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Resumen

Enlaliteratura se han planteado estructuras de control en paralelo para el control del
disefio de plantas completas. En este trabajo, se considera el comportamiento de una
planta que consiste en un sistema de recirculacién, un reactor y dos columnas de
destilacién, cuyo objetivo principal es mejorar la capacidad de recuperacién del
proceso controlado ante perturbaciones externas. La idea es modificar las condi-
ciones de operacion del reactor y la segunda columna, a fin de distribuir el esfuerzo
del control de composicién ante perturbaciones en la composicién de entrada. Para
este fin, se propone una estructura de control paralelo donde la composicién sea
controlada mediante la manipulacién simulténea de la velocidad de vapor del reher-
vidor y la temperatura del reactor. De esta forma, el uso de la temperatura del reactor
con una entrada de control secundaria reducira el comportamiento oscilatorio y la
cantidad de flujo de vapor usado.

Descriptores: control planta completa, material recirculado, control paralelo,
control de composicién.

Abstract
In the literature, the use of parallel control structure to improve the control behavior of
plantwide designs has been study. In this work, we consider the behavior of a plant that
consists of a recycle system, a reactor and two distillation columns where the control aim is
to improve the disturbance rejection capabilities of the controlled process. The idea is to
change the operating conditions in both the reactor and the second distillation column in
order to distribute the composition control effort in the face of fresh feed composition distut-
bances. 1o this end, a parallel control structure is proposed where the product composition
is regulated by means of simultaneous feedback manipulations of the vapor boilup rate of
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the second column and the reactor temperature. In this way, the use of the reactor temperature

as a secondary control input reduces oscillatory behavior and the vapour flowrate usage.

Keywords: Plantwide control, material recycle, parallel control, composition control.

Introduccién

Este trabajo amplia los resultados dados por Monroy et
al. (2004) para el mejoramiento de procesos recirculados
mediante la incorporacién de estructuras de control en
paralelo (considerado redundante). Especificamente, es-
te trabajo se enfoca en la reaccién de los componentes y
para formar el producto. La estrategia de control debe
contener dos corrientes de alimentacién y dos corrien-
tes de recirculado, puesto que existe una conversién de
un paso incompleta para ambos reactantes.

Como Tyreus y Luyben (1993) suponen un reactor
simple perfectamente mezclado seguido por una sec-
cién de separacién. Las volatilidades de las especies qui-
micas A, By C caracterizan la corriente a ser recircula-
da. Se considera el caso donde la volatilidad del compo-
nente C sea intermedia entre los componentes A y B.
Esto produce un diagrama de flujo del proceso con dos
columnas y dos corrientes recirculadas como se esque-
matiza en la figura 1. La volatilidad de los componentes
se supone sea o, =4, 0, =1y a . =2. El componente B,
el més pesado, se recircula de los fondos de la primera
columna al reactor. El componente A, el mas ligero, se
recircula de la parte superior de la segunda columna al
reactor. La figura 1 muestra la nomenclatura usada en
este trabajo. La reaccién quimica es A+ B — Cy la velo-
cidad de reaccién se supone sea de primer orden en cada
reactante:

R. =V, kz,z,
donde:
R. es la velocidad de reaccién (lbmol de com-

ponente producido por hora),

es el volumen en el reactor (Ibmol),

es la velocidad de reaccién especifica (h '), z, y
son las concentraciones de los componentes y
en el reactor (en fraccién mol), respectivamente.
Como fue sefialado por Tyreus y Luyben (1993),
las “moles” no se conservan en este sistema,
debido a que la reaccién no es equimolar.

SEES
S~

En las estructuras de control propuestas hasta aho-
ra, las variables extensivas (por ejemplo, velocidades de
flujo) se usan para balancear el trabajo a partes iguales
entre las unidades del proceso, para los cambios en las
corrientes de entrada. Esto es similar a la aproximacién
de Georgakis (1986), donde las variables intensivas se
mantienen constantes para diferentes condiciones de
operacién. La distribucién del trabajo de control se reali-
za mediante la bisqueda conveniente del par uno-a-uno
de la salida de control y entrada manipulada. Por otro
lado, en todos los sistemas ternarios con esquemas de
control con dos corrientes de recirculado reportadas en
la literatura, la temperatura del reactor se mantiene
constante, manipulando la velocidad de flujo de
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D

2

Figura 1. Esquema de un sistema ternario con dos corrientes de recirculado.
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enfriamiento de la chaqueta (Chen ez al., 2003). Sin em-
bargo, la temperatura del reactor es una variable inten-
siva que puede variarse (a través de una manipulacién
retroalimentada) a fin de inducir cambios de composi-
cién significativos con relativamente pequefios esfuer-
zos de control en estado estable. La temperatura del
reactor puede considerarse como un grado de libertad a
explotar dentro de un rango de operacién seguro para
mejorar el funcionamiento del proceso controlado.

Un problema interesante es estudiar cémo la tempe-
ratura del reactor disminuird el esfuerzo de control de-
dicado por las estructuras de control, basadas solamen-
te en variables extensivas.

Este trabajo se enfoca en este problema explorando
una alternativa de estructura de control para controlar
sistemas ternarios con dos corrientes de recirculado. Las
principales caracteristicas del esquema de control
propuesto son las siguientes:

1.La temperatura del reactor se usa como una
entrada manipulada para el propésito de control
retroalimentado. De esta forma, el esquema de
control usa tanto variables manipuladas extensivas
como intensivas.

2.Una estructura de control paralelo (también
llamado habituado), se usa para distribuir el es-
fuerzo de control entre el reactor y la segunda
columna de destilacién. La idea es manipular si-
multdneamente la temperatura del reactor y la
velocidad de vapor en la segunda columna para
regular la composicién del producto del proceso.
Como resultado, las perturbaciones en la compo-
sicién de las corrientes de entrada se reducen por
medio de relativamente pequefios cambios en la
temperatura del reactor.

En este articulo mediante el uso de simulaciones ri-
gurosas se muestra el comportamiento del controlador
de composicién frente a perturbaciones en la corriente
de alimentacién.

Control planta completa convencional

Uno de los problemas mds importantes en este tipo de
control es la seleccién de una estructura de control (es
decir, un par entrada/salida) que garantice una estabili-
zacién satisfactoria y la regulacion efectiva de propieda-
des. Como se menciond anteriormente, la estructura de
control se basa en esquemas de pares uno-a-uno, esto es,
una entrada manipulada se usa para regular una salida.
A fin de proponer una estructura de control redundante

(6 rectangular) para mejorar el funcionamiento, en este
trabajo partimos de la estructura de control no redun-
dante propuesta por Cheng et al. (2003), donde el volu-
men del reactor (V) se supone constante. La estructura
de control tiene las siguientes caracteristicas:

1)La velocidad de produccién estd dado por la
alimentacién de A(F,).

2)El volumen del reactor se mantiene constante
controlando la velocidad de flujo del efluente (F).

3) La relacién de recirculado de la primera columna se
fija (B, / F,).

4)La composicién de fondos de la primera columna
(V, /B,) se controla modificando la relacién del
rehervidor en la primera columna de destilacién.

5) El nivel de fondos de la primera columna se con-
trola manipulando la alimentacién del reactante
B(E,).

6) La relacién de reflujo de la primera columna se fija
(R, /D,).

7)La composicién del producto (v, ) se mantiene
manipulando la relacién del rehervidor de la
segunda columna (V, / B,).

8) La relacién de reflujo de la segunda (R, / D, ) se fija.

Nétese que sélo las variables extensivas se usan co-
mo entradas manipuladas. En particular, la temperatu-
ra del reactor se mantiene constante. El razonamiento
tras de la estructura de control de Chenger al. (2003), es
obtener un esfuerzo de control balanceado distribuido
en el diagrama de flujo del proceso mientras que se sa-
tisfacen los requerimientos de calidad del producto
(5, )

La figura 2 presenta la respuesta del proceso contro-
lado bajo la estructura de control de Chenget al. (2003).
La planta fue disefiada como sugieren Elliot et al. (1996),
donde se supone tenemos densidad y peso molecular
constantes, flujo equimolar, platos tedricos, condensa-
dor total y rehervidor parcial.

La acumulacién y la constante de tiempo hidrdulica
se calcularon de la formula de Francis, suponiendo 1—in
de altura de presa. Todas las corrientes de alimentacién
fueron liquido saturado.

EI tanque de reflujo y las bases de las columnas son
de un tamafio que proporcione 5 min de acumulacién
como resultado de las respectivas velocidades de flujo
en estado estacionario. Los valores obtenidos por el di-
seflo se usan como valores nominales y se reportan en la
tabla 1. Las mediciones de retardo para el flujo, la tem-
peratura y composicién fueron tomadas como 0.1, 1y 6
min, respectivamente.
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Figura 2. Comportamiento del proceso controlado bajo un esquema
de control convencional (es decir, cuadrdtico). El proceso estd bajo los efectos de una perturbacién en

la composicién de alimentacion, z, ;10— 092y z,,,:10 —008
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Tabla 1. Valores nominales para la configuracion del caso estudiado
Va Volumen del reactor [lbmol ] 2973.69
k, Velocidad de reaccién [A '] 247 52694
E, Energia de activacién [ Btu/lbmol] 15 000
Ty Temperatura del reactor [ F] 150
Fy Flujo de alimentacién del componente 4 [lbmol / h] 99
Fy Flujo de alimentacién del componente B [lbmol / h] 99
F Flujo de salida del reactor [lbmol / h] 160
z, Fraccién mol del componente 4 enla alimentacién 0.1299
Zp Fraccién mol del componente B enla alimentacién 0.2538
N, Numero de etapas ideales incluyendo condensador y rehervidor en la -
columna 1
NF, Etapa de alimentacién en la columna 1 12
D, Flujo de destilado de la columna 1 [/bmol / h] 120
R, Reflujo dela columna 1 [lbmol / h] 177.03
4 Vapor de ebullicién de la columna 1 [/bmol / h] 297.03
B, Flujo de fondos de la columna 1 [lbmol / h] 40
Xp1.4 Fraccién mol del componente 4 en el producto de fondos de la 0.00
columna 1
Xp18 Fraccién mol del componente B en el producto de fondos de la 0.99
columna 1
N, Ntmero de etapas ideales incluyendo condensador y rehervidor en la 28
columna 2
NF, Etapa de alimentacién en la columna 2 18
D, Flujo de destilado de la columna 2 [lbmol / h] 20
R, Reflujo dela columna 2 [lbmol / h] 145.87
V, Vapor de ebullicién de la columna 2 [/bmol / h] 165.87
B, Flujo de fondos de la columna 2 [lbmol / h] 100
Xpo.4 Fraccién mol del componente A en el producto de fondos de la 0.01
columna 2
Xpa.4 Fraccién mol del componente B en el producto de fondos de la 0.01

columna 2
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Todos los lazos de control consisten de un compen-
sador PI basado en modelos de respuesta escalén (pri-
mer orden més tiempo de retardo), y sintonizados con
gufas tipo IMC, reportadas por Skogestad (2003) con
constantes de tiempo a lazo cerrado tomadas como
maéx. {0.757,,0}, donde 1, es la constante de tiempo a
lazo abierto y 0 es el retardo del lazo. Nétese que, ade-
mds de que se obtiene la regulacién de la composicién
del producto, la respuesta presenta un comportamiento
oscilatorio, el cual puede deberse al efecto en la regula-
ciéndex, . basado séloen manipulaciones de la veloci-
dad de Vaioor de la segunda columna de destilacién. De
esta forma, el lazo de control es incapaz de proveer una
respuesta rapida para las perturbaciones en la alimenta-
cién, lo cual afecta al proceso con una subsiguiente falta
de balance del trabajo en los diferentes equipos. En la si-
guiente seccién, mostraremos que puede obtenerse un
mejoramiento en el control incorporando la temperatu-
ra del reactor, como una variable secundaria manipula-
da para regular la composicién del producto en colabo-
racién con la relacién del rehervidor de la segunda co-
lumna, (V, /B,).

Control planta completa mediante
aproximacién en paralelo

La excesiva carga en el equipo de vaporizacién para com-
pensar la presencia de perturbaciones en el flujo de ali-
mentacién a la planta, es inducida por un desequilibrio
del esquema de control convencional. Esto es, ante la
presencia de la perturbacién en el flujo de alimentacién el
esquema convencional ajusta las condiciones de opera-
cién sélo en la columna de destilacién final incrementan-
do el flujo de vapor. Dada la estructura de control con-
vencional, tal ajuste se requiere para compensar los in-
crementos en la composicién del flujo de alimentacién a
la planta, lo cual es inducido por decrementos en la con-
versién del reactor que son debidos principalmente a una
reduccién en el tiempo de residencia (inducidos a su vez
por incrementos en el flujo de alimentacién). Variando la
temperatura del reactor tendremos un efecto en estado
estacionario del proceso sobre la conversién.

De esta forma, si una cantidad excesiva de trabajo es
detectada en la columna de destilacién, manifestdndose
en velocidades de vaporizacién significativas, debe ha-
cerse un ajuste en la temperatura del reactor, lo cual, a
su vez, producird un cambio en la composicién de ali-
mentacién de la columna. Esta accién de control deberé
aliviar el esfuerzo de operacién dedicado por el proceso
de separacién. Para este fin, se hacen las siguientes
consideraciones:

a) La temperatura del reactor T, se manipula para
regular la calidad del productox, .

b) Una vez que el comportamiento correctivo de T,
ha sido especificado a través de una funcién de
retroalimentacién T, =¢,, (x 5, - ), la temperatura
del reactor se modifica por medio de una arquitec-
tura de control cascada en serie donde la funcién
(I)M(xB ) juega el rol de controlador maestro y las
acciones del controlador estdndar PI como el con-

trolador esclavo (Luyben, 1990).

Para disefiar un controlador retroalimentado que
manipule simultdneamente la temperatura del reactor
T, ylavelocidad de vapor V,, se formula un modelo en-
trada/salida no cuadrético de 2x1 como sigue:

y(s) =G, (s)u, (5)+ G, (s)u, (5) M

en donde por conveniencia, se usa la siguiente notacion:
y(s)=Ax, (s) es la sahda regulada, u, (s)=AV,(s) y
u,(s) = AT (s) son las entradas mampuladas.

De esta forma, el problema es disefiar un controla-
dor retroalimentado en paralelo

u(s) =C(s)e, (s)

donde u(s) =[u, (5),1, (5) =[C, (1,C, ()] y ¢,(5) =7,, ()
—(s) que es la regulacién del error, tales que e, — 0 asin-
téticamente. Notese que el resultado de la manipula-
cién del controlador retroalimentado en paralelo forma
entradas de control u, (s) y u, para regular la salida sim-
ple y(s). De las respuestas al escalén alrededor del punto
de operacién nominal, encontramos que la dindmica en-
trada/salida puede ser modelada como un proceso de
primer orden descrito por:

VZ"B;C

G, (s) =W6xp(—9x% !CS)
Y
KTRxB C
G,(s) =———exp(-0x, s) (3)
T, 5+1 2

Esto es, la dindmica entrada/salida V, »>x, -y
T, - x, .~ se modela como un proceso de primer orden
estable tl operador de tiempo de retardo (—0x, -s) con-
tabiliza los retardos por las mediciones de compos1cién
y efectos de transporte.

La idea esencial tras el control en paralelo es explotar
las caracteristicas especificas y objetivos de operacién de
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un proceso con dos tipos diferentes de variables manipu-
ladas: (a) una lenta, de tipo econémico y (b) una répida
de tipo costoso (Henson, 1995). En nuestro caso, el flujo
de vapor en la segunda columna, V, , juega el rol de la va-
riable manipulada rdpida y costosa, mientras que la tem-
peratura del reactor, T, serd la variable lenta y
econdémica.

Esto es, dado que la operacién del reactor involucra
procesos de calentamiento/enfriamiento y los equipos
de separacién requieren vapor de ebullicidn, es de espe-
rarse que la manipulacién del flujo de vapor sea mads
costosa que la manipulacién de la temperatura del reac-
tor. Esto debido a que la relacién C, /&, (capacidad ca-
lorifica/calor de vaporizacién) es de cerca de 0.01 en ca-
sos tipicos. En general, en la industria quimica es més
costoso vaporizar que calentar (dentro de cierto rango
de temperatura practico) un liquido.

Asi, debe esperarse que cambios pequefios en la tem-
peratura de reaccién durante la operacién tengan un
impacto significativo en la carga de vaporizacién reque-
rida para los procesos de separacién. De esta forma, el
esfuerzo de control aplicado a la regulacién de la com-
posicién del producto del proceso serd distribuido entre
la manipulacién de la temperatura del reactor que es
econdmica, pero de respuesta lenta, y la manipulacién
de la velocidad de flujo de vapor que es costosa, pero de
respuesta rapida.

El problema de disefiar controladores retroalimenta-
dos para sistemas rectangulares ha sido tratado ante-
riormente (Henson, 1995 y Monroy et al., 2004). Algu-
nos enfoques parten de la regulacién de la presién san-
guinea en los mamiferos (Henson, 1995). Otro reporte
del autor esta basado en ideas de factorizacién (Monroy
et al., 2004). En este trabajo, proponemos una aproxi-
macién heuristica basada en una segmentacién convexa
de la salida regulada. Esto se hace describiendo la salida
regulada como:

y(s) =y, () +y,(s)

donde y, (s) =Py(s), v, (s) =(1-PB)y(s) son salidas virtua-
les, y B €[0,1] es la segmentacién o pardmetro habitua-
do. De (1), podemos escribir

yi (s) =BG, (s)u, (s) (4)
y,(5) =(1=B)G, (s)u, (5)

De esta forma, si el objetivo de control es
y(s) =y, (s), donde y,, (s) es la sefial de punto de refe-
rencia, el objetivo de control del sistema de control seg-
mentado (4) es

Y (8) =y, )y v, () >y, , () (5)

donde los puntos de referencia correspondientes son
y, (s) =By(s) y v, (s)=(1-B)y(s). Puesto que ambos objeti-
vos de control dados en la ecuacién (5) se alcanzan, en-
tonces y(s) =y, (s) estd garantizado. Nétese que, pues-
to que la ecuacién (4) es un sistema de control desaco-
plado y las funciones de transferencia G, (s) y G, (s) son
estables, el objetivo de control se alcanza con dos com-
pensadores PI descentralizados (sintonizados como en
una configuracién de control no redundante).

Nétese que cuando B =1solo u, (s) estd presente, esto
es, la velocidad de vapor V, es el conjunto de valores no-
minales V2 y toda la dindmica y esfuerzo de control es-
tacionario son brindados por el control de temperatura
del reactor. Contrariamente, cuando =0 solo u, (s) es-
tard presente, esto es, la temperatura del reactor se
mantiene en su valor nominal 7 ¢ y toda la dindmica y
esfuerzo de control estacionario son ejecutados por el
controlador de la segunda columna. Esto corresponde al
esquema de control convencional descrito en la seccién
anterior. Cuando 0 <B <1, ambos controladores tienen
una contribucién no trivial para la regulacién del flujo
de composicion en los fondos x, .. De esta forma, el es-
quema de control paralelo propuesto tiene la estructura
de un controlador balanceado para0 <f <1 Conforme 3
se incrementa, el reactor ejecutard mds trabajo de pro-
cesamiento, llevando menor esfuerzo de control (es
decir, menor uso de vapor) a la segunda columna de
destilacién.

Simulaciones numéricas

Como en el caso cuadrético, se obtuvieron valores ade-
cuados para el disefio del controlador paralelo de la res-
puesta al escalén de entrada/salida alrededor del punto
de operacién nominal y suponiendo un modelo estable
de primer orden, que se reportan en la tabla 2. El com-
portamiento de la configuracién de control convencio-
nal ante una perturbacién en la composicién de alimen-
tacién del 8%, en donde la composicién de la corriente
de alimentacién F,,, va de z,,,10-5092 vy
Zy, 100 =008 es mostrado en la figura 2. En estas si-
mulaciones, la temperatura del reactor T, se controla a
su valor nominal de 150°F, tal que el sistema de control
sélo ajusta las condiciones de operacién de la segunda
columna para mantener las especificaciones del produc-
tox, . enlacorriente de fondos a su valor deseado. N6-
tese que al modificarse la composicién de los compo-
nentes en el flujo de alimentacién de F,, ocasionardn
cambios en la temperatura del reactor y en el volumen,
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Tabla 2. Pardmetros de los controladores

Variable Variable Ganancia en estado Constante de tiempo
controlada manipulada estacionario dominante
A F -2.75 30.81
Xp1 5 Vi 4.65x104 3.84
X Y 2.17x10* 6.30
Xgi ¢ Ty 5.99x10+ 5.30
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Figura 3. Comportamiento del proceso controlado bajo un esquema de control en paralelo (es decir, rectangular).
El proceso estd bajo los efectos de una perturbacion en la composicion de alimentacion,
20,410 092y z,,,:10 008 Nétese que el proceso usa menor velocidad de vapor en la segunda columna con

mayor trabajo de procesamiento (es decir, B se incrementa) realizado por el reactor.
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lo que en consecuencia modificard la composicién. Para
mantener la composicién especificada del producto en
la columna 2, la carga de vapor deberd incrementarse, lo
cual induce a un posterior incremento en la corrientes
de recirculacién B, y D, .

En la figura 3 se presenta nuevamente el comporta-
miento de la configuracién de control convencional
(cuando B =0) a fin de comparar con la configuracién de
control propuesta. Primeramente, se presenta el caso
cuando la composicién del producto del componente C
se controla sélo por medio de la temperatura del reactor
(es decir, B =1) observandose que el tiempo de conver-
gencia en la composicién del componente C en los fon-
dos de la segunda columna es mucho mayor que el mos-
trado por el control convencional. Note que los flujos
F,B,,D, F,, yF, tienen un comportamiento dindmico
amortiguado. Sin embargo, la temperatura del reactor
se modifica ligeramente de 150°F a 148.5°F, en las pri-
meras Sh, para posteriormente incrementarse lenta-
mente a un valor de 152.5°F en 804. La composicién del
componente B en el producto de fondos de la primera
columna presenta una menor oscilacién en compara-
cién de la configuracién convencional, ademas alcanza
el punto de referencia en menor tiempo, cerca de 204.
Contrariamente, la composicién del componente C en
el producto de fondos de la segunda columna presenta
un sobredisparo mds pronunciado en las primeras 5 ho-
ras; sin embargo, no presenta posteriores oscilaciones
convergiendo en un tiempo aproximado de 1004.

Esto muestra que el uso de la temperatura del reac-
tor como variable manipulada para controlar la compo-
sicién del componente C en el producto de fondos de la
columna 2 proporciona un comportamiento lento, pero
estable de toda la planta. Como se observa en la figura
3, el uso del control paralelo propuesto con f=0.5 com-
bina las caracteristicas deseadas del esquema de control
convencional y el esquema de control de temperatura
del reactor, proporcionando un comportamiento de
control més eficaz que el esquema de control conven-
cional. Basdndose en un solo pardmetro simple (B) es
capaz de proporcionar un esfuerzo de control distribui-
do entre la operacién del reactor (a través de transfor-
maciones quimicas) y la operacién de la segunda colum-
na (a través de separaciones fisicas). A mayor valor de ,
mayor el trabajo de procesamiento ejecutado por el
reactor.

De esta forma, una vez que el lazo de control simple
se sintoniza, B serd el Gnico pardmetro que deberd sinto-
nizarse para obtener una distribucién conveniente del
procesamiento de trabajo. Una seleccién sistemética del

pardmetro sintonizado § debe estar basada en la inclu-
sién de un criterio adicional, por ejemplo, consideracio-
nes econémicas y de seguridad.

Conclusiones

Resumiendo, presentamos un esquema de control para-
lelo para una planta con sistemas ternarios y dos co-
rrientes de recirculado. La idea bésica fue manipular si-
multdneamente la velocidad de flujo de vapor en la se-
gunda columna de destilacién y la temperatura del reac-
tor, esperando que el procesamiento de trabajo sea
distribuido en ambos equipos.

El esquema de control propuesto se diseié por me-
dio de metodologias de control paralelo para distribuir
en forma sistematica, la cantidad de esfuerzo de control
de las diferentes unidades del proceso. Las simulaciones
numéricas demostraron la habilidad del esquema de
control resultante para manipular las perturbaciones en
la condiciones de alimentacién.

En sentido global, confirmamos que la conclusién
obtenida para una planta reactor/separador/recirculado
(Monroy et al., 2004), en la que el problema de selec-
cién de la estructura de control y disefio correspondien-
te a los compensadores retroalimentados para el control
de planta completa involucra una configuracién de con-
trol novedosa y la estructura de los compensadores (por
ejemplo, control paralelo, compensadores de baja fre-
cuencia, etc.) explotan la estructura especifica del pro-
ceso. Hecho esto, se espera que la operacién de planta
completa sea mas eficiente y se obtenga un funciona-
miento de control mds robusto.
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