

compensador H considerando (2.19).
Calculando H:
H =0.0125 (3.37)
3.2.5.2 Control con pre-compensador estatico LQR caso 2

Como segundo método de pre-compensador estatico es el control regulatorio con pre-

compensador estatico en espacio de estados LQR. Una vez que se tiene el sistema en espacio de
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estados, se puede emplear el concepto del control optimo cuadratico lineal o regulador lineal
cuadratico (LQR) para determinar el vector de ganancias K, comenzando con la premisa de que un
control 6ptimo es si este minimiza una funcion de costo en el que se manifiesta un compromiso
entre distintas especificaciones y restricciones, es decir el sistema expuesto en (2.25) y aplicando

los siguientes valores para Q y R:
0= [S g] (3.38)
R=1 (3.39)
Con esto se obtienen las ganancias en la realimentacion de estados:
K =1[0.1258 —0.0921] (3.40)
Calculando H:
H = 0.0085 (341)

3.2.6 Control difuso P+I1 caso 2

Una vez que se aplicaron los dos métodos de pre-compensador de estados. Con la finalidad
de establecer lazos de control que sigan diferentes referencias, se modifico el sistema clasico de
control por l6gica difusa, asi se afiadio un integrador que usara la sefial del error para conseguir
eliminar el error en estado estacionario presentado para otros valores de referencia, asi se generd

un control difuso P+, quedando el diagrama en Simulink como se muestra en la Figura 3.16.

&
r A in M{wl;@—blf?i. 1

-

L
+;—>|>—

Figura 3.16 Diagrama en Simulink para el control difuso P+1 para el modelo del reactor

de Van de Vusse
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Para comparar la respuesta del lazo de control difuso P+I, se opt6 por utilizar otro método
de control, asi el siguiente tipo de control es el control por realimentacion de estados con
seguimiento de referencia, en el cual, cuando se afiade una accidon integral en el lazo directo del
sistema de control en variables de estado se puede obtener un error en régimen permanente nulo
ante una entrada constante y que a la vez el control sea robusto. En la Figura 3.17 se muestra como
se construye el diagrama en Simulink para un lazo de control para seguimiento de referencia en

espacio de estados.

ty | —

f—g-%

k1*u

Figura 3.17 Diagrama en Simulink para el control realimentado del tipo servo en espacio

de estados
3.2.6 Control en espacio de estados con seguimiento de referencia caso 2

Obteniendo el control en espacio de estados con seguimiento a referencia del tipo servo se
emplea el método de Ackermann, expuesto de las ecuacion (2.38) a (2.48) de la seccion 2.6.3, con
el fin de obtener las ganancias. Este sistema debe seguir un comportamiento deseado, para lo cual
se asigna un factor de amortiguamiento {'de 0.9 y un tiempo de establecimiento ts de 2 horas, con

esto, el polinomio caracteristico del sistema es de tercer orden siendo el siguiente:
pd = 23 + 16.11% + 59.43091 + 75.1049 (3.40)
Aplicando el método de Ackermann las ganancias Ka son:

K, =[11.4571 80.7071 —23.866] (3.41)

59
Doctorado en Ciencias en Ingenieria Quimica



Capitulo 3. Metodologia

3.3 Caso de estudio 3: Modelo de la reaccion no isotérmica de VVan de Vusse

Como siguiente caso de estudio se vuelve a tomar a la reaccion de Van de Vusse, pero ahora
en su modelo de reactor CSTR no isotérmico [28], en el cual ahora de debe considerar el balance
de energia junto con el balance de materia. Asi, en la Figura 3.18 se muestra en un esquema

representativo de este sistema.

Figura 3.18 Diagrama del reactor CSTR de la reaccién no isotérmica de Van de Vusse

En la Tabla 3.7, se muestran las variables, simbolos y valores empleados para la solucion

del sistema de ecuaciones.

Tabla 3.7 Valores considerados en el modelo no isotérmico de Van de Vusse [28]

Variable Simbolo Valor
Cinética 1 Ko 1.287x10%? ht
Cinética 2 k2o 1.287x10%? ht
Cinética 3 kao 9.043x10° L/hmolah
Energia de activacion 1 -EJ/R -9758.3 K
Energia de activacion 2 -E2/R -9758.3 K
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Energia de activacion 3 -Es/R -8560 K
Entalpia de reaccién 1 -AHRraB -4.2 KJ/mola
Entalpia de reaccién 2 -AHrsc 11 KJ/molg
Entalpia de reaccion 3 -AHRrAD 41.85 KJ/mola
Densidad P 0.9342 kg/L
Calor especifico Cp 3.01 KJ/kgK
Coeficiente global de transferencia de calor Kw 4032 KJ/hKm?
Superficie de intercambio de calor Ar 0.215 m?
Volumen del reactor 10 L
Temperatura del fluido del enchaquetado Tk 128.95 K
Temperatura de la alimentacién To 130 °C
Concentracidn de alimentacion de A Car 5.1 mola/L
Relacion alimentacion volumen FIV 20 1/hr

Ademas CC es el controlador de concentracion, CT es el controlador de temperatura, IC es
el indicador de concentracion e IT es el indicador de temperatura. EI modelo matematico emplea
el mismo balance de materia ecuaciones de (3.8) a (3.11) que el modelo isotérmico. Al realizar el
balance de energia se deben hacer ciertas consideraciones como que la densidad y la capacidad

calorifica permanecen constantes, asi aplicando la ecuacion de conservacion de energia se obtiene:

dT 1
- = [kl(T)CA(_AHRAB) + ko Cg(—AHgpe) + k3 Ci (_AHRAD)]
dt pCp
F - K,Ag T (3.42)
+—(T—Ty) + =
(1= To) + A (7, — 1)

Asi, observando el balance, la dindmica del enchaqueto para el calentamiento se considera
despreciable, la temperatura del enchaquetado Tk es constante, para el término del calor transferido
del enchaquetado hacia el reactor, el coeficiente global de transferencia de calor K es constante y

AR representa al rea de contacto entre el fluido de calentamiento con la pared del reactor. Mientras

61
Doctorado en Ciencias en Ingenieria Quimica



Capitulo 3. Metodologia

que los parametros cinéticos tienen una forma de Arrhenius, es decir que ki obedece a ecuaciones

del tipo:

—Ei/R (3.43)
T + 273.15

kiryi = kioexp<

Donde E;i son las energias de activacion y R es la constante universal de los gases.
3.3.1 Control PID caso 3

Los parametros de control obtenidos por el método de Ziegler-Nichols son los mostrados
en la Tabla 3.8:

Tabla 3.8 Valores de los parametros de control PID

Variable a controlar Kp Ti Td

Cs Control P 925 - -
Control PI 83.25 0.03333 -
Control PID 111 0.02 0.005

T Control P 5 - -
Control PI 4.5 0.008333 -
Control PID 6 0.005 0.00125

3.3.2 Control por ldgica difusa caso 3

Para el control por ldgica difusa, en el control de la concentracion de B, la variable de
entrada, es el error expresado como la diferencia entre el valor de la referencia y el valor de la

solucion de la ecuacion diferencial, por lo que se define como:

e = Cpsp — Cpo) (3.44)
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A esta variable del error se le asignd el universo de discurso:
e € [—0.30.3] mol/l (3.45)

A esta variable se le asignan como valores linguisticos: Error Negativo Grande (ENG),
Error Negativo Medio (ENM), Error Cero (EC), Error Positivo Medio (EPM) y Error Positivo
Grande (EPG), y para cada uno de estos valores se establecié una funcion de membresia como se

muestra en la Figura 3.19.

ENG ENM EC EPM EPG

Membresia
=} = o = = = =]
3% w o w ()] | oo
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o
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-0.3 -0.2 -0.1 0 0.1 0.2 0.3
Error

Figura 3.19 Funciones de membresia para el error en el control difuso

Para controlar la variable del en la concentracién de B se utiliza el tiempo la velocidad
espacial F/V y asi de forma directa el flujo de alimentacién al reactor, se establece F/V entre 0 y
95 hr!, estos valores se obtuvieron a partir de la respuesta del sistema, quedando el universo de

discurso como:

F
7€ [095]hr—1 (3.46)
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A esta variable se le asignan como valores linglisticos: F/V Bajo (FVB), F/V medio Bajo
(FVmB), F/V Medio (FVM), F/V medio Alto (FVmA) y F/V Alto (FVA), y para cada uno de estos

valores se establecio una funcion de membresia como se muestra en la Figura 3.20.

Fv8 FVmB  FWM FVmA FVA

Membresia
= = o o = o = =
L] L £ wn o -~ [e=] w
T T T T
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| II‘ | 1 I" l 1 ]
0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100
FIv

=

Figura 3.20 Funciones de membresia para la velocidad espacial F/V en el control difuso

Una vez que se han establecido las variables linglisticas con sus respectivos valores
linguisticos y funciones de membresia, se escriben las reglas difusas Si — Entonces de la siguiente
manera:

Si e es ENG, entonces FV es FVB
Si e es ENM, entonces FV es FVYmB
Si e es EC, entonces FV es FVM

Si e es EPM, entonces FV es FVmA
Si e es EPG, entonces FV es FVA

Conociendo la respuesta del sistema y de manera heuristica observandose que si el error era
negativo la velocidad espacial F/V debia ser baja y viceversa. De forma semejante se establecio el

sistema difuso para el control de la temperatura.
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3.4 Caso de estudio 4: Modelo multivariable de la columna de destilacion de Wood y

Berry

En caso clasico de un sistema de control MIMO es el presentado por Wood y Berry [29],
quienes presentan un modelo en funciones de transferencia de una columna de destilacion para una
mezcla de metanol-agua, dichas funciones de transferencia se obtuvieron por medio de
experimentacion a diferentes condiciones de operacion en la concentracion de alimentacion, los

flujos de alimentacion, reflujo, domo, fondo y vapor.

El sistema de control considerado en el modelo de Wood y Berry es el representado por la
Figura 3.21.

Alimentacion

Figura 3.21 Diagrama del lazo de control MIMO para la torre de destilacion de Wood y

Berry

Con base en el diagrama de Figura 3.21, R es la apertura de la valvula del flujo de reflujo
hacia la torre de destilacion, xp es la concentracion del destilado, S es la apertura de la valvula del

flujo de vapor de calentamiento en el rehervidor y xg es la concentracion del fondo.

El modelo dindmico que presentado es el siguiente:

ol =l rolls) o
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donde:
12.8e71s
P (s) = ——
1(8) = o=
—18.9¢735
P, (s) = — 2=
12(8) = 7o
Py (s) = 6.6e775
218) = 7005 + 1
P (o) —19.4¢735
225) = s+ 1

Para las cuales xp(s) representa la composicion del domo, xs(s) la comision del fondo y R
y S, son las aperturas de las valvulas de las corrientes de reflujo y flujo de vapor de calentamiento
en el fondo, respectivamente, por lo que para controlar a la concentracion del destilado se emplea
la apertura de la valvula de reflujo, y para el control de la concentracion del fondo se emplea la
apertura de la valvula del flujo de vapor de calentamiento en el rehervidor. Esto se comprob6 con
una matriz de ganancias relativas, ya que el sistema es sistema acoplado de ecuaciones, con lo que
un cambio en las variables de control (apertura de vélvulas de flujos R y S) tiene un efecto en las
dos variables de salida.

3.4.1 Control por cancelacion de polos caso 4

El control realimentado PI por cancelacion de polos se muestra en la Figura 3.22:
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Figura 3.22 Diagrama del lazo de control PI MIMO para la torre de destilacion de Wood

y Berry con perturbaciones en Simulink

Para el disefio del controlador del sistema 1, basado en la matriz de ganancias relativas, se
empleo la funcién de transferencia que relaciona a la entrada 1 con la salida 1, es decir P11(s), ¥
para el controlador del sistema 2 se empleara la funcion de transferencia P22(s). Asi, como criterios
de disefio se considera un 5% de tolerancia para el error en el tiempo de establecimiento ts, un
tiempo de establecimiento (ts) de 25 minutos, y un factor de amortiguamiento (¢) de 0.9, con estos
datos se obtuvieron para el primer lazo las constante del control PI como:

k, = 0.2348
(3.48)

7; = 10.1317

Para el controlador 2, retomando la funcion de transferencia correspondiente sin retardo, y
de forma semejante se tienen los parametros:

k., = —0.1266
(3.49)

7; = 9.5938
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Se introducen las constantes de los controladores al diagrama de Simulink, las referencias
para cada variable seran, 1 para xp y 0.5 para Xg, los cuales comienzan a los 5 minutos y a los 80

minutos respectivamente, las perturbaciones son de 0.1 y se aplican a los 140 minutos.
3.4.2 Control difuso PI caso 4

Para el control difuso PI, se emula u control difuso Pl teniendo a la salida del controlador a

la variable de control y a la integral de la misma, lo cual se presenta en la Figura 3.23.

38
. M o5+ 1

12.8
167s+1

] oo ) N
[ H T EE
25+ 1

6.6
1095 +1

s o i
S [ wie [

Figura 3.23 Diagrama del lazo de control difuso PI MIMO para la torre de destilacion de

Wood y Berry con perturbaciones en Simulink

Para el disefio del control difuso la variable de entrada es el error expresado como la
diferencia entre el valor de la referencia y el valor de la solucion de la funcion de transferencia,
siendo XD la variable de la concentracion en el destilado, es decir, el primer lazo de control, y XB,

la concentracion en el fondo, por lo que los errores se definen como:
exp = XDsp — XD (3.50)

exs = XBs, — XB( (3.51)
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A los errores se les asignaron los siguientes universos de discurso:

exp € [—5 5] kmol/l (3.52)
exg € [—0.5 0.5] kmol/l (3.53)

A estas variables se le asignan como valores linglisticos: Error Negativo Muy Grande
(ENMG), Error Negativo Grande (ENG), Error Negativo Medio (ENM), Error Negativo Pequefio
(ENP), Error Cero (EC), Error Positivo Pequefio (EPP), Error Positivo Medio (EPM), Error
Positivo Grande (EPG) y Error Positivo Muy Grande (EPMG).

En las Figuras 3.24 y 3.25, se presentan las funciones de membresia del error de forma
gréfica.
I1ENMG ENG ENM ENP EC EPP EPI EPG EPMG
N A A ) |

Memebresia
o o o o o o o ©O
—_ Mo [#5] E= [$1] [=2] -~ [==]
—
——
R Sl —

=
—1_

Error XD

Figura 3.24 Funciones de membresia para el error de XD en el control difuso Pl
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Error XB

Figura 3.25 Funciones de membresia para el error de XB en el control difuso Pl

Para controlar la variable de la concentracion de XD, se utiliza la apertura de la valvula del
reflujo (R), con esto se establece la apertura de la valvula del reflujo entre -0.5 y 0.5, los valores
negativos y positivos para la apertura de la valvula de flujo solo se consideran asi por una
disminucion o aumento en la apertura, ya que el modelo presentado por Wood y Berry se establecio
en un punto de operacion arbitrario, de esta misma manera, las concentraciones de mete (3.54)
domo y fondo se establecen para cualquier valor como aumento o disminucion de la mistiiu, pur 1w
que se quiere dar un valor en especifico se debe sumar a la salida del modelo el valor de inicio de
la variable. Los valores para el reflujo se obtuvieron a partir de la respuesta del sistema, quedando

el universo de discurso como:
R e[-0.50.5] (3.54)

A esta variable se le asignan como valores linguisticos: R Muy Bajo (RMB), R Bajo (RB),
R medio Bajo (RmB), R Poco Bajo (RPB), R Medio (RM), R Poco Alto (RPA), R medio Alto
(RmA), R Alto (RA) y R Muy Alto (RMA), y para cada uno de estos valores se establecio una

funcién de membresia como se muestra en la Figura 3.26.
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Figura 3.26 Funciones de membresia para el reflujo R en el control difuso Pl

Para controlar la variable de la concentracion de XB, se utiliza la apertura de la valvula del
flujo de vapor al rehervidor (S), con esto se establece el reflujo entre -0.03 y 0.03, estos valores
para la apertura de la valvula del flujo de vapor al rehervidor se obtuvieron a partir de la respuesta

del sistema, quedando el universo de discurso como:
S € [—0.030.03] (3.55)

A esta variable se le asignan como valores linguisticos: S Muy Bajo (SMB), S Bajo (SB),
S medio Bajo (SmB), S Poco Bajo (SPB), S Medio (SM), S Poco Alto (SPA), S medio Alto (SmA),
S Alto (SA) y S Muy Alto (SMA), y para cada uno de estos valores se establecié una funcién de

membresia como se muestra en la Figura 3.27.
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Figura 3.27 Funciones de membresia para el flujo de vapor al rehervidor S en el control
difuso PI

Una vez que se han establecido las variables linglisticas con sus respectivos valores
linguisticos y funciones de membresia, se escriben las reglas difusas Si — Entonces. Para el control
de XD de la siguiente manera:

Si e es ENMG, entonces R es RMB
Si e es ENG, entonces R es RB

Si e es ENM, entonces R es RmB
Si e es ENP, entonces R es RPB
Siees EC, entonces R es RM

Si e es EPP, entonces R es RPA

Si e es EPM, entonces R es RmA
Si e es EPG, entonces R es RA

Si e es EPMG, entonces R es RMA

Para el control de XB de la siguiente manera:
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Si e es ENMG, entonces S es SMA
Si e es ENG, entonces S es SA

Si e es ENM, entonces S es SmA
Si e es ENP, entonces S es SPA
Siees EC, entonces S es SM

Si e es EPP, entonces S es SPB

Si e es EPM, entonces S es SmB

Si e es EPG, entonces S es SB

Si e es EPMG, entonces S es SMB

Estas reglas se escribieron de manera heuristica basadas en la respuesta del sistema
considerando la referencia dada para el caso resuelto. Para el término integral de este control difuso
Pl, se colocd una ganancia de 0.2 para el control de XD, mientras que para el control de XB se

empleo una ganancia de 0.11.
3.5 Caso de estudio 5: Columna de destilacion despropanizadora

La simulacion fue una torre de destilacion tomada de Luyben [30] entre propano e i-butano,
usando Chao-Seader como ecuacion de estado. La alimentacién fue a 322 K, 20 atm, 1 kmol/s y
composicion molar 0.4 y 0.6 respectivamente. La torre opera a 14 atm., relacion de reflujo 3, flujo
de destilado 0.4 kmol/s, se alimenta en el plato 14. Las valvulas tienen caida de presion de 3 atm

en las salidas, y la de alimentacion a 14.088 atm, las bombas aumenta la presion 6 atm.

Se realizd un ajuste de variables para que Aspen buscara 0.02 fraccion mol de iCs en el
domo modificando el flujo de destilado, y 0.01 fraccion mol de Cs variando la relacion de reflujo.
Se consider6 una caida de presion de 0.0668 atm por plato. Se calcul6 el diametro de la torre y los

tanques de balanceo de domo y fondo. Los datos estan en la simulacion.

Se exportd a dindmico bajo criterios de presion. Posteriormente se abre la simulacion
dindmica y se borran los controladores que genera aspen por default, y se corre la simulacion en la

opcion de “inicializacion”, dejando abierta la simulacion como se muestra en la Figura 3.28.
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Figura 3.28 Simulacién dinamica de la columna de destilacion despropanizadora de
Luyben [30]

Para el control de este sistema, se tomd como variable de control el flujo del reflujo en el
domo de la columna, cuyo valor inicial es de 44.5 kg/min, y como variable a controlar a la fraccion

molar de i-propano en el domo, que en estado estacionario es de 0.98.
3.5.1 Control PI caso 5

El primer control que se disefid fue uno Pl sintonizado por Ziegler-Nichols, donde las
constantes fueron kp de 427.5 y una zi de 0.83333.

3.5.2 Control por légica difusa caso 5

Para el control difuso, la variable de entrada, es decir, la variable que se va medir, es el error

expresado como la diferencia entre el valor de la referencia y el valor del simulador, por lo que se

define como:

e = Xic3sp - Xic3(t) (3.56)
A esta variable del error se le asigné el universo de discurso:

e € [-0.002 0.002] mol;.3/molp (3.57)

74
Doctorado en Ciencias en Ingenieria Quimica



Capitulo 3. Metodologia

Estos valores se obtuvieron mediante el anélisis del comportamiento dinamico del sistema
al considerar la diferencia entre el valor del estado estacionario y un valor por arriba y un valor por

debajo de este que cumpla condiciones de operacidn pertinentes para este sistema.

A esta variable se le asignan como valores linglisticos: Error Negativo Muy Grande
(ENMG), Error Negativo Grande (ENG), Error Negativo Medio (ENM), Error Negativo Pequefio
(ENP), Error Cero (EC), Error Positivo Pequefio (EPP), Error Positivo Medio (EPM), Error
Positivo Grande (EPG) y Error Positivo Muy Grande (EPMG), y para cada uno de estos valores se

establecié una funcion de membresia como se muestra en la Figura 3.29.

EﬂNMG ENG ENM ENP EC EPP EPM EPG EPMG
T I h f A ) |

0.9 1 [\

Membresia
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g [3%] [#%] == (4] (=] -~ co
T T T T T T T T

=

-2 -1.5 -1 0.5 0 0.5 1 1.5 2
Error <1072

Figura 3.29 Funciones de membresia para el error en el control difuso clasico

Para controlar la variable de la fraccion de i-Cs se utiliza el flujo de reflujo en el domo R,
el cual se establece R entre 42.5 y 46.5 kg/min, estos valores se obtuvieron a partir de la respuesta

del sistema, quedando el universo de discurso como:
R € [42.5 46.5]kg/min (3.58)

A esta variable se le asignan como valores linglisticos: R Muy Bajo (RMB), R Bajo (RB),
R medio Bajo, R Poco Bajo (RPB), R Medio (RM), R Poco Alto (RPA), R medio Alto (RmA), R
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Alto (RA) y R Muy Alto (RMA), y para cada uno de estos valores se establecio una funcién de
membresia como se muestra en la Figura 3.30.
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Figura 3.30 Funciones de membresia para el flujo de reflujo en el domo en el control difuso
clasico
Una vez que se han establecido las variables linglisticas con sus respectivos valores

linguisticos y funciones de membresia, se escriben las reglas difusas Si — Entonces de la siguiente
manera:

Si e es ENMG, entonces R es RMB
Si e es ENG, entonces R es RB

Si e es ENM, entonces R es RmB
Si e es ENP, entonces R es RPB
Siees EC, entonces R es RM

Si e es EPP, entonces R es RPA

Si e es EPM, entonces R es RmA
Si e es EPG, entonces R es RA

Si e es EPMG, entonces R es RMA
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Las reglas fueron escritas de manera heuristica basadas en la respuesta del sistema, al

observar que si el error era negativo, el valor del reflujo debia ser bajo.
3.5.3 Control difuso mediante sintesis difusa de Lyapunov caso 5

Para el control por medio de la sintesis difusa de Lyapunov, las variables de entrada son el

error y su derivada. Para el caso del error se define como:
e = Xiczsp — Xic3(o) (3.59)
A esta variable del error se le asignd el universo de discurso:
e € [-0.002 0.002] mol;.5/mol, (3.60)

La ventaja que se tiene con la sintesis difusa de Lyapunov es que no se tiene que generar
muchas reglas y funciones de membresia dentro del universo de discurso, asi para el caso del error
se tiene que el error puede ser Negativo (EN) o positivo (EP), y para cada uno de estos valores se

establecié una funcion de membresia como se muestra en la Figura 3.31:
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Figura 3.31 Funciones de membresia para el error en el control mediante la sintesis

difusa de Lyapunov
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Se debe agregar la de la derivada del error, a esta variable del error se le asigné el universo
de discurso:

ée[—22] (3.61)

A esta variable se le asignan como valores lingisticos: Derivada del Error Negativa (DEN)
y Derivada del Error Positiva (DEP), y para cada uno de estos valores se establecié una funcion de

membresia como se muestra en la Figura 3.32.
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Figura 3.32 Funciones de membresia para la derivada del error en el control mediante la

sintesis difusa de Lyapunov

Para el caso de R, se deben hacer unos ajustes con el fin de que sea compatible con las
reglas descritas en este método, ya que lo que se busca es garantizar el resultado de la desigualdad,
asi se establece la al flujo de reflujo R entre 0 y 90 kg/min, estos valores se obtuvieron a partir de

la respuesta del sistema, quedando el universo de discurso como:
Re[090]kg/min (3.62)

A esta variable se le asignan como valores linglisticos: R Bajo (RB) y R Alto (RA), y para
cada uno de estos valores se establecid una funcion de membresia como se muestra en la Figura
3.33:
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Figura 3.33 Funciones de membresia del flujo de reflujo R en el control mediante la

sintesis difusa de Lyapunov

Las reglas difusas se escriben a partir de la Tabla 3.9:

Tabla 3.9 Condiciones que deben cumplir la reglas tipo Si-Entonces para el control

difuso basado en la sintesis de Lyapunov

e é FIV
Positivo Positivo Suficientemente baja (caso especial)
Positivo Negativo Suficientemente alta tal que V < 0
Negativo Positivo Suficientemente baja tal que V < 0
Negativo Negativo Suficientemente alta tal que V < 0

Con base en la Tabla 3.9, se escriben las reglas difusas para la inferencia difusa de la

siguiente manera:

Si E es positivo y E es positivo, entonces R es bajo

Si E es positivo y E es negativo, entonces R es alto
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Si E es negativo y E es positivo, entonces R es bajo

Si E es negativo y E es negativo, entonces R es alto
3.5.4 Control por cancelacion de polos caso 5

Para el control por cancelacion de polos se aplicé un escalon de 0.5 kg/min a la entrada del
sistema, con el cual se observo una respuesta de primer orden. Con los datos de simulacion se

obtuvo una funcion de transferencia que representara la respuesta del simulador.
La funcion obtenida es:

0.01139
_ 00159 (3.63)
Y© T 0955 + 1

La comparacion de la funcién de primer orden obtenida y de los datos del simulador se

presentan en la Figura 3.34.

0.986

0.985

Datos de simulador
0.984

Ajuste de primer orden
0.983

0.982

0.981

Fraccién de propano en el domo en kmol/kmol

0.98
0 2 4 6 8 10 12 14

Tiempo (t) en minutos
Figura 3.34 Ajuste para una funiciun ue uansierencia ue primer orden a partir de los datos

de simulacion
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Para el método de cancelacion de polos los parametros de disefio fueron un tiempo de
establecimiento (ts) de 3 minutos, y un factor de amortiguamiento (¢) de 0.9, obteniendo con esto

las constantes del control PI:
k. = 79.0166 (3.64)
7, = 0.7674 (3.65)
3.5.5 Control en espacio de estados con seguimiento de referencia caso 5

Para el control en espacio de estados con seguimiento de referencia por medio de

Ackermann, se elige el siguiente polinomio para la respuesta deseada:

s2 425 +1.2345 = 0 (3.66)

El sistema en espacio de estados se obtuvo mediante el uso del comando tf2ss de Matlab,

quedando el sistema como:

x =[—1.0523]x + [1]u
(3.67)
y =[0.012]x

El diagrama en Simulink se ajust6 para obtener los estados del sistema como se muestra en

la Figura 3.35.
Tﬂ

LP AMSimulation ‘;l

Aspen Modeler Blogk

0.9474*

0.94

Figura 3.35 Diagrama representativo en Simulink del lazo de control en espacio de

estados para la simulacion de Aspen Plus
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Al aplicar el método de Ackermann se obtuvieron las ganancias siguientes:
K =[0.9474 —102.9653] (3.68)
3.6 Caso de estudio 6: Reactor CSTR para la produccion de propilenglicol

Se presenta la produccion de propilenglicol a partir de xido de propileno y exceso de agua
en un reactor de flujo continuo perfectamente mezclado (CSTR), este proceso se conoce como

hidrolisis del 6xido de etileno [31].

El propilenglicol se usa como materia prima en desodorantes, cremas para afeitar,

detergentes liquidos y anticongelantes.

El proceso es representado en el siguiente diagrama, Figura 3.36:

VOXIDO

=
—YAGUA
0> AGUA s

Figura 3.36 Diagrama de la produccién de propilenglicol mediante el proceso de

hidrolisis del 6xido de propileno

En la corriente denominada 6xido, se alimenta una corriente compuesta por un flujo de
oxido de propileno de 1085 kg/hr y 1050 kg/hr de metanol, el cual sirve como solvente para poder
facilitar el mezclado de los dos reactivos dentro del reactor. Ademas, esta corriente se encuentra a
24 °C y una presion de 6 bar. Por otro lado la corriente denominada agua, se alimentan 3600 kg/hr
de agua pura a 50 °C y 6 bar de presion.

La reaccion que se lleva a cabo es la siguiente:

C3Hs0 + H,0 ——— C3Hg0, (3.69)
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La expresion de velocidad de reaccion es la siguiente:

—1.556x108 3.70
—Teongo = 9.15x10%2 x exp <T> * CCZ3H60 (3.70)

El reactor operara en estado estacionario de forma adiabatica, a una presion de 3 bar y un
volumen de 1.14 m?, asi, la bomba elevara la presion de la corriente de productos a 6 bar, mientras
que las valvulas ajustaran la presion a 3 bar en cada corriente. EI modelo termodinamico empleado
es NRTL.

Para el control de proceso se consideraron dos lazos de control. En un primer lazo se desea
controlar la temperatura del reactor con la temperatura de la corriente de agua de alimentacion y
en un segundo control se plantea el control de la fraccion masica de propilenglicol en la corriente

de salida del reactor mediante la manipulacion del flujo de agua de alimentacion.
3.6.1 Control PID caso 6

De esta manera se plantea el control PID para cada lazo con los valores mostrados en la

Tabla 3.10 de constantes de control.

Tabla 3.10 Emparejamiento de variables a controlar y variables de control

Variable a controlar Variable de control Kp ti

Temperatura del reactor (T) °C | Temperatura de agua 4 25

alimentada (Ta) °C

Fraccion masa de propilenglicol | Flujo de agua de alimentacion 5000 -50000

a la salida del reactor (x) (Fa) kg/hr

Los valores de las constantes de los parametros de control se establecieron con una
aproximacion inicial mediante el método de Ziegler — Nichols en lazo abierto, sin embargo los
valores se ajustaron mucho con los resultados obtenidos por la simulacién, por lo que estos valores

cambiaron drasticamente con respecto al bosquejo inicial
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3.6.2 Control difuso mediante sintesis difusa de Lyapunov caso 6

A este sistema se le considerd el disefio de un controlador difuso basado en la sintesis difusa
de Lyapunov, proponiendo una funcion candidata de Lyapunov, la cual depende de todos los
estados del sistema, siendo cero en el origen y positiva definida en el resto del dominio, y cuya

derivada sea cero en el origen y al menos definida seminegativa en el resto del dominio.

Considerando que la segunda derivada del error (&) es proporcional a la variable de control,

que para este caso es la temperatura del agua Ta, las dos ecuaciones anteriores se pueden escribir

comao:
1, 1
V(e,e') = Eez + Eez >0 (3.71)
Viee) = €é +éTa < 0 (3.72)

Con lo anterior se obtiene un criterio directo dependiente de la accidén de control para

garantizar la estabilidad del sistema en lazo cerrado.

Asi, con estas dos ecuaciones se deben escribir las reglas difusa tipo Si-Entonces para
satisfacer dichas condiciones y asegurar para que el sistema sea decreciente. En el caso del control
por l6gica difusa basado en la sintesis difusa de Lyapunov, se establecieron los universos de
discurso y las funciones de membresia para las variables del error y su derivada, medido el como
la diferencia del valor deseado y el valor de la variable, Asi, por ejemplo, en el caso de la

temperatura del reactor se tuvo que el error se define como:
e =Ty —Tw (3.73)
A esta variable del error se le asignd el universo de discurso:
ee[-11]°C (3.74)

Mientras que para su derivada se aplicaron valores de -0.01 y 0.01. Quedando para el error

en la temperatura T, funciones de membresia como las mostradas en la Figura 3.37
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Figura 3.37 Funciones de membresia para el error en la temperatura

Para controlar la variable del error en la temperatura del reactor se utiliza la temperatura del
agua de alimentacion considerando la respuesta del sistema, quedando el universo de discurso

como:
Ta € [70 90] (3.75)
Las funciones de membresia son semejantes a las mostradas en la Figura 3.37.

Una vez que se han establecido las variables linglisticas con sus respectivos valores
linguisticos y funciones de membresia, se escriben las reglas difusas Si — Entonces de la siguiente

manera:

Si e es positivo y € es positivo, entonces Ta es baja
Si e es positivo y € es negativo, entonces Ta es alta
Si e es negativo y ¢ es positivo, entonces Ta es baja

Si e es negativo y € es negativo, entonces Ta es alta

Por otro lado, para el caso del lazo de control de la fraccion masica de propilenglicol se

realizé un lazo de control, semejante, solo ajustando los universos de discurso.

85
Doctorado en Ciencias en Ingenieria Quimica



Capitulo 3. Metodologia

3.7 Caso de estudio 7: Reactor de esterificacion

En este caso se presenta la produccién de hexanoato de metilo o acido 2-metilhexanoico, a
partir de metanol y acido hexanoico mediante el proceso de esterificacion de alcoholes [32]. El
hexanoato de metilo se usa como solvente en pinturas y barnices y como precursor de productos

de limpieza.
La reaccién para la produccion de hexanoato de metilo es la siguiente:

CH,O + C4H,,0, ——> H,0 + C,Hy,0, (3.76)

Sin embargo, se da otra reaccion de deshidratacion del alcohol para dar dimetiléter méas

agua mediante la siguiente reaccion:

La expresion de velocidad de la primera reaccion es la siguiente:

—3.7x107
—Tch,0 = 50 * exp <T> * Cen,o (3.78)

Mientras que para la segunda reaccion es:

—2.38846

T) ¥ C2y0 (3.79)

—Tcn,0 = 0.0001 * exp(

El caso aplicado consta de un reactor CSTR de esterificacidn, tres operaciones de flash en
las cuales, la primera separa principalmente el producto principal, hexanoato de metilo, el segundo
separa el subproducto de reaccion, dimetiléter, y el tercero funciona como un decantador para
separar el agua de la fase organica compuesta principalmente por el reactivo metanol. El proceso

se muestra en la Figura 3.38.
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Figura 3.38 Diagrama de la produccion de hexanoato de metilo mediante el proceso de

esterificacién de metanol

La alimentacion esta compuesta por 7 kmol/hr de metanol, 14.6 kmol/hr de &cido hexanoico
y 0.001 kmol/hr de nitrégeno, a 100 °C y 1 bar de presion. El reactor opera a 100 °C y 3 bar de
presion, con un volumen de 5 m2. La primera unidad de flash (SEP-1) es adiabatico a 0.5 bar de
presion, el segundo flash (COND-1), condensa el agua y metanol bajando la temperatura a 10 °C,
para separar esta corriente posteriormente en el decantador adiabatico regresando el metanol
separado.

3.7.1 Control PID caso 7
Primeramente, se considerd un control PID, las contantes se muestran en la Tabla 3.11.

Tabla 3.11 Emparejamiento de variables a controlar y variables de control

Variable a controlar Variable de control Kp Ti Td
Fraccion mol de hexanoato de metilo | Temperatura de alimentacion | 400 150 1
a la salida del reactor (ZhmR) al reactor (Tr)

Fraccion mol de hexanoato de metilo | Calor suministrado a la| 0.15 0.9

a la salida del flash SEP-1 (ZhmFS) | operacidon flash SEP-1 (Qfs)

Temperatura del reactor (Tr) Calor suministrado al reactor | 0.001 | 0.0001
(Qn)
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3.7.2 Control difuso mediante sintesis difusa de Lyapunov caso 7

Para el caso del control difuso por sintesis difusa de Lyapunov, se us6 un esquema analogo
al del caso 6, solo haciendo ajustes en los universos de discurso para las variables de error, derivada
del error y de salida para cada lazo de control. El diagrama en Simulink para esquematizar los lazos

de control difuso de este caso se muestra en la Figura 3.39.
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Figura 3.39 Diagrama en Simulink de los lazos de control para el proceso de

esterificacion
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En la Figura 3.39, el bloque AMSimulation es el bloque que debe ser configurado y ajustado
que permite ejecutar simultdneamente a Simulink con Aspen, mientras que es posible establecer los
lazos de control bajo la metodologia que se desee implementar, en este caso la sintesis difusa de

Lyapunov.

Cabe sefialar que, durante los procesos de simulacion, se intentd aplicar alguna metodologia
de sintonizacion de control PID, sin embargo, las simulaciones fallaban al asignar valores iniciales
en funcion de la salida del controlador, Ambos sistemas son muy sensibles a pequefios cambios en
las variables, por lo que la sintonizacion se realiz6 a prueba y error hasta logar resultados
aceptables, sin considerar que sean los 6ptimos. Dentro de los errores que mostraba el simulador
se presentaban problemas de convergencia que en algunos casos se ajustaban con tolerancias
permitidas por ambos softwares, en otros casos presentaban errores en la comunicacion de datos
entre ambos programas, ya que el tiempo de muestreo de Simulink se ajusta con la velocidad que
tiene Aspen para resolver el sistema de ecuaciones. Asi, las simulaciones, mientras mas equipos y

lazos de control se tengan, esta se vuelve mas lenta y con posibilidad de fallo mayor.
3.8 Conexion de los softwares Aspen Dynamics y Simulink

Algo que se debe considerar como fundamental es la compatibilidad de las dos versiones
de los softwares, ya que deben ser instalados y ejecutados bajo la misma arquitectura del CPU. En
esta caso los softwares corren bajo 64 bits, siendo sus versiones Aspen V.11 y Matlab 2020b.

Primero se debe realizar la simulacion en Aspen Plus que servira de base para la simulacion
dinamica. Existen dos opciones para exportar el archivo de Aspen Plus a Aspen Dynamics, una es
basada en flujos y otra es basada en presiones, la segunda es mas rigurosa que la primera, sin
embargo se debe considerar la complejidad del sistema, ya que al activar la simulacién dinamica
en Aspen Plus, se deben realizar los calculos de dimensionamiento de los equipos, y cualquier dato
mal calculado o supuesto de manera incorrecta, provocara un error en la simulacion, los cuales van
de respuestas incorrectas en algunas variables hasta que incluso que no se genere al archivo en

Aspen Dynamics.

Posteriormente se abre la simulacion dindmica y se borran los controladores que genera
aspen por default, y se corre la simulacion en la opcion de “inicializacion”, dejando abierta la

simulacion como se muestra en la Figura 3.40.
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Figura 3.40 Simulacion dinamica del ejemplo de torre de destilacion en Aspen Dynamics

A continuacion se busca el archivo AMSimulink en los archivos de instalacion de Aspen, el
cual se copia y se pega en la carpeta bin de la instalacién de Matlab como se muestra en las Figuras
3.41y3.22.

Archivos de programa > AspenTech » AMSystem V11.0 > Bin

e modific

8 Compartir con Skype

Analizar

Destruir

? Compartir
Abrir con
& Afadir al archivo..
& Afadir a "AMSimulinkrar”

Anadir y enviar por email...

Anadir a “AMSimulinkrar” y enviar por email

Restaurar versiones anteriores
Enviar a

Cortar

Copiar

Crear acceso directo
Eliminar

Cambiar nombre

Propiedades
H AMSimulink ; V0B AL3b pom, Simulink Model (.

Figura 3.41 Ubicacion del archivo AMSimulink en la carpeta de instalacion de Aspen
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LR Aty pral » C: » Program Files » MATLABE »

Current Folder Gl | Command Window

Name

Jx>>

~

Figura 3.42 Ubicacion donde se pega del archivo AMSimulink en la carpeta de instalacion
de Matlab

Se abre Matlab, ejecutando un archivo nuevo de Simulink dando doble click sobre el archivo
AMSimulink, cuando se abra Simulink con un blogue en el centro de la ventana Illamado
AMSimulation, este estara bloqueado y no se podra utilizar, asi que se debe copiar el blogque y
llevarlo a una nueva ventana de Simulink. Ahora el bloque AMSimulation estara desbloqueado y
podra ser editado. Se la da doble click al bloque AMSimulation y se abrird un browser, donde se

deberé especificar el archivo de Aspen Dynamics que se generé como se muestra en la Figura 3.43.
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Figura 3.43 Sincronizacion de Aspen Dynamics con Simulink

como entradas y salidas del sistema como se muestra en la Figura 3.44.

Una vez que los softwares se han conectado se podra navegar entre las variables disponibles

. Configure AMSimulation Block

Input fi|E|D \Carlos\octubre 201._ \destilacion1.dynf Browse.

[v Aspen Modeler visible
| OpenAspen Modeler model on Simulink
[v Only show Input/Output variables on bro
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Fo | Variable

_Connect |

(1 [[Undefined]

"COLUMMA").Reflux.FmR

(

(
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(

"BOMFONDO").ActShaftSpeec
"COLUMMA").Condenser(1).QF

W

DK

Cancel

i

Help

Add

Delete

B

Figura 3.44 Eleccidn de variables de entrada y salida de Aspen Dynamics en Simulink
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Se eligieron las variables, se puede colocar un blogue de escalén o de constante a la entrada
del bloque AMSimulation y un bloque Scope para visualizar el efecto que tiene un cambio en la

entrada como se muestra en la Figura 3.45.
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] e
® 7
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i :

)

= 1

.'t]

» AMSimulation > D
Step Aspen Modeler Block

ck

«
Ready 296% VariableStepAuto

Figura 3.45 Diagrama de la conexion del bloque AMSimulation

Se pueden colocar mas entradas y salidas en este diagrama, cargandolas como se hizo en la
Figura 3.44, y asi se pueden emplear todas las herramientas con las que cuenta Simulink para

diferentes areas de control y analisis de sistemas.
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Capitulo 4. Resultados
A continuacion se presentan los resultados mas importantes obtenidos en el trabajo
4.1 Caso de estudio 1: Evaporador de simple efecto

En la Figura 4.1, se muestra la comparacion entre las respuestas del control convencional
PID contra el control no convencional Difuso obtenidas ante el mismo cambio escalon en el punto

de referencia de 9.87 a 8 m en el valor del nivel.

10.5
Setpoint Nivel PI Nivel Difuso
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|7}
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o
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o 8.5
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0 10000 20000 30000 40000 50000 60000 70000 80000 S0000 100000

Tiempo (t) en segundos

Figura 4.1 Comparacién de las respuestas entre control Pl y control difuso a una entrada

escalon en el punto de referencia de 9.87 a 8 m para el nivel

Como se puede observar en el Figura 4.1, al comparar las dos respuestas estas son
adecuadas en términos generales, pero cada una tiene sus propias condiciones, la respuesta del
control Pl es més répida, logrando estado estacionario en poco menos de 10000 segundos, mientras
que el control difuso es un poco mas lento, en cuanto a estabilidad, la respuesta del Pl es mayor
aunque tiene un sobre impulso mayor que el control difuso, pero este se mantiene variando en toda

la operacion. El efecto de estas oscilaciones repercute directamente a la vida util de actuador,
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provocando desgaste en su funcionamiento, debido a que se trata de una valvula, se debe tomar en

cuenta este aspecto al momento de la eleccion del actuador

En la Figura 4.2, se muestra la comparacion entre las respuestas del control convencional
PID contra el control no convencional difuso obtenidas ante el mismo cambio escalon en el punto

de referencia de 0.08071 a 0.1 en la concentracion.
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Figura 4.2 Comparacion de las respuestas entre control PID y control difuso a una
entrada escalon en el punto de referencia de 0.08071 a 0.1 para la concentracion

Como se puede observar en la Figura 4.2, la respuesta del controlador PID es mas rapida,
sin embargo presenta un sobre impulso importante y se mantiene inestable. Por el lado del
controlador difuso se observa una respuesta mas lenta para lograr la referencia por primera vez,
pero no presenta sobre impulsos, se mantiene cerca de la referencia pero de forma inestable con
pequefias variaciones comparadas a las diferencias del control PID. Al igual que la figura anterior,
esta inestabilidad es causada debido a que el sistema intenta mantenerse en la zona de estabilidad
cambiando entre las funciones de membresia asignadas, afectando de una forma simil al caso del

actuador del lazo anterior.
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En la Figura 4.3 se muestra la comparacion entre las respuestas del control convencional
PID contra el control no convencional Difuso obtenidas ante el mismo cambio escalén en el punto

de referencia de 105.7 a 110 °C en la temperatura.
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Figura 4.3 Comparacion de las respuestas entre control PID y control difuso a una

entrada escaldn en el punto de referencia de 105.1 a 110 °C para la temperatura

En este caso ambos controladores muestran una respuesta relativamente rapida, y el
controlador PID logrando alcanzar el valor de la referencia mas rapidamente, sin embargo muestra
un sobre impulso el cual es aceptable para este proceso. Por otro lado, el control difuso se mantiene
inestable todo el proceso con variaciones en la mayoria de los casos de 0.6 °C por debajo de la
referencia, lo cual también es aceptable por el lado del sistema, pero problematico respecto a las

variaciones constantes para el dispositivo de control.

Por ultimo se hace la comparacion del sistema operando con los tres lazos simultaneamente

ya que se observaron diferencias significativas, en la realidad es asi como opera el proceso.

En la Figura 4.4, se comparan los comportamientos de los controladores Pl y difuso para el

nivel cuando en ambos casos estan operando los tres lazos de forma simultanea.
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Figura 4.4 Comparacion de las respuestas entre control Pl'y control difuso a una entrada
escalén en el punto de referencia de 9.87 a 8 m operando los lazos de forma simultanea para el

nivel

Como se observa en la Figura 4.4, existe una gran diferencia entre ambas respuestas,
Ilamando poderosamente la atencion que el control difuso se ve beneficiado al operar los tres lazos
simultaneos, mientras el control PI funciona de manera mas oscilatoria y lenta. EI control difuso
alcanza la referencia mas rapidamente, se mantiene con un error muy bajo pero se mantiene
variando durante todo el proceso, por el otro lado, el control PI es un poco mas lento pero tiene un
sobre impulso muy grande y se tarda mucho en llegar a la estabilidad. Tratdndose de un caso de
control de nivel, se presenta una primera oscilacion de mas de 20% de error, lo cual no se puede
dejar de lado en la operacion de un evaporador, tardando méas de 30,000 segundos, mas de 8 horas,
en lograr alcanzar la referencia. El efecto de los otros dos controladores hace que este lazo no sea
considerado como una opcion viable de aplicacion, mas si se tiene en mente que cuando operé de
manera individual este sobre impulso fue de menos del 3%, y pese a que la respuesta es lenta, esta

se mantuvo dentro de un error de menos del 5% durante toda la operacion.

97
Doctorado en Ciencias en Ingenieria Quimica



Capitulo 4. Resultados

En la Figura 4.5, se comparan los comportamientos de los controladores PID y difuso para

la concentracion cuando en ambos casos estan operando los tres lazos de forma simultanea.
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Figura 4.5 Comparacion de las respuestas entre control PID y control difuso a una
entrada escalon en el punto de referencia de 0.08071 a 0.1 operando los lazos de forma

simultanea para la concentracion

Como se observa en la Figura 4.5, el control PID, que se mantuvo muy semejante al
comportamiento individual, es mas rapido que el control difuso al llegar a la referencia, pero el
sobre impulso es mas grande y tarda mucho en estabilizarse, por su lado el control difuso se
mantiene variando todo el tiempo pero muy cerca de la referencia, de hecho en menor proporcién
que su operacion como lazo individual. Estas variaciones que presenta el control difuso son
atenuadas en magnitud pero aumentadas en frecuencia, asi que desde el punto de vista del error es
algo positivo, pero no lo desde el desgaste que sufre el elemento final de control, teniendo un
periodo de aproximadamente de 20 minutos, sin embargo, por el otro lado el control PID tiene una
oscilacién mucho més lenta, siendo esta de varias horas hasta alcanzar mantenerse en una zona de

estabilidad aceptable.
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En la Figura 4.6, se comparan los comportamientos de los controladores PID y difuso para

la temperatura cuando en ambos casos estan operando los tres lazos de forma simultanea.
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Figura 4.6 Comparacion de las respuestas entre control PID y control difuso a una
entrada escaldn en el punto de referencia de 105.1 a 110 °C operando los lazos de forma

simultanea para la temperatura

Como se observa en la Figura 4.6, los dos controladores tienen la misma velocidad de
respuesta para llegar a la referencia, pero el control difuso tiene menos de 1 °C de sobre impulso
mientras que el control PID tiene mas de 4°C lo cual no es aceptable para este tipo de procesos.
Ambos controles se mantienen inestables, pero el difuso lo hace en menor proporcidn con respeto
al error, sin embargo esta inestabilidad puede provocar problemas en el dispositivo de control ya
que son muy frecuentes. Con esto se puede decir que los lazos difusos se ven beneficiados de
manera general cuando los tres lazos operan simultaneamente, aunque no se puede descartar en
ningn momento las variaciones permanentes cerca del valor de referencia que afecta de manera
directa el tiempo de vida del actuador. Por el otro lado, los controladores PID se ven fuertemente

afectados con oscilaciones mas amplios y sobre impulsos mas grandes en las mismas condiciones.
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4.2 Caso de estudio 2: Modelo de la reaccién isotérmica de VVan de Vusse

En la Figura 4.7 se presenta la comparacion del control clasico PID, el control difuso, el

difuso por sintesis de Lyapunov, el autoajustado difuso, y los controles en espacio de estados por
Lyapunov y LQR.
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Figura 4.7 Respuestas dindmicas de los controladores a un cambio escalén de 0.01 mol/I

para Cg

Como se puede observar en la Figura 4.7, los controles que tienen la mejor respuesta son el
control difuso, el control autoajustado difuso y el control en espacio de estados por LQR, ya que
presentan el menor sobre impulso en la regidn inversa y en la parte superior, aunque casi todos los
controles logran la region de estabilidad al mismo tiempo. Por otro lado, el control clasico PID es
el que presenta la mayor oscilacion y sobre impulsos méas grandes. Cabe sefialar que el control
difuso y el autoajustado difuso se mantienen en la franja de estabilidad antes que los demas
controladores, y para el caso que se trata, un reactor CSTR, esto es deseable debido a que los

alejamientos a la referencia se traducen en la generacion de productos que no cumplen con las
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condiciones de especificaciones, si por un lado la concentracion es baja, implica que el producto
gue no reacciona es mayor en cantidad asi como subproducto no deseado, dejando asi mas carga a
las operaciones de separacion subsecuentes, siendo que para valores altos de concentracion, se
presentara una situacion en la que se debe corregir la relacion del producto principal con los demas
materiales. Pese a que lo deseable, por lo general, en un proceso reactivo, es aumentar el
rendimiento y selectividad del producto principal, en este caso se operd en una region donde se
presenta la respuesta inversa y no en un punto de operacion en donde se busque maximizar estas

condiciones de rendimiento y selectividad.

Se determinaron los indices de desempefio de los controladores IAE, ISE, ITAE, ITESE,

los cuales se muestran en la Tabla 4.1.

Tabla 4.1 indices de desempefio para el caso 2 con un valor de referencia

indice IAE ISE ITAE ITSE
Difuso P 0.005607 0.0000284 0.002967 0.0000103
Difuso autoajustado 0.006124 0.0000298 0.003258 | 0.00001125
EE LQR 0.006917 0.0000314 0.004958 | 0.00001448
PID 0.005821 0.00003012 0.003325 | 0.00001254
Difuso Lyapunov 0.00981 0.00002998 0.004521 | 0.00001851
EE Lyapunov 0.006591 0.00003033 0.005566 | 0.00001206

Donde Difuso P refiere al control difuso heuristico, EE LQR refiere al control regulatorio
con pre-compensador estatico en espacio de estados LQR, Difuso Lyapunov refiere al control por
I6gica difusa basada en la sintesis difusa de Lyapunov y EE Lyapunov refiere al controtrol
regulatorio con pre-compensador estatico en espacio de estados basado en la ecuacién de

Lyapunov.

En la Figura 4.8 se realiza la comparacion del controlador difuso P+1 y el controlador en

espacio de estados del tipo servo disefiado mediante el método de Ackermann.
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Figura 4.8 Respuesta de la concentracion de B a tres cambios del tipo escaldn en el valor

de la referencia para los controladores difuso P+1y en espacio de estos del tipo servo

Como es posible observar en la Figura 4.8, ambos controladores llegan a los cambios de
referencia empleados, por el lado el control difuso, este muestra un sobre impulso mayor para el
primer cambio escalon, con una respuesta lenta para regresar a esta referencia, para los siguientes
cambios escalon la respuesta es lenta comparada contra el controlador en espacio de estados, pero
el sobre impulso del segundo cambio escalén es menor, Por parte del controlador en espacio de
estados es mas rapido que el controlador difuso en el segundo y tercer cambio escaldn, pero llega
mas rapido a las referencias que se piden a los controladores. Desde la perspectiva del reactor
CSTR, se vuelve necesario determinar cual de los dos comportamientos tiene valores menores en
los indices de desempefio, ya que mientras estos valores sean mayores se tendra mayor cantides de
producto no deseado.

Se determinaron los indices de desempefio de los controladores IAE, ISE, ITAE, ITESE,

los cuales se muestran en la Tabla 4.2.
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Tabla 4.2 Indices de desempefio para el caso 2 con tres valores de referencia

indice IAE ISE ITAE ITSE
Difuso P+l 0.06346 0.0005149 1.042 0.0009593
EE Ackermann 0.03277 0.0003517 0.4788 0.006232

Donde EE Ackermann refiere al control por realimentacion de estados con seguimiento de
referencia resuelto por el método de Ackermann. Como se ve en la Tabla 4.2, el control por
Ackermann presenta los valores mas bajos en 3 de los indices de desemperio, esto implica que la
respuesta de este control bajo este esquema de control se producira en mayor proporcion el
producto deseado, reduciendo asi la carga de materia y energia para las operaciones de separacion
posteriores al reactor. Esto es importante ya que la eleccion de un buen control se puede traducir

en una disminucién en el uso de servicios.
4.3 Caso de estudio 3: Modelo de la reaccién no isotérmica de VVan de Vusse

Considerando los métodos de control planteados en el apartado 3.3, se realizan las
comparaciones de estos métodos con el fin de describir el comportamiento del sistema para la

concentracion de B y la temperatura.

La Figura 4.9 muestra la comparativa entre los controladores empleados para el caso de la

concentracion de B.
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Figura 4.9 Comparacion de las respuestas los sistemas de control P, PI, PID y difuso para

la concentracion de B

Como se puede observar el control PID, del lado de los controles convencionales, es el que
logra alcanzar la referencia, pese a que muestra oscilaciones considerables y un sobre tiro mas alto
que el resto. Por el lado de control difuso es estable practicamente logrando alcanzar la referencia,
con un error muy pequefio, aunque en la region de la respuesta inversa es el que compensa este

efecto de pero manera, sobre todo comparado contra los controles P y PI.

Con lainformacion de los datos de los controladores, se determinaron los criterios integrales

de control IAE, ISE e ITAE, los cuales se representan en la Tabla 4.3.

Tabla 4.3 Criterios de control integral para la concentracion de B

Criterio P Pl PID Difuso
IAE 9.66567171 6.03912517 5.49205452 4.66725405
ISE 1.35081435 0.92217404 1.02543386 1.05329206
ITAE 0.65622994 0.19383328 0.09300131 0.02391577
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Como es posible observar en el criterio de la integral del error absoluto (IAE), el control
difuso es que el presenta el valor més pequefio, aunque cercano al del controlador PID. Para el
criterio integral del error cuadréatico (ISE), el control P1 es el que presenta el valor mas pequefio,
sin embargo todos los controladores muestran valores semejantes, y finalmente, en el criterio
integral del tiempo por el error (ITAE), nuevamente el control difuso presenta el valor mas pequefio
pero en este caso la diferencia con los deméas es muy notoria. Bajo estos tres criterios se considera
que el control difuso presenta los mejores resultados, y por la parte de los controles convencionales,
el control PID presenta los valores mas pequefios de manera global. Esto indica que el control

difuso presenta un caso en donde se favorece la produccion del producto principal.

Otro aspecto que se puede comparar es la dindmica de la salida del controlador, esto permite
observar el trabajo del actuador, para esto, en la Figura 4.10, se compara este comportamiento para

los 4 controladores.
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Figura 4.10 Dinamica de la salida de los controladores para la concentracion de B

Como se observa en la Figura 4.10, el control difuso tiene un cambio rapido al inicio de la

accion de control, lo cual exige una cantidad de energia importante al inicio, esto requiere una
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respuesta rapida del actuador, se deberia considerar si este puede hacerlo, sin embargo el tiempo
durante el cual el actuador debe trabajar es mucho méas corto que el resto de los controladores,
incluso el trabajo del actuador para el control PID es el mas prolongado para todos los
controladores. Esto indica que el actuador tendrd un mayor tiempo de vida util, reduciendo el

tiempo en el que sea necesario cambiar este elemento.

Otro grafico interesante a revisar es el comportamiento dinamico del error, esto permite

observar los valores maximos del error asi como el tiempo que tarda en estabilizarse la respuesta,

lo cual se muestra en la Figura 4.11.
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Figura 4.11 Dindmica del error para el control de la concentracion de B

El la Figura 4.11 se grafica el error absoluto a través del tiempo, se puede observar como al
inicio del proceso todos los controladores muestran la respuesta inversa, y el control difuso es el
que muestra el error inicial mas grande, sin embargo, una vez que el error desciende tratando de
lograr alcanzar la referencia, el control difuso es el control que estabiliza el error mas rapido,
manteniéndose muy proximo a la referencia de manera constante, mientras que el control P y Pl

no logran disminuir el error, y el control PID logra alcanzar la referencia pero no de forma estable.
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Con esto se puede hacer la determinacién de los criterios integrales de control pero en la
region estable, para esto se considerd el momento en donde el primer controlador logra mantener
un error maximo del 5%, a partir de ese punto, region estable de control del sistema, se
determinaron los criterios IAE, ISE e ITAE, con el fin de ser mas justos dejando de lado la region
transitoria en busca del control que mantiene el menor error en la region estable. El error por debajo
del 5% de manera contante lo logra el control difuso aproximadamente a los 0.05 hr, con esto se

determinaron los criterios integrales de control, los cuales se muestran en la Tabla 4.4

Tabla 4.4 Criterios de control integral para la concentracion de B en la region estable

Criterio P Pl PID Difuso
IAE 4.97652703 1.4929209 0.74489974 0.03453651
ISE 0.47787122 0.04929209 0.02972074 0.000156
ITAE 0.61993843 0.16589572 0.06386368 0.00240551

En esta Tabla 4.4 se observa como el control difuso presenta los mejores resultados en la
region estable para todos los criterios integrales. Esto implica que una vez que el controlador ha
logrado mantener una respuesta estable, la generacion de producto deseado se mantiene estable con
lo que las operaciones unitarias subsecuentes al reactor encontraran las condiciones de operacién
adecuadas, mientras que para los controladores convencionales, estas variaciones provocaran que
los siguientes lazos y por lo tanto, el uso de servicios auxiliares de las demé&s operaciones unitarias,
tendran que seguir ajustando sus valores de operacion, incremnetando con esto los costos de

operacion del proceso.

Se realizdé de la mima manera la comparacion entre los controles disefiados para la

temperatura, los cuales se muestran en la Figura 4.12.
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Figura 4.12 Comparacion de las respuestas los sistemas de control P, PI, PID y difuso

para la temperatura

Como es posible observar en la Figura 4.12, los controles Pl y PID muestran una respuesta
rapida aunque con sobre tiro, siendo este mayor para el caso de control PID, pero este ultimo logra
alcanzar la referencia mas rapido. Por el lado del controlador difuso, este muestra la respuesta mas
lenta de los controladores, pero logra la referencia aproximadamente al mismo tiempo debido a las
oscilaciones de los controladores Pl y PID, sin embargo el sobre tiro del difuso es casi despreciable
y su error final también es muy pequefio. El control difuso al no mostrar sobre impulso es algo
deseable al tratarse de control de temperatura, ya que la generacion del producto principal es
funcion de esta, asi que variaciones importantes generara variaciones en la cantidad de producto a
la salida, pero hay que considerar que para la referencia establecida el sobre impulso de los
controladores convencionales es pequefio en proporcion, pero se deberd considerar para otras

referencias.

Del mismo modo que se hizo con la variable de concentracion, se determinaron los criterios

IAE, ISE e ITAE, los cuales se presentan en la Tabla 4.5.
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Tabla 4.5 Criterios de control integral para la temperatura

Criterio P Pl PID Difuso
IAE 95.4985604 45.3447831 42.0975454 52.7945971
ISE 165.394242 122.485334 114.334503 142.580946
ITAE 5.48685799 0.10088039 0.06962766 0.24462642

Para el caso de los criterios integrales en el control de la temperatura, el control

convencional PID muestra los mejores resultados en los tres criterios, estando en segundo lugar el

Pl y en tercero el control difuso, sin embargo las diferencias no son tan grandes como para que

estos dos controladores sean despreciables. A pesar de que el control PID tiene los valores mas

bajos en los criterios, se debe tener en cuenta el sobre impulso que muestra.

Del mismo modo como se presenta para el control de la concentracién, se obtiene el

comportamiento dinamico de la variable de salida del controlador, presentandose en la Figura 4.13.
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Figura 4.13 Dinamica de la salida de los controladores para la temperatura
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Como se observa en la Figura 4.13, el controlador difuso es el que requiere lograr una
temperatura menor al inicio del proceso para el enchaquetado aproximadamente de 139.5 °C,
mientras que para el resto de los controladores es mayor, llegando a ser de 148 °C para el control
PID, y por otro lado, una vez que la temperatura comienza a descender al acercarse a la referencia,
el control difuso se mantiene estable sin tener que volver a aumentar la temperatura como el control
Pl y PID. Es de destacar el valor bajo que el control difuso requiere al inicio, ya que esto implica
poca accion de control, reflejando poco consumo energético por parte del actuador y del servicio

de calentamiento que se requiere para la operacion del reactor.

También se obtuvo la dindmica del error, la cual se muestra en la Figura 4.14.
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Figura 4.14 Dinamica del error para el control de la temperatura

Como se observa en la Figura 4.14, el control difuso no reduce al error en la misma
proporcién que los controladores Pl y PID, dejando un error de aproximadamente 0.09 °C, sin
embargo no muestra oscilacion en la dinamica, como si lo hacen el Pl y PID, aungue se debe tomar
en cuenta que el error es pequefio en todos los controladores, menor a 1 °C y dependiendo de la

aplicacion de ingenieria esto podria ser despreciable 0 no. Asi mismo, se determindé el tiempo en
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el que primer controlador mantiene un error por debajo del 5% para considerar esta como la regién
estable y asi determinar los criterios integrales de control, lo cual sucedio en el control PID
aproximadamente en el tiempo de 0.025 hr. En términos generales, a excepcion del control
proporcional, los controladores logran rapidamente la region estable, por lo que operaciones
unitarias subsecuentes, por ejemplo, que sea necesario acondicionar la temperatura de la corriente

de salida del reactor, no presentaran problemas de control o de consumo de servicios.
Los valores de los criterios se muestran en la Tabla 4.6.

Tabla 4.6 Criterios de control integral para la temperatura en la region estable

Criterio P Pl PID Difuso

IAE 46.9243879 0.91196281 0.39665154 1.57269929
ISE 36.7082517 0.13171473 0.02540297 0.12814672
ITAE 5.36749491 0.03378046 0.01453651 0.12808334

Como se observaen la Tabla 4.6, los valores de los criterios, el control PID es el que muestra
los valores mas pequefios, seguido del control Pl, pero con valores relativamente semejantes se

tiene al control difuso, estando estos tres controladores muy por debajo del controlador P.

Para este tipo de casos, se vuelve interesante observar el comportamiento de los
controladores cuando operan al mismo tiempo ante la entrada escalon en las dos variables de
control. Sin embargo, bajo la definicion propiamente del control difuso, esto no seria adecuado, ya
que se basa en la experiencia que se tiene sobre el proceso que se desea controlar, y como se mostrd
en la primera parte de este trabajo, el sistema presenta acoplamiento de las variables, por lo que
para ajustar a las variables de salida de los controladores, estos deben considerar el efecto de los
dos errores en las variables a controlar. Asi, el control de la concentracion de B debe contemplar
simultaneamente la variacion del tiempo de residencia F/V y de la temperatura del enchaquetado
Tk. Este arreglo se muestra en la Figura 4.15.
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Figura 4.15 Esquemas de control difuso (a) para la concentracion de B y (b) para la

temperatura

Las funciones de membresia son las mismas que se plantearon de manera separada, las
cuales ya se plantearon en 3.4.2, solo se cambian las reglas tipo si-entonces considerando el efecto
que tienen los errores en la concentracion y la temperatura para determinar la salida de los

controladores, asi, para el control de la concentracion de B se tiene que:

SieCesENGyeTes ENG, entonces FV es FVB
SieCesENMyeTes ENM, entonces FV es FVYmB
SieCesECyeTesEC, entonces FV es FVM
SieCesEPMyeTes EPM, entonces FV es FVmA
SieCesEPGyeTesEPG, entonces FV es FVA

Por otro lado, las reglas para el control de la temperatura del sistema son las siguientes:

SieTesENG ye Ces ENG, entonces Tk es TkB
SieTesENMye Ces ENM, entonces Tk es TkmB
SieTesECyeCesEC,entonces Tk es TkM
SieTesEPMye Ces EPM, entonces Tk es TkmA
SieTesEPG,yeCes EPG entonces Tk es TKA
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Estas reglas se escribieron basandose en la respuesta del sistema ante las referencias que se
consideran para la concentracion y la temperatura.

Para el caso de la concentracion, se ha elegido al control PID como el que presenta la
respuesta més adecuada, asi, en la Figura 4.16 se compara el control PID de forma individual y
cuando trabaja simultdneamente con el control de la temperatura (este sistema operando con el

controlador PID), y se agrega el control difuso heuristico que considera las dos entradas.
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Figura 4.16 Comparacion de las respuestas los sistemas de control PID y difuso para la

concentracion de B cuando los lazos operan de forma separada y simultanea.

En la Figura 4.16 se observa como en el caso del controlador PID se observa un
comportamiento parecido antes y después de trabajar con los dos lazos simultaneos, aunque cuando
operan en conjunto el lazo de la concentracion y el de temperatura la oscilacion disminuye en
magnitud pero la respuesta tarda mas en lograr alcanzar la referencia, al final de la simulacion el
error es practicamente el mismo en ambos casos. Del lado del control difuso, ambas respuestas son
muy parecidas, solo el sobre impulso es ligeramente superior cuando los dos lazo funcionan

simultaneamente, y al final el error es un poco méas grande, pero en ambos casos se mantiene por
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debajo de 0.1%. Mientras que el control difuso corregido trata de compensar la respuesta inversa,
posteriormente se comporta de forma semejante a los deméas controladores difusos. Asi, se vuelve
interesante como en control difuso que implica las dos entradas tiene un efecto de disminucion del
error en la seccion de la respuesta inversa, esta caracteristica es interesante en el control por logica

difusa al incluir el efecto de otras variables en los lazos de control.

Con el fin de cuantificar la variacion en el control por el efecto de los dos lazos operando

simultaneamente se determinaron los criterios IAE, ISE e ITAE, y se presentan en la Tabla 4.7.

Tabla 4.7 Criterios de control integral para la concentracion de B operando el lazo de

control de forma individual y de forma simultdnea con el control de temperatura

Criterio | Cb PID indiv | Cb PID simul | Cb Difuso indiv | Cb Difuso simul | Cb Difuso corr
IAE 29.4786838 24.3159647 24.1201009 23.5420032 26.9396115
ISE 5.49301076 3.66349171 5.74881508 5.24350096 6.45919517
ITAE |0.62518855 0.54548131 0.26709673 0.30068772 0.33817448

Como se observa en la Tabla 4.7, en el caso del control convencional PID se aprecia una
mejoria en los criterios integrales cuando los dos lazos de control estan operando, aunque la mejora
es pequefia como para alcanzar a los criterios del control difuso, mientras que este por su parte,
disminuyen ligeramente en los valores de los criterios siendo bastante insignificante esta
disminucion, asi el controlador difuso opera con mejores parametros en ambos casos, cuando opera
de forma individual como simultanea con el lazo de control de la temperatura. Mientras que el

controlador difuso corregido presenta valores cercanos a los simultaneos del PID y del difuso.

Los resultados de la variable de salida del controlador se muestran en la Figura 4.17.
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Figura 4.17 Dinamica de la salida de los controladores para la concentracion de B

operando de forma individual y simultanea

Como se puede observar en la Figura 4.17, los controladores convencionales se encuentran
operando durante todo el tiempo de simulacion, tanto cuando lo hacen de forma individual como
de forma simultanea, mientras que los difusos lo hacen solo hasta las 0.03 hr, sin embargo, cuando
los lazos consideran solo una variable de error en la entrada, practicamente no hay diferencia entre
su operacion individual como simultanea, pero para el controlador que considera las dos variables
del error se observa que se le exige mas al controlador, con cambios brusco con pendientes
verticales, esto para los dispositivos actuadores es algo imposible de hacer, de hecho se tarda un
poco mas que los otros controladores difusos para llegar a lograr la referencia, pero se observa
como logra encontrar otra solucion al considerar el efecto de la temperatura. EI que los controles
difusos lleguen rapido a la estabilidad en la salida del controlador es una respuesta deseable, ya
gue esto implica que las condiciones de operacion de las operaciones unitarias de recuperacion de
reactivo sin reaccionar y purificacion del producto deseado requerirdn menos servicios para lograr

su objetivo.
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En la Figura 4.18 se grafica la dinamica del error de los mismos casos.
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Figura 4.18 Dindmica del error para el control de la concentracion de B de los lazos

operando de forma individual y simultanea

En la Figura 4.18 se observa como el control PID operando de forma individual y
simultanea varian en todo el tiempo de operacion, aunque este comportamiento se minimiza al final
para llegar a estado estacionario, mientras que todos los controladores difusos solo presentan el
efecto de la respuesta inversa pero después de lograr la referencia por primera vez, oscilan poco de
manera suave para aproximarse al minimo de error y estabilizarse. Empleando los datos de este
comportamiento, nuevamente se busco el momento en el que alguno de los controladores se
mantuviera en el régimen estacionario del error al no variar este por encima de 5%, el cual fue
control Difuso simultaneo en el momento 0.047 hr aproximadamente, asi se determinaron los
criterios integrales de todos los controladores a partir de ese instante para considerar la region

estacionaria del error, los resultados se muestran en la Tabla 4.8.
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Tabla 4.8 Criterios de control integral para la concentracion de B operando el lazo de

control de forma individual y de forma simultdnea para la region estacionaria del error

Criterio | Cb PID indiv | Cb PID simul | Cb Difuso indiv | Cb Difuso simul | Cb Difuso corr
IAE 5.22606952 [4.97684413 |0.5690645 0.85088715 0.81629601
ISE 0.25141176 |0.17486917 |0.00469954 0.00359036 0.00847765
ITAE |0.32870557 |0.32553151 |0.03028358 0.07092077 0.04680737

Como es posible observar en la Tabla 4.8, todos los controladores difusos tienen mejores
resultados que el controlador PID, el cual se comporta de forma muy parecida cuando los dos lazos
operan simultaneamente, mientras que el caso difuso el error muestra que el error es mas bajo para
un lazo que opera de forma simultinea sin considerar el efecto de la temperatura. Respecto a estos
valores, no se puede decir si entre el controlador difuso cuando ambos lazos operan de manera
simultanea comparado contra el control difuso que contempla las dos entradas, es mejor uno u otro,

por lo que es mas importante considerar lo observado en la Figura 4.18.

Del mismo modo se hizo la revisidn de la respuesta del control de la temperatura, cuando
este opera de forma individual y cuando opera al mismo tiempo con el lazo de control de la
concentracion de B, siendo para este el control PID, y de la misma manera se consideré el control
difuso cuando se alimentan al control de la temperatura los errores de la concentracion y de la
temperatura para obtener el valor de la temperatura del enchaquetado En la Figura 4.19 se compara
el control PID de forma individual y cuando trabaja simultaneamente con el control de la
concentracion de B (este sistema operando con el controlador PID), y se coloca en la misma gréfica

la situacion anéloga con el controlador difuso y el control difuso con dos entradas.
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Figura 4.19 Comparacion de las respuestas los sistemas de control PID y difuso para la

temperatura cuando los lazos operan de forma separada y cuando operan de forma simultanea.

Como se observa en la Figura 4.19, el lazo de la temperatura cuando opera simultaneamente
afecta a los dos controladores, sin embargo, mientras que para el control PID este se ve mejorado
al responder mas rapido y con una disminucién importante en el sobre tiro, mientras que el
controlador difuso este no logra compensar la respuesta inversa al activarse el control de la
concentracion, sin embargo después de pasar la region del comportamiento inverso, la respuesta es
rapida llegando a la referencia méas rapido que el control difuso individual, logrando la estabilidad
con pero con un error alto comparado con los demas controladores, aproximadamente de mas de 1
°C. A pesar de que el control difuso que considera las dos entradas es mas lento respecto al control

convencional PID, llama la atencion como corrige el error en estado estacionario del control difuso.

Se determinaron los criterios IAE, ISE e ITAE, los cuales se muestran en la Tabla 4.9.
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Tabla 4.9 Criterios de control integral para la temperatura operando el lazo de control

de forma individual y de forma simultanea con el control de la concentracion de B

Criterio | T PID indiv | T PID simul |T Difuso indiv | T Difuso simul | T Difuso corr
IAE 54.4506232 |33.5518468 |92.629843 166.955428 134.183559
ISE 132.974943 |89.922417 221.833565 414.308634 447.628548
ITAE 0.11565562 |0.04056687 |0.87579242 6.13225078 0.84694785

En este caso, el control convencional PID opera de mejor forma cuando los dos lazos estan
trabajando simultaneamente, mientras que el control difuso empeora, sobre todo por el efecto que
tiene la respuesta inversa de la variacion en la concentracion, donde el control difuso no logra
compensar esta primera etapa del proceso, por lo que en la variable de la temperatura el control
PID obtiene los mejores resultados en ambas situaciones. Por el lado del control difuso que
considera las dos entradas, los parametros, no le es justa la comparacién con los demas
controladores, ya que si logra alcanzar la referencia pero debido a que es poco mas lento que los
demas se refleja en peores resultados. Aqui se aprecia la importancia de los otros analisis que a

continuacion se realizan.

Se obtuvo el comportamiento dinamico de la variable de control, lo cual se muestra en la
Figura 4.20.
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Figura 4.20 Dinamica de la salida de los controladores para la temperatura operando de

forma individual y simultanea

Como se aprecia en la Figura 4.20, el control difuso simultaneo es que requiere suministrar
menos energia para lograr la referencia, aunque en general los controladores difusos requieren
menos temperatura en el enchaquetado para el calentamiento, incluso en la caso del controlador
PID simultaneo, este eleva la temperatura hasta 258 °C en el enchaquetado, esto se dejé fuera de
la gréfica para poder observar el comportamiento de los demas controladores, ademas de que este
calentamiento se requiere al inicio del proceso, intentando pasar del reposos en estado estacionario
de 128.5 °C elevando la temperatura més de 100 °C de forma instantanea, considerando la posible
instrumentacién aplicable, esto no se podria llevar a cabo por lo que la respuesta rapida de este

sistema que se observa en la dindmica de la variable de salida del sistema no podria lograrse.

Se obtuvo la dindmica del error absoluto para estos casos, lo cual se muestra en la Figura
4.21.
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Figura 4.21 Dinamica del error de los controladores para la temperatura operando de

forma individual y simultanea

Como se observa en la Figura 4.21, el error absoluto més grande lo presenta el control
difuso de dos variables, el cual ocurre en la regién de respuesta inversa, sin embargo, este control
logra alcanzar la referencia y se mantiene estable al igual que los controladores PID, aunque el PID
simultaneo es el que tiene una region dinamica de error mas pequefia. Empleando estos datos, se
determin6 el momento en el que alguno de los controladores lograra la region estable del error
menos al 5%, lo cual ocurri6 en el controlador PID simultaneo, aproximadamente al tiempo 0.01

hr, estableciendo asi la region de régimen estacionario para el error.

Se determinaron los criterios integrales de los controladores, los cuales se muestran en la
Tabla 4.10.
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Tabla 4.10 Criterios de control integral para la temperatura operando el lazo de

control de forma individual y de forma simulténea con el control de la concentracion de B en

el régimen estacionario del error

Criterio |T PIDindiv |T PID simul |T Difuso indiv | T Difuso simul | T Difuso corr
IAE 2.89253482 0.77973245 9.77538245 56.314061 16.667394
ISE 1.27637816 0.06110388 5.09394257 54.0133561 40.353278
ITAE 0.05150024 0.02339201 0.63376006 5.71650012 0.38827096

El control PID simultaneo logra alcanzar la region estable de forma rapida, eso provoca que
los controladores difusos presenten desventaja en este sentido, sin embargo el control difuso con
las dos entradas es bastante estable a diferencia del control difuso que opera simultdneamente con
una sola entrada. Considerando los valores de la Tabla 4.10, para este caso, el control PID muestra
los mejores valores, sobre todo en el caso del control difuso con una sola entrada, a pesar de que el
control difuso con dos entradas logra alcanzar la referencia, el control es bastante lento comparado
con el control PID, lo cual se penaliza en los criterios integrales del error. Esto indica que cuando
los dos lazos estan operando simultaneamente hay que considerar el mayor gasto en servicios para

llegar a condiciones de operacion estables cuando se usan los controladores difusos.

4.4 Caso de estudio 4: Modelo multivariable de la columna de destilacion de Wood y
Berry

Primeramente se realiz6 la comparacion entre los controladores sin la presencia de las
perturbaciones. En la Figura 4.22 se muestra la comparacion entre el control PI por cancelacion de
polos y el control difuso PI para el control de la concentracion en el domo.
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Figura 4.22 Respuesta de la concentracion de metanol en el domo sin perturbaciones

En la Figura 4.22 se puede observar el efecto del acoplamiento del sistema, ambos
controladores llegan a la referencia, sin embargo, el control difuso presenta menos oscilaciones
para cuando se aplica el escaldn en la segunda variable, e incluso el tiempo de estabilizacién y el
sobretiro es menor. Respecto al escaldén de la primera variable, los controladores tienen una
respuesta adecuada llegando aproximadamente al mismo tiempo a la estabilidad del error. Debido
a que ambas respuestas logran alcanzar la referencia, es necesario utilizar los criterios integrales
del error para determinar si alguno de estos dos controladores reflejan valores mas bajos en estos

criterios

Calculando los indices de desempefio ISE, IAE, ITSE e ITAE, los valores se muestran en
la Tabla4.11
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Tabla 4.11 Criterios integrales para la concentracion en el domo

ISE IAE ITSE ITAE
Pl Cancelacion de polos 3.721 10.04 63.54 427.1
Difuso PI 5.152 10.25 53.82 304.2

Como es posible notar, en los indices que no consideran al tiempo, el control por

cancelacion de polos muestra los valores menores, pero en los criterios ITSE e ITAE el control

difuso Pl muestra los valores menores. Esto implica que el control difuso Pies més rapido en lograra

la estabilidad, aunque los indices que no consideran el tiempo, los valores son realmento muy

cercanos entre si.

En la Figura 4.23 se muestra la salida de los controladores.
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Figura 4.23 Salida de los controladores de la concentracion en el domo sin perturbaciones
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Como es posible observar en la Figura 4.23, a la salida de la sefial de control no se observan
valores muy altos para ninguno de los dos controladores, sin embargo el valor mas alto lo muestra
el control por cancelacion de polos y teniendo cambios més bruscos para poder controlar el sistema.
Esto implica un mayor trabajo por el actuador, como en este caso no se trata de algin servicio

masico o de calentamiento o enfriamiento, solo se debe considerar el desgaste del actuador.

A continuacion, la Figura 4.28 presenta la respuesta de los controladores propuestos para el
control de la concentracion en el fondo de la columna (XB) ante los mismos parametros de entradas
escalon para el seguimiento de referencia que los empleados para el control de la concentracion en

el domo de la columna.
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Figura 4.28 Respuesta de la concentracion de metanol en el fondo sin perturbaciones

Como es posible observar, al inicio de la simulacién, el acoplamiento del sistema se observa
de forma importante para el segundo lazo de control, ya que el cambio escalon para la
concentracion en el domo iniciado en el minuto 5, hace que el control trate de regresar a la variable
de la concentracion del fondo a cero, ya que este es su estado inicial, mientras que el control por

cancelacion de polos logra mantener a la variable en el valor de cero al inicio de la simulacion, el
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control difuso deja un error en estado estacionario considerable, pero una vez que entra el escalon
al minuto 80 para el lazo de control del fondo, ambos controladores logran el seguimiento de la
referencia. Esto se debio a la relacion entre los valores de los universos de discurso del control
proporcional difuso y a la ganancia del control integral difuso, ya que si se aumentaba la ganancia
integral se lograba el seguimiento a la referencia para el primer cambio escalon, pero se dejaba un
error en estado estacionario para el segundo escalén, asi que se prefirio el caso contrario, en donde
se deja un error en estado estacionario en el primer escalon pero eliminar el error para el segundo
escaldn, el cual es el que se emplea en el control de la variable analizada en este lazo. Esto se podria

adecuar si se empleara a la integral del error y no a la integral de la salida del controlador.

Calculando los indices de desempefio ISE, IAE, ITSE e ITAE, los valores se muestran a

continuacion en la Tabla 4.12.

Tabla 4.12 Criterios integrales para la concentracion en el fondo

ISE IAE ITSE ITAE
PI Cancelacion de polos 2.753 9.132 138.4 505.3
Difuso PI 5.028 19.84 217.15 1087

Como es de esperarse debido al error en estado estacionario del primer cambio escaldn, el
control difuso presenta los valores mas altos, practicamente el doble, en todos los indices de
desempefio. Lo que implica que cuando se tiene la referencia del lazo de control del domo, la
concentracion del fondo no cumple con las especificaciones requeridas, y en el caso de que el
proceso tenga por obligacion cumplir con cierto valor en la concentracion del fondo, sera necesario
implementar otra operacién unitaria, aunque cuando se especifica la referencia del fondo, el
controlador logra alcanzar la referencia, entonces se deberia almacenar la correinte de fondo

mientras no se alcance la referencia.

En la Figura 4.29 se muestra la salida de los controladores.
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Figura 4.29 Salida de los controladores de la concentracién en el fondo sin perturbaciones

Al igual que el lazo de control del domo, los valores a la salida del controlador por
cancelacion de polos varian en una mayor proporcién, aunque son valores pequefios para una
accion de control adecuada, y del mismo modo los cambios son mas forzados comparados con el
control difuso, por lo que el control por cancelacion de polos, en exigencia y gasto de energia, tiene

un peor desempefio que el control difuso.

Una vez que los controladores fueron disefiados, estos se someteran a la accion de dos
perturbaciones, en un primer caso, se usara solo la perturbacion en el lazo del control para la
concentracion del domo. Para el caso del lazo de control del domo se tiene la respuesta mostrada

en la Figura 4.30.
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Figura 4.30 Respuesta de la concentracion de metanol en el domo con una perturbacion

en el lazo de control de la concentracién del domo

Como se puede observar en la Figura 4.30, ambos controladores logran rechazar la
perturbacion que se aplicd a los 140 minutos, las diferencias en el tiempo de estabilizacion del error
y de maximo pico son muy pequefias. Esto quiere decir que si un evento externo al sistema de la
torre de destilacion como puede ser una variacién en la presion o alguna perturbacion en el tanque

de balanceo, el lazo de control del domo podréa rechazar este efecto y mantener la concentracion.

En la Figura 4.31 se muestra la salida de los controladores.
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Figura 4.31 Salida de los controladores la concentracion en el domo con una perturbacion

Como es posible ver en la Figura 4.31 el comportamiento de ambos controladores es muy
semejante al rechazar la perturbacion en el minuto 140, por lo que el consumo de energia y el uso
del actuador solo se ve diferenciado por la primera mitad de la simulacion como se analizé en el
caso sin perturbaciones. Cuando se presenta la perturbacion, los valores de la salida del controlador

son sumamente semejantes.

A continuacion la Figura 4.32 presenta la respuesta de los controladores propuestos para el
control de la concentracion en el fondo de la columna (XB) ante los mismos parametros de entradas
escaldn para el seguimiento de referencia que los empleados para el control de la concentracion en

el domo de la columna con la misma perturbacion.
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Figura 4.32 Respuesta de la concentracion de metanol en el fondo con una perturbacion

en el lazo de control de la concentracion del domo

Como es posible observa en la Figura 4.32, ambos controladores logran rechazar la
perturbacion, sin embargo, si se observa una diferencia significativa en el sobre impulso, siendo la
mayor diferencia respecto a la referencia en el controlador difuso. A diferencia del lazo de control
del domo, donde la accidn del control se tiene a la salida el reflujo, en el fondo se trata del flujo de
calentamiento, lo cual representa un consumo energético alto para el proceso, con esto en mente,
la diferencia en el rechazo de la perturbacion, el control difuso muestra un gasto energético

considerablemente mayor, pese a que logra el rechazo de la misma.

En la Figura 4.33 se muestra la salida de los controladores.

130
Doctorado en Ciencias en Ingenieria Quimica



Capitulo 4. Resultados

0.1

0.08 ——RCP ——RCLD

0.06

0.04

0.02

0 50 100 150 200 250

-0.02

Apertura de la valvula del vapor de calentamiento (S)

-0.04
Tiempo (t) en minutos

Figura 4.33 Salida de los controladores la concentracion en el fondo con una perturbacion

Como se observa en la Figura 4.33, al igual que el caso del control de la concentracion del
domo, ambas salidas presentan un comportamiento muy similar, solo la diferencia se da en la
primera mitad de la simulacion. Nuevamente es necesario tener en mente que mientras la apertura

de la valvula del vapor de calentamiento implica un mayor consumo de agente energético.

Como ultimo caso, se presenta la respuesta a la presencia de 2 perturbaciones, la
considerada anteriormente, y ahora la segunda perturbacion actuando en el segundo lazo de control,
el correspondiente a la concentracion en el fondo, y como se menciono al inicio de este apartado,
ambas perturbaciones comienzan al mismo tiempo y con la misma magnitud. Asi la Figura 4.34,

muestra la respuesta de la concentracion del domo a la accion de las dos perturbaciones.
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Figura 4.34 Respuesta de la concentracion de metanol en el domo con dos perturbaciones

Como se puede observar en la Figura 4.34, ambos controladores logran rechazar ambas
perturbaciones que se aplicaron a los 140 minutos, sin embargo, el control por cancelacion de polos
presenta oscilaciones mas pequefias en la segunda perturbacién y mas grandes en la primera
perturbacion. En el caso de que el producto deseado sea el del domo, ninguno de los dos
controladores presenta problemas para seguir la referencia ante los cambios que esta implica al

sistema, ni en la presencia de perturbaciones en el domo ni el fondo.

En la Figura 4.35 se muestra la salida de los controladores.
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Figura 4.35 Salida de los controladores la concentracion en el domo con dos perturbaciones

Como se puede observar en la Figura 4.35, el control difuso presenta los valores méas
pequefios y los cambios menos forzados, consumiendo asi menos energia y exigiendo menos
trabajo al actuador. Por lo que, para el caso del controlador del domo, considerando los casos

presentados, el control por logica difusa tiene el mejor comportamiento.

A continuacion la Figura 4.36 presenta la respuesta de los controladores propuestos para el
control de la concentracion en el fondo de la columna (XB) ante los mismos parametros de entradas
escaldn para el seguimiento de referencia que los empleados para el control de la concentracion en

el domo de la columna con las mismas dos perturbaciones.
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Figura 4.36 Salida de los controladores la concentracion en el fondo con dos perturbaciones

Como es posible observar en la Figura 4.36, el control difuso no puede rechazar la
perturbacion del segundo lazo de control, dejando un error en el estado estacionario
aproximadamente de 0.05, lo cual, para términos de los valores de concentracién, es pequefio, sin
embargo en relacion el escalon para el seguimiento a la referencia, este error en estado estacionario
es grande. Asi, en el caso de que se desee implementar un controlador difuso para el fondo, se
deberdn hacer los ajustes necesarios, ya que la concentracion del fondo no cumple las
especificaciones de la referencia, ni al inicio de la simulacion ni ante el rechazo de la segunda

perturbacion.

En la Figura 4.37 se muestra la salida de los controladores.
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Figura 4.37 Salida de los controladores la concentracion en el fondo con dos perturbaciones

Como se puede observar en la Figura 4.37, el control difuso sigue exhibiendo una menor
exigencia al actuador, sin embargo, esto no se justificante para calificarlo con un buen desempefio
si no puede seguir a la referencia., asi el controlador difuso no puede ser considerado para el lazo

de control del fondo.

Con lafinalidad de dar una alternativa al problema de que el control difuso no logra rechazar
a la segunda perturbacion, como se planted anteriormente, es utilizar a la integral del error en lugar
de la integral de la salida del controlador, quedando los lazos de control como se muestra en la
Figura 4.38.
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Figura 4.38 Diagrama del lazo de control difuso Pl para el control de la concentracién del
domo y control difuso P+ para la concentracion del fondo en la torre de destilacién de Wood y

Berry con perturbaciones en Simulink

Con este esquema de control y haciendo el ajuste de la ganancia integral, la Figura 4.39

muestra las respuestas de la concentracion en el domo para el control por cancelacion de polos.
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Figura 4.39 Respuesta de I1a concentracion de metanol en el domo con dos perturbaciones

Como se puede observar en la Figura 4.39, al igual que en el caso anterior, el controlador
difuso PI de la concentracion del domo logra rechazar las dos perturbaciones, aunque con un poco
mas de oscilaciones, sin embargo, estas siguen siendo pequefias. Asi que esta configuracion sigue
siendo viable para el lazo de control del domo, cumpliendo de manera semejante comparado con

el control por ldgica difusa.

Para el caso del controlador difuso P+l de la concentracion del fondo, la Figura 4.40 muestra
la respuesta de esta ante las dos perturbaciones.
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Figura 4.40 Respuesta de la concentracion de metanol en el fondo con dos perturbaciones

Como es posible observar en la Figura 4.40, con el ajuste del término integral, trabajando
ahora con el error, el control difuso logra rechazar la perturbacion ademés de que en el primer
escalon, el controlador logra acercar a la variable al valor inicial de cero, lo cual no ocurria cuando
el término integral trabajaba con la salida del controlador. Pese a que los resultados son mejorados,
el objetivo de trabajar solo con la salida difusa no es cumplido, por lo que no presenta ventajas
considerables contra un control por cancelacion de polos o con algln otro método de sintonizacién

de control PI.
4.5 Caso de estudio 5: Columna de destilacion despropanizadora

En la Figura 4.41 se muestra la comparacion entre los controladores Pl por Ziegler-Nichols,
difusos, sintesis difusa de Lyapunov, y los basados en un sistema de primer orden, cancelacion de

polos y espacio de estados por Ackermann.
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Figura 4.41 Respuesta de la concentracion de propano en el domo

Como es posible observar en la Figura 4.41, para el control clasico por Ziegler-Nichols no
fue posible hacer que los dos simuladores trabajaran de forma adecuada simultdneamente, aunque
se trabajé en los tiempos de muestreo, la mejor respuesta obtenida es la presentada en la Figura
4.41, en muchos casos Matlab enviaba mensajes de error, pese a esto, el control por Ziegler-Nichols
logra la estabilidad mas rapido pese a la oscilacién inicial, por otro lado, los controladores por
cancelacion de polos y por sintesis difusa de Lyapunov son estables y rapidos sin mostrar sobre
impulso, mientras que el controlador difuso es el que méas oscila, aunque logra la estabilidad
practicamente al mismo tiempo que el resto de los controladores. Debido a que se esta considerando
el flujo del reflujo, el actuador seria una valvula, asi el consumo energético por las oscilaciones no
es algo a considerar, pero si el desgaste de la misma, por lo que se prefueren respuestas suaves

como el control por cancelacion de polos o el de la sintesis difusa de Lyapunov.

En la Figura 4.42 se muestra la salida de los diferentes controladores, esto con el fin de

observar la exigencia y en tiempo de trabajo del actuador.
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Figura 4.42 Salida de los controladores (flujo de reflujo) en el domo de la columna

Como es posible observar en la Figura 4.42, las menores exigencias al actuador son dadas
por los controladores por cancelacion de polos, Ackermann y por Lyapunov, sin embargo este
ualtimo al inicio es el que mas exige con un flujo de 60 kg/min, después de este inicio, la exigencia
se mantiene constante en valores adecuados, sin embargo en dos momentos se exige un flujo de 55

y de 34 kg/min, con lineas practicamente verticales.

Finalmente, se determinaron dos criterios integrales para el desempefio de los

controladores, el IAE e ITAE, los resultados se muestra en la Tabla 4.13.
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Tabla 4.13 Indices de desempefio IAE e ITAE para los controladores

Método de control IAE ITAE
ZN 0.0006632 0.0002973
Cancelacion de polos 0.001703 0.001102
Ackermann 0.003227 0.003615
Difuso 0.001152 0.001365
Lyapunov 0.001932 0.001499

Comparando los resultados obtenidos de los indices de desempefio, los controladores por
cancelacién de polos, difuso y Lyapunov presentan valores semejantes, sin embargo el que presenta
los valores mas pequefios es el control clasico sintonizado por Ziegler-Nichols. Si se consideran
los aspectos anteriores, se puede decir que el control mas equilibrado es el disefiado por cancelacién
de polos, ya que su respuesta no presenta oscilaciones, se estabiliza rapido, la salida del controlador

es poco exigente al actuador y presenta valores bajos para los criterios integrales de desempefio.
4.6 Caso de estudio 6: Reactor CSTR para la produccion de propilenglicol

Para el control de la temperatura del reactor se varié la temperatura de agua de alimentacion.
Se coloco una referencia a 140.6 °C, se eligio esta temperatura porque logra la mayor conversion

de reaccion. En la Figura 4.43 se presenta la respuesta de ambos controladores (PI y difuso).
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Figura 4.43 Respuesta de los controladores a una referencia de 140.6 °C en la

temperatura del reactor

A pesar de que se trat6 de eliminar la respuesta escalonada para el control difuso, el tiempo
de muestreo no representd de una manera mas suavizada la respuesta del mismo. Sin embargo es
posible ver que ambos controladores responden de una manera adecuada, sin sobretiros y de
manera rapida para el tipo de proceso, sin embargo el control Pl alcanza la referencia
aproximadamente a las 0.5 hr mientras que el difuso lo consigue, a valores semejantes de
temperatura de reactor a las 0.75 hr. Una vez que logran el estado estable, no presentan problemas

para mantenerse en ese punto.

Para el control de la fraccion masica del producto a la salida del reactor, se usé al flujo de
agua de la alimentacion como variable de control. A pesar de que el reactivo limitante es la cantidad
de oxido de propileno, al variar la cantidad de agua se observa una mayor interaccion con el lazo

de control de la temperatura del reactor, ya que el agua también sirve como refrigerante de la
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reaccion al estar en exceso. Ademas de que este sistema tiene multiples estados de operacién y el

elegido aqui ya se encuentra cerca de la maxima conversion.

En la Figura 4.44 se muestra la respuesta del sistema a una referencia de 0.2566 en la

fraccion masica de propileno.
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Figura 4.44 Respuesta de los controladores a una referencia de 0.2566 en la fraccion

maésica de propileno

Como es posible ver en la Figura 4.44, ambos controladores logran alcanzar la referencia
requerido, sin embargo el control difuso lo logra mas rapido y de forma estable, alcanzandolo
aproximadamente a las 0.7 hr, mientras que el control PI lo logra a las 0.8 hr, ademas de mostrar
un sobretiro pequefio pero que provoca una compensacion para poder mantenerse en la referencia

logrando estabilidad aproximadamente a las 1.7 hr.
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4.7 Caso de estudio 7: Reactor de esterificacion

Para este caso se plantearon 3 lazos de control, pese a que en un inicio se consideraron 5,
la dificultad de convergencia en el control PID obligé a eliminar 2 lazos, los cuales si pudieron ser

simulados con logica difusa.

El primer lazo de control fue para la fraccion mol del hexanoato de metilo a la salida del
reactor a través de la manipulacién de la temperatura de alimentacién. La Figura 4.45 muestra la
respuesta de los controladores PID y difuso por sintesis difusa de Lyapunov a una referencia de

0.2915 en la fraccién mol de hexanoato de metilo.
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Figura 4.45 Respuesta de los controladores a una referencia de 0.2915 en la fraccién mol
de hexanoato de metilo

Como es posible ver en la Figura 4.45, el control PID no logra alcanzar la referencia en el
tiempo de simulacién, aunque por la forma de la respuesta se puede ver que lograra alcanzarlo en
un tiempo mayor, por otro lado el control difuso logra alcanzarlo en aproximadamente 6 hr. Como
en el caso anterior, se observa la respuesta escalonada del sistema difuso, se podria corregir esta

respuesta con trabajo en el acoplamiento de ambos softwares o haciendo un suavizado de los datos
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obtenidos, pero se decidié presentarlos asi debido a que bajo las condiciones actuales la respuesta

permite apreciar la respuesta del control.

Para controlar a la fraccion mol de hexanoato de metilo a la salida del flash, se utilizo la
cantidad de calor suministrado al mismo para separar principalmente a la fase organica de la
acuosa, asi, la Figura 4.46 presenta la respuesta de los controladores a una referencia de 0.3146 en

la fraccién mol de hexanoato de metilo.
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Figura 4.46 Respuesta de los controladores a una referencia de 0.3146 en la fraccion mol
de hexanoato de metilo

En la Figura 4.46 se observa como en este caso ambos controladores si logran alcanzar la
referencia en el tiempo de simulacion empleado, aunque el control PI lo logra mas rapido que el
control difuso, aunque al inicio ambos controladores exigen mucho al actuador, posteriormente la
respuesta se hace mas suave. Llama la atencidn la respuesta inversa que tiene ambos controladores
dentro de la primera hora de simulacidn, en este caso se prefiere el controlador difuso de Lyapunov

frente al Pl ya que se trata de una operacion de transferencia de calor.
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Para el control de la temperatura del reactor, se utilizé el calor alimentado al reactor, asi
para una referencia de 115.5 °C, la Figura 4.47 muestra la respuesta de ambos contralores.
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Figura 4.47 Respuesta de los controladores a una referencia de 115.5 °C en la

temperatura del reactor

Como se observa en la Figura 4.47, el control PI no logra alcanzar la referencia en el tiempo
se simulacion, mientras que el control difuso lo logra en aproximadamente 6.5 hr. Considerando
los tres lazos de control operando simultaneamente, en los tres el control difuso logré alcanzar las
referencias especificadas, mientras que en dos el control PID no lo logro, es importante sefialar que
se podria hacer un ajuste en los valores de las constantes del control PID, sin embargo al tratar de
ajustarlas el simulador indicaba error, siendo las Figuras 4.45, 4.46 y 4.47 las que lograron mostrar
resultados. En el caso de los controladores difusos por la sintesis difusa de Lyapunov, no existio
ningun error al momento de su implementacion, e incluso fue mas sencillo que el control PID, asi,

para este caso, el controlador difuso fue la mejor alternativa.
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A lo largo del proyecto se han observado varios aspectos de los controladores trabajados,
se puede decir que los controladores difusos, tanto el heuristico proporcional como el basado en la
sintesis difusa de Lyapunov, que es un controlador de segundo orden ya que usa al error y su
derivada, son faciles de escribir, siempre y cuando se conozca la respuesta del sistema, ya que las
funciones de membresia deben estar escritas basadas en la respuesta que resuelve el requerimiento
del controlador, esto implica que si el error o la salida que requiere el sistema estan fuera del rango
de operacion de las reglas, el control no funcionara adecuadamente. Ademads, ya que estos
controladores difusos no trabajan con la integral del error, dependen de un disefio especifico para
disminuir el error en estado estacionario, pero en el caso de que el sistema se someta a varias
referencias no consideradas en el disefio del controlador el error en estado estacionario puede ser
grande respecto a valores tolerables. Esto se puede resolver agregando un término integral del error.
En otro sentido, llama la atencién de manera sobresaliente que el control difuso mejora al tener
varios lazos operando simultdneamente y que ademas estan acoplados, y en caso de que se presente
el error en estado estacionario, es posible agregar las variables de error de los otros sistemas que le
permiten al control considerar otras variables de entrada y mejorar su desempefio. De estos dos
controladores difusos, el basado en la sintesis difusa de Lyapunov es mas estable comparado con
el difuso proporcional, el actuador tiene menos exigencias en varios casos. En el mismo sentido,
cuando se presentan los lazos de control multiple y acoplado, los disefios basados en control PID
presentan importantes complicaciones, ya que se vuelven mas lentos, con mayor inestabilidad o
aumentan los sobre impulsos, mientas que los controladores difusos no presentan estos problemas
ya que si las reglas y las funciones de membresia son establecidas de manera correcta el control
sera capaz de seguir la referencia considerada, e incluso se pueden colar diferentes entradas
provenientes de otros sistemas previniendo el mal funcionamiento de otras partes del proceso. Bajo
esta misma idea, se debe tomar en cuenta de que, pese a que existen metodos para desacoplar
sistemas de ecuaciones para aplicar controladores basados en el modelo, esto complica el disefio
del controlador, siendo el que caso que en los controladores difusos no es necesario llevar a cabo

esta etapa.

El control clasico sintonizado por Ziegler-Nichols, sigue siendo un referente sencillo y util

para el disefio de controladores, presenta respuestas aceptables aunque en muchos casos es la mas
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oscilatoria. Por otro lado, los controladores basados en los modelos, como el de cancelacion de
polos, 0 en espacio de estados tipo servo, son mas robustos que los difusos, presentan buenos
resultados en los indices de desempefio, pero requieren linealizar al sistema, agregando asi cierto

error, sin embargo, los controladores presentan buenas respuestas.

Para la simulacion en Aspen, los controladores difusos no dependen del modelo, solo de
conocer la respuesta del sistema. Se observd que los sistemas pueden responder con diferentes
ordenes para distintas referencias, esto puede provocar problemas a las simulaciones que fueron
disefiadas con 6rdenes diferentes a la respuesta del sistema. Aqui es donde los controladores difusos
presentan una opcién atractiva, ya que no se requieren ajustes en algiin modelo que modifique el

disefio del controlador.

Una vez que se ha logrado el acoplamiento de los softwares Simulink y Aspen Dynamics,
se puede decir que es viable probar diferentes configuraciones de esquemas de control. Sin
embargo, este acoplamiento debe ser vigilado cuidadosamente, ya que los principales
inconvenientes se presentan en Aspen Dynamics. En primera instancia, la generacion del archivo
dinamico se da de dos tipos, uno basado en los flujos y otro en las presiones, aunque uno es
consecuencia del otro, es facil observar que el segundo es mas riguroso que el primero, en el caso
de las simulaciones presentadas se llevaron en la simulacion basada en los flujos, ya que el uso de
la herramienta con la que dispone Aspen Plus para la dindmica basada en las presiones genero
archivos que fueron limitados por la capacidad de disco duro, es decir, que se generaron archivos
de cientos de gigabytes que impidieron el uso de la computadora, esto se puede revisar en la forma

de instalacién del software.

Ya que las simulaciones dinamicas se hicieron en el modo basado en flujos (Driven Flow),
uno de los errores mas comunes es la incongruencia entre el paso de iteracion y la lectura de datos,
ya que el primero lo estable Aspen y el segundo Matlab, ajustado esto, Matlab asigna valores para
el inicio de la simulacion en Aspen Dynamics y si estos valores no son congruentes Aspen Dynamics
se detiene y Matlab reporta el error, y del mismo modo si durante la simulacion, los datos de salida
del controlador no son congruentes con las ecuaciones de Aspen Plus sucede lo mismo. Asi, un

predisefio de los controladores PID, en algunos casos da informacion al menos del orden de los
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coeficientes de los térmibos de control, pero en otros casos, los valores que acepta el simulador

varian mucho de los que son posible emplear.

En el momento en que se logra convergencia y que los controles PID se desempefian de
manera aceptable, se observo que cuando la simulacidn es mas compleja, al incluir mas equipos en
la simulacién, los valores de las constantes de los pardmetros de control no son los mas adecuados,
generando respuestas lentas que lograran alcanzar la referencia pero en mas tiempo que los usados
en la simulacion, lo que implica dar otros valores a estos parametros cayendo en el problema de
generar errores durante la simulacion, y en varias ocasiones se deben reiniciar los softwares para

poder generar resultados sin error bajo condiciones anteriores.

También cabe destacar la diferencia en tiempo de simulacién y gasto de recursos del equipo
de computo, en el caso de los controladores difusos, los tiempos no fueron mayores a los 2 minutos
en los casos mas complejos, con uso de memoria ram no mayor a los 2 Gb, mientras que para el
control PID en la misma simulacion, se llego a tardar alrededor de una hora con uso maximo de 14

Gb de ram (las simulaciones fueron hechas en un equipo con 24 Gb de memoria ram).

En cuanto a los requerimientos que implica la implementacion industrial de un control
difuso bajo la sintesis difusa de Lyapunov, no se requiere de ningun elemento adicional con tal fin,
ya que lo que lo diferencia solo es la programacion empleada en la configuracién del control, en
donde se puede emplear cualquier lenguaje o, como en el caso de este trabajo, las herramientas con

las que cuenta Matlab.

Con esto, el uso de herramientas de control como la sintesis difusa de Lyapunov, obtiene
resultados adecuados para operaciones de ingenieria quimica simuladas en Aspen Dynamics, con
poco uso de memoria y en tiempos cortos, permitiendo con esto su comparacion con otros
esquemas de control que puedan ser implementados en Simulink, abriendo la alternativa de
combinar diferentes procesos y esquemas de control que requieran investigacion en el area de la

ingenieria quimica.
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