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Resumen

Las estructuras de control jerarquicas son ttiles en procesos altamente integrados puesto que descomponen un
sistema complejo en varios subsistemas que pueden tener diferentes objetivos (e.g. estabilizacién, desempeno,
optimizacién) o escalas de tiempo. En este trabajo se propone una estructura jerdrquica para el control de un
reactor de amoniaco con enfriamiento intermedio que es altamente no lineal y estd fuertemente acoplado. El
sistema de control jerarquico tiene tres niveles. El primer nivel estd compuesto de controladores tipo PI y su
principal objetivo es la estabilizaciéon. El segundo nivel estd compuesto de un controlador interpolante que provee
la temperatura de referencia para el control de la primera cama del reactor. Su objetivo es ampliar el rango de
operacién del controlador y por lo tanto mejorar el desempefio. El tercer nivel esta compuesto de un optimizador
cuyo objetivo es maximizar la produccién de amoniaco. Los resultados muestran que la estructura jerarquica
permite tener un control robusto y estable en un amplio rango de operacién, manteniendo las salidas de control en
su valor de referencia y rechazando las perturbaciones.

Palabras clave: estructura jerdrquica, control interpolante, control en cascada, camas de catalizador.

Abstract

Hierarchical control structures are useful in highly integrated processes, since they decompose a complex system
in various subsystems, which may have different objectives (e.g. stabilization, performance, optimization) or scales
of time. In this work, a hierarchical structure for the control of an ammonia reactor with cold-shot cooling, which
is highly nonlinear and strongly coupled, is proposed. This hierarchical control system has three levels. The first
level is composed of PI type controllers, and its main objective is stabilization. The second level is composed of an
interpolated controller that provides the reference temperature for the control of the first bed of the reactor. Its
objective is to extend the operating range of the controller and therefore, to improve the performance. The Third
level is composed of an optimizer whose objective is to maximize the ammonia production. The results show that
the hierarchical structure results in a robust and stable controller in a large operating range, keeping the control
outputs on its reference while rejecting the disturbances.
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1 Introduccion

La importancia de un sistema de control confiable
para la operacion estable, segura y econdmica
de los procesos quimicos, ha sido una de las
principales preocupaciones de los ingenieros y de
los investigadores. En las plantas actuales, la
funcién de los sistemas de control va mas alld de
los procesos bésicos de monitoreo y regulacién.
Actualmente, los sistemas de control son vistos
por la industria como dispositivos para mantener
el proceso dentro del rango de operacion,
mantener la calidad, y optimizar la produccién.
Ademéds, debido a que muchos procesos son
nolineales y estdn altamente integrados los
sistemas de control juegan un papel crucial en su
operacion. Por esto, el diseno e implementacién
de nuevas estructuras de control y controladores
se convierte en un proceso complejo que requiere
de métodos cada vez mas avanzados.

Existen diferentes métodos para disenar
controladores que utilizan técnicas de linealizacién
o modelos simplificados, tal es el caso del control
predictivo basado en modelos (MPC por sus siglas
en inglés), del control adaptable o el control
de ganancia programada (Gain Scheduling). En
general, estos métodos definen el sistema de
control en puntos de operacién caracteristicos.
Sin embargo, su rango de operaciéon puede ser
ampliado utilizando métodos de interpolacién.
Esto permite obtener sistemas de control que
son robustos en un mayor rango de operacién.
Ademds, dividiendo el sistema en jerarquias,
se pueden optimizar los costos o maximizar la
produccién. La estructura jerarquica puede
extender los métodos de control hacia multiples
objetivos con diferentes prioridades. Para esto,
la planta se descompone formando grupos con
diferentes niveles de prioridad y escalas de tiempo.

En este trabajo se propone una estructura
de control jerarquico aplicada al modelo de un
reactor de amoniaco formado por un reactor
tubular con tres camas de catalizador. Ademas
de la estabilizacion, el propédsito de este control
es mejorar el desempenio del reactor aumentando
el rango de operacién de los controladores, y
maximizar la producciéon de amoniaco. Este
control jerdrquico estd estructurado en tres
niveles. El principal objetivo del primer nivel,
que estd formado por controladores PI, es
la estabilizacién. Este utiliza los flujos de
enfriamiento, para regular la temperatura de

enfriamiento a la entrada del reactor y las
temperaturas de la segunda y tercera cama de
catalizador. El objetivo del segundo nivel es
obtener un buen desempeno en un amplio rango
de operacién, para esto, se utiliza un control
interpolante. Este permite extender el punto
de operacién del proceso no lineal mds alld
del rango de estabilidad, el cual, estd limitado
por la consideracién de linealidad durante el
diseno del controlador. Este control regula la
temperatura a la salida de la primera cama
de catalizador y provee la referencia para el
controlador PI del primer nivel. Finalmente, el
objetivo del tercer nivel es optimizar la produccién
de amoniaco. Para esto, se maximiza la conversién
de amoniaco con respecto a la temperatura de la
cama de catalizador, esta temperatura se utiliza
como referencia en el control interpolante. Los
resultados muestran que la estructura jerarquica
permite tener un control robusto y estable en
un amplio rango de operacién, manteniendo las
variables del proceso en su valor de referencia
y eliminando perturbaciones, comparado con los
resultados obtenidos por Stephens y Richards
(1973), Silverstein y Shinnar (1982) y Morud y
Skogestad (1998).

2 Reactor de amoniaco

En este trabajo se utilizé el modelo desarrollado
por Morud y Skogestad (1998). Este modelo
fue desarrollado para estudiar las oscilaciones
sostenidas, en la temperatura de salida del reactor,
que surgieron en un reactor de Amoniaco de
una planta en Alemania. Este ciclo limite,
con un rango de 250 a 500 °C, resultaba ante
perturbaciones en la presién o temperatura de
alimentacién. Ademas de los problemas asociados
con la operacién, estas variaciones pueden danar
el catalizador y la estructura del reactor. El
objetivo de este modelo (Morud y Skogestad,
1998) fue el analisis de la dindmica del proceso
y su estabilizaciéon. Ellos analizaron el modelo
linearizado utilizando el diagrama de Nyquist
y estabilizaron el proceso utilizando un control
proporcional en el flujo de alimentacion.

El reactor para la produccién de amoniaco estéa
formado por un reactor tubular con tres camas de
catalizador (Fig. 1). El flujo de alimentacién (F)
se precalienta con los efluentes del reactor en un
intercambiador de calor colocado a la salida del
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Fig. 1: Reactor de amoniaco y estructura de
control jerarquico. PI; control tipo PI; CI control
interpolante; y; salidas de control; u; entradas de
control; y; rey referencia del controlador +.

reactor. Mediante un by-pass, parte del flujo
de alimentacién se utiliza para regular las camas
de catalizador y estabilizar el proceso. Este
flujo de enfriamiento intermedio es inyectado a la
entrada de la segunda (u2) y tercera cama (us)
de catalizador. En la primera cama, este flujo de
enfriamiento (u;), se mezcla primero con el flujo
de alimentacién restante (Fig. 1).

2.1 Modelo del reactor

El modelo del reactor de amoniaco se obtiene
haciendo un balance de materia y energia en cada
cama de catalizador. Las ecuaciones diferenciales
que representan el modelo son:

Oc  Cpg
Uy az Cpcr< 76) ( )
T oT  AH, T

E—i—uwa = o r(T,c)—i—Fﬁ (2)
donde u,[s7!] es la velocidad de difusién de
onda térmica, Cpy[J/kgK] es la capacidad
calorifica del gas, Cp.[J/kgcatK], es la capacidad
calorifica del catalizador, T[K] es la temperatura,
¢ [kgNHs3/kgGas(NHs + No + Hz)] es la
concentracién del amoniaco, TI' [s7!] es el
coeficiente de dispersion, r [kgN Hs/kgCat s] es
la velocidad de reaccién y AH, [J/kgNHs3] es el
calor de reaccion.

El amoniaco se obtiene de la reaccion reversible
entre el nitrégeno y el hidrégeno,

NQ +3H2 — 2NH3

(kgCat) hr
dada por la ecuacién de Temkin-Pishev (Froment

La velocidad de reaccidén 7y, [M} estd

y Bischoff, 1990):

1 Py; Pyu
ra, = — | K1 Py 52 — Ky (3
N2 . 14N PNH3 2 PI%I25 ( )
K = (1.79 x 10%) e~ “7#° (4)
Ky = (2.5721010) ¢~ 51 (5)

donde Py,, Py, v Py, [bar] son las presiones
parciales del nitrégeno, el hidrégeno, y el
amoniaco, K; y Ko son los coeficientes de
reaccién, R = 8.314 [J/molK] es la constante
universal de los gases, p. [kg/m?] es la densidad
del catalizador y T[K] es la temperatura.
Para poder reproducir los datos del reactor
industrial, Morud y Skogestad (1998) multiplican
la velocidad de reaccién por un factor de 4.75.
Este factor toma en cuenta la mayor actividad de
los catalizadores actuales, puesto que esta cinética
fue obtenida por Temkin y Pishev en 1940.

2.2  Intercambiador de calor

El intercambiador de calor es del tipo de tubos y
coraza, con flujo a contracorriente y el algoritmo
para modelarlo es del tipo (e"NTV) (Kreith and
Bohn, 1993),

1 — ¢~ NTU(1—RF)

=1z (RF)e~ NTU(L-RF) (6)
Q = (¢) (FiCpy) (TE. — TE,) (7)

donde NTU es el ntmero de unidades de
transferencia (relacién de transferencia de calor
entre los tubos y el fluido), @ es el calor
total transferido, RF es la relacion de flujos
entre los tubos y la coraza (flujo frio y flujo
caliente), TE; es la temperatura de entrada en
los tubos (temperatura del flujo frio) y TE, es la
temperatura de entrada en la coraza (temperatura
del flujo caliente).

Q
TS.=TE, — ——— 8
FCCpg ( )
Q
TS, =TFE
St t + F.Cp, 9)

donde T'S; es la temperatura de salida de los tubos
(temperatura del flujo que se calienta) y T'S. es la
temperatura de salida de la coraza (temperatura
del flujo que se enfria). Todas las temperaturas
estdn en K, F.[kg/s] es el flujo mésico de gas de
la coraza, Fi[kg/s] es el flujo mésico de gas de los
tubos.
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3 Comportamiento del
modelo

Este modelo reproduce adecuadamente la
formacién de ciclos limite y el apagado del reactor.
Esto es el resultado de los términos no lineales de
la tasa de reaccién propuesta por Temkin-Pishev
(Froment y Bischoff, 1990).

e (Ciclo limite (oscilaciones sostenidas). La
reproduccién de este fenémeno y su andlisis
fue el objetivo principal de este modelo.
Este se puede obtener de dos maneras: En
ambos casos se parte del estado estacionario
a una presion de 200 psi y a una
temperatura en el flujo de alimentacién de
250 °C. En el primer caso, se perturba
la temperatura del flujo de enfriamiento
hasta los 230 °C, manteniendo la presién
constante. En el segundo caso, se perturba
la presiéon reduciéndola hasta los 150 psi
manteniéndola temperatura de alimentacion
constante. En ambos casos la temperatura
del reactor comienza a oscilar alcanzando
diferencias de temperatura de hasta de 250

°C.

e Apagado del reactor (inhibicidon de la
reaccidn). Cuando la temperatura del flujo
de alimentacién es inferior a los 200 °C la
reaccién se apaga puesto que la tasa de
reaccion es muy baja. Esto se debe a que
se requiere de una temperatura minima para
que se pueda iniciar la reaccién. Por esto, se
utiliza un pre-calentador para incrementar
la temperatura de los reactivos.

Este modelo también reproduce otros
fenémenos como la reversibilidad de las reacciones
a temperaturas superiores a los 520 °C lo cual,
reduce la conversién. Por otro lado los flujos
de enfriamiento intermedio (Fig. 1) permiten
controlar la temperatura generada por la reaccién
y evitar la formacién de ciclos limites, reacciones
reversibles, y la degradacién del catalizador.
Aunque la degradacién del catalizador no esta
representada en el modelo, es ampliamente
conocido que los catalizadores deben operar en
un rango de temperatura y que a temperaturas
muy altas se degradan.

4 Diseno del sistema de

control

Durante la identificacion del sistema, la
implementacién y la sintonizacién del control
se detectaron problemas y fendmenos que se
resolvieron en forma individual. Sin embargo,
la estructura jerarquica de control permite
precisamente el manejo individual de diferentes
problemas o diferentes objetivos, incluso con
diferente escala de tiempo, para finalmente
integrarse mediante funciones y algoritmos que
den los parametros de ajuste o los valores de
referencia que puedan controlar el proceso de
acuerdo a los requerimientos.

Entre los problemas que se detectaron durante
la sintonizacién de los controladores, sobresale el
siguiente: Al controlar el flujo de enfriamiento
en la primera cama del catalizador utilizando
la temperatura de salida como referencia, las
oscilaciones disminuyen pero no se eliminan
completamente, esto se debe al retraso de tiempo
en la respuesta del sistema a causa de la dindmica
lenta del cambio de temperatura en el interior del
reactor. Si controlamos el flujo de enfriamiento
tomando como referencia la temperatura de
entrada, las oscilaciones se eliminan y el sistema
se estabiliza, sin embargo, el sistema se comporta
como un control abierto donde se controla la
entrada pero no la salida y el control es estable
pero no eficiente. Para resolver este problema, se
utiliza un control en cascada donde la temperatura
a la salida se utiliza para ajustar el valor de
referencia de la temperatura a la entrada, a la
vez, la temperatura a la entrada se utiliza para
ajustar el flujo de enfriamiento. De esta manera
la temperatura a la salida se ajusta al valor de
referencia en forma eficiente.

Otro importante problema de control
detectado, es la desestabilizacién de los
controladores ante perturbaciones o ante cambios
en las condiciones de operacién. Esto se debe a
que los parametros del controlador se calculan
suponiendo un sistema lineal y dado que la
linealidad se mantiene en un reducido rango de
operacion, solo en ese rango el controlador sera
estable.

Para resolver el problema se implementé un
control interpolante donde se obtienen diferentes
valores de los pardametros del controlador,
calculados a diferentes condiciones de operacién.
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Posteriormente dichos valores se interpolan
utilizando funciones de interpolaciéon que se
ajustaran de acuerdo a las diferentes condiciones
de operacién que se presenten. De esta manera,
tendremos un controlador robusto y estable que
resistird las perturbaciones y los cambios en las
condiciones de operacién.

Finalmente, es conveniente definir el punto
optimo de operaciéon donde se obtenga la maxima
eficiencia, la maxima productividad y los minimos
costos de operaciéon o de energia.

En nuestro caso, la tnica referencia es la
concentracién del amoniaco, por lo tanto, la
funcién objetivo para optimizar el punto de
operacion serd la que se obtiene al graficar la
concentracién en funcién de la temperatura a la
salida de la cama del catalizador, determinando
el valor maximo de concentracién con la minima
temperatura a la salida de la cama del catalizador
para asegurar una maxima eficiencia en la
reaccion.

4.1 Implementacion de la estructura
jerdarquica de control

La estructura de control jerarquico se deriva de
una simplificacién del sistema de control. Cuando
el control esta basado en modelos, se auxilia por
una serie de modelos del proceso que pueden ir
desde una abstracciéon muy general hasta una
descripcién detallada.

Los niveles més altos del control corresponden
a largas escalas de tiempo y controlan eventos
de baja frecuencia, mientras que los niveles mas
bajos corresponden a escalas de tiempo cortas y
controlan eventos de alta frecuencia.

El sistema de control se implementa con
una estructura jerarquica de control en tres
niveles. Cada nivel se enfoca a resolver diferentes
problemas de control con diferentes objetivos e
incluso diferente escala de tiempo. La interaccién
de cada nivel se muestra en la Fig. 1.

Primer nivel

En el primer nivel los requerimientos del proceso
para la estructura de control son:

e Mantener una temperatura en el interior del
reactor suficientemente baja para evitar la
degradacion del catalizador. Observando
el comportamiento del modelo, arriba de
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los 500 °C la concentraciéon del amoniaco
a la salida de la cama del catalizador
disminuye, debido a reacciones reversibles.
Arriba de los 530 °C la concentracién
del amoniaco disminuye considerablemente.
Esto se observa claramente en la Fig. 2.

e Mantener una temperatura adecuada en el
interior del reactor para evitar reacciones
reversibles del producto, que disminuyan la
eficiencia del reactor.

e Evitar temperaturas demasiado bajas a
la entrada del reactor que provoquen
el apagado de la reaccién.  Observando
el comportamiento del modelo, con
temperaturas en el flujo de alimentacién
menores de 200 °C se tienen temperaturas a
la salida de la cama del catalizador menores
a 480 °C, inicidndose la inhibicién de la
reaccion y el apagado del reactor. Como se
puede observar en la Fig. 2.

e Evitar la formacién del ciclo limite
(oscilacién) en la temperatura del reactor.

Para controlar la temperatura y evitar que
cualquiera de las situaciones mencionadas se
presente, se implementan controladores tipo PI
a la entrada de cada cama de catalizador.
Existen tres controladores, el primero controla
la temperatura de alimentacién de la primera
cama de catalizador mientras que, el segundo y
el tercero controlan la temperatura de la segunda
y tercera cama de catalizador. Todos manipulan

Grafica de temperatura-concentracion a la salida de la cama 1 del catalizador
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Fig. 2: Concentraciéon de amoniaco a diferentes
valores de temperatura a la salida de la primera
cama del catalizador.
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el flujo de enfriamiento a la entrada del reactor
(Fig. 1). En la primera cama del catalizador se
modifica el flujo de enfriamiento tomando como
referencia la temperatura a la entrada de la cama
del catalizador. En la segunda y tercera camas
de catalizador se modifica el flujo de enfriamiento
tomando como referencia la temperatura a la
salida de cada cama de catalizador.

Segundo nivel

En el segundo nivel, los requerimientos del proceso
son:

e Mantener la temperatura del flujo a la salida
en el punto de referencia

e Mantener el sistema estable ante fuertes
perturbaciones

e Conservar la estabilidad ante cambios en los
valores de referencia

e Mantener la estabilidad en wun amplio
margen de operacion

Para cumplir con estos requerimientos, se
implementa primeramente un control en cascada,
donde el valor de referencia de la temperatura
a la salida se utiliza para ajustar el valor de
referencia de la temperatura de entrada y este
a su vez, ajusta el flujo de enfriamiento a la
entrada de la primera cama de catalizador. En
este segundo nivel se implementa, ademads, un
control interpolante que nos permite ampliar el
rango de operacion del controlador. Para esto,
se obtienen los pardmetros del controlador en
diferentes puntos de operacién, posteriormente,
dichos valores se interpolan mediante una funcién
de interpolacién que se ajusta de acuerdo a las
condiciones de operacion.

Tercer nivel

Finalmente, en este nivel los objetivos principales
son:

e Mantener un mayor rendimiento del proceso

e Maximizar la eficiencia de la reaccién para
incrementar la conversion.

La optimizacién se enfocé a obtener la méaxima
concentracién del producto a la temperatura de
salida, lo cual indica que se tiene una maxima

eficiencia en la reaccién y una mayor calidad del
producto.

En la Fig. 1 se muestra la implementacién de
la estructura de control en el reactor de amoniaco.
En el controlador CT1, la entrada ul corresponde
al flujo de enfriamiento a la entrada de la cama
No. 1 del catalizador y la salida y1 corresponde
a la temperatura de entrada al reactor. El
controlador CT2 corresponde al controlador en
cascada, donde la entrada u2 es el valor de
referencia del controlador CT1 y la salida y2
corresponde a la temperatura a la salida de la
cama No. 1 del catalizador. En los controladores
CT3 y CT4, las variables de entrada u3 y u4 son
los flujos de enfriamiento a la entrada y las salidas
yv3 y y4 corresponden a las temperaturas de salida
en las camas No. 2 y No. 3 del catalizador,
respectivamente.

5 Calculo de los parametros
del controlador

Existen varios métodos para sintonizar un
controlador tipo PID. En este trabajo utilizamos
las reglas de sintonizado propuestas por Skogestad
(2003). Estas estdn basadas en el control de
modelo interno (IMC por sus siglas en inglés;
Rivera y col., 1986) y han tenido buena aceptacién
en la academia y la industria. A continuacién
se describe brevemente el procedimiento que se
hizo en este trabajo. Un control PID en su forma
paralela, estd definido por (Astrom y Hagglund,
2004):

t

U(t) = Kpe(t) + K7 /a(t)dt + Kq dil(tt) (10)
0
£(t) = Yrep(t) = Yy(t) (11)

donde U(t) es la variable de control, Kp es
la constante proporcional, K; es la constante
integral, Ky es la constante derivativa, Y,.s es el
valor de referencia, Y; la senal de proceso filtrada
y definida en el dominio de la frecuencia como:

Yi(s) = G(s)Y (s) (12)

donde Y (s) es la variable de salida del proceso,
G(s) es la funcién de transferencia que se puede
considerar como un filtro de primero o segundo
orden, y s es la variable de Laplace en el dominio
de la frecuencia.
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El controlador PID en el dominio de la
frecuencia (en la variable s) tiene la siguiente
funcién de transferencia la cual relaciona U (t), con
el error £(t):

C(s):ﬁ <1+s+tD52> (13)
S t]

donde Ky = Kptp v K = Kp/t;. Este

control (Eq. 13) se sintonizé utilizando las reglas

propuestas por Skogestad (2003). A continuacién

se describe el procedimiento para sintonizar los

controladores PI utilizados en este trabajo:

Paso 1.- Obtener un modelo de primer o

segundo orden mas un retardo que aproxime el

comportamiento de la planta.

Paso 2.- Disenar un controlador con base en el

modelo obtenido.

Se recomienda utilizar un controlador PI si la
respuesta es de primer orden, y un controlador
PID si la respuesta es de segundo orden. Como
se indicé, en el primer nivel de control se
implementaron controladores PID, sin embargo
al sintonizarlos e implementarlos se observé que
la parte diferencial del controlador mantiene
el comportamiento oscilatorio del proceso ante
una perturbaciéon, ademds, en el procedimiento
de sintonizacién Skogestad (2003) recomienda
que cuando la respuesta de un proceso ante
una perturbacién tiene un comportamiento
equivalente a un modelo de primer orden, se utilice
un controlador PI.

Para obtener el modelo simplificado de primer
orden que represente el comportamiento de la
planta, se aplica una perturbacién (Au) y se
grafica la respuesta del incremento en la variable
de salida (Ay). De esta grifica se obtiene la
funcién de transferencia:

ke 99
= 14
“O) = et 14
A
k:A—Z; T=15(y—t1); O=to—7

donde k£ es la ganancia, 7 es el tiempo
caracteristico y 6 es el tiempo muerto o tiempo de
retraso. Este ultimo puede aproximarse utilizando
la ecuacién de Padé en una aproximacién de
primer orden.

s _ 205
2468

(15)
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En seguida, utilizando la respuesta a lazo cerrado,
obtenemos la constante proporcional 7o y la
constante integral 7; del controlador PI.

1 Tr
Kp=-—1_ 1
P e+ 0) (16)

K
KIZTIP (17)

donde 7 es una variable que permite ajustar
los pardmetros del control, Skogestad (2003)
recomienda que 7¢ = 6 para obtener un control
robusto. Entonces, la constante proporcional es:

Kp = (18)

a| =
S

Calculo de los parametros del controlador
en la primera cama del catalizador.

En la primera cama de catalizador se utiliz6 la
temperatura a la entrada como variable de control
(y1) y el flujo de enfriamiento como variable
controlable (ul), con el fin de evitar inestabilidad
por el retraso de tiempo. El procedimiento
para calcular los pardmetros del controlador es el
siguiente:

Primeramente, partiendo de un estado estable
y perturbando el proceso al incrementar y
disminuir el flujo de enfriamiento un 20%. Con
la gréfica de la respuesta del proceso (que en este
caso es la temperatura a la entrada del reactor)
obtenemos la ecuacién de primer orden sin retraso
de tiempo que aproxima el comportamiento del
proceso ante la perturbacién. La funcién de
transferencia y los valores de los pardametros del
controlador se muestran en la Tabla 1.

Caélculo de los parametros del controlador
en la segunda y tercera cama del catalizador

En la segunda y tercera camas de catalizador, se
utilizé la temperatura a la salida de cada cama
de catalizador como variable de control (y3, y4) y
el flujo de enfriamiento como variable controlable
(u3, ud).

Para ajustar los controladores que regulan la
temperatura en la segunda y tercera camas del
catalizador del reactor de amoniaco, se realiza
un procedimiento similar al descrito anteriormente
para la primera cama de catalizador. A partir de
un estado estable, se incrementan y disminuyen los
flujos de enfriamiento a la entrada de las camas del
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Tabla 1. Pardametros del controlador en las tres camas del catalizador

Control  Au (It/s) Ay (°C) k 6 (s) 7 (s) Funcién de transferencia Kp K;
C1 3 -22 730 20 G1 = 555 -2.74  -0.1369
-3 26 86 0 30 G1 = 5555 -3.48  -0.116
C2 42 135 -2.02 110 130 Gy = =202 " 029 -0.0022
4.7 7 2149 70 35 Gy = kel -0.166  -0.0047
C3 -4.1 5 -1.22 90 80 Gy = =277 -0.3642  -0.0045
4.0 61 -1.52 134 100 G3 = 15220 -0.2554  -0.0025

catalizador en un 50%. En estos casos, se
grafica la temperatura a la salida de cada
cama del catalizador para obtener la ecuacién
de primer orden y retraso de tiempo, que
aproximan el comportamiento del proceso ante
una perturbacion. Con estas ecuaciones se
obtienen los parametros del controlador de
acuerdo al procedimiento recomendado por
Skogestad (2003). Los resultados obtenidos se
muestran en la Tabla 1.

5.1 Sintonizacion del control en cascada

La variable de control del controlador en cascada
corresponde a la temperatura a la salida de
la cama del catalizador (y2) y la variable
controlable corresponde al valor de referencia de
la temperatura de entrada (u2).

Para sintonizar el control en cascada se
parte de un estado estable con una temperatura
del flujo de alimentacion de 250 °C y una
temperatura a la entrada del reactor de 377 °C.
En seguida se perturba el proceso incrementando
la temperatura de entrada hasta un valor de
390 °C. A continuacién se grafica la temperatura
a la salida de la primera cama del catalizador
como respuesta a la perturbacion. Con la grafica
obtenida se determina la funcién de transferencia
y los parametros del controlador. Como esta
esquematizado en la Fig. 1.

5.2 Sintonizacion del control interpolante

La respuesta del proceso ante una perturbacién
tiene un comportamiento no lineal, esto es, que a
diferentes rangos de temperatura la respuesta es
diferente, obteniéndose funciones de transferencia
diferentes, y por tanto, parametros diferentes para
el controlador. Esto significa que los diferentes
parametros del controlador solo daran resultados

véalidos en rangos de temperatura reducidos.
Para ampliar el rango de operacién, el método
adecuado es la interpolacién de los parametros
del controlador obtenidos a diferentes rangos de
temperatura.

Los parametros del controlador en cascada
obtenidos mediante el procedimiento descrito
anteriormente con una  temperatura de
alimentacién de 250 °C, corresponden al punto
de operacién intermedio.

Para obtener los parametros del controlador en
un punto de temperatura superior para realizar
la interpolacién, se parte de un estado estable
donde la temperatura de alimentacion es de 270
°C y la temperatura a la entrada del reactor es
de 387 °C. Se perturba el proceso incrementando
la temperatura a la entrada del reactor hasta un
valor de 400 °C. Graficando la respuesta a la
perturbacion, tenemos la funcién de transferencia
que representa el modelo de la respuesta a la
perturbacién. Con la funcién de transferencia
obtenemos los parametros del controlador de
acuerdo al procedimiento sugerido por Skogestad
(2003).

Para ampliar el rango de operacién del
controlador hasta un punto de temperatura
inferior, partiendo de un estado estable con
la temperatura de alimentacién en 230 °C y
con la temperatura a la entrada del reactor en
358 °C, se perturba el proceso disminuyendo
dicha temperatura hasta un valor de 346 °C.
Graficando la temperatura a la salida de la cama
del catalizador como respuesta a la perturbacién,
obtenemos la funcién de transferencia que modela
en forma simplificada el comportamiento del
proceso ante la perturbacion. A partir de
la ecuaciéon de transferencia se obtienen los
parametros proporcional e integral de la ecuacién
de control, de acuerdo a lo indicado por Skogestad
(2003).
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Tabla 2. Parametros del control interpolante

Control  Au (It/s) Ay (°C) k6 (s) 7 (s) Funcién de transferencia  Kp K;
CC3 13 36 027 500 150 Gy = 0206 207 0.543  0.0036
CC2 -11 38 345 180 150 Gy = dse 2 0.1207  0.0008
CC1 12 75 625 175 Gy = 82 0.022  0.00045

Tabla 3. Parametros del control en tres puntos de operacién para la interpolaciéon

Punto de operacién  Temperatura (°C) Constante proporcional (Kp) Constante integral (Kj)

1 490 0.022 0.00045
2 500 0.1207 0.0008
3 510 0.543 0.0036
3
En la Tabla 2 se resumen los resultados donde Y a; = 1. Los valores de las
obtenidos del procedimiento descrito para la i-1

sintonizaciéon de los pardmetros del control a
diferentes condiciones de funcionamiento, para
posteriormente realizar la interpolacion y alargar
el rango de operacion del control del proceso.

Con los valores de la Tabla 2, obtenemos
los parametros de los controladores interpolados
para tres diferentes puntos de operaciéon como
se muestra en la Tabla 3. El primer control
interpolado se obtiene de los tres controladores PI
de la Tabla 2 en el primer punto de operacién, el
segundo control interpolado se obtiene de los tres
controladores PI de la Tabla 2 en el segundo punto
de operacién, y similarmente para el tercer control
interpolado. En el procedimiento anterior se
utilizan funciones de interpolacién que dependen
de la temperatura y en consecuencia del punto de
operacion.

Para realizar la interpolacién de los
parametros de los controladores utilizamos las
funciones de interpolaciéon «;, sugerida por
Ferndndez-Anaya y Flores-Tlacuahuac (2006)

a1 = 1
Si....T <490 — as =0
g = 0

(T—490)2

o] =e 42

$i..490 KT <500 = { gy — 1 — g — a

a3 = 0
a1 = 0
§i.500 < T <510 - { @2=1—a1—a3
(T—590)2

as =e 42
a1 = 0
Si... T > 510 — as =0
Qa3 =1

(19)
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constantes proporcional e integral del controlador
interpoladas en cada punto de operacién seran:

Kp = (Kpy)(a1) + (Kpy)(az) + (Kps)(as |
20

)
(
K1 = (K)(a1) + (K12)(az2) + (K13)(0z3()

donde Kp; y K; son las constantes proporcional
e integral del controlador CCi de la Tabla 2 en
cada punto de operacién i = 1,2,3, y las ay
dependen del punto de operacién o temperatura
que se considere, especificamente 490 °C, 500 °C,
y 510 °C para los puntos de operacion 1, 2 y 3,
respectivamente.

Estos controladores interpolados estabilizan
simultdneamente a las plantas Gi(s), Ga(s),
y Gs(s) en la Tabla 2. Para probar la
estabilidad de lazo cerrado del control interpolado
propuesto para las funciones de transferencia
G1(s), Ga(s), v G3(s), que representan el
comportamiento del reactor en condiciones de
operacion diferentes, se uso un procedimiento que
prueba analiticamente la estabilidad, siguiendo el
criterio de estabilidad propuesto por Doyle ycol.
(1990), en los Teoremas 1 y 2 del capitulo 3 de
esa referencia. El procedimiento se muestra con
detalle en los articulos publicados por Garcia ycol.
(2009), donde se demuestra que las funciones de
transferencia que representan el comportamiento
del reactor en los puntos de operacién diferentes,
se estabilizan simultdneamente con el controlador
interpolado.

337



J. Garcia y col./ Revista Mexicana de Ingenierfa Quimica Vol. 9, No. 3 (2010) 329-341

5.8 Referencia del control en cascada

La implementacion del control en cascada esta
basado en un desarrollo de Morud (1995), que a
su vez se basa en varios articulos entre los que
se destacan el de Maarleveld y Rijnsdorp (1970)
donde se optimiza la operacién de una columna
de destilacién, y el de Morari (1980a, b) donde
se indica cémo clasificar los objetivos del control
dentro del control regulatorio y como analizar la
estructura del control éptimo.

En este caso, el control se enfoca en Ia
optimizaciéon de la conversién del producto,
tratando de ajustar la temperatura de operacién
con la maxima conversién para obtener el valor de
concentracién mas alto del producto a la salida del
reactor.

El valor de referencia del controlador esta
dado por la optimizacién de la siguiente funcién
objetivo:

max J =cnm,(Th,¢) (22)
donde cyp, es la concentracién de amoniaco a
la salida de la primera cama de catalizador en
kg mol por unidad de masa total y 77 (K) es la
temperatura de referencia del control interpolante.

Si perturbamos el proceso incrementando la
temperatura del flujo de alimentacién de 250
°C hasta 300 °C y graficamos la temperatura
a la salida de la primera cama del catalizador
en un rango de 450 a 540 °C, la funcién de la
concentraciéon cyp, tendrd un comportamiento
como el que se muestra en la Fig. 2.

En esta grafica se puede observar que el valor
de maxima concentracién se encuentra entre 490
°C y 500 °C. Por tanto, al colocar el valor de
referencia entre esos valores se asegurar una alta
conversién del producto obtenido.

Utilizando la funcién FMINBND de MATLAB
aplicada a los valores de la funcién, podemos
obtener el valor minimo de temperatura en el
cual la concentracién es méaxima. FKEste valor de
temperatura sera nuestro valor de referencia para
el controlador en cascada del tercer nivel (ver la
Fig. 1).

6 Resultados

6.1 Rechazo de perturbaciones

Uno de los objetivos del sistema de control es
rechazar perturbaciones como la que se presenta

cuando se modifica la presion o la temperatura del
flujo de alimentaciéon, manteniendo las variables
del proceso (temperatura y concentracién) dentro
de su valor de referencia. Otro objetivo
importante del sistema de control es evitar el
fenémeno de ciclo limite que puede ocasionar
danios al reactor por fatiga térmica.

En la Fig. 3 se observa la gréfica que reproduce
el fenémeno de ciclo limite que consiste en
oscilaciones sostenidas y fuertes en la temperatura
de las camas del reactor durante un periodo
de tiempo. Reproducir este fenémeno para
analizar su origen y la forma de resolverlo, fue
el principal objetivo en el trabajo desarrollado
por Morud y Skogestad (1998) como se mencioné
anteriormente.

Con la siguiente prueba se verifica que
el sistema de control evita la formacion del
ciclo limite en el reactor (oscilacion de la
temperatura) al reproducir la perturbacién en la
cual el fenémeno se presenta cuando no se tiene
implementado el sistema de control.

La prueba consiste en cambiar la temperatura
del flujo de alimentacién de 250 a 230 °C, a partir
de un estado estable. En las figs. 4 y 5 se puede
observar como la temperatura se estabiliza en su
valor de referencia y la concentracion del amoniaco
alcanza su valor maximo en la ultima cama del
catalizador a la salida del reactor.

550

s00F 07t L Vo
4501

400

Temperatura (°C)

350 -

— Tg1
— Tg2
---Tg3

300 . N . . .
0 1000 2000 3000 4000 5000 6000

Tiempo (seg)
Fig. 3: Ciclo limite. Temperatura a la salida
las camas de catalizador (y4, y2, y3) cuando la
temperatura del flujo de alimentacién a la entrada
del intercambiador de calor disminuye a 230 °C.
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Fig. 4: Concentracién de amoniaco a la salida de
las camas de catalizador. La temperatura del flujo
de alimentacion se incremento a los 1000 s de 250
°C a 280 °C.
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Fig. 6: Concentracion de amoniaco y temperatura

a la salida de la cama 1 ante un cambio en el valor

de referencia (y1 res) de la temperatura a la salida

de la primera cama del catalizador de 500 °C a

510 °C.
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Fig. 5: Temperatura a la salida de cada las camas

del catalizador (y4, y2, y3). La temperatura del

flujo de alimentacién (Tr) se incrementé a los 1000

s de 250 °C a 280 °C.

6.2 Cambio en el valor de referencia (set
point)

El objetivo mas importante del sistema de control
es mantener la estabilidad del controlador en
un amplio margen de operacién, lo cual ocurre
cuando se cambia el valor de referencia (set point)
del controlador y las condiciones del proceso
rebasan los limites de linealidad de un controlador
PI normal. La siguiente prueba se enfoca a
comprobar que el controlador estabiliza el proceso
a pesar del cambio en el valor de referencia.
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Fig. 7: Concentraciéon de amoniaco y temperatura
a la salida de la cama 2 del ante un cambio en el
valor de referencia (y2 re f) de la temperatura a la
salida de la segunda cama de 519 °C a 522 °C.

La prueba consiste en modificar la
temperatura de referencia a la salida de la
primera cama del catalizador de 500 °C a 525 °C,
partiendo de un estado estable con la temperatura
del flujo de alimentacién en 250 °C.

En las figs. 6-8 se observa el comportamiento
de la temperatura y la concentracién del amoniaco
ante el cambio en esta condicién de operacién. Se
puede observar que la concentracién de amoniaco
a la salida del reactor aumento (ver Fig. 8), y el
sistema permanece estable.
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Fig. 8: Concentraciéon del amoniaco y

temperatura a la salida de la cama 3 ante un
cambio en el valor de referencia (ysr.r) de la
temperatura a la salida de la tercer cama de 514
°C a 518 °C.

6.3 Comparacion con trabajos anteriores

El efecto de que los reactores de sintesis de
amonfaco puedan exhibir ciclos limite en su
comportamiento, también fue observado por
Stephens y Richards (1973), posiblemente debido
al incidente en una planta de ICI. Sin embargo, su
articulo no contiene ningin analisis dindmico, y no
queda claro cuales fueron las causas del problema.

El articulo de Silverstein y Shinnar (1982)
contiene un andlisis genérico de los sistemas de
intercambio de calor del reactor con alimentacién
de efluentes y una cdmara de combustién. Su
andlisis se basa en la teoria basica de sistemas
lineales, para explicar las condiciones de la
estabilidad del reactor.

Finalmente en el trabajo de Morud vy
Skogestad (1998) se estabiliza el reactor utilizando
herramientas de control proporcional y andlisis de
estabilidad basado en el diagrama de Nyquist para
sistemas lineales en el dominio de la frecuencia.

En ninguno de los trabajos anteriores se
consideran rechazo a perturbaciones, cambios en
el valor de referencia, ni puntos de operacién
que permitan obtener el valor de concentracién
mas alto del producto a la salida del reactor,
como en este trabajo. Ademads, la estructura de
control jerarquica propuesta es nueva, hasta donde
sabemos de la literatura consultada, en el sentido
de que ninguna propone un nivel intermedio
usando control interpolante, y en consecuencia,

es un nuevo enfoque para el control de un
reactor de amoniaco con enfriamiento intermedio.
Por otra parte, en la literatura consultada
no se ha encontrado ninguna estructura de
control jerarquica, para abordar el problema antes
mencionado.

Conclusiones

En este trabajo se pudo probar mediante el
modelo matematico de un reactor de amoniaco,
la efectividad de una estructura jerarquica de
control la cual nos permite, entre otras cosas,
enfocar el control hacia diferentes objetivos,
resolviendo situaciones de inestabilidad, cambios
en las condiciones de operacién y optimizacién
del proceso, utilizando metodologias actualizadas
para el calculo y ajuste de los parametros de
control.  La estructura jerarquica de control
consiste en tres niveles. El primer nivel esta
compuesto de controladores tipo PI y su objetivo
es la estabilizacion. El segundo nivel esta
compuesto de un controlador interpolante que
provee la temperatura de referencia para el control
de la primera cama del reactor. Su objetivo es
ampliar el rango de operacién del controlador y
por lo tanto mejorar el desempeno. El tercer
nivel esta compuesto de un optimizador cuyo
objetivo es maximizar la conversion, en éste
nivel se determinan los valores de referencia del
controlador en cascada de acuerdo a un valor
maximo de productividad y calidad del producto.

Durante el proceso de diseno y sintonizacion
del control jerarquico se probaron estructuras
de control auxiliares, verificando por ejemplo, la
efectividad del control en cascada, la robustez
del control interpolante y el incremento en la
concentracién del producto al determinar los
valores de referencia de los controladores con base
en una metodologia de optimizacién.

También se verific6 la efectividad del
procedimiento de sintonizacién sugerido por
Skogestad (2003), el cual permite obtener los
parametros de los controladores de una manera
rapida y facil de implementar.

Los resultados de las pruebas aplicadas a
control jerarquico, nos permite mantener el
proceso en su punto Optimo de operacién
rechazando perturbaciones o si se requiere, poder
cambiar los valores de referencia (set points) de
los controladores para cambiar las condiciones
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de operacién y aun asi mantener la estabilidad
del control sin tener que hacer ajustes en los
parametros.

Los resultados obtenidos nos sugieren que esta
estructura de control jerarquico se puede aplicar
a procesos similares con ajustes minimos.
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