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INTRODUCCION



Debido al perfecclonamiento matemdtico que se ha alcanzado para
representar los modelos tedéricos de unidades de proceso de manera indlividual y
en conjunto, y a los altos costos y tiempo que representa el desarrolio,
instalacién, pruebas preoperatorias y arranque de plantas piloto, para el
andlisis y estudio de procesos quimicos a gran escala, el presente trabajo
nace con la finalidad de proponer una opcién que permita agilizar la.

simulacién dindmica y control de sistemas quimicos.

En Ingenierfa Quimica la simulaclén de sistemas dindmices por
computadora es una herramienta util para determinar los efectos ocasionados
por variaclones en los pardmetros de los procesos quimlcos. La ventaja de la

computacién es que se puede emplear cualquler escala de tlempo convenlente.

Por otra parte, el control automidtico de los procesos quimicos ha jugado
un papel vital en el avance de la ingenlerfa y de la ciencla. Se ha convertldo
en parte importante e Integral de los procesos Industriales modernos. Asi, se
tiene que el control automitico resulta esenclal en operacicnes tales como el
control de presién, temperatura, flujo, entre otros.

Como los avances en la teorfa y practica del control automitico brindan
medlos para lograr el funcicnamiento éptimo de sistemas dinimicos, mejorar la
calidad y abaratar los costos de produccidn, expandir el ritmo de produccién,
liberar de la complejidad de muchas rutinas, de las tareas manuales
repetitivas, etc., la mayorfa de los ingenieros deben de tener buenos
conocimientos en este campo.

Una ailternativa recientemente desarrcollada, para llevar a cabo la
simulacién dindmica y el control de procesos quimicos en tiempo real, son los
programas conocidos como redes neuronales. Las redes neuronales son capaces de
“generar un aprendizaje" de un proceso para posteriormente dar resultados
sobre condlciocnes de operacion similares o dlstintas a las manifestadas en el

slstema para su estudio y andlisis. Por otro lado, cabe sefialar que el



desarrollo de una red neuronal se lleva un menor tiempo de programacién y un
menor tlempo de verificacién que el que se toma para construir un modelo
tedrico para un proceso quimico dado,

Tomando en consideracién el planteamiento anterlor, el objetivo de este
trabajo es el andlisis y estudio de las redes neuronales en el comportamiento
dindmlce y control de procesos quimicos en tiempo real, reflejado en la
respuesta de cada uno de los pardmetros involucrados, mediante su
visualizaclién por computadora de los instrumentos de medicién y control, asi
como su respuesta grafica, para analizar los resultados obtenldos con los

datos generados a partir de un programa de simulacién dinémica.

Para llevar a cabo lo anterior, el trabajo se estructura de la sigulente

forma:

En el Capitulo I se plantean algunos puntos generales acerca de lo que
es el andlisis y simulacién de procesos, asi como también sobre los sistemas
de control.

En el Capitulo II se establece el estudlo de la simulaclén dinédmica de
procesos quimicos, presentando algunos ejemplos de simuladores empleados por
medio de computadora,

En el Capitulo III se plantea el andllsis de respuesta y control de los
parametros involucrado's en un proceso quimico, tratando principalmente el
control “feedback" y los controladores comunmente utilizados para este tipo de
sistema, as{ como tamblén los sistemas operatives para el control en tiempo
real.

; 'El C;pitulo IV describe los principios y fundamentos de las redes
neuronales, enfocdndose al paradigma conocido como "propagacién hacla atras" y
su aplicacién en la simulaclén dinémlca y control de procesos.



Finalmente, en el Capftulo V se lleva a cabo la simulacién dinamica de
un proceso quimico por medio de un simulador y de un programa de redes
neuronales, para estudiar y analizar los resultados obtenidos en ambas
simulaciones con el fin de alcanzar el objetlvo citado previamente.



CAPITULO |

GENERALIDADES



1.1 INTRODUCCION

El empleo de métodos clentiflicos en el anilisis de procesos no es nuevo,
pero la verdad es que se observa un creclente Interés en los Gltimos afios en
‘este campo. Por métodos clentiflicos se entiende la acumulacién de Informacién,
el anAlisis de esta Informacién por técnicas adecuadas, sintesis y toma de
decisiones, todo ello utilizando una base matemitica. Una gran parte de este
crecimiento de las aplicacliones clentf{ficas se debe sin duda a la existencia y
empleo de computadoras de gran capacidad (digitales, analégicas e hibridas)
que en la actuallidad permiten el estudlo de problemas de gran complejidad,
que, solamente hace unos afios, no se podfan abordar. Esta tendencla ha de
continuar sin duda en el futuro a medida que se desarrollen nueves métodos y
se perfeccionen los actualmente disponibles.

Por otra parte, el control automitico ha Jjugado un papel vital en el
avance de la ingenieria y de la cliencia. Ademads de su extrema 1mportancia en
vehiculos espaciales, en la direccién de proyectiles y sistemas de pilotaje de
aviones, etc., el control automatico se ha convertido en parte importante e
integral de los procesos de manufactura e industriales modernos. Por ejemplo,
el control autom&tjco resulta esenclal en operaciones industriales como el
control.de presién, temperatura, humedad, viscosidad y flujo en las industrias
de procesos;' magquinado, manejo y armado de piezas mecénicas en las industrias
de fabricacién, -etc.




1.2 ANALISIS DE PROCESOS

El réapido desarrollo de lo que Se ha dado en llamar anilisis de
procesos, ingenieria de sistemas o Investigacién de operaciones, como un campo
esencialemente interdisciplinario, ha puesto en uso wuna inevitable
proliferacién de términos y conceptos. Términos tales como "modelo”, “slstema”
y ‘“variable", por mencionar solamente unos pocos, se han utllizado en
notaciones muy diferentes. El analisis de procesos se refiere a la aplicacién
de métodos clentificos al reconocimlento y definicién de problemas, as{ como
al desarrollo de procedimientos para su solucién, En una forma mas concreta,
esto qulere decir: 1) especificaclén matemitica del problema para la situacién
fislca dada, 2) anéilisis detallado para obtener modelos matemdtices, y 3}
sintesis y presentacién de resultados para asegurar la total comprensién. El
proceso representa una serie real de operaciones o tratamiento de materilales,
tal como es contrastado por el modelo, que representa una descripclén
matemdtica del proceso real. A continuacién se hace referencia a otros

términos que se encuentran con frecuencia.

1) SISTEMA

La disposicién de elementos (divisiones arbitrarias y abstractas del
proceso) que estédn unidos entre si por flujos comunes de materiales y/o
informacién. La salida del sistema es una funcidén no solamente de las
caracter{sticas de los elementos del sistema, due reciben también el nombre de
subsistemas, sino tamblén de sus interacclones e Interrelaciones.

2} PARAMETRO
Una propiedad del proceso o de su entorno, a la que se puede asignar
valores numéricos arblitrarios; tamblén puede ser una constante o coeficlente

de una ecuacién.

3) SIMULACION
El estudio de un sistema o sus partes mediante manipulacién de su
representacién matemdtica o de su modelo fisico.



El analisis de procesos comprende un examen global del proceso, de otros
procesos posibles, asi como de sus aspectos econémicos. Se hace resaltar el
aspecto econémico porque al efectuar una seleccién de distintos esquemas
posibles, los costos constituyen un elemento tan importante que nunca se
pueden ignorar. Si se ha de realizar una amplia seleccién, es preciso conor}er
los costos de cada proyecto y compararlo con los demds. De esta forma, se
pueden estimar los beneficlos de cada una de las alternativas con fines
comparativos. La estimacién de costos para distintos sistemas resulta vital,
no solamente porque el ensayo de un nuevo sistema resulta muy costoso sino
porque generalmente son numeroses los sistemas competitivos que es necesario

tener en conslderacién.

El tratamiento de sistemas trata conjuntamente las técnlcas utilizadas
por ingenieros de muy dlstinta formacién bésica, con el fin de entrenmar al
personal que es, o seré, el usuarlo del sistema. El punto de vista corresponde
a un tratamiento global basado en los requerimientos funcionales que debe
cumplir el sistema, Por otra parte, con frecuencia se lncorpora un anéllsis
dindmico, en contraste con los estudios mis cldsicos de régimen permanente.
Por consiguiente, el ingeniero ha de conocer los criterios de estabilidad y
los métodos de operacién para tener éxito en el funcionamiento del sistema.

1.3 PRINCIPIOS GENERALES DEL ANALISIS DE PROCESOS

Para planificar, organizar, evaluar y controlar los complejos procesos
de la moderna tecnologfa es preciso conocer los factores fundamentales que
“influyen en el funclonamiento del proceso. Una forma de conseguir esto
conslste en construlr una réplica real, a pequefia escala, del proceso y
efectuar cambios en las variables de entrada mientras se observa el
funcionamiento del proceso. Una técnica de este tipo no solamente lleva tiempo
y resulta cara sino que ademas puede resultar imposible de llevar a cabo en la
practica. Con frecuencia resulta mucho mis conveniente y econémico emplear,
hasta donde sea posible, un método de representaclones conceptuales del
proceso. Este hecho recibe el nombre de "construccién del modelo”.



Para un proceso y un problema determinados, el analista trata de
establecer una serie de relaciones matemadticas, conjuntamente con las
condiciones limite, que son isomérficas con las relaclones entre las variables
del proceso. Debido a la cumplejidad de los procesos reales y las limitaciones
matemiticas, el modelo desarrollado no deja de ser siempre altamente
idealizado y generalmente sélo representa con exactitud algunas propiedades
del proceso., El primer modelo es con frecuencia sencillo pero poco realista.
Tomando como base este primer modelo, el analista intenta encontrar sus
principales deficiencias y construir otro modelo que corrija las deficlenclas
seleccionadas y que al mismo tlempo siga siendo lo suficlentemente sencillo
para su tratamiento matematico. El ingenliero ensaya distintos modelos antes de
encontrar uno que represente satisfactorlamente aquellos atributos
particulares del proceso que tienen interés. El ensayo de los modelos es caro
pero la construccién de procesos a pequefia o gran escala resulta todavia mis

costosa.

Es evidente que la representacién conceptual de un proceso real no puede
_abarcar. todos-los detalles del proceso, a pesar de los avances de las modernas
..técnicas de célculo y de los métodos del andlisis matematico. Tal como se ha
_indlcadb, solamentev se pueden determinar algunos atributos y relaciones del

sistema. especlalmente aquellos que son faciles de medir y tlenen importancia
desde el punto de vista de su efecto sobre el proceso. Por consigulente, el
anallsta estd "Interesado en el desarrollo de modelos de procesos que pueden
: se: fécilmente manipulados, que sirven para un elevado numero de variables e

tg;rjglaclones ¥ que tienen una clierta seguridad de representar el proceso

sico real .con un razonable grado de conflanza.

.La estrategla general del andlisis de procesos complejos sigue un camino
-relativamente blen definldo, que consta de las sigulentes etapas:

. 1) Formulaclén del problema y establecimiento de objetivos y criterios;
delineacién de las necesidades de operacién.
2) Inspeccién preliminar y clasificacién del proceso con el fin de

descomponerio en subsistemas o elementos.



-+3)- Determinacidn preliminar de las relaciones entre los subsistemas.

4) Analisis de las varliables y relaclones para obtener un conjunto tan
senciilo y conslstente como sea posible.

5) Establecimiento de un modelo matemdtico, en los casos en los que sea
aplicable, -de las relaciones en funcién de las variables y parémetros;
descripcién de los elementos que solamente se pueden representar en forma
incompleta mediante modelos matematicos.

6) Evaluacién de la forma en la que el modelo representa al proceso
real, utilizando el Juiclo critlco personal para acoplar las representaclicnes
matemdticas con las no matemiticas.

7) Aplicacién del modelo; interpretacién y comprensién de 1los
resultados.

Estas etapas estan concebidas para desarrollar un método de
estructuracién y andlisis de procesos, slempre que sea posible, por medlo de
modelos matemdticos. Este modelo permite un andlisis mas riguroso y tiende a
que los criterles subjetivos, “cuando son precisos, sean mas metddicos y
completos. : :

Los problemas reales ves.tah‘ v‘gene'ralmente mal definidos y no se prestan a

una especificaclén precisa Env.'algunos casos la solucién del problema es

obvia, o sea, miximos ben‘ei‘iélos‘.’;'pero es en la forma de llegar a la solucién
donde se presentan: las dificultades reales.

Una premisa fundamental que interviene en todo anilisis de procesos es
que el proceso global se fmede descomponer en subslstemas diferentes, o
elementos, Yy que existen’ relaciones entre los subsistemas que, cuando se
integran en un todo,“’pueden’ simular el proceso. Por ejemplo, se puede
desarrollar un modelo de reactor considerando sucesivos subreactores
perfectamente agitados, aunque de hecho tales unidades no existan en el
reactor real. En el desarrollo de un modelo los subsistemas hipotéticos pueden
resultar igualmente Gtiles que los subsistemas reales.



La unica razén para dividir el proceso en partes para el andlisis se
debe a que el proceso es tan complejo que no es posible conocerlo y
describirlo con propledad como un todo. Medlante una adecuada manipulacién y
ajuste de los subsistemas se intenta obtener una representacién razonablemente
correcta del proceso total basada en principlos relativamente sencilles y bien
conocidos para las partes. Aunque este tratamientc puede ser objetado desde un
punto de vista filoséfico, resulta valido para la simulacién y predicclién
aunque algunas partes de la subestructura sean ficclones o estén
incorrectamente descritas. Es natural que, puesto que la representaclién global
del proceso real es una slimplificacién, sea de esperar una clerta diferencla
entre la operacién real y la prevista para el proceso, aunque,
afortunadamente, esta diferencia se puede disminuir para los atributes
importantes del proceso de forma que se mantenga la utilidad practica del
modelo. Aunque el criterio y 1la experlencia pueden compensar las
simplificaciones a’ que se someten los modelos, el mejor método consiste en
efectuar un tratamiento tan definitivo y obJetivo como sea posible.

1.4 MODELOS Y SU CONSTRUCCION

Los modelos se .utllizan en todos los campos: biologia, fisiologia,
ingenieria, quimica, bloquimica, fisica y economia. Puesto que seguramente es
imposible incluir dentro de una sola definicidén las diferentes acepclones de
la palabra ‘“modelo", se presentan a continuacién algunas de las mas

frecuentes:

1) WODELOS Y CONSTRUCCION DE MODELOS
Modelos de barcos, plantas plloto y maquetas de edificlos.

2) MODELOS ANALOGICOS

»Electricos. electrénicos y mecinicos.

3) TEORIAS PROVISIONALES
Modelo de la gota de liquido para la nucleacién.



4) GRAFICOS Y MAPAS

5) MODELOS ABSTRACTCS
Enunciados matemdticos y modelos en forma de simbolos.

Para este propésito resulta mis convenlente la definicién de un medelo
sobre una base conceptual en vez de fisica,

Supdngase que el 1ngeniero desea construir un modelo matem&tico de un
proceso real. ¢sCémo deberd de proceder en este caso?. Se pueden preparar tres

tlpos de modelos y sus combinaciones:

1) MODELOS DE FENOMENOS DE TRANSPORTE
Utilizacién de principios fisicoquimicos, por ejemplo, las ecuaciones
fenomenolégicas de varlacién, es decir, las ecuaclones que describen la

conservacién de masa, cantidad de movimiento y energfa.

2) MODELOS DE BALANCE DE POBLACION
Se utilizan balances de poblacidén, por ejlemplo, en las distribuciones de
tiempo de residencia y otras distribuciones temporales.

3) MODELOS EMPIRICOS .

Ahora blen, ¢cémo se puede evaluar el modelo?. En primer lugar, el
ingeniero puede recopilar datos y ver la forma en que dichos datos se ajustan
a las predicciones del modelo. Se han desarrollado métodos estadisticos muy
precisos para comprobar la exactitud del ajuste, que resultan nuy
satisfactorios cuando se trata de modelos senclllos. S1 el ingenlero dispone
de dos series de datos {una correspondiente al proceso real y la otra al
modelo) para un modelo relativamente poco complicado suele ser preciso
Introducir una cantidad considerable de subjetividad en el andlisis a la hora
de establecer la concordancia entre las dos series de datos. En cualquler
caso, si la respuesta del modelo concuerda satisfactoriamente con los
resultados experimentales, aumenta la confianza del ingeniero en la aptitud de
las descripclones matemdticas. SI la concordancia es mala, tal vez convenga



revisar "el.fmodévlo,__o‘b.lexi :intentar con otro. Otros criterios a considerar,

ademas . de; la’’ fide],ldéd,‘ ‘para - evaluar un modelo son: exactitud,
reproduétl'bl'll'dad._costé,' tiempo, complejidad, capacidad y posibilldad de

aplicacién. ="

lfqando vel proceso que se ha de evaluar no se puede ensayar en una forma
s totalhehte operacional debido al costo, tlempo, rlesgo, etc., la base de
evaluaclién debe desplazarse hacia ensayos de algunas aproximaciones del
sistema, estudios en planta piloto, o bien los ensayos se pueden llevar a cabo
modificando las condiclones de operacién del proceso real. Tales simulacicnes

dan lugar a nuevos problemas.

1.5 VALOR DEL ANALISIS Y SIMULACION DE PROCESOS

Existen ciertas caracteristlcas de los procesos Industriales que las
distinguen de otros tipos de industrlas, debido esencialmente a que hay una
completa estructura de muchas etapas, cada una de las cuales consta a su vez
de numerosos subcomponentes. Las ecuaclones que describen las relaclones entre
las variables Importantes oscilan desde unas muy sencillas hasta otras muy
complicadas. Teniendo en cuenta que interviene un elevado flujo de materiales
con un valor econémico relativamente alto, se comprende que pequefias
modificaclones en las caracteristicas de disefio y operacién pueden tener una
importante repercucién econdémica. Finalmente, las caracterfsticas de los
subcomponentes del proceso todavia no son, en general, lo suficlientemente bien
conocidas como para permitir al ingenlero basarse excluslvamente en la teorfa

para proceder al disefio y control.

En altima Instancla, los ingenieros de las industrias de proceso se
ocupan en dos princlipales tipos de trabajo; la operacién de plantas ya
existentes y el disefio de plantas nuevas o modificadas. Por lo que se reflere
a la operaclén de instalaclones, tanto el control como la optimizacién
constituyen las dos funclones mds importantes de los ingenieros. Para que el
ingeniero pueda desarrollar con eficacla su trabajo en estos campos debe estar



en condiciones d.e poder realizar un andlisis sofisticado del proceso en si.
Sera precisc programar los sistemas de cédlculo de forma que se puedan camblar
las relaclones que describen las partes individuales de la instalacion; habra
que evaluar los parémetros basicos de estas relaclones, y, por ultimo, seri
precliso dar un contenido mds cuantitativo a los aspectos cualitativos de los
criterios de que se dispone. Por éstas y muchas otras razones con ellas
relacionadas, el control y optimizacién tlenen su base fundamental en el
anadllisls de procesos.

El segundo tipo de trabajo de los lngenieros, que es el disefio, resulta
en cierto modo mas dificll. Por supuesto que los datos de la planta real no
son conoclidos de antemano, y, por esta razén, el ingenlero tiene que utillzar
una parte importante de su criterio Intuitivo. Por otra parte, cuando se
modifican plantas existentes -o se . disefian plantas similares a otras ya

construldas, el ingeniero puede disponer de una lmportanite experiencia.

De lo expuesto :hasta aqui 'se’ ‘llega a la conclusién de que 1la
construccién de  modelos. matemdticos teéricos o _semlteéricos constituye
frecuentemente una necesldad preliminar.

Tanto el disefio comola- operacién se puede facilitar medlante la
simulaclién del procesb o de sus partes. En primer lugar, es muy diffcil que la
direccién de la empresa permita a los ingenieros introducir arbitrariamente
cambios en una instalacién que opera satisfactorlamente por el simple hecho de
ver qué es lo que ocurre. Ademds, los modelos matemiticos de los procesos se
pueden manipular mucho mis fdcllmente que las plantas reales. Por ejemplo, se
puede simular la operacién fuera de las condiciones o intervalos normales y
también se puede hacer ‘“reventar" la planta con el fin de encontrar las
condiciones de operacién prohibitivas.

Desde un punto de vista mas general, el anilisis y -simulacién de
procesos presenta las ventajas que se sefialan a continuacién:



1) EXPERIMENTACION ECONOMICA

Es posible estudlar procesos existentes de 'una forma mis rapida,
econémica y completa que en la planta real. La simulacién puede aumentar o
reducir el tlempo real de una forma andloga a como una cdmara clnematograflca
acelera o retarda las imagenes; de esta forma se puede observar mas fécllme;lte

la operacién del sistema.

2) EXTRAPOLACION

Con un modelo matemadtico adecuado se pueden ensayar intervalos extremos
de las condlclones de operacién, que pueden ser impractlcables o imposibles.de
realizar en una planta real. Tamblén es posible establecer caracteristicas de
funcionamiento. Col

3) ESTUDIO DE CONMUTABILIDAD Y EVALUACION BE OTROS PLANES DE
ACTUACION .

Se pueden introducir nuevos factores o elementos de un sistema y
suprimir otros antliguos al examlnar el sistema con el fin de ver si estas
modiflcaciones son compatibles, La simulacién permite comparar distintos
disefios y procesos que todavia no estdn en operaclén y ensayar hipétesis sobre
sistemas a procesos antes de llevarlos a la préctica.

4) REPETICION DE EXPERIMENTOS

La simulacién permite estudliar el efeéto de la modificacién de las
variables y parametros con resultados reproducibles. En el medelo matemitico
se puede introducir o retirar a voluntad un error, lo cual no es posible en la

planta real.

S) CONTROL DE CALCULO
La simulacién constituye una Importante ‘ayuda material para el estudio

de los sistemas de control con lazos ablertos y cerrados.

I
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6) - ENSAYO DE SENSIBILIDAD

Se puede ensayar la sensibilidad de los pardmetros de costos 'y los
pardmetros bisicos del sistema; por ejemplo, un aumento de un diez por clento -
en la velocidad de alimentaclién podrad tener, segin los casos, en efecto mIn@mo

o un efecto muy importante sobre el funclonamiento de la instalacién.

7) ESTUDIO DE LA ESTABILIDAD DEL SISTEMA
Se puede examinar la establlidad de sistemas y subsistemas frente a

diferentes perturbaclones.

Por estas razones se puede conclulr que el anallsis de procesaos
constlituye un elemento muy {mportante para tomar una decisién mé&s clentifica y

responsable.

Un breve examen de la bibllografia revela numerosos ejemplos en los que
se pone de manifiesto la utilidad prictica del anilisis de procesos. En un
articulo de Armstrong y Olson se estudian las mejoras obtenidas por simulacién
en la operaciéon de una planta de 150 ton/dfa de amoniaco. Encontraron que era
posible un aumento del dlez por clento de la produccién, a partir de una mejor
operacién, sin ningin costo adicional correspondiente a un mayor ntmero de
controles. La razén real para el estudlo fué el planteamlento de una
ampliacién de la fdbrica. En el articulo se estimé que el aumento de
produccién utilizando simulacién de procesos daba lugar a una capaclidad de un
cincuenta por ciento mis elevada que la que serfa posible utilizando técnicas
convensionales de disefio. El costo total de la lnvestigacién, que ascendié a
aproximadamente ocho hombres-afio de esfuerzo técnico, era amortlizado en seis

meses con las mejoras introducldas en la operacién de la planta.

Finalmente, se presenta un ejemplo descrito por Peiser y Grover. Los
experimentos sobre las dificultades de operaclén se llevaron a cabo en una
torre de fracclonamiento, originadas por un deflciente control del componente
mids ligero en el producto de fondos. Tamblén se producia perturbaclién
procediendo a la inundacién de la torre. Los célculos habituales de réglimen

permanente no arrojaron ningin resultado sobre estos problemas, y, por esta
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razén, se procedié a efectuar un anilisis dinimico, incluyendo los aspectos
hidrodinimicos de:los platos. Mediante simulaclén de la torre con el modelo se
encontraron y corrigleron las dificultades con modificaciones de. dlsefio
relativaniente senclllas, Se observé que posteriormente la columna operaba
satisfactoriamente?.

1.6 ANTECEDENTES HISTORICOS DE LOS SISTEMAS DE CONTROL

El primer trabajo significativo en control automidtico fué el regulador
centrifugo de James Watt para el control de la velocidad de upa maquina de
vapor en el siglo dieclocho. Otros pasos relevantes en las primeras etapas del
desarrollo de la teoria de control son debldos a Minorsky, Hazen y Nyquist,
entre muchos otros. En 1922, Minorsky trabajé en controles automdticos de
direccién en barcos y mostré como se podfia determinar la estabilidad a partir
de las ecuaciones diferenclales que describen el slstema. En 1932, Nyquist
desarrollé un procedimiento relativamente simple para determinar 1la
estabilidad de 1los sistemas de control "feedback" sobre la base de 1la
respuesta “feedforward" con exitacién sinusoidal a régimen permanente. En
1934, Hazen, que introdujo el término "servomecanismo* para los sistemas de
control de posicién, estudidé el disefio de servomecanismos repetidores capaces

de segulr estrechamente una entrada que cambiaba continuamente.

Muchas plantas de procesos quimicos fueron operadas manualmente previo a
la década de 1940. Fueron empleados Unicamente controladores muy elementales,
por lo que fué necesarlio utillizar a muchos hombres para custodiar una gran
cantidad de variables en la planta de proceso. Grandes tanques fueron
empleados para actuar como amortiguadores o compensadores, entre otras
unidades de la planta. Estos tanques, a pesar de que en ocasiones tenfan un
costo elevado, filtraban algunos de los disturblos dinédmicos al alslar parte
del proceso quimico.
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Durante la década de los cuarentas, los métodos de respuesta de
frecuencla permitleron a los ingenieros el disefio de sistemas de control
lineal retroalimentado que satisfacian las necesldades de comportamiento.
Desde el final de esta década hasta los prlmeros afics de la sigulente, se
desarrollé completamente el método del lugar de las raices en el dlsefic de
sistemas de control.

Con el aumento de los costos de la mano de obra y el equipo y con el
desarrollo de equipos y procesos mis simples y de mayor capacldﬁd en la década
de los cuarentas y principios de los cincuentas, llegd a ser incosteable y en
ocaslones imposible arrancar una planta sin emplear instrumentos de control
automitico. En esta década, los controladores "feedback” fueron incluldos a
las plantas para tomar en consideraclén la dinédmica de los procesos. Las
reglas empiricas y la experienclia fueren las unicas técnicas de disefio.

Los métodos de respuesta de frecuencia y del lugar de las raices, que
son el corazén de la teoria de control clasica, llevan a sistemas que son
estables y que satisfacen un conjunto de requerimientos de funcionamiento mas
o menos arbitrarlos. Estos slstemas, en general, no son 6ptimos en ningtn
sentido significativo.

Como las plantas medernas con muchas entradas y muchas sallidas se van
haciendo mds y mds complejas, la descripclén de un sistema moderno de control
requlere una gran cantidad de ecuaciones. La teorjia de control clisica que
trata de sistemas de entrada y salida nica, se vuelve absolutamente impotente
ante sistemas de mulltiples entradas y salidas. A partir de 1960, se ha
desarrollade la teoria de control moderna para afrontar la complejidad
creciente de las plantas modernas y las necesidades rigurosas en exactltud,

peso y costo en aplicaciones militares, espacliales e industriales.

Es sb6lo hasta los ultimos afios en que las técnlcas de andllsis dinimico
y la teor{a de control han sido totalmente desarrolladas, en primer lugar, en
la industria aercespacial y en la ingenlerfa eléctrica. para posterlomente

Incursionar en la ingenlerfa quimica. Ademds, para disefiar mejor los sistemas
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de control, los procesos y las plantas han sido desarrollades o modif icados
para facilitar su control. Examinar todas las partes de una planta campleja
tomada como una unidad, con todas sus interacclones incluidas y buscar las
maneras de controlaria éptimamente es lo que se denomina ingenier{a de
sistemas.

Dada la facil disponibilidad de computaderas electrénicas analégicas,
digitales e hibridas para su uso en célculos complejos, el emplea de las
mismas en el proyecto de sistemas de control y en el control de operacién de
los mismos se estd convirtiendo ahora en una préctica habltual.

Se puede decir que los desarrollos mis recientes en la teorfa de control
moderna estdn en la direccién del control oOptimo de sistemas tanto
determin{sticos como estocasticos, asi como en sistemas de control complelos
con adaptacién y aprendizajet

1.7} PERSPECTIVAS

Ciertamente, es esencial una fundamentaclén sélida en las 4reas nis
tradiclonales como lo son la termodindmica, la cinética quimica, las
operaciones unitarias y los fend de tr porte. De hecho, tal

fundamentacién es la base para cualquler estudlo de la dinimica de procesos,
debide a que los modelos matematicos que se derivan no son nada sin las
extensiones de las ecuaciones tipicas de las operaclones unitarias al incluir
términos que dependen del tilempo. Los ingenleros de control, en ocaslones,
tlenen la tendencia de envolverse en la dinamica olvidando los aspectos del
régimen permanente. Debe de tenerse en mente que sl no es posible conseguir
que la planta trabaje en el régimen permanente, tampoco se consegulrd que
trabaje dinamicamente,
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En la actualidad, del 80 al 90% de los ciclos de control en una planta
son generalmente diseflados, instalados, calibrados y operados, en muchas
‘ocasiones, por reglas empiricas y por técnlcas generadas de la experiencia. El
otro 10 6 20% de los clclos son aquellos en los cuales el ingeniero de control
hace dinero. Requlieren de mas conocimlento técnlco. La prueba de plantas
quimicas, la simulacién computarizada y el disefio de controladores o el
redisefio de procesos puede ser necesario para llevar a cabo los objetivos
deseados. Esto puede parecer un pequefio porcentaje del total, sin embargo,
estos clclos crfticos a menudo hacen o destruyen una planta de proceso!2.

En el slgulente capftulo se tratard lo referente a la simulacién
dinamica de procesos quimicos, enfocdndose principalmente a los lenguajes de
simulacién desarrollados y a los modelos matemidticos empleados en dichos
lenguajes, con el fin de tener un panorama mas detallado acerca de este tlpo
de analisis de procesos, esto es, cuantificar cada uno de los pardmetros que

intervienen en un proceso dentro de un contexto dindmico.
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CAPITULO Il

SIMULACION DINAMICA DE PROCESOS QUIMICOS



“2.1 INTRODUCCION

La simulaclén dindmica de una planta quimlca es muy importante por
varias razones. En primer lugar, cada planta opera Unicamente en un contexto
dinamico, deblido a que una verdadera operaclén en el régimen permanente, en la
practica, no puede llevarse a cabo come tal. Las operaclones de arranque y
paro son operaciones lnestables, cuyo entendimlento previo permitira obtener
la seguridad dentro de la planta.

El sistema de control automidtico es parte integral de cualquier
industria quimica. Los modelos de los procesos dinimicos son muy necesarios en
el diseflo y prueba de estrategias de control y la simulacién dlnamica, por lo
tanto, es requerida para la evaluaclén efectlva del slistema de control
propuesto por el ingenlero.

Los modelos dinamicos también son muy udtlles en el estudlo de la
interaccién de procesos, en la deteccién de fallas, en la seguridad, en los
estudlos de conflabilidad y en la \identificacién de procesos empleando
técnicas de respuesta dindmica. '
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2.2 LENGUAJES DE SIMULACION

En la practica, la simulacién din&mica puede ser dividida en dos
categorias, la primera denominada simulacién con camblos discretos y .la
segunda conocida como simulaclén con camblios continuos. Debe de tomarse en
cuenta que estos camblos se refleren al modelo desarrollade y no al sistema
teal, De hecho, es posible modelar el mismo sistema con ambos tipos de
simulacién, es decir, con camblos discretos y camblos contlnuos. Aqui, el
tiempo es la variable independiente mds importante y las otras variables, que
estian en funcién del tlempo, son las varlables dependientes. Los términos
discreto y continuo se refieren al comportamlénto de las variables

dependlentes.

La simulaclén discreta se lleva a cabo cuando las variables dependientes
del modelo sufren cambios muy pequefios en puntos especificos en relacién con
el tlempo. La varlable tiempo puede ser continua o discreta dependlendo de si
los cambios discretos en las varlables dependientes se llevan a cabo en
cualquier punto o tnicamente en puntos muy especificos. El incremento en el
tiempo se lleva a cabo hasta llegar a un tiempo continuo, en tanto que el
incremento en un tiempo fijo da como resultado cambios discretos en el tiempo.
La Figura 2.1la muestra el tipo de respuesta de la slmulacién discreta.

En la simulacién continua, las variables dependientes sufren camblos
constantes alrededor del tiempo simulado. También aqui, el tiempo puede ser
continuo o discreto dependiendo de sl 1los valores de las varlables

dependlientes estan presentes en cualquler punto en el tiempo o sSlo en tlempos

especificos. La Figura Zflb ¥ ilc i_.lusiran, respectivamente, ambos casos.

El desarrollo  evalutivo de 1los lenguales de slmulacién especlales
comenzé en los ‘inicios ‘de la década de los sesentas. Desde entonces,
gradualmente se han desplazado hacia los lenguajes ensambladores, a través de
lenguajes orientados a problemas especiflicos muy extendidos en ese entonces,
hasta llegar, en la actualidad, ha desarrollarse lenguajes de simulacién

especlales muy sofisticades. Dos razones {undamentales para el empleo de
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FIGURA 2.1 RESPUESTA DE LA SIMULACION

RESPUESTA
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" C) SIMULACION CONTINUA CON TIEMPO DISCRETO
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diqhos~1engua_]es especfficos son: C e

. '1).facilitar la programacién, .y
2) el concepto. de-articulacién; '

éste tltimo es particularmente 'importan'te en la fase de modelado.

Kiviat, en.1967, yiFishman. en 1973, presentaron excelentes trabajos
sobre los lenguales de simulacién discreta. Los lenguales de simulacién de
prueba discreta mi&s comunes se contemplan en la Tabla 2.1. Fishman, en 1973,
comparé el método de prueba, usado en GASP 1I y en SIMSCRIPT, con el método de
busqueda y con el método de interaccioén empleados en otros lenguales.

Durante la década de los cincuentas y principlos de los sesentas, las
computadoras analégicas fueron usadas cada vez mis para la simulacién
continua. Por lo tanto, los lenguales de simulaclén continua fueron
desarrollados espec{ficamente para computadoras digitales. Algunos de ellos
son mostrados en la Tabla 2.2. Por otro lado, textos tales como el de Buxton
{1968), Chu (1969), Speckhart y Green (1976), Korn y Walt (1978) tratan la
simulacléx;' continua con mas detalle. .

El desarrollo de MIDAS (Modified Integration Digltal Analog Simulator) 6
Simulador Analogo Digltal de Integracién Modificada, en 1963, fué un gran
acontecimiento dentro de los lenguajes de simulacién digital., MIDAS fué
seguido, posteriormente, por PACTOLUS, en 1964, el cual fué desarrollado para
corregir algunas deficlenclas que presentaba MIDAS y que fué implementado en
computadoras modelo 1620 de IBM. Esto proporcioné las bases para dos lenguajes
mas: el DSL-90 (Digital Simulation Languaje for IBM 7090 computers) & Lenguaje
de Simulacién Digltal para computadoras IBM modelo 7090 y el CSMP (Continuos
System Modeling Program) ¢ Programa de Modelado de Sistemas Continuos también
para computadoras IBM. El lenguaje DSL acepta las descripciones del problema
tanto en notaclén de bloques de la computadora analdgica como en sistemas de
ecuaclones diferenclales. Los comandos del DSL son posteriormente convertldos,
compilados y ejecutados en comandos de FORTRAN IV. EL CSMP e€ una adaptacién
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GASP Il Pritdker y Kiviat (1969)

SIMSCRIPT Kiviat y colaboradores (1969)
GPSS Gordon (1969)
SIMULA 67 Dahl y colaboradores (1971)

Tabla 2.1 Lenguajes de simulaci6n discreta.
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CSsL Sci (1967)

CSMP 1BM Corporation (1970, 1971)
{Para computadoras IBM)

MIMIC Control Data (1970)

{Para computadoras CDC y UNIVAC)

LEANS Morris (1873)

BEDSOCS Ord~Smith y Stephenson (1975)
ACSL Anon (1976)

1818 Anon (1978)

DARE (P) - Korny Wait (1978)

DSL77 Anon (1980)

Tabla 2.2 Lenguajes de simulacién continua,
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de PACTOLUS y se presenta en dos versiones: una para miquinas IBM modelo 1130
y otra para miquinas modelo 360 también de IBM (las caracteristicas del S/360
CSMP seran explicadas mis adelante). Finalmente, otro sucesor de MIDAS fué
MIMIC, el cual fué desarrollado en 1965.

El CSSL (Continuos System Simulation Languaje) 6 Lenguaje de Simulacién
de Sistemas Continuos se aseme}a estrechamente al CSMP. El CSSL es un lenguaje
orientado a problemas especificos y todo lo referente al FORTRAN 1V se
encuentra disponible para el usuarlo de dicho lenguaje. También posee un
macroprocesador que proporclona al usuario medlos de expansién flexible del
lenguaje.

En la simulacién combinada, las varlables dependientes pueden sufrir
camblos discretos, camblos continuos o saltos discretos sobrelmpuestos. El
tiempo también puede camblar discreta o continuamente. El lenguaje denominado
GASP 1V, disefiado por Pritskar en 1974, f{fué desarrollado tanto para la
simulacién discreta y continua como para la simulacién combinada. Empleando a
GASP 1V, las interaccliones entre las variables que presentan camblos continuos
y discretos pueden ser modeladas facllmente.

El papel desempefiado por los lenguajes de simulacién es el -de liberar al
usuario de buscar un método aproplado de solucién o de esforzarse en elaborar
y codificar un algoritmo. En lugar de ésto, el usuario puede dedlicar més
tiempo en desarrollar las ecuaciones que describen al sistema o en establecer
valores numéricos aproplados a los parametros del modelo desarrollado. Por
consiguiente, los lenguajes de simulacién presentan las siguientes ventajas:

1) Requieren de un menor tiempo de programacién.

2} Proporcionan una correccién de error superior.

3) Actuan como vehiculos directos para expresar los conceptos utilizados
en un estudio de simulacién.

4) Poseen la habllidad de controlar las subrutinas proporcionadas por el
usuario como parte de una rutina de la simulacién.

5} Generan automiticamente clerto tipo de datos necesarios en la
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. eJecucién - de la simulacién.

~ 6) Facilitan la presentaclén de los datos generados.

7) Controlan y asignan el almacenamlento de memoria de la computadora
durante la ejecucién de la simulacién.

Por otra parte, sus desventajas son:

-1) 'El usuario debe proporcionar el formato de salida requerido por el
lenguaje.:

2) Reducen la flexibilidad en los modelos.

3) Increnmentan el tlempo de elecuclén de la simulacién.

2.3 SIMULACION DE PLANTAS QUIMICAS

Los dos conceptos basicos empleados en la simulacién dindmica de las
plantas quimicas son los mismos que se aplican en la simulacién en réglmen
permanente, es declr, el método de solucidn de sistemas de ecuaciones y el
método modular.

Los simuladores dinimicos continuos emplean modelos de ecuaclones
algebraicas y diferenciales de varlos equipos que integran una planta. Diches
modelos interaccionan entre si para representar la solucién numérica del
comportamiento analégico de la planta y se derivan as{ de los lenguajes de
simulacién, por ejemplo, el CSMP, el MIMIC y el LEANS resuelven un gran nimero
de ecuaciones simultaneas dependlientes entre si. Generalmente, se necesita
llevar a cabo el acoplamiento entre estas ecuaciones en cada paso de
integracién, por lo que el acoplamiento total asegurar4 una gran precisién
particularmente en el caso de grandes pasos de integracién. Sin embargo,
también se requlere almacenar todos los valores de las derivadas y/o de las
variables en todos los pasos de integraclén. Esta restriccién impone un limite

en el numero de equipos que pueden ser simulados en una planta quimica.
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Por otra parte, los métodes modulares emplean médules o subrutinas que
resuelven ecuaciones diferenciales de las variables de estado asocladas con
las unidades individuales del proceso, A menudo, las ecuaclones que pertenecen
a un médulo se resuelven independientemente de las ecuaclones de los médulos
restantes durante cada periodo de tiempo. De esta manera, el acoplamiento
entre los médulos se reallza unlcamente al final del intervalo de tiempo y no
durante el paso de Integracién. Esto puede llevarse a cabo con un
almacenamiento de informacién relativamente pequefio, sin embargo, se puede
perder precisién a menos que los Intervalos de tiempo sean muy pequefios.
Comunmente, el diagrama de flujo se inicifaliza en alguna condicién de régimen
permanente, el usuario proporciona una funcién, la cual se ajusta a un tiempo
de simulacién establecido y se integra alrededor de un intervale de tiempo
empleando un método expliclto de integracién apropiado.

La tendencia actual es, sin embargo, hacia los sistemas de ecuaclones,
que sl blen muestran un aspecto modular en su apariencla, reunen a dichas
ecuaciones, relacionéndolas entre si{, de los médulos selecclonados y son
integradas slmultaneamente. Este tipo de estrategia necesita de una matriz
dlspersa y en muchas ocasiones de métodos implicitos de integraclén.

- La Tabla 2.3 presenta algunos sinuladores dlnamlcos de plantas quimlcas.
Entre ellos, el PRODYC, de caridcter modular, interactia a las unldades de
simulacién de proceso con el CSMP para resolver el sistema generado de
ecuaciones diferenciales. El DYSCO, que en concepto es mas modular que el
PRODYC, permite la simulaclén en su totalidad del diagrama de flujo a través
de la especificacién de los datos de entrada que forman parte de una matriz de
proceso y de corrientes de unidades de proceso.

El DYNSYS es badsicamente semejante al DYSCO, ya que también emplea una
matriz de proceso asf{ como tamblén especlficaciones de cada unldad de proceso
y de cada corriente, sin embargo, su capacidad de acoplamiento entre las
distintas unidades es superior que el presentado por DYSCO. Es un simulador
tipo batch o semicontinuo sin caracterfsticas interactlvas, EL DYNSYL se

fundamenta en el DYNSYS, posee muchas de sus caracteristicas y fué disefiado
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PRODYC

REMUS
DYFLO
DYSCO
DYNSYS
DYNSYL
DPS
SPEED-UP

FLOWSIM V4.0

Ingels y Motard (1970)

Ham y colaboradoras (1972)

Franks (1972)

Lopaz (1974)

Barnay y colaboradores (1975)
Patterson y Rozsa (1980)
Thambynayagam y colaboradores (1981)
Perkins y colaboradores (1982)

Babcock (1982)

Tabla 2.3 Simuladores dindmicos de plantas quimicas.
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para trabajar de un modo interactivo. Otras de las ventajas que presenta
DYNSYL es que permite la seleccién del tipo de integracién a emplear, ya sea
acoplada o no acoplada, para las ecuaclones diferenciales de cada uno de los
médulos, ademas de que ofrece la opcidén de trabajar con o sin el integrador,
con un integrador de ecuaclones rigidas y con una sallda grafica.

Como lo sefialé Franks en 1972, la ecuacién puede ser considerada dentro
de un nivel intermedio entre un lenguaje de programacién como el FORTRAN y el
métode modular, el cual no requiere formulaciones matematicas. Por
consiguiente, Franks desarrollé el programa INT, el cual consiste de un ajuste
de subrutinas para resolver ecuaciones diferenciales simulténeas y ecuaclones
algebralcas asociadas. El programa INT da las bases del aJuste de subrutinas
de alto nivel y DYFLO permite la simulaclén del comportamlento dinimico de
muchas de las unldades m&s comunes en una planta tales como columnas
fraccionadoras, intercambiadores de calor, etc.

El DPS (Dynamic Process Simulator) é Simulador Dindmico de Procesos se
desarrolldé especificamente para simular sistemas que contienen corrientes
multicomponentes. La sigulente seccién describe tres simuladores tipicos con
gran detalle. .

De manera simllar a la simulacién en el régimen permanente, en las
simulaciones dinamicas, en ocasiones, es mis prﬁctico hacer modelos detallados
y desarrollar simuladores especi{ficos en lugar de emplear simuladores de
propésito general como los mostrados en la Tabla 2.3. En la seccién 2.8 se
descrlbe brevemente un simulador especifico.

2.4 PRODYC
En general, modelar un proceso en el régimen permanente Gnicamente
requiere de un modelo macroscépico, en tanto que, la respuesta dindmica de un

proceso puede requerir de un modelo microscéplco. Un sistema simple o complejo
puede ser deflnido como aquel que acepta una o mas entradas y genera de ellas

26



una o més salldas. En otras palabras, lo anterior puede denomlnarse como una
“caja negra” y en términos matemdticos es representada por el operador ¢,. La
transformacién entrada-salida estd dada por:

Y = ¢ (x) ’ 2.1)

El elemento de entrada x es funclién del tiempo t, el cual siempre es un

parsdmetro real:
% =x{t); t'eT 2.2)

El parametro de entrada x(t) puede varlar alrededor de un intervalo, por
lo que este caso.es conocldo como entrada de "tlempo continuo", o puede variar
alrededor de un ajuste de Integradores consecutivos conocido como entrada de
“tiempo discreto”. Un programa general deberd aceptar ambos tipos de entradas

continuas y discretas. Otros aspectos importantes son:

.1} Tiempo constante, que en notaclén matemdtlea slignifica que las
funcicnes ¢, son todas idéntlcas entre si.

2} Pérdida, que apllca a sistemas en los cuales la salida en cualquier
tiempo depende sdlo de las entradas en ese tiempo.

El segundo aspecto conocido como “reconacimiento”, para slstemas de
datos previamente comprobados, es muy importante debldo a que es aceptado que
los sistemas imaginarios pueden reaccionar a las enktradas de etra manera.
Matemdticamente estd representado por:

y=olxit)l; TeT, vty teT (2.3)

La representacién de procesos exclusivamente por funclones de
transferencia, como generalmente se maneja en la teorfa de control, estd muy
restringida y unicamente es aplicable a sistemas lineales. Sin embargo, los
procesos quimicos son, en la mayoria de los casos, sistemas no lineales, por
lo tanto, el método expresado por la ecuacién (2.1) es el mAs apropiado para
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tales procesos.

El sistema modular PRODYC, desarrollade por Ingels y Motard en 1970,
contiene una serie de subrutinas, acepta el dlagrama de flujo del proceso, los
par&metros del equipo, las condiciones Infclales, la descrlpclén de las
funclones y. genera un programa CSPM como salida. Cada subrutina, que
representa una unldad de proceso, genera las funciones equivalentes ¢, por
redio de los comandos del CSPM. Posteriormente, el programa CSPM es compilado
y ejecutado para dar la solucién del problema. El PRODYC, al lgual que el
CSPH, se disefié para resolver problemas con una variable independiente
exclusivamente.

El PRODYC posee dos formas de Introducir los dates. La primera forma,
que depende del programa para régimen permanente conocido como CHESS
desarrollado por Motard y Lee en 1971, sélo requiere de la especificacién de
las corrientes de entrada y las condiclones inlciales de las corrlentes
restantes que ser4n calculadas. La segunda forma, que es un formato
preestablecldo, requlere que el usuario proporcione tgdas las condiciones
iniclales de los balances de masa. Esto permite al usvarlo desarrollar y
emplear unidades de proceso que no son parte del CHESS. Ambas formas requleren
de los parémetros de los equipos, las descripclones de las funclones y el
control de las funclones. A contlnuacién se presenta una descripcién de

algunas unldades de proceso desarrolladas por el CSMP.

2.4.1 MEZCLADCR

Este médulo puede ser la unién de tuberfas o puede ser un recipiente de
mezclado con miltiples entradas pero sdlo una salida. El pardmetro béslco es
el volumen del tanque. El modelo consiste de balances de masa global y por
componentes y del balance de energfa. Las principales supasiciones
establecldas son: mezclado perfecto, volumen de masa residual constante,
iransmisién de presién instantdnea y una fase, ademis de que las relaclones de
densidad para pesos moleculares y calores especificos de todos los componentes
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son idéntlcas.

Considerando n corrientes mezcladas en una corriente m, el baldnce de
masa global da:

Fa =3 F) - C R CWY
15 o

donde:

FJ = Flujo volumétrico de la corriente J.

Balance de masa del componente 1:

dCim n ) }
—~———— =}y Ci}J Fj - Cim Fm : ! -1 (2.5)
dt )= B
donde:
V = Volumen del mezclador.

C = Concentracién por unidad de volumen.

Balance de energia consliderando tnicamente el efecto del calor sensible:

N U I S R (2.6)
dt=v[J§lJJ—mm] - . .

2.4.2 DIVISCR

Este médulo es una tuberfa unida a un cabezal con miltliples corrientes
de sallda. Se supone que no tiene volumen y por lo tanto no hay retraso de
tiempo. Se asume que todas las corrientes de sallda presentan las mismas
propiedades que la corriente de entrada, a excepcién de los flujos que son
diferentes. Por lo tanto, el modelo consiste de un simple balance de masa
global para cada corriente de salida y el Unlco parametro que se requiere es

el valor de la fracclén de cada una de las corrientes de sallda.
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Balance de masa global para la corriente de salida §:
F§ = %y Fn B - . 2.7

donde:
xy = Fraccién de la corriente m que sale de la'corriente j. . .

2.4.3 REACTOR CONTINUO DE TANQUE AGITADO . [T

Este médulo es un tanque agltado enchaquetado con un medio de
enfriamiento que entra y sale de la chaqueta. Sélo una corriente contiene a
los reactlivos que entran al tanque y s6lo una corriente contiene los reactivos
y productos que salen del tanque. La reaccién estd limitada a reaccliones de

primer orden expresadas por:

aA + bB = cC ) (2.8)
donde:

a,b,c = Coeficlientes estequiométripos de .las especies A, B, C,
respectivanmente.

El modelo estd expresado por:

re = KG*g" (2.9)
donde: )
-AE/RT e
K = k,e s ETEE (2.10)

Los parametros del equipo que se'requiereprespeclflcar son: - '

1) Volumen del reactor, V.

2) Capacldad calorifica de la chaqueta de enfriaml:nto. UA.
3) Coeficiente constante de reacclén, o L
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4) Energfa de activaclén, 4E.- . v

5) Calor especifico del contenido en el reactor, Cp.
. 6) Calor espec(ﬂco del fluido de enfriamiento, Cp,.

7 Cal»or de reaccién, AHR.

8) Volumen de la chaqueta de enfriamlento, Vu.

9) Coeflclentes estequiométricos, a, b, c.

- =

- -

“Tales pardmetros se suponen constantes e Independientes de la
temperatura; no hay varifacién en el nivel del tanque y se presenta mezclado
perfecto.

“Balance-de masa global (sin incluir la chaqueta):
Fj'=Fi (2.11)
donde:
1 y J = Subindices de las corrientes de entrada 'y sallda,

respectivamente.

Balance de masa del componénte k (reactiveo):

dce) LT Fy (o - cep) (2.12)
P’ B i ~ Ck$) ~ r .
at v [ J 1 4 <. ] . . IR ¢
t
donde:

vk = Coeflciente estequiométrico del reactivo k.

Balance de masa del compof\ente k (producto):

dCx}

1
prantalendl § S RCTIAETRELE IR T 203
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Balance de masa del componente k (inerte):

ﬂL:—EJ—[Ckl-C\ql - (2.14)
dt v . " - .

Balance de masa de la chaqueta de enfriamiento:
Fn = Fn _ - (2.15)
‘donde:
. n.y m = Subindices de las corrientes de entrada y salida,
réspeé ivamente.

Balance de energia (tomando en cuenta la chaqueta):

(2.16)

dTj. . 1..J.. .. W oo BHR re . UA (Tn - TJ)
== —FJ(TL - TJ) - +
dt v i o : Cp

Balance de en‘ergla(" (‘tsmahdo en cuenta la chaqueta de enfriamiento del

sistema): .-

dTn 1 UA (Tn - TJ) ]

=—| Fn (T --Tn) - .17
dt Vw pn Cpn
donde:

Cpn = Calor especifico de la chaqueta de la corriente de salida n.

2.4.4 COLUMNA DE DESTILACION
Un modelo simple de destilacién para una columna, la cual separa una

corriente de alimentaclén J en producto de destilado m y producto de fondos n,

se basa en la funcién de transferencia:
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-3
g e

o —— (2.18)
FT (bs + 1) (cs + 1)

Para un sistema de N componentes, el nimero de parimetros requeridos son
N+B y éstos son:

1) Valor de g en la seccién de destllado para cada componente.

2) Retraso de tlempo, a, para las secciones de destllado y de fondos.

3) Constante de tiempo miximo, b, para las secciones de destilado y de
fondos.

4) Constante de tiempo minlmo, c, para las secclones de destilado y de
fondos.

S§) Temperatura del destilado, Tr.

6) Temperaturas de fondos, TB.
Los valores de g; en los fondos se calcula de la sigulente manera:
8§ (fondos) = 1 - g | (destilado) (2.19)

Se supone que tanto la presién como el flujo total son transmitidos

instantaneamente.

Balance de masa global: . 7T R ot .

FHim = ggFM1J

Min =(1 - g )FMLS

donde:
FMi = Flujo molar del componente i.
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Por lo tanto, los flujos volumétricos son:

X MWm
Fm = § Mim
1=l pn 5
- {2.21)
N .
Fn = } Fmin
=i pn
Composiclohes‘ de las salidas:
[¢ gt | H( i \ a) s (222)
destllade) = —— limentacl .
Xy estilado) (bs + 1) (cs + 1) Xy :? mentacién )
1 - ge™® R oy 2.23)
Xy (Q‘ondal) _—-————(I‘s . 1) (hs + 1) X v(allncn acién) ) » .

donde:
d, f, h' = Corresponden a a, b, ¢, respectivamente en los fondos.

Las temperaturas del destilado y de los fondos se suponen constantes,
as{ como también las preslones de las corrientes de salida en comparacién con
las presiones de entrada.

2.4.5 VALVULA

Este médulo consta de una véalvula y de su controladoer. Un controlador
PID es simulado con cualquiera de las siete combinaciones posibles de control.
No estd limitado a sistemas lineales pero s{ a la representaclén de parametros
agrupados debldo a las limitaciones propias del CSMP, ademis Inciuye el
andlisis de estabilidad. Aqui puede ser estudiado el control “feedback"
mediante el empleo de un algoritmo andlogo o digital. Se supone que la vilvula
tiene un comportamiento lineal y su dindmlca estd representada por:
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F=aV Pt ~Po (2.24)

donde:
v+ F = Flujo a travéé de la valvula.
a = Flujo turbulento constante proporcional al &rea de flujo y a la
salida del controlador.

- P1, Po = Presiones superior e inferior a través de la vdlvula.

Puesto que el controlader estd asociado con la véalvula, la mayorfa de
los parametros sigulentes pertenecen al controlador:

1) Nimero de equipos.
2) Flujo constante, «.
3) Constante de proporclonalidad, Xe.
4) Constante de tiempo, Tr. ’

5) Constante de tiempo derivativo, Td.

6) Retraso de llnea controlador-vélvula, Tt.

7} Detector de retraso, St. d
8) Unldades de tiempo para el punto 4 y el punto 7.

9) Localizaclén del detector (numero de corriente).

10} Ganancia de la vilvula, Kv,

11) Tipo de controlador, digital o analbglco.

12) Varlable a controlar (F, P, T, x, ete.}.

13) Tipo de control a emplear (P, PI, PID, etc.).

14} Incremento en el tlempo para el contrelador digital” (sl es
utllizado).

15) Punto de ajuste.

2.4.6 TUBERIA

Por ser el médulo mds senclllo, el retraso de tlempo DLT se lee como
parte del dato de entrada o se calcula empleando la longitud y el diametro de
la tuberfa con el flujo de entrada. Se supone flujo tapén as{ como también el
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flujo volumétrico y-la presién por ser {transmitldos instantdneamente. S1 Z es
una’ variable ‘cualquiera enirando al médulo, entonces su sallda estad dada por:

2y (b- D) (2.25)

L aﬁldas' para t<DLT se ajustan con los mismos valores de las
condiclones iniciales.

Las propledades f{sicas de cada componente individual son evaluadas en
las condiciones individuales. Las propledades de 1la corriente son entonces
avaluadas por medio de la suma de las contribuclones molares de los
componentes presentes. En problemas donde el cambio en las propledades es mas
acentuado, se requiere del programa CHESS, el cual proporciona subrutinas
termodinimicas de ecuaclones de estado.

El sistema PRODYC estd limitado a 20 unidades de equipo y 50 corrientes
de proceso, ademis de 10 tes, 10 funclones caracteristicas y 10 cliclos

de proceso.

2.5 DYNSYL

La estructura general de DYNSYL, desarrollado por Patterson y Rozsa en
1980, se muestra en la Figura 2.2. El programa principal llama a una subrutina
denominada DYN1 para leer la informaclién alfanumérica. Posteriomente, 1la
subrutina integradora DRIVE es llamada para que éste a su vez llame en el
momento adecuado a DYN2 para emplear los médulos de DYNSYL. La subrutina
enmpleada para la integracién es una versién del integrador de ecuaclones
rigidas denominado GEAR y que fué desarrollado por Hindmarsh en 1974.

Para determinar los valores actualizados de las variables de estado
después de cada incremento de tiempo, los médulos unitarios calculan los
valores de las derivadas de las variables de estado que son empleados por el
integrador. Las subrutinas que calculan las propiedades fisicas son llamados
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FIGURA 2.2 ESTRUCTURA GENERAL DE DYNSYL |
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cada vez que se requieren. Al final de cada Intervalo, es declr, después de
varios intervalos de tiempo de Integracién, el integrador regresa al programa
princlpal para que los programas de sallda puedan ser llamados y ejecutar sus

funclones.

La estructura mostrada en la Figura 2.2 es para un acoplamiento completo
de todas las ecuaciones para todas las unidades de proceso. Sin embargo,
cuando se requiere almacenar una gran cantidad de informaclén cuando se simula
un proceso muy grande, puede ser empleado el modo 1nacoplade mostrado en la
Figura 2.3. No obstante, este modo no es tan eficlente como el modo acoplado,
por lo tanto, disminuye significativamente la preclslén de los resultados.

La comunicacidén necesaria entre los médulos y el programa principal es
proporclionada por los comandos COMMON, los cuales contlenen los valores de las
variables de estado, los pardmetros del equipo, la matriz de proceso, as{ como
también otros valores necesarios tal como el nimero de unidades de proceso. Es
definida una matriz de proceso MP(1,J)} en donde los valores son los numeros de
las corrientes que pertenecen a un médulo en particular, slendo i el ntimero de
unidad y j el nunero de corriente. Dicho arreglo tiene una gran flexibllidad.

Los valores de las varlables de proceso son almacenados-en la matriz
S(1, J,k}. Cuando f=1, los valores son los de las variables de estado y cuando
1=2, los valores son los de las derivadas calculadas en los médulos de
proceso. El subfindice | se refiere al numero de corriente. El valor de k=3
indica flujo, k=4 temperatura, k=5 presién y k=6 a k=n las concentraclones de
los componentes., Los valores S(1,J,1) y S{1,3,2) de la corriente J pueden ser
positivos o negativos. Si es negativo, la corriente es de sallda.

Los valores del equlpo y de otros parémetros estin contenidos en la

matriz EP(1,}) donde 1| es el numero de la unidad y J es el nimero del
parametro. Cada unidad puede tener hasta 10 pardmetros diferentes.
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FIGURA 2.3 MODO INACOPLADO DE DYNSYL
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Durante la ejecucidén, el usuario es informado del valor del comando TIME
¥ se le pregunta el tiempo para el primer cambio en las variables de estado.
Dichos camblos se pucden llevar a cabo al simular procesos inestables o al
simular. acciones de control. Ademds, también se realiza la ejecucién de manera
interactiva. Cada vez que el valor del comando TIME excede el tlempo de
simulacién establecido, la ejecucidén se completa.

El DYNSYL fué desarrollado, en primer lugar, para simular procesos en
ciclos de combustible nuclear, sin embargo, Patterson y Rozsa lo modlificaron
para su uso general en procesos quimicos. Es adecuado para la simulaclén
dinémica de una serie de unldades, particularmente aquellas que se encuentran
disponibles en el paquete. Los médulos con que cuenta DYNSYL son 1los
sigulentes:

1) Unidad de transporte para el cé&lculo del equilibrio fisico con
transferencla de calor (liquido-liquido é liquido-vapor).

2) Reactor de tanque agitado.

3) Controlador.

4) Tuberfa.

5) Bomba.

6) Reacter tubular, . -

7) Columna de destilaclén con cendensador y reboiler. .

8

9) Extractor para uranio y plutonio (coextraceién 6 separaclén).

10) Precipitador de plutonio.

Ll

Intercambiador de calor.

11} Concentrador de plutonio.
La utilldad de este programa se engrandece por su representaclén gréafica

y por sus partes interactivas, ademds de que permﬂ:e desarrollar mds médulos
para su expansién.
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2.6 DPS

El Simulador Dindmico de Procesos, desarrollado por Thambynayagam y
colaboradores en 1981, emplea un método de tipo modular para el andllsis del
comportamiento del .régimen dinémico de los procesos quimicos. Muchos modelos,
conccidos como elementos o unidades (combinaciones especificas de elementos)
estin presentes en la 1librerfa del DPS. El usuario puede crear nuevos
elementos e incluirlos en la librerfa. Es posible resolver sistemas de
ecuaciones diferenclales y algebraicas de 1la misma forma que 1o hace un
lenguale de simulacién digital tal como el CSMP. Las entradas y las salidas de
muchos de los modelos son fiujos de proceso; otros modelos, aunque no emplean
flujos de masa, usan flujos de informaclén. Una aplicacién comin, en donde
s6lo se involucran al flujo de informacién, es la simulacién de sistemas de
control empleando funciones de transferencla. La simulacién de sistemas
incluye controles y detectores, por consigulente, involucra tanto a procesos
como a flujos de informacién.

De la misma forma que el PRODYC, el DPS tlene la opcién de obtener la
solucién en el régimen permanente de las ecuacliones propuestas en el modelo
matemadtico. Otra caracteristica importante es su hablilidad de tomar una gran
variedad de pruebas discretas que generalmente se presentan en las industrias
de proceso tales como apertura/clerre de vdlvulas, arranque/paro de- bombas,
etc. El programa interactivo DPS se describird en las sigulentes cuatro

secciones.

1) PROBLEMA
El usuarlo propone el titulo del preblema a resolver, los datos y
especifica el tipo de unldades que desee calcular, asf como también el tipo de

Informacién de la salida.

2) COMPONENTE
En esta seccién, el usuar&o tlen

- nombres a los componentes que
tomaran parte en la slmulacidn, amblén los valores numéricos de sus

propiedades tales como densldad entéip eli1iquido. o del vapor, capacidad
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calorifica, presién de vapor, constantes de equilibrio y pesos moleculares.
Tamblén se permite introducir los datos por medio de polinomios.

3) TOPOLOGIA

El dlagrama de flujo de proceso es representado por medio de un diagrama
de bloques, con interconexiones entre sf, que emplea flujos de proceso as{
como también flujos de informacién de los modelos disponibles del programa
principal. Cada corrlente y cada parte del equipo es representada en el
diagrama.

Los flujos de proceso son denominados monocorrientes o corrlentes de
proceso dependiendo sl contlienen un solc componente o més de un componente,
respectivamente. Los flujos tales como el vapor de un reboller, el agua de
enfriamiento de un condensador o el combustible de un calentador son

denominados monocorrientes.

Los modelos que presenta el DPS son de dos tipos. Los modelos bédsicos,
denominados elementos, son usados conjuntamente con las corrientes de proceso
o asoclados solo con el flujo de informacién. En la Tabla 2.4 se presentan
algunos elementos del simulador DPS. El otro tlpo de modelos, conocidos como
unidades, son mucho mas complicados y estan compuestos de elementos..

La Figura 2.4a muestra un diagrema esquematico de un mezclador y la
Figura 2.4b el diagrama de bloques elaborado por el DPS. Las dos corrientes
que son mezcladas se combinan en el diagrama de bloques por medlo del elemento
STAD antes de entrar a los elementos del tanque TANKQ. La corriente
agua/metanol ST3 entra a STAD dlrectamente en proporcién previamente
establecida en FDMW. Sin embargo, la corriente de entrada de agua ST1 viene de
un cabezal que pudiera estar suleta a fluctuaciones de presién. Por lo tanto,
el elemento vdlvula VALVEPL se agrupa al elemento CVFLOWCO, el cual
proporclona el coeficlente de descarga y la apertura de la valvula. La misma
combinacién de elementos es usada para la descarga de salida. El elemento
LEVELC se agrupa con TANKQ para controlar el nivel del liquldo en el tanque
mientras es alcanzada la presién de la valvula. Lo anterior es indicado por la
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Incorporacion de corriente de proceso

Bomba

Corriante con retraso de tiempo
Vélvula para liquido de proceso
Valvula para liquido exclusivamente
Vélvula para gas de proceso
Vélvula de control para liquido de
proceso cuando el flujo varia

con la caida de presién

Vdlvula de control para gas de
proceso cuando el flujo varia

con [a caida de presién

Vdlvula de control para gas
exclusivamente cuando el flujo

varia con la caida de presion

Funcidn lineal para vélvula de
control

Funcién equivalente para
valvula de control

Coeficiente para valvula de
flujo

Interruptor de flujo de
proceso

STAD
PUMP
PIPE
VALVEL
MVALVEL

VALVEPL

VALVEPL

VALVEPG

MVALEPG

CVLINEAR

CVEQPER

CVFLOWCO

CHCOCK2

Tabla 2.4 Lista parcial de elementos de! DPS.
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B

Indicador de nivel
Controlador

Funcién de transferencia
Comparador

Funcién de transferencia
tipo pulso

Almacenamiento de ceros
Funcién de tamaiio de paso
Funcién tipo rampa
Funclién limite tipo rampa
Funcién tipo pulso
Funcién seno

Punto de burbuja

Punto fijo

Flash Isotérmico

Flash adiabéatico

Flash liquido-vapor

Valor de K para corriente
de proceso

LEVELC
PID
LTRANS

CMPSUM

STRANS
ZHOLD
STEP
RAMP
PLATHB
PULSE
SINE
BPT
DPT
TFLASH
QFLASH

RFLASH

KVALUE

Tabla 2.4 Lista parcial de elementos del DPS (continuacion).
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Valor de K para corrientes
multiples de proceso

Funcién para reaccion quimica
homogénea

Divisor de corriente de proceso
Divisor en equilibrio

Flash en equilibrio

Separador de componentes
Tanque de proceso

Reactor

Compresor

Tangue flash con acumulacion
Columna de destitacién con
balances de masa total y

por componentes
Condensador total
Acumulador

Reboiler

Intercambiador de calor de

tubos y coraza para liquido
de proceso

KVALUEM

ARRH
SPLIT
EQSEP
EQSEPK
CRSEP
TANKQ
REACTL
COMPRESS

FLASHDRUM.

DISTMC

CONDSC

ACCUMUL

REBOILTB

HEATEXMP

Tabla 2.4 Lista parcial de elementos del DPS (continuacion).
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linea punteada de la Figura 2.4b. Para describir 1la topologfa del DPS, cada
cqrriepte y cada elemento es codificado, por ejemplo, el elemento vilvula se
convlérte en "VLDS", el elemento asociado en "CVD" y ST4, STS y ST6 en “IN“,
“OUT" y "PROD", respectivamente.

4) DESCRIPCION

Los datos necesarios para describir el problema de un caso en particular
se compone de las siguientes fases: especificacliones, métodos de calculo,
operaciones y salidas. Dentro de las especiflcaciones se dan las variables y
los parédmetros para el ajuste de valvulas, as{ como también los cédigos de

apagado y encendido del sistema.

Se puede usar una rutina de Integracién propia del DPS, o
alternativamente, el usuario puede ligar cualquier rutina que desee. S1 la
informacién tal como el ‘pasoc de integracidén, la magnitud del error, etc. no es
proporcionada, son empleados valores preestablecldos por el DPS.

. Son descritas 1las secuencias de prueba con respecto al tlempo

tr:;hscu'rr‘!d'c':;; as{ como también acciones tales como el cdlculo del régimen

) permarié}ité,,_la ,1nte§racién alrededor de un periodo de tiempo establecido, el
clér're y' la apertura de valvulas, etc.

Finalmente, el wusuarlo especifica el formato y los simboles a ser
empleados en las salldas grafica y tabular?,

2.7 PROCESOS BATCH Y SEMICONTINUOS

Un proceso batch ¢ semicontinuo (B/SC) es indiscutiblemente un sistema
dinamico, por lo tanto, un programa de simulacién para esta clase de procesos
baslicamente tiene las mismas caracteristicas que poseen los simuladores
disefiados para procesos continuos, Ademis, existen otras caracteristicas que
no poseen los simuladores dindmlcos de procesos continuos y que presentan
clertas ventajas. Dichas caracteristicas son:
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1) CAMBIOS DISCONTINUOS EN EL ESTADO DEL SISTEMA

Frecuentemente, en las operaciones B/SC, el tlempo de proceso es
definldo 1mplicitamente a través de la adqulsicién de un estado establecido
tal como la concentracién de clertas especles, la temperatura o el nivel de un
tanque. Para conformar dichas discontinuidades en las trayectorias de esta&o.
el simulador deberd poseer la capacidad de identificar la frecuencia de las
pruebas, ejecutar la légica adecuada y finalmente Iniclar la integracion.

2) CAMBIOS CONSTANTES EN LA DIMENSION

En los proceses B/SC, el equipo de proceso no slempre estd en
funclonamlento, Algunas unidades pueden ser usadas de manera intermitente,
como resultado de la fluctuacién en la dimensidén y forma de las ecuaciones de
estado que deberdn ser resueltas para dichas unldades. Por otra parte, en un
contexto multicomponente, son empleadas condiciones de proceso y de especies

distintas mientras se lleva a cabo la simulacién.

3) REARREGLO DINAMICO DE LAS TRAYECTORIAS DE PROCESC

En procesos batch es muy comin que varias partes del equlpo puedan
servir para una operacién en particular, Mientras se fija la secuencia de
pasos para un producto dado, un equipo debe estar sujeto a su disponibllidad o
a su prloridad que se le halla asignado. Ademis, los productos- pueden tener
diferentes caracteristicas y, por lo tanto, diferentes propiedades que deberan
ser calculadas. Por lo tanto, la matrlz de proceso no podrad permanecer fija,

por lo que es necesario que se actualice continuamente.

En contraste, con los programas para el régimen permanente, se ha
prestado clerta atencién al desarrollo de programas de simulacién para
procesos B/SC. Existen trabajos realizados para procesos especificos
presentados por Youle (1960), Embury y colaboradores (1977), Overturf 'y
colaboradores (1978) y Miner y colaboradores (1980}. Fruit vy colaboradores
(1974) y Czulek (1982) desarrollaron sistemas de aplicacién general; el
primero se basa en la estructura empleada por GASP IV y el segundb en 1a
estructura de SIMULA 6718, ’ '
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2.7.1 BOSS

El primer simulador de aplicacién general para los procesos B/SC fué
desarrollado por Joglekar y Reklaitis en 1982 y mas tarde por el proplo
Joglekar y colaboradores en 1983. Conocido con el nombre de BOSS y .de
estructura modular, consiste de una serie de modelos individuales de cada una
de las unidades de proceso. Las ecuaclones algebraicas y diferencliales se
resuelven simultaneamente empleando un programa de Integracién Iimplicito
conocido como LSODAR, desarrollado por Petzold y Hindmarsh en 1982, el cual es
adecuado para el ajuste de matrices dispersas. Cada unldad estd representada
por una ecuacién de estado, por un Jacobiano opcxonal'y por una subrutina para
ajuste de prueba.

Cada una de las subrutinas de prueba codifica operaclones légicas de
cada unidad hasta llegar a un punto de declsién en su trayectoria de estado,
por ejemplo, detectan si estd “lleno® 6 ‘'vacfo", "frfo" & "caliente",
" do* &6 " dido", etc. El1 simulador utlliza wuna estrategia de

PaE!

interpolacién especlal para detectar la frecuencla de las pruebas de estado y
realiza decisiones futuras dependiendo del tiempo de prueba de frecuencia
conocida.

El sistema tlene la capacidad de actualizar el vector de estado dinimico
para ordenar eficientemente los cambios en ia dimensién de estado. Estos
camblos se presentan en los procesos B/SC as{ como también en las unidades de
proceso individuales que fluctuan de un estado activo a un estado paslvo y de
un producto a otro.

BOSS ademds reallza programaciones légicas que permiten la seleccién

dinimica de las unidades de proceso basadas en su disponibilidad y en las
prioridades asignadas por el usuario.
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2.8 MODELADO Y SIMULACION DINAMICA DE LA DESTILACION

El incentivo econémico es de gran importancia para la aplicacién de la
simulacién  dingmica en las columnas de destilacién multicomponente para
mejorar éu ”efit:lencvla y ahorrar energia, Mix y colaboradores, en 1977,
estimaron qué ”un ahorrro del 10% en el consumo de energia en los E.U.A., o
sea, 2 X 10 BTU' s, representa un ahorro de 500 millones de délares al afio.
La shnulaclén .dindmica permite al disefiador determimar sl es conveniente
operar’ en réglmen permanente, 81 el equipo de control es el adecuado para una

operé\cl flclente ysila integracién de energia propuesta serd la 6ptima.

El‘ n\odélado dinamico de la destilacién ha recibldo gran atencién como se

observa en 1a Tabla 2.5. Entre estos trabajos existe un acuerdo uniforme con

respecto avlas suposlc.\ones planteadas para llevar a cabo la simulacién, las

i)x Ely liquldo de cada plato presenta mezclado perfecto.

_2) La acumulacién de vapor en los platos es muy pequefia.

3} El retraso en el transporte del liquido y del vapor entre los platos
‘es muy pequefio.

4) La temperatura es uniforme en cada plato.

‘Varlios estudlos demuestran la dinémica que se presenta en los platos
como 1o establece la férmula del vertedero de Francls.

Sin embargo, como se veri mas adelante, se presentan muchas diferencias
en la Integracién numérica de las ecuaciones. Una columna comin se modela
mediante mlles de ecuaclones diferenciales ordinarias (EDD’S), 1las cuales
preséntan un amplio rango de respuesta que va de unos cuantos segundos a
varias horas. En lo que respecta a los sistemas rigidos de ecuaciones
diferenclales ordinarias es muy comin que se inviertan muchas horas en llevar
a cabo la simulacién dindmica, ain en las computadoras mas veloces.
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Destilacion binaria

Modelos aproximados

Sistemas complejos

Destilacién multicomponente

Interaccién de columnas

Procesos de separacitn

Gaerster y colaboradores (1961, 1964)
Huckaba y colaboradores (1963, 1967)

Simonsmeier y colaboradores (1977)

Weigand y colaboradores (1972)
Buffham (1974)

Kim y Friedly (1974)

Mah y colaboradores (1962)
Waggoner y Holland (1965)
Distefano (1968)

Howard (1970)

Ballard y colaboradores (1978)
Ballard y Brosilow (1978)

Motris y Svreck (1981)
Prokopakis y Seider (1980, 1983)
Cook y Brosilow (1980)

Cho y Joseph (1980)

Tabla 2.5 Modelos dindmicos y simulacién de la destilacién.
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2.8.1 SOLUCION NUMERICA

Los slstemas de ecuaclones generados en la simulacién din&mica de la
destllacién son conocldos como sistemas rigidos. Tales sistemas no se pueden
resolver correctamente empleando algoritmos tales como el Runge-Kutta o los
métodos Predictores-Correqtores, debido a que el tamafio de paso madximo de
estos algoritmos depende de la respuesta del sistema. Por esta razén, son

necesarios muchos pasos y mucho tiempo para calcular la trayectoria.

El método alternative para la integracidn de sistemas rigldos es apllcar
el algoritmo de {ntegracién lmplfcito desarrollado por Gear en 1971, el cual
puede tomar tamafios de paso relativamente grandes. Desafortunadamente, cuando
se aplican algoritmos implicltos a la destilacién, se presentan serios

inconvenientes debido, principalmente, a dos razones:

1) Requieren de la solucién de las ecuaciones no lineales en cada paso
de integracién.
2) Requieren de la construcc.\én de la matriz Jacoblana, la cual es

bastante tedlosa de calcuiar

Por lo tanto, el asuntfo se complica mucho cuando se trabaja con varlas
columnas interconectadas entre sf..:.w .00

En 1973, Ballard y Brosilow integraron las ecuaclones MESH empleando un
Runge-Kutta seml-implicito de ségundo orden y un Euler modificado para estimar
los errores de truncacién., De 1986 ‘a 1983, Prokopakis y Seider aplicaron un
Runge-Kutta semi-implicito modificado denominado SIRK,

En 1978, Ballard y colaboradores compararon cinco casos empleando el
Runge-Kutta semi-impliclto y el método del trapezoide como 1lo describe
Holland. En cada paso, fué simulada una hora de régimen dinimico empleando un
tamafio de paso variable, el cual no era mayor a un minuto. Los resultados
presentados en la Tabla 2.6 muestran el éxito relativo del método semi-
implfcito Runge-Kutta¥.
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Separador de
Ca/c4

Prefraccionador
Fraccionador
da gas

Separador de
gas natural

Separador de
gas natural

30

21

80

65

65

20

20

Rendimlento
del reboller

Relacién de
alimentacion

Relacién de la
corriente lateral

Composicién de
la alimentaclén

Relacién de
atimentacién

0‘53_

0.27
Sin convergencia
Sin convergencia

5.50

0.30

3.00

3.00

2.80

Tabla 2.6 Comparacion de Ias técnicas de solucién.
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En el sigulente capitulo se mostrard brevemente un estudio acerca del
sentrol “feedback® y los distintos controladores que son mds corunmente
itilizados en este tipo de sistema, la comparacidén de respuesta de algunos de
1105 ¥ su aplicacién en los ciclos de contreol de variables, as{ como también
los sistemas operativog para control en tiempo real, deblde a que son 1la base
‘undamental para mantener una operacién dptima del equips y de los pardmetros

jue intervienen en la simulacién dindmica de los procesos quimicos.
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3.1 INTRODUCCION

Los sistemas de control se han desarrollado rapidamente, volviendose
cada vez mas versatiles y complejos. Incluso, son auxillares fundamentales de
los Ingenieros Quimicos para mantener el Sptimo funclonamlento de los procesos
industriales. Ademis dichos sistemas han llegado a ser pleza clave para una
operacién rentable dentro de las plantas de proceso. Su evoluclén ha sido tal
que incluso personas que se desempeflan en la industria de procesos y que no
tienen nada que ver con la Ingenierfa, pueden operarlos sin tener un

conocimiento previo acerca del tema.

Debido al gran aumento en los costos de energéticos, a la limitada
disponibilidad de materias primas y a las estrictas medidas amblentales y de
seguridad, las industrias, en el momento actual, trabajan con operaciones cada
vez mis rigurosas que en el pasado. Estes factores son el pilar en donde se
desenvuelven el disefio, la seleccion, la operacién, el mantenimlento y la
optimizacién de los sistemas de control de procesos.

Por otra parte, en la actualldad, el punto clave en las industrias de
procesos quimicos es la productividad y en el futuro seguramente se dard mayor
énfasls a esta cuestlén.

Finalmente, una de las razones por el Interés en el control de procesos

es debido a que los Ingenieros han visto al desarrolle del control como una
alternativa para una mayor productividad.
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CAPITULO I8

ANALISIS DE RESPUESTA Y CONTROL DE LOS PARAMETROS
INVOLUCRADOS EN UN PROCESO QUIMICO



3.2 CONTROL “FEEDBACK"

Considérese el proceso generalizado que se muestra en la Figura 3.1a, el
cual posee una salida y, un disturbio d y una varlable manlpulable m. El
disturbio d, tamblén conocido como carga o carga del proceso, cambia de una
manera impredecible y el objetivo del control es mantener el valor de la
sallda y en un valor deseado. La accién del control “feedback" se lleva a cabo
de la sigulente manera:

1) Mide el valor de la salida (flujo, presién, nivel de liqulido,
temperatura, composicién) mediante un instrumento de medicién adecuado y se lo

asigna a y,.

2} Compara el valor y, con el valor deseado y,, (set point o punto de
ajuste) que se quliere obtener para el proceso. Calcula la diferencla,
desviacién o error de la sigulente forma:

€= Y ~ % 3.1

3) El valor de la desviacién € se le envia al controladoer principal. El
controlador cambia el valor de la variable manipulada m para reducir la
magnitud de la diferencia €. Por lo general, el controlador no altera
directamente la varlable manipulada, sino que es usado otro instrumento
(comunmente la valvula de control) conocido como elemento final de control. La
Figura 3.1b muestra lo descrito anteriormente.

Al sistema de la Figura 3.1a se le conoce como "sistema de ciclo
ablerto”, en contraste con el sistema de control "feedback" de la Figura 3.1b
al cual se le conoce como "sistema de ciclo cerrado". Cuando el valor de d
cambia, la respuesta del primer sistema se le denomina “respuesta de clclo
ablerto”, mientras que a la segunda Se le conoce como “respuesta de ciclo
cerrado”€.
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La Figura 3.2 presenta algunos eJjemplos de sistemas de control

“feedback®.

1) Control de flujo.- En las Figuras 3.2a y b se muestran dos sistemas
“feedback” para mantener el flujo F en el valor deseado F,,.

2) Control de presién.- El sistema "feedback® de la Figura

1la presién de

los gases en el tanque a un valor deseado P.p.

3.2c mantiene

3} Control de nivel de liquido.- Las Flguras 3.2d y e nmuestran dos

sistemas "feedback" empleados para el control de los niveles de

columna de destilacién y en su tanque acumulador de condensados.

liquido en la

4} Control de temperatura.- El sistema de la Figura 3.2f mantiene la

. temperatura de la corriente calliente de salida a un valor deseado T,p.

S5) Control de composicidén.- La composicién es la varlable controlada en

el sistema de mezclado de la Figura 3.2g. El valor deseado es C,,.

Para simplificar la representacién de un sistema “feedback" se utiliza

un circulo que sustituye al mecanismo controlador, el cual puede contener las

sigulentes abreviaciones:

FfC para
PC para
LC para
TC para
CC para

control de flujo.

control de presién.

control de nivel de liquido.
control de temperatura.

control de composicidn.

asi como también cuadros que sustituyen al finstrumento de medicién

y a la

transmisién y que contlenen las abreviaciones LT, TT, PT, FT y CT. Las Flguras

3.3a ¥y b son equivalentes a las Flguras 3.2b y d, respectivamente.
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FIGURA 3.2 EJEMPLOS DE SISTEMAS FEEDBACK

(b) CONTROL DE FLUJO

(¢) CONTROL DE PRESION {d) CONTROL DE NIVEL DE LIQUIDO

PD = PRESION DIFERENCIAL,
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FIGURA 3.2 EJEMPLOS DE SISTEMAS FEEDBACK
(CONTINUACION) |

(e) CONTROL DE NIVEL DE LIQUIDO () CONTROL DE TEMPERATURA -
F1,Ct ‘MECANIOUO OF CONTROL
o
+ %
Gn
[+
F2,C2

{9) CONTROL DE COMPOSICION

PD = PRESION DIFERENCIAL
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FIGURA 3.3 REPRESENTACION SIMPLIFICADA DE
LOS CICLOS DE CONTROL FEEDBACK '

(b)



Por lo tanto, los elementos bésicos de un ciclo de control “feedback”
son los sigulentes:

1) Proceso.- El equipo junto con las operacliones unitarias fisicas o
quimicas que se llevan a cabo (tanques, intercambiadores de calor, reactores,
columnas de destilacién, etc.).

2) Instrumentos de medicién o medldores.- Por ejemplo, termopares para
temperatura, diafragmas para presién o nivel de liquido, placas de orificio
para flujo, cromatégrafos de gases o analizadores espectroscéplcos para
composicién, etc.

3) Transmisor y lineas de transmlisién.- Utilizados para cambliar la sefial
del medidor, llevar la sefial del instrumento de medicién al controlador y
enviar la sefial de control del controlador al elemento final de control. Estas
lineas pueden ser neumiticas (aire comprimido o lfiquido) o eléctricas.

4) Controlador.- Incluye también la funcién del comparador. El
controlador .es la unidad légica que decide en cuinto se debe cambiar el valor
de la variable manipulada. Requiere la especificaclén del valor deseado (set
point).

5)>‘Elemento final de control.- Generalmente es una vélvula de control.
Este es el instrumento que recibe la sefial de control del controlador para
llevar a cabo el ajuste fisico del valor de la variable manipulada.

El comportamiento de cada uno de estos elementos puede ser descrito por
una ecuacién diferencial o una funcién de transferencla equivalente20 .

En otras palabras, un cliclo biasico de control “feedback" consta de un
instrumento de medicién que detecta la variable en estudlo, un transmisor que
convierte la sefial del medidor en una sefial neumdtica o eléctrica equivalente,
un controlador que compara esta sefial con el set point produciendo una sefial
de .control apropiada, y, finalmente, un elemento final de control que cambia
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‘el /valor .de la.variable manipulada. Por lo geperal, el elemento final de
control es una valvula de control operada con aire que abre y cierra para
cambiar el flujo de la corriente manipulada.

El instrumento deﬂmedlclén. el transmisor y la valvula de control se
encuentran localizados en el equipe de proceso, o sea, en campo. El
controlador generalmente se localiza scbre un panel en un cuarto de control

que se encuentra a clerta distancia del equipo de proceso.

La mayorfa del equipo de control wusado en plantas quimicas y
petroquimicas es neumdtico o electrénico. Los instrumentos neumaticos const‘an
de dispositivos mecénicos como los diafragmas. Funcionan por medic de una
corriente de aire de instrumento entre 20 y 25 psig. Por lo general, aceptan
una sefial de entrada de 3 a 15 psig de aire a presién y producen sefiales de
salida alrededor del mismo rango. Los controles neumiticos son ampliamente
utilizados por su seguridad, bajo costo y por ser a prueba de explosiones. El
ultimo factor puede ser extremadamente importante en muchas plantas de
proceso.

Los instrumentos de control electrbryllyco son bAsicamente computadoras
analégicas de fabrleacion especlai constituidas por clrcuitos en estado
s6lido. Funcionan con voltajes de 117 volts C.A. o de 24 volts C.D. El tipo de
seflales de entrada y de salida varia de un fabricante a otro. Laos instrumentos
electrénicos son mucho mis caros que los neuméticos, en ocasiones por un
factor de 2. Su uso se justifica cuando del cuarto de control se localiza a
una distancia considerable del proceso o cuandp se requiere de una transmisién
1nstaqt.’snea de sefiales entre el proceso y el cuarto de control.

En un sistema neumatlico,tl:la';:l‘:u\;érfa":dé plastico o de metal que conecta

el transmisor al controlador y el controlador a la vdlvula representa el
retraso dindmico en el ch:l. !

. Cuando son usadas grandes longltudes

de tuberia, " los retrasos Cen1a” transmisién pueden llegar a ser muy

signn‘lcatlws Yy dlsmlnulr el’ ontrol de clclos instanténeos, por ejemplo, en
¢iclos de control de fl.u.jo y en algunos clclos de control de presién.
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Los sistemas neumaticos son los dispositivos con los que estin méas
familiarizados los Ingenieros Quimicos, debido a que slguen siendo utilizados
extensamente en las Industrias de proceso. Todos los conceptos del analisis y

disefio de estos sistemas se aplican a los sistemas electrénicos.

Finalmente, tamblén localizado en el cuarto de control estd el
instrumento de operacién manual/automidtico. Durante el arranque o bajo
condiciones anormales, el operador tlene que ajustar la posicién de la valvula
de control por si mismo en lugar del controlador. En la posicién "manual”, el
operador puede mover la véilvula por medio de una perilla (un regulador de
presién en un sistema neumdtico o un potenclémetro en un sistema electrénico).
En la posicién "automdtico", la seflal de salida del controlador se diirige a la
vdalvula. La perilla sobre el panel de control regula el set point del
controlador?3.

3.3 CONTROLADORES

Entre el instrumento de medicién y el elemento filnal de contrel se
encuentra el controlador. Su funcién es recibir la sefial de salida medida
Ya(t) ¥ compararla coen el set point y,, para producir una sefial actuante c(t),
de tal forma que regresa la salida al valor deseado y,,. Sin embargo, la
entrada al controlador es el error €(t) = y,, ~ y, (t) y su salida es c(t). Los

- distintos tipos de controladores “feedback® difieren entre s{ en la forma como
relacionan €(t) con c{t).

La sefial de salida de un controlador “feedback™ depende de su

construccién, la cual puede ser una sefal neumitica (alre comprimido) para

controladores neumiticos o eléctrica para controladores electrénlcos.
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“Los controladores “feedback que existen son:

1) Control proporcional.

2) Control integral.

3) Control derivativo.

4) Control proporcional-integral.

5) Control proporclonal-derivativo.

6} Control proporcional-integral-derivativo.

De todos ellos, los mis comunes son el proporcional, el proporcional=
Integral y el proporcional~integral-derivativo. ~Los detalles de su
construceclén difleren de fabricante a fabricante, sin embargo, sus funciones

son esenclalmente las mismas.

3.3.1 CONTROL PROPORCIONAL
Su salida actuante es proporcional al error:
c(t) = K, €(t) + o (3.2)

donde:

K. = Ganancia proporcional del controlador.

¢, = Sefial de referencla del controlador, o sea, la sefial actuante
cuando € = 0.

Un control proporcional se describe por el valor de su ganancla

proporcional K. o por su Banda Proporcional PB equivalente:

100
PB = (3.3)
<

La banda proporclonal genera el rango alrededor del cual el error debe
camblar para llevar la sefial actuante del controlador a su valor m&ximo.
Comunmente, 1 = PB = 500. La Figura 3.4a muestra la acclén del controlador
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para e(t) = y,, - 3 {t).

Si K, es grande, PB ser& pequefio y visceversa. La ganancla puede ser
positiva o negativa por ajuste de un selector que se encuentra en el
controlador. Una ganancia positiva aumenta la salida del controlador cuando la
sefial del proceso dismlnuye {controlador de accién inversa}. Para una gananclia
negativa, la sallda del controlador disminuye, as{ como también la del proceso
(controlador de acclién directa). El signo correcto de la ganancla depende de
la acclén del transmisor {generalmente es directa), de la acclén de la valwvala
(apertura o cierre} y del efecto de la variable manipulada sobre la variable
controlada.

Por ejemplo, supéngase que se desea controlar la temperatura de un
intercamblador de calor con una valvula de apertura. El transmisor de
temperatura es de acclén directa, es decir, cuando la temperatura aumenta, la
sallda del transmisor aumenta. Se qulere disminuir el flujo de vapor cuando la
temperatura aumenta, por lo tanto, la salida del controlador disminulra cuando
la temperatura se incremente. Sin embargo, el controlador ser&4 de acclén
inversa.

Si se enfria en lugar de calentar, entonces el flujo enfriado debers
incrementarse cuande la temperatura aumente. Ahora blen, ‘la accién del
controlador seguir4 siendo inversa si la valvula de control se cambia por una
vAlvula de clerre para asegurar el miximo enfriamiento.

Una de las cuestlones mis importantes que deben examinarse al ajustar un
ciclo de control “feedback” en un proceso es que la accién del controlador sea

correcta?®®,

Por otra parte, definiendo la desviacién c’{t) de la sefal actuante
cono:

¢ L) = elt) - ¢, ' (3.4)
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¥y tomando a:

3.5)

ct (t) =
se o#ﬁlex;eA ic1én ‘de transferencla para un control proporcional:
e sy (3.6)

3.3.2 CONTROL INTEGRAL (REAJUSTE)

La accién proporclonal mueve la valvula de control en proporcidén directa
a la magnitud del error. La accién integral mueve la vdlvula en base al tlempo
integral del error como se muestra en la Figura 3.4b:

e{t) = I e(t) dt + c, (3.7)

donde:
T; = Constante de tlempo Integral o de reajuste, min.

Si no hay error, la sallda del controlador no moverd la valvula de
control. Como el error puede ser positivo o negativo, la 1lntegral del error
aumentard o disminuird la sallda del centrolader dependiendo de la accién de
dicho controlader (directa o lnversal. '

Muchos controladores son callibrados en minutos/repeticién, un término
que se deriva de una prueba que consiste en enviar al controlador una sefial de
error constante de 1 psi y aobservar cudnto tiempo le toma a la accién integral
producir una salida de 1 psi (repitiendo la misma accién que haria un
controlador proporclonal con una PB de 100). Sin embargo, se deben tomar
clertas precauclones en el ajuste de este tipo de controladores, debldo a que
alguncs fabricantes calibran sus I(nstrumentos  en repeticlones/minuto, el

término recf{proco del usado aquf.
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La. finalidad basica de la accién integral es llevar al proceso a su set
polnt cuando se presenta un disturblo. Esto es conocido como “error cero®. La
aceién integral o de reajuste no es muy preferida debldo a que aumenta la
oscilacién del ciclo de control y lo lleva a la lpestabilidad. No obstante, se

le requiere para eliminar el error del régimen permanente.

La funcién de transferencia de un control integral es:

G,(s) = K o s (3.8)

3.3.3 CONTROL DERIVATIVO

El propésite de la acclén derivativa, también conocida como acclén
anticipatoria, es la de predecir en el proceso el camblo de error. Su salida
actuante es:

d .
clt) =K. 1 —d-i— +q (3.9)

donde:
Tp = Constante de tiempo derivatlvoe, min.

En teorfa, la accién derivativa slempre propercicnard una respuesta
dinamica en muchos ciclos, sin embargo, en algunos otros, surgen problemas que
hacen del uso de esta accién indeseable. La funcién de transferencia para un
control derivativo ideal es:

G(s) =Kk § s (3.10)

Fisicamente, es imposible llevar 2 cabo una acclén derivativa perfecta,
ademis de que la accién derlivativa ideal ne puede ser reallzada como tal. Las
unidades derivativas ¢ unidades con retraso de carga son empleadas para
conseguir una accién derivativa aproximada. La Flgura 3.4c muestra la accidn

69



oL

Yo @
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de un control derivativo ldeall3. En el dominio de Laplace, su funcién de
transferencia esti dada por la sigulente expresién:

Ty s +1

Gels) = K sl ;3.11)

donde:
a = Constante de controles comerclales cuyos valores van de 1/6 a 1/20.
3.3.4 CONTROL PROPORCIONAL-INTEGRAL (PI1)

Conocido comunmente como control proporclonal mas reajuste. Su sefial
actuante relacionada con el error esta dada por la sigulente expresion:

S
c(t) = K. e(t) + ! e(t) dt + ¢ (3.12)

El tiempo de reajuste ¥; es un pardmetro ajustable y, en ocaslones, estd
expresado en minutos por repeticién. Generalmente, estd en el rango de 0.1 =
Ty = 50 min. ’

Algunos fabricantes no callbran sus controladores en térmlnos de t; sino
usando su reciproco 1/t; (repeticiones por minuto), el cual es conocido como
relacién de reajuste.

En este punto serfa convenlente examinar el origen del término
“reajuste". Considérese que el error cambla en un orden de magnitud €. La
Figura 3.5 muestra la respuesta de la salida de un controlador, calculada por
medic de la ecuacién (3.12). Obsérvese que iniclalmente la salida del
controlador es K. € (la contribuelén del término integral es cero). Después de
un pericdo de T; minutos, la contribucién del término integral es:
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T

I 4
ls(t) dt»sTe T =K € (3.13)

esto es, la accién del control integral "repite™ la respuesta de la accién
proporclonal chha repetlcién se lleva a cabo cada 7; minutos y le ha dado su
Anombre al rea_juste de Uempo Por lo tanto, el tlempo de reajuste es el tiempo
que neceslta el ‘controlador para repetir la acclén proporcinal iniclal
cambiando asf su sal'ida.

La accién integral provoca en la salida del controlador c(t) un cambio
proporcional al error existente en la salida del proceso. Por consigulente,
dicho controlador puede eliminar incluso pequefios errores.

De la ecuacién (3.12) es ficil demostrar que la funclén de transferencia
de un contrel propercional-integral estd dada por:

G.(s) = K, [1 + -1—] (3.14)

T S

El término integral de un control PI provoca que la sallda continue
cambiando mientras exista un error. A menudo, los errores no pueden ser
" eliminados réplidamente y dan suficlente tiempo para producir valores mas y mis
grandes - para -el: término integral (por ejemplo, una valvula completamente
abierta o cerrada). A -esta condiclén se le conoce como efecto sobreintegral.
Inclusoisi el. error regresa a cero, la accidén del control seguird actuando. Un
controlador PI necesita de herramientas especlales para poder contrarrestar el
efecto sobrelntegral2e.

Por otro lado, probablemente el 75% de los controles “feedback"
utilizados en plantas quimicas son de este tipo. La accién integral elimina el
error en el régimen permanente. Entre mis pequefia sea la constante de tiempo
integral T;, el error serd eliminado mas répidamente. Si el sistema llega a

. ser bajoamortliguadoe, entonces t; es reducida, pero si se reduce demaslado el
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cicle se vuelve inestablel?.

[T
3.3.5 CONTROL PROPORCIONAL-DERIVATIVO (PD)

La accidén derivativa es usada cuando el proceso tiepe un gran nomero de
‘elementos almacenados y, por lo tanto, presenta un retraso considerable de
transferencia. Esta accién no puede ser usada individualwente, sin embargo, se
puede combipar con 1a acclén proporclonal ¢ con la acclén properclonal-
integral. Como 1a aceclén lIntegral, la acclén derivativa en muches
controladores PD varia con la ganzneis del control.-La salida actuante es\‘.&

dada por la sigulente ecuacién:

d
clt) =K, elt) + K 5 '-E-:—- + g (3.15)

¥, por lo tanto. su funcién de_transferenclia es:
Gls) =K, (1 +.7 s) (3.16)

donde:

1p = Constante de tiempo derivativo, min.

La gran ventaja de incluir la acclén derivativa al control proporcienal
es .el Incremento de la ganancia sin producir una oscilacién excesiva,
Frecuentemente, es posible que el efecto de la acclén derivatlva al control
proporcional permita un incremento suficlente de ganancla para reducir el
desplazamiento (offset) como lo hace la accién integralls,

3.3.6 CONTROL PROPORCIONAL~INTEGRAL-DERIVATIVO (P1D)
En la prictica industrial es comupmente coneocldo ceme control

proporcional mas reajuste mas relaclén. La sallda actuante de esie controlader

es:
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' B : L0 de EEE -
clt) =K, e(t) + Iem O R (3.17)

donde:
Tp = Constante de tiempo derivativo, min.
Ty = Constante de tiempo integral, min é min/repeticién.

Con la presencia del térmlno derivativo, de/dt, el control PID anticlpa
el error que se presentara en el futuro y aplica una accién de control que es
proporcional a la relacién de camblo en el error. Debldo a esta propiedad, la
aceién del control derivativo, en ocasiones, se le conoce come “control
anticipatorio”. En contraste, los principales inconvenientes de la acclén
derivativa son:

1) Para una respuesta con error constante no se lleva a cabo el control

debido 2 que la derivada del error con respecto al tiempo es cero (desdt = 0).

2) Para una respuesta dlstorclonada con error cercano a cero puede
calcular derivadas de orden superior y producir una acclén de control que no
es necesaria®,

Los controles PID son utilizados en ciclos de control en donde la acclén
derivativa ayuda a compensar un retraso en algin lugar del ciclo. Se emplean
en ciclos de control de temperatura en donde el efecto adverso del retraso en
un termopar y en su capucha térmica puede ser parcialmente reducido por la
accién derivativa. El1 control detecta el movimiento anticipandose al error y
comienza a actuar sobre la valvula de control, a diferencia del control P 6
PI.

El problema principal con 1la accién derivativa es que amplifica
cualquier disturblo en la sefial de proceso produciendo fluctuaciones en la
posicién de la vélvula de control. Por lo tanto, la accién derivativa es

utilizada Unicamente en sefales que estin practicamente 1llbres de
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perturbactones, por ejemplo, en ciclos de temperatura y de presién de gases.
Nunca es usado en ciclos de control de fluJo y rara vez en cicles de control
de nivell3, '

Finalmente, la funcién de transferencia de este tipo de control es:

\ 1
Ge(s) = K, [’14- s + 5 s] (3.18)

3.3.7’ COMPARACION DE RESPUESTAS DE LAS ACCIONES DE CONTROL
CONTINUO

Para resumir la discusién hecha anteriormente sobre los distintos tipos
de controles existentes, se muestra en la Flgura 3.6 el comportamlento de
algunos de ellos, en donde la respuesta de un proceso de dos etapas con
constantes de tiempo fguales para un cambio de paso unitaric en la carga se
compara para cuatro acclones de control que son: P, PI, PD y PDI, ajustados

para dar el mismo grado de amortlguacién.

1) PROPORCIONAL (P)

Puede ser considerado como el caso baslco, el cual da una respuesta
proporcionando una desvlacién mdxima, un perfodo moderado de oscilacién y un
desplazamiento méximo.

2) PROPORCIONAL-~INTEGRAL (PI)

EL control no muestra desplazamiento, sin embargo, la eliminacién del
mismo da por resultado una mdxima desviaclén y un largo perfodo de oscilacién,
debido al efecto de lnestabilidad de la acclén integral. Por lo tanto, al
control se le debe reducir la ganacia proporctonal.

Por otro lado, la combinacidén del control proporcional e Integral

proporciona los siguientes efectos en la respuesta de un sistema de ciclo
cerrado:
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; a) El orden de la respuesta se {incrementa (efecto de la acclén
integral). '

b) Se elimina el desplazamlento u offset (efecto de la accién integral).

c} Como la constante K, se incrementa, la respuesta se vuelve
instantdnea (efecto de la accién proporcional) y més oscilatoria para cambios
en el set polnt, o sea, se incrementa la relaclén de decalmlento y el
overshoot (efecto de la accién integral). Valores grandes de K. provocan
respuestas myy sensibles que pueden ]llevar a la lnestablilidad.

d) Como disminuye t;, la respuesta llega a ser mis rapida pero mis
oscilatoria con relaciones de decaimiento y overshoots mis altos (efecto de la
accién integral).

3) PROPORCIONAL-DERIVATIVO (PD)

El control lleva al sistema al valor final de régimen permanente en el
tiempo mis corto con la desviaclén méxima més pequefla. EL desplazamiento
residual es mis pequefio que en el control proporcional por s{ solo. Estos
efectos se deben a la estabilidad adiclonal proporcionada por la accién
derivativa, la cual generalmente permite un incremento considerable en la

ganancla proporcional.

4) PROPORCIONAL-INTEGRAL-DERIVATIVO (PID)

Este tipo de control es una mezcla entre las ventajas y desventajas de
un control PI y las ventajas del control PD. No hay desplazamiento debido a la
accién integral y al efecto establlizador de la accién derivativa que permite
un incremento en la ganancla, para reducir la maxima desviacién y aumentar la
velocidad de respuesta comparada con los controles P y Pl. El efecto
desestabllizador de 1la accién integral, sin embargo, no permitird tal
incremento en la gananclia como en un control PD, por lo que la desvliacién
mixima y el tlempo de restablecimlento no son tan efectivos como en un control
PD.

La comblnacién de las tres acclones de control en la respuesta de un

clclo cerrado posee las mlsmas caracteristicas dinédmicas que un control PI.
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ESTA TESIS MO DEBE
SALR DE LA BIBLIOTECA

La presencia del control integral disminuye la respuesta del ciclo de un
proceso. Para incrementar la velocldad de la respuesta, se puede aumentar el
valor de la ganancia K. del controlador. No obstante, si se incrementa
demasiado K, para obtener una velocldad aceptable, la respuesta se vuelve mis
oscilatoria y puede caer en la inestabilidad. La introduccién de la accién
derivativa proporciona estabilidad al sistema. Por lo tanto, se puede obtener
una velocidad de respuesta aceptable si se selecciona un valor aproplado para
la ganancia K., y si se mantienen valores moderados de overshoots y de
relaciones de decaimiento.

El control integral se ha omitido de esta comparaclén debido a que esta
accién se lleva a cabo en procesos de poca capacidad. El efecto del control
integral en un proceso del tipo considerado anteriormente serd relativamente
pobre (desviacién méxima amplia y restablecimiento pequefio}] y poco
representativo.

Es \Importante tomar en cuenta que lo dicho anteriormente es una
generalizacién y, por lo tanto, se pueden presentar excepcliones en algunos
sistemas, sin embargo, las caracteristicas basicas de la ellminacién del
offset por la accién integral y un incremento en la velocidad de respuesta de
la accién derivativa son fundamentales.

La cuestién sobre qué tipo de combinacién de acciones debe usarse en una
aplicacién en particular no es aquella que pueda ser dada por una respuesta
deflnitiva. Idealmente, el controlador mas simple que proporcione un control

adecuado es el que se requiere, desafort te, a no es posible
asegurar por adelantado que serd el mids efectivo para una aplicacién dada.
Esto se puede llevar a cabo solo si la aplicacién es relativamente simple o si

se dispone de informacién suficiente en aplicaciones similares.

La importancia del disefio del sistema de control para satisfacer las
caracteristicas del proceso no debe pasarse por alto, sin embargo, debe
tenerse en mente de que la seleccién del controlador depende de 1los
requerimlentos de operacién del proceso y de la tolerancia permitida, por

79



ejemplo, valores miaximos permitidos para el offset, la desviacién y el tiempo
de restablecimiento. Si el offset no puede ser mantenido en dlcho valor,
entonces debe de ser incluida la accién integral en el control puesto que ésta
es la Unica manera de elimlnar o reducir el offset en presencla de camblos
significativos en la carga. La necesidad de la acclén derlvativa serd dictada
por la desviacién maxima y/o por el tiempo de restablecimiento. Si un offset
pequefio no es critico para la operacién, entonces se puede omitir la acclén
integral y el uso de la acclién derivativa dependerd de otros factores y de si
puede ser obtenido un offset pequefio a partir del control proporcicnal sin un
incremento en la gananclia, generalmente dada por la incorporacién de la accién
derivativa. Debe apreciarse que algunas de estas consideraciones pueden ser
relativamente poco significatlvas para el disefio, sin embargo, esto solo puede

ser determinado cuando el proceso es puesto en operaciénls.

3.4 CICLOS DE CONTROL DE VARIABLES

:Los ciclos de control mias comunes son los de nivel, flujo, temperatura y
presiéon. El tipo de controlador y sus ajustes utllizados en un sistema
generalmente son los mismos para cualquier otro. Por ejemplo, muchos ciclos de
control usan controles PI con una banda proporcional amplla y una aceién
integral instanténea.

Aqui son descritos algunos de estos ciclos y debe de tenerse en cuenta
que su descripcidén estd basada en la experiencla.

1) CICLOS DE CONTROL DE FLUJO

Los controles PI son los empleados casl exclusivamente. Se utillza una
banda proporcional amplia (PB = 150) o una ganancia minima para reducir el
efecto de disturblo de la sefial de flujJo. Dicho de otra manera, la presién
diferenclal cambla contlnuamente debido a la turbulencla del flujo. Tamblén es
usado un valer bajo de la constante de tliempo integral o reajuste (r; = 0.1
min/repeticién) para conseguir un rastreo instanténeo del set point.
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2) CICLOS DE CONTROL DE NIVEL

La mayoria de los nlveles de liquido representan el recuento material
utilizado como capacidad de compensacién. En estos casos, no importa dénde se
encuentra el nivel cuando se localliza entre niveles miximos y minimes. Por lo
tanto, frecuentemente son usados los controles P en estos clclos deblido a que
proporcionan un control de nivel promedio.

Por ejemplo, supdéngase que el nivel es ajustado por una véalvula de
control que regula el flujo del 1liquido fuera del tanque. La banda
proporcional se ajustara para que la valvula cierre cuando el nlvel halla
llegado a un valor minimo establecido y abra cuando el nivel halla alcanzado
su valor miximo. Si los niveles méximo y minlmo son el rango del transmisor de
nivel, entonces se utilizar4 una banda proporcional de 100 (ganancia de 1). El
set point se ajustard a un nivel del 50% (sefidl de 9 psig) y el controlador
serd reajustado en 9 psig. Por "reajuste® se debe entender la callbracién en
*cero® del controlador para camblar la sefial predispuesta y proporcionar la
sefial de sallda deseada cuando el error es cero. As{, la salida del
controlador irad de 3 a 15 psig al igual que la del transmisor. Si se emplea
una valvula de apertura, el controlador mantendra la véalvula cerrada cuando el
nivel sea minimo y ablerta cuando el nivel sea méaximo,

Si se desea mantener el nivel en un 30 a un 80% del rango del
transmisor, se debe de ajustar la banda proporcional en S0 (ganancia de 2) y
el controlador en 9 psig con un nivel y un set point de S5%.

3) CICLOS DE CONTROL DE PRESION

Los ciclos de presidn varlan de ciclos instantineos , como en el control
de flujo, hasta ciclos lentos, parecidos al control de nivel. Un ejemplo de
un clclo de presién instantaneo es el de una vélvula de estrangulaclén que
actua sobre un flujo de vapor en un tanque. La valvula tiepe una accién
directa sobre la presién, por lo que el control puede llevarse a cabo. Un
eJemplo de un ciclo de control de presioén lento es cuando la presién se
mantiene por estrangulacién de! flujo de agua a un condensador. El flujo

cambia el AT para llevar a cabo la condensacién en el condensador. Por lo
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tanto, la dindmica de la transferencia de calor y el retraso del flujo de agua
a través de la coraza del condensador son introducldos en el cicle de control

de presién.

4) CICLOS DE CONTROL DE TEMPERATURA

Los clclos de control de temperatura generalmente son lentos, debido a
los retrasos del medidor y de la transferencla de calor en el proceso. Los
controles frecuentemente usados en estos cleclos son los PID's. La banda
proporcional se ajusta en un rango entre 50 y 100 dependiendo del tipo de
transmisor, del tamafio de la valvula de control, etc. El tiempo de reajuste es
del mismo orden que la constante de tlempo de proceso. En otras palabras, para
una respuesta de proceso instantdnea, se puede ajustar una T; pequefla. La
constante de tiempo derivatlivo en ocaslones se ajusta como una constante de
tiempo de proceso de cuarto orden, dependiendo de la magnitud del
disturbiol® 19 |

3.5 SISTEMAS OPERATIVOS PARA CONTROL

Un sistema operativo es un programa Interactivo, generalmente
proporcionado por un proveedor junto con la instalacién del equipo de cémpute.
Lo anterlor caracteriza a una miquina virtual, esto es, todos los componentes
utilizan el mismo sistema operative. El sistema operativo proporciona una
interface de alto nivel entre el usuario y la computadora.

Los sistemas operatlvos modernos poseen una estructura ilndependlente con
un nucleo de caracteristlcas basicas junto con dispositlvos periférlcos para
proporctonar elementos més sofisticados.

Los sistemas operativos en tlempo no real, tales como UNIX, DOS y algunos
mis, generalmente son programas estandarizados en lo referente a comandos y
estructura de los mismos, a pesar de que el cédigo de cada uno de ellos debe
de ser preparado para satisfacer los requerimientos propios del equipo en que
reslden.
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Los sistemas operativos en tiempo real, por otra parte, son sistemas
altamente espec{ficos y normalmente son elaborados por la Compafifa fabricante
del sistema, esto es, en la actualidad, no existen programas estandarizados.
Los programas en tliempo real generalmente son incluidos en el sistema en que
residen, y bajo esta consideracién muchos de ellos son ejecutados por el

control del sistema operativo.

Los sistemas en tlempo real responden a acclones externas y, como
consecuencia, generan sefiales en Intervalos regulares o instantdneas. Los
procesos en tiempo real son ciclicos, esto es, se llevan a cabo a intervalos
regulares de tiempo o presentan una respuesta inmediata a acclones externas.
En ambos casos, la interrupcién permite la ejecucién: el proceso inicia un
nuevo ciclo seguido de una interrupcién de tiempo, mlentras que la siguiente
ejecucién inicia un nuevo ciclo seguido de upa interrupcién externa.

El sistema en tiempo real debe definlr log "intervalos de tlempo.
Frecuentemente, la pérdida de dichos intervalos puede ‘ser catastréfica; sin
embargo, en algunos casos que involucran procesos ciclicos, la pérdlda del
intervalo puede provocar una ejecucién sin consecuencias graves. La
interrupcién es el tlempo transcurrido entre el dato detectado y la generacién
de una sefial de eJecucién. Esto dependerd de la combinacién del tlempo
requerido para accesar la rutina de interrupcién mas el tiempo requerido para
ejJecutar dicha rutina. El tlempo de acceso a una rutina de interrupecién

dependera del nivel de prloridad asignado con anterliorldad10.11 .

3.5.1 SISTEMAS OPERATIVOS EN TIEMPO REAL

En el caso espec{fico del sistema operative en tlempo real (RIOS),
existen dos caracteristicas que son absolutamente esenclales:

1) Generacién y manipulacién de interrupciones.

2) Aslgnacién de prloridades. ' .
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Aplicando tales caracteristicas, se obtlene la mejor aproximacién al
verdadero proceso en tiempo real, el cual se puede llevar a cabo con un
procesador comin,

En la préactica, las interrupclones pueden ser reconocidas y usadas para
generar unma accién en aproximadamente 10 ms. En este intervalo de tiempo,
pueden ser ejecutadas aproximadamente 10,000 instrucciones.

Las interrupciones necesitan ser ordenadas por medlo de vectores, esto
es, cualquier interrupcién en particular necesita generar una acclén
directamente en el proceso en estudio. Como consecuencla de una interrupcién,
el RTOS necesita ajustar un procedimiento de decisién que involucre la
combinacién de programas, reinicio y suspensién del proceso. A las
interrupciones, asi como también a.los usuarlios y a las tareas a realizar, se
les deben de asignar una prioridad; el tlempo alternado generalmente es poco

prictico en situaclones de tlempo real.

3.5.2  ASIGNACION DE RECURSOS

El RTOS determlna la naturaleza, distribucién, prioridad, secuencia y
duraclién de la asignacién de recursos. Cuando dos o mas usuarios requleren
trabajar con el mismo archivo, a éste se le asigna un nimero (RN), el cual es
comunicado a los wusuarios; los programas de un usuario, por lo tanto,
solicitan acceso por medio del RN, sin embarge, sl otro usuario ya tiene
acceso al archivo, el anterlor debera esperar su turno. Generalmente, los RN's
no son asignados a tareas, de lo contrario, la priloridad y las seflales de
interrupclén no podrian ser utilizadas para llevar a cabo sus proplos
objetivos.

Los RN's son almacenados en tablas de memoria, y cuando son requeridos
por varlos usuarios, se les asigna un numero global RN. Si un programa tiene
el control sobre un nimero global RN y dicho programa falla, el RTOS debe ser

capaz reconocer la sltuacién y restaurar el RN en la tabla de memoria, para
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que otros usuarios puedan tener acceso al mismo,

Los RTCS también determinan la asignaclén de espaclo de memoria para cada
usuario y cada tarea, ademds de controlar las entradas y las salldas de dicha

memoria. El acceso a la memoria se realiza en dos niveles:

1) Interactivo.- Empleando un Interprete de Comandos, el usuarlio tiene
acceso a un programa con una amplla varledad de comandos externos. Al elecutar

programas es posible salirse temporalmente del RTOS.

2) Programitico.- El usuario tiene acceso a programas y librerias proplas
del sistema. En este caso, no se puede abandonar el RTOS. Por ejemplo, un
programa elaborado en FORTRAN puede ser equlvalente a 18,000 bites de un
archivo objeto del RTOS.

3.5.3 INTERRUPCIONES

Para el Archive Ejecutable en Tiempo Real (RTE) del RTOS, cualquier
acclén externa genera una interrupcién. Tal acclén puede ser:

1) La activacién de una tecla por el usuario.
2) La activaclién de un disco.

3) La activacién de una impresora.

4) La activaclén de algin equipo periférico.

El propésito de la interrupcién es el de provocar que RTOS identifique
que una accién se ha llevado a cabo. La interrupcién del RTE es un submédulo
del RTOS: debe ser capaz de’ identificar la interrupclién, determinar su
prioridad relativa e Inleciar la accién de respuesta correspondiente. Para este
propésiteo, se incluye una tabla de interrupcliones en el RIE.
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Si el tlempo de resolucién de la interrupcién es de 10 ms, el programa
puede activar las interrupciones sélo cuando las acclones inicliales se lleven
a-cabo en:mis de 10 ms. Si dos acclones se reallzan en el mismo intervalo de
tiempo, esto es, 10 ms, deben de ejecutarse de acuerdo al orden de priloridad,

el cual, en este caso, sélo puede ser actlivado por un procedimiento externo.

Las rutinas de interrupcién deben de se tan breves ccmo sea posible, para
asegurar que las interrupciones de baja prioridad sean eventualmente
activadas. Las rutinas pueden ser disefiadas de tal forma que los datos puedan
ser transferidos répidamente a otro programa, para que dlchas rutinas sean
liberadas lo mas pronto posible.

3.5.4 AMBIENTE DEL USUARIO

En algunos RTOS, el sistema crea para cada uno de los usuarlos un
ambiente propio. Esto se lleva a cabo por medio de un Monitor de Sesién, el
cual genera para cada usuario un ambiente 16glco. A cada equipo de
entradassalida (I/0) se le asigna un nuamero de unidad légico (LU) y el Monitor
de Sesién ajusta una tabla, la cual asocla los dispositivos del sistema

actuales para los usuarios de los LU's antes de que tengan acceso al RTOS.

3.5.5 ADMINISTRACION DE MEMORIA

Normalmente, los programas en tiempo real deben de estar residentes en
memoria, debido a que son requeridos frecuentemente y ser ejecutados
rapidamente. Pueden estar almacenados en un dilsco y ser cargados
inmediatamente después de que el sistema es activado, por lo tanto, esta parte
de la memorla se convierte en el 4rea del RTOS. El 4area restante es, por

consigulente, designada para ejecutar programas.
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3.5.6 RELOJ DEL SISTEMA

El RIE requlere de un registro preciso del tlempo transcurrido. También
puede necesitar del use de un reloj externo de tiempo real que registre el
tiempo si se presenta alguna falla eléctrica en el sistema, La precisién del
reloj deberd ser del orden de 10 segundos por afio.

El empleo del reloj, por lo tanto, sera de:

1} Correr un programa a una determinada hora del dia.

2) Retrasar la ejecucién de un programa para un intervale de tiempo
especifico.

3) Ejecutar un programa por medio de una rutina en intervalos de tlempo
regulares para prevenir fallas en el sistema.

4) Mantener los datos constantes ante variaciones de sefiales externas.

Las frecuencias deberdn ser muy altas para evitar pérdidas durante
cambios instantdneos, pero a la vez muy bajas para evitar aleatorledad en los
datos empleados. Frecuentemente es necesario acondicionar 1las sefiales por

medio de redes de frecuencta y/o amplitud.

3.5.7 CALCULOS

Generalmente, muchos <célcules en tiempe real son llevades a cabo
utilizando numeros enteros. Empleando un procesador de 16 bites, esto
signlfica que los numeros (sin tomar en cuenta el signo) en el rango de 0 a
65535 en base 10 pueden ser empleados. Se pueden presentar diversas
variaciones, por ejemplo, un bit puede ser asignado al signo y/o algunos bites
a la parte fracclonal del namero. Algunos célculos en tiempo real pueden
realizarse con punto flotante, pero con la desventaja de que los rangos para

la mantisa y el exponente estin muy limitados.
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Frecuentemente, los programas utllizan el punto flotante para 1la
representacién de nimeros reales, por lo que el RTOS puede requerir rutinas
péra convertir numercs reales del programa de usuario a nimeros enteros del
proceso en tlempo real, o viceversa.

3.5.8 REAL/IX

Muchos sistemas operativos en tiempo real son marcas reglstradas, por lo
que sélo una pequefia porcidn de ellos es publicada. Una posible excepcldn es
el Sistema Operativo REAL/IX elaborado por AT & T ¢n su versién V UNIX, el

cual presenta un control automdtico.
Tal control asegura que:

1} Cualquier tarea en tiempo real adquiere la atencién directa del CPU
dentro de un tlempo limite especificado.

2} Lag tareas altamente prioritarlas serén ejecutadas en tiempo real.

3) Las tareas de prlorldad Inferlor no serdn ejecutadas hasta que las
tareas en tiempo real sean finallzadas.

4) Cualquler tarea altamente prioritaria o interrupcién serid conirolada,
no obstante si el sistema se encuentra en el modo "usuario" o mode “control

automitlico", para asegurar la respuesta en tlempo real.

El REAL/IX emplea tanto programas de prioridad como programas de
intervalos de tiempo durante la secuencia de las tareas que se llevan a cabo.
Los programas pueden manipular una combinacién de 256 tiempos reales, as{ como
también, niveles de prioridad de Intervalos de tiempo, asignando a las tareas
en tiempo real la prioridad mds alta.

Por otra parte, los subsistemas de entradassalida {1/0) mantienen:
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1) Operaclones asincrénicas de I/0.
2) Prioridad de 1/0.

' 3) 1/0 directa entre los equlpos periféricos y programas de -usuario.
4} Secuenclas de interrupelones.

Finalmente,las acclones en tiempo real se encuentran residentes en
memoria, por lo cual, aumentan la cantldad de espacio en disco para otros
usos. El proveedor proporciona tanto el sistema en tiempo real como el sistema
UNIX estandar para asegurar la maxima compatibilidad entre ellos$.

En el slguiente capftulo se desarrollard un estudlo acerca de las Redes
Neuronales, comenzando por su definicién y la forma en que trabajan, para
posteriormente tratar el paradigea conocido como "propagacién hacla atris" y
su aplicacién a la slmulacién dinimica y control de procesos, como una posible
alternativa para llevar a cabo simulaciones sin tener que utilizar programas
de cémputo.
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CAPITUWLO IV

REDES NEURONALES EN LA SIMULACION DINAMICA Y
CONTROL DE PROCESOS QUIMICOS



4.1 INTRODUCCION

Las redes neuronales, reclentemente, han llegado a ser el foco de
atencién, debido a su amplio rango de aplicabllidad y la facllidad con lo cual
pueden manipular problemas no lineales y complejos. La tecnologia de la red
neuronal estad bien adaptada para resolver problemas en la industria quimica
ademids de ser muy importante por provocar un impacto significativo en muchas

areas de la tecnologia y los negoclos.

Las redes neuronales son una de las areas de la inteligencia artificial
con mayor crecimiento. La razén de dicho crecimlento es debldo a que las redes
neuronales poseen la capacidad de resolver problemas que han demostrado ser
extremadamente complicados para las computadoras digitales. Exlisten dos
diferencias fundamentales entre la computacién neuronal y 1la digital. En
primer lugar, las redes neuronales son inherentemente mecanlsmos paralelos, y,
por lc tanto, pueden resolver problemas mucho mds rapido que una computadora
digital. En segundo lugar, y quizd lo mids importante, es que muchas redes
neurcnales tienen la capacidad de “aprender", o sea, antes de utilizarlas se
les debe presentar una serle de ejemplos, de estos ejemplos, la red aprende
las relaciones gobernantes 1incluidas en el archivo de aprendizaje. Puesto que
las relaciones gobernantes no llneales pueden ser manlpuladas por la redes
neuronales, dichas redes pueden proporcionar un método efectlvo de costos para

modelar procesos quimicos.

90



4.2 REDES NEURONALES

Las redes neuronales pueden identificar y aprender patrones correlativos
entre ajustes de datos de entrada y de valores objetivo correspondientes. Una
vez que han aprendlido, dichas redes pueden ser empleadas para predei:ir

resultados a partir de nuevos datos de entrada.

Las redes neuronales imitan el proceso de aprendizaje humane. Los
humanos, frecuentemente, aprenden por prueba y error. Considérese como aprende
un nific a reconocer flguras. Uno de los Juguetes comunmente usado por los
pequefios es agquel que conslste de diferentes figuras sélidas (tridngulos,
cuadrados, ci{rcules, etc.}, las cuales pueden ser colocadas dentro de una caja
Unicamente a través del agujero de la flgura correspondiente. Los chicos
aprenden a reconocer las figuras por intentos suceslvos en la colocacién de
las proptas figuras sélldas a través de los agujeros. Iniclalmente, el clclo
de aprendizaje consiste de numerosos Iintentos de prueba y error, sin embargo,
eventualmente las figuras son reconocldas y el nifio es capaz de comparar los
agujeros por medio de la Ilnspeccién.

Las redes neuronales operan de manera similar. Una red debe ser ensefiada
por medio de datos alimentados continua y repetidamente Junto con sus
correspondientes resultados objetivo o flpales. Después de wun namero
suficlente de Intentos fterativos, la neurona éprende a reconocer patrones en
los datos y, en efecto, crea un modelo interno del proceso estudlado. La red
puede entonces emplear este modelo interno para hacer predicclones cuando se
presenten nuevas condliclones o datos de entrada, tal y como el nifio
eventualmente aprende a reconocer figuras, Es importante notar que este modelo
interno no esta basado en ningin mecanlismo esgpecifico del proceso; la red
genera por si misma diche modelo. Después del aprendizaje 1nicial y si son
proporclonados mas datos, la red volverd a generar un aprendizaje, por lo que

serd construldo un modelo optimizado que se incorporard al aprendlzaje 'prevlo.
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Las redes neuronales pueden manipular problemas que involucran datos
lmprecisos © "alterados®, asi come también aquellos que son altamente no
lineales o complejos. Se adaptan eficientemente al reconocimento de patrones y
ne x;equieren de un conocimiento fundamental previo del proceso o fenémeno que

serd modelado.

Estas caracteristicas hacen de las redes neuronales excelentes
candidatas para resolver un ampllo rango de problemas en la industria quimica.
Entre los eJemplos se pueden incluir la clasificacién de las allmentaclones
nultlcomponentes, analisis de composicién quimica y reconocimiento de
patrones, caracterizacidén y modelado de reactores y, en general, unidades de
proceso, modelado y entendimiento de fenémenos tales como los flujos
turbulentos, etc. Las redes neuronales son muy lmportantes por mostrar un
impacto significativo en numerosas dreas de la tecnologfa y los negoclos. Una

computadora personal es adecuada para muchas de las apllicaclones de las redes.

Los métodos estadisticos convenclonales requieren del wusuario para
especlficar las funclones alrededor de las cuales los datos seran ajustados.
Para especificar dichas funclones, el usuario tiene que conocer las ecuaclones
que correlacionan tales datos entre si. Ahora blen, si estas funclones no son
especificadas correctamente, los datos no serin ajustados, ademids, se requiere
de métodos matemiticos y numéricos adecuados para obtener la convergencla si
dichas funciones son altamente no lineales. Las redes neuronales omiten la
neceslidad de especificar las ecuaclones de las correlaclicones, as{ como también

cualquier método matemidtico o numérico.

Tamblén es importante reconocer la diferencia entre las redes neuronales
‘Y los "slstemas expertos”. A estos Gltimos no se les puede “ensefar"; deben
ser construidos por medlo de un conocimento metlculosamente estructurado por
expertos humanos en un arreglo similar a un arbol 1égico. En contraste, la red
neuronal aprende por s{ misma, desarrollando modelos internos del proceso por
asimilacién directa del conocimiento, la literatura o los modelos de datos sin

la necesidad de un experto humanoS.
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4.3 PROCESO DE APRENDIZAJE

La estructura de las redes neuronales establece las bases para el
almacenamiento de informaclén y los patrones que rigen el proceso de
aprendizaje de las redes. Las redes neuronales se componen de neuronas
simuladas interconectadas entre s{ como lo muestra la Figura 4.1. Una neurona
es una entidad capaz de recibir y enviar sefiales y es simulada por medioc de

algoritmos en una computadora. Cada neuroha simulada:

1) Recibe sefiales de otras neuronas.

2) Suma estas sefiales.

3
la cual es una funcién monédtona, diferenciable, continua y limite, por
ejemplo, f(x) = 1/[1 + exp(-x)].

4

Transforma esta suma, generalmente, por medio de una funcién sigma,

-

Envia el resultado a otras neuronas.

Una funcidén de peso, que modifica la sefial, se asocia con cada una de
las conexiones entre las neuronas. El “contenido de la informacién” de la
neurona se estructura per medio del ajuste de todas estas funciones de peso,
las cuales, junto con la estructura propia de la red, constituyen el modelo
generado por la red. Dicha estructura se tomé del entendimiento sobre cémo
trabaja el cerebro humano. De las diversas conflguraclones de redes
neurcnales, una de ellas, “la red de propagacién hacla atris" es
particularmente relevante en Ingenieria Quimica.

La red de propagacién hacia atras contiene flujo de informacién en el
modo de predlccién y correccién de errores retropropagados en el modo de
aprendizaje. Las redes generalmente se organizan en capas o grupos de neuronas
y las conexiones se hacen entre las neuronas de capas adyacentes. Una neurona
recibe sefiales de cada una de las neuronas de la capa anterior y transmite
sefiales a cada una de las neurcnas de la capa posterior o slgulente, por lo
tanto, se requiere un minino de tres capas de neuronas en una red. Una red
posee una capa de entrada, que como su nombre lo lndica, reclbe datos; una o
mis capas intermedias, también denominadas capas ocultas debldo a que se
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FIGURA 4.1 DIAGRAMA ESQUEMATICO DE UNA
RED NEURONAL COMUN
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encuentran resguardadas dentro del programa, las cuales se locallzan entre la
capa de entrada y la capa de sallida y; finalmente, la capa de salida, la cual
envia resultados hacia el exterior. Ademds, una neurona de “predisposicién”,
que proporclona una sallda constante, se conecta a cada una de las neuronas de
las capas ccultas y de salida. El nlmero de neuronas empleadas en la capa
oculta es del mismo orden de magnitud que el nimero de capas de entrada y de
sallda. Por otra parte, algunas neuronas de la capa oculta retraen el proceso

de aprendizaje y en muchas ocasiones degradan la capacidad de la red.

En el modo de aprendizaje, o ensefianza, la red proporclona un ajuste de
. datos compuestos de valores de entrada y sus correspondlentes valores de
salida o resultados finales. Es entonces que la red identifica y aprende a
relacionar patrones de entrada con patrones de salida, sin embargo, los datos
al azar o sin relaclén alguna entre si no generaridn ningin tipo de

aprendiza je.

4.3.1 RESULTADOS GENERADOS A PARTIR DE DATOS DE ENTRADA

Durante el proceso de generacién de un resultado a partir de un dato de
entrada, las seflales fluyen lunlcamente hacia adelante, o sea, capa de entrada-
capa(s) oculta(s)-capa de salida. El ajuste de los valores de entrada es
generado en las neuronas de la capa de entrada. Dichas neuronas transforman
las sefiales de entrada y transmiten los resultados obtenldos a la capa de
neuronas oculta. Cada neurona de la capa oculta recibe una sefial modificada
por la funcldén de peso de su conexién correspondiente de cada una de las
neuronas de la capa de entrada; estas neuronas suman, individualmente, las
sefiales que reciben, as{ como también la funcién de peso que llega de la
neurona de predisposicién, modiflcan esta suma y transmiten el resultado a
cada una de las neuronas de la capa siguiente como lo muestra la Figura 4.2.
Finalmente, las neuronas en la capa de salida reciben las funciones de peso de
las neuronas de la penultima capa, suma las sefiales y las sumas modificadas se

emiten a las salidas de la red.
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FIGURA 4.2 COMO TRABAJA UNA NEURONA

DE OTRAS \ /'/ AOTRAS
NEURONAS ——————» —1l— neuronss

DELACAPA —— —l———> HACIALAS GAPAS

PRECEDENTE/ \.\ SUBSECUENTES

RECEPCION SUMA DE ENTRADA
SUMA MODIFICADA

96



4.3.2 APRENDIZAJE DE LA RED POR AJUSTE DE LOS VALORES DE PESO
PARA MINIMIZAR ERRORES

Las funclones de peso de cada conexién estdn inlcialwente en desorden.
Cuando 1a red pasa por el perlodo de aprendizale, los errores entre los
resultados de las neuronas de salida y los valores finales correspondientes
esperados se propagan hacla atras a través de la red. La propagacién de las
sefiales de error se emplea para actualizar los valores de peso de cada una de
las conexiones, Iteraclones sucesivas de esta operacién da como resultado un
aJuéte convergente de los valores de peso para producir una red a la cual se
le ensefiard a identificar y asimilar patrones entre ajustes de datos de

entrada y sus correspondientes patrones finales de salidal.

4.4 PROPAGACION HACIA ATRAS

Una red comin de propagacién hacia atrids se muestra en la Figura 4.3. La
propagacién hacia atris es un ejemplo de una red neuronal de mapeo que
desarrolla una aproximacién de la funcién y=f(x), es declr, pares x,y. La
propagaclén hacla atrds ha sido aplicada a una éran variedad de problemas
pricticos y ha tenido gran éxito por su habilidad de modelar relaclones no
lineales. Entre sus aplicaclones se puede menclonar:

1) Sintesis y reconocimiento del lenguaje.
2) Reconocimiento visual de patrones.

3) Anilisls de sefales por sonar.

4) Anilisis de mercado del gas natural.

S) Aplicaciones militares.

6) Diagnéstico médico.

7) Aprendizaje en sistemas de control.

Se ha empleado la propagacién hacia atris exlitosamente en la simulacién

no lineal del espectro fluorescente inducido para predecir las concentracliones
de .algunas sustanclas quimicas y en el disefio de controles para columnas de
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destilacién a partir de ejemplos presentados a la red.

La propagaclén hacla atrds es wuna generallzacién de- la ley del
aprendizaje descendente presentada por Widrow y Hoff en 1960, Estos
cientificos analizaron una red neuronal compuestas por dos capas denominada
ADALINE y desarrollaron un método descendente de gradiente local, Este método
se generalizd en redes neuronales multicapa para el algoritmo de 1la
propagacién hacla atrds. El nimero de capas en una red npeuronal es muy
importante. En su texto cléslico dencmlinade “Perceptrones”, Mingky y Papert, en
1972, demostraron gue una red de dos capas del tipo estudiado por Widrow y
Hoff estaba limitada en los tipos de problemas que podfa resolver. Minsky y
Papert especularon afirmando que el estudlo de redes multicapa serfa un drea
"estéril" o poco productiva, sin embargo, las redes multicapa pueden producir
resultados que son imposibles de asimilar por redes de dos capas Unlcamente.
Como lo demostraron Rumelhart y WcClelland, en 1986, la incorporacién de una
capa oculta permitié al algoritmo de la propagacién hacla atrds desarrollar
una *representacién interna” del problema, lo cual puede ser vital para su
selucién, Al parecer, 1a capa oculta da a 1a propagacién una nueva y grandiosa
dimensién en términos de su habjlidad para aprender y asimilar la funclén
f{x). Uno de los puntos que se desarrolla en esta secclon es que el modelado
convencicnal y los modelos dlnimices ARMA son equivalentes a un .modele de red
de propagacion lineal hacla atrids de dos capas. Asf, estos modelos estdn
probablemente mis limitados que los medelos de tres capas, en funcién de su
habllidad para simular procesos dindmicos.

4.4.1 ALGORITMO

Las entradas y las salldas a la red deben de locallzarse dentro del
rango de 0 y 1. La red consta de tres capas: una de entrada, una oculta y una
de salida. Las neuronas en la capa de entrada simplemente almacenan los
valores Intreduclides. Las neuronas de la capa oculta y de la capa de sallida
llevan a cabo dos cllculos, Para explicar diches calcules conslidérese a la
neurona j-ésima mostrada en la Figura 4.4 y supbngase que esta neurcna se
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encuentra en la capa oculta. Las entradas a la neurona se componen de un
vector N-dimensional x y de la seflal enviada por la neurona de predisposicién
cuyo valor es 1. Cada una de las entradas tiene una funclién de peso Wiy
asociada con ellas. El primer cadlculo dentro de la neurona consiste en sumar
las funciones de peso Sy de las entradas usando la sigulente expresién:

¥
Sy =l£"u Xyt Wy (4.1)

Posterlormente, la salida de la neurona 0, se calcula obtenlendo 1la

funciéh sigma de Sy de la siguiente forma:

0y = ofS;) 4.2)
donde:
1
ofz) = porey (4.3)
+e

La funcién sigma se ilustra en la Figura 4.5. Una vez que se calculan
las salidas de la capa oculta, se trasladan a la capa de sallida. La capa de
salida lleva a cabo los mlsmos cédlculos que la capa oculta, esto es, emplea
las ecuaciones (4.1), (4.2) y (4.3) excepto que el vector de entrada x es
sustituido por el vector de salida de la capa oculta y las funclones de peso
de la ecuacidn {4.1) son sustituldos per W), por lo tanto, las ecuaciones de

la capa de salida son:
X
Sy =12:l Wi Oy + Wik (4.4)

0, = ol§) (4.5)
Una red de propagaclén hacta atras aprende por medio de variaciones en

sus funciones de peso, asume que exlisten R pares x(r! ,yf! de entrada-sallda
disponibles para el aprendizaje de la red y considera un criterlo de error
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medlo cuadratico E definido como:

E=§% To™ -o)? (4.6)
==l k=l
Si1 fuera empleado un método de gradiente comin para minimizar E con
respecto a las funciones de peso W, , entonces JE/w, se podrd calcular y
describird una trayectoria descendente. Este método requiere de todos los
pares de entrada-sallda para calcular el gradlente. La propagacién hacla atris
emplea la informaclén proporcionada por el gradiente para cambiar las
funciones de peso, sin embargo, el gradlente se calcula solamente con respecto
a un par de entrada-salida a la vez. Dicho par se le da a la red y las

funciones de peso se cambian empleando las slgulentes expresiones:

W Wi af2 4.7
B

bl s (4.8
uv

Iniclalmente, las funciones de peso en la red se encuentran distribuldas
al azar, y posteriomente, el primer par de entrada-sallda (m=1) se le
proporcilona a la red. Puesto que la red estd comenzando a aprender, las
salldas O, en general son completamente diferentes de los resultados esperados
para y,. La evaluacién de la ecuaclén (4.8} muestra que la diferencia entre
Yy yx se complica al ajustar las funclones de peso. Las versiones especificas

de la ecuaclién (4.8) empleadas en cada uno de los ajustes de las funclones de

peso son:
Wi = aet (S, ) (v - o )& (4.9

P - -
Wi = e (s) [k);l lo'(s, ) (v,™ -a &Y ] r - (4.10)

103



En primer lugar, se ajustan las funciones de peso entre la capa oculta y
la capa de salida Wige posteriomente, se cambian las funcliones de peso entre

la ‘entrada y las capas ocultas Wy Al ajustar w, son empleados los valores

. anteriores de w,,, en otras palabras, q‘(""

. Después de la representacién del
primer par de entrada-salida, se procede con el segundo par y asf{
sucesivamente. Las funclones de peso se camblan en cada presentacion. Los
resultados seridn mostrados miAs tarde para ilustrar cémo aprende una red de

propagacién hacia atrés.

Un estudio matematico més detalliado con respecto a las capacidades de
las redes neuronales multlcapa es presentado por Cybenke en dos articulos, uno
editado en 1988 y el otro en 1989. El primero muestra que las redes neuronales
que poseen dos capas ocultas y cualquier funcién sigma no lineal continua
preestablecida pueden aproximar cualquier funclén arbitrarla continua. El
segundo demuestra el hecho de que las reglones de decisidén arblitraria pueden
ser aproximadas por medio de redes neuronales continuas con solamente una capa
interna y con cualquier funcién sigma no lineal continua. Estos resultados
confirman la creencla de que una red comin de propagacién haclia atras puede
realmente aproximar cualquier funcién continua de R''' a R*’.

4.5 METODOS DINAMICOS EMPLEADOS EN EL MODELADO DE CONTROL DE PRDCESOS

El modelado de control de procesos (MBPC) es un area que ha recibldo
mucha atencién en los Gltimos aflos. La razén de este interés es debldo a que
el MBPC ha sldo utilizado para resolver importantes problemas de control de
procesos. Generalmente, son empleados modelos dinamicos en el MBPC lineal. En
esta seccién sera tratade brevemente el modelado y su uso en el control para
explicar como puede ser usada la propagacién hacia atrés en el modelado
dlndmico y el control de procesos. Come se muestra en la Figura 4.6 se tlene
un sistema simple con una entrada y una salida (la extensién de los resultados
a sistemas multivarlables es equivalente a este sistema). Al desarrollar un
modelo, se condiciona la entrada 1, por ejemplo, usando una sefial PRBS
alrededor del valor en el régimen permanente. Los resultados obtenidos de la
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‘sallda del slstema se ilustran en la Figura 4.7, Los valores de la entrada y
la salida son registrados a tiempos discretos y empleados para desarrollar el
,mode':‘lo. La ecuacién que proporciona la salida en el tamafio de paso k+1 para el
modelo &e respuesta tipo impulso es:

Oke1 = Op +]:);)hk_,,, i, (4.11)
donde las h,'s son los coeficientes de la respuesta tipo impulso, Iy es la
entrada al tismpo J y 0O, es la sallda al tlempo k+l. Los modelos de
respuesta tipo paso también han sldo empleados en la propagacién hacla atris,
como lo muestran Cutler y Ramaker en su articulo publicado en 1980. Al emplear
la ecuacién (4.11) se pueden calcular las h,'s por medio del ajuste del modelo
con los datos actuales del sistema utilizando el criterio de los minimos
cuadrados. Generalmente se emplea un gran nuimero de h,'s. las cuales son

ajustadas y posteriomente actuallzadas.

Es importante detenerse aquf{ para comparar la ecuacién (4.1} con la
ecuaclén (4.11). Sl se interpretan las funciones de peso como los coeficientes
de la respuesta tipo impulso y el término de predisposicién como la entrada
inicial, estas ecuaclones son idénticas. Tanto las funclones de peso en la red
como las hJ's son calculadas a partir de un ajuste con minimos cuadrados. Como
se puede observar, el modelo es equivalente a una red de propagacién hacla
atrds de dos capas que no emplea la funcién sigma, sin embargo, es
preclsamente la funcién sigma y la estructura de tres capas la que da a la
propagacién hacia atrds la habtlidad de modelar con exactitud sistemas no
lineales. Puesto que los procesos qufmicos generalmente son sistemas no
lineales, el empleo de la propagacidn hacla atrds para el modelado permite
desarrollar modelos mucho m&s exactos. La comparacién entre las ecuaclcnes
(4.1) y (4.11) muestra como es posible emplear la propagaclén hacla atras para
el modelado dindmico. Las entradas a la red equivalen a las entradas de la
planta a instantes discretos de tlempo.
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Al usar la ecuacién (4.11) para el control, se divide la salida en dos
partes: una de ellas podrd predecir a partir de entradas iniclales y la otra
dependerd de la entrada actual y futura. Suponiendo que el tamafio de paso
actual es k, entonces la salida de la planta en el futuro sera:

St Gy Iy d
duz akoz Ilul d

. = . + A . + § . {4.12)
Oyun Oen Txox d

donde la matriz A esta dada por:

[ by 1
by h,
by By - - hy
: e (4.13)
AR hyy oot
hy hy hy

En la ecuaclén (4.12), las 6"5 son las salidas a partir de las entradas
iniciales de la planta, y las 5.'5 son las salldas predichas por la red. EL
vector d almacena la dlfere;lcla" entre las salidas actuales y las predichas
cuando t=k, Esta diferencia es:

d=0, -0, (4.14)
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tomindolo como constante en el futuro y agregindolo al lado derecho de la
ecuacién (4.12). Sl las ﬁ,’s de la ecuacién (4.12) se ajustan al set point O

+ A

d d en p obtener resultados a partir de las entradas

se
actuales y futuras de la planta. Tal solucién generalmente tlene que ser
obtenida por medio de mfinimos cuadrados debido a que hay muy pocos valores de

I, en comparacién con los valores de las salldas futuras.

En la implementacién del MBPC, unicamente se emplea la entrada actual de
1z planta I,. En el sigulente paso de lteraclén se repiten todos los célculos.
£l procedimiento para el control total estd contemplado en un algoritmo
estructm:ado.

Al control adaptativo tamblén se le puede conslderar como una varlante
del MBPC, y, generalmente, son empleados los modelos ARMA. Los modelos tlenen
la forma:

Oy + by O =3 a5 Lega 4.15)
1=l 3=t
Generalmente, el nimero de pa.rametros en el modelo ARMA es
significativamente pequefio en comparacién con el numero de hy*s en la ecuacién
>(4.1A1-). Los términos ay y b, son estlmados dentro de la red a partir de los
datos de la planta. La ecuaclén (4.15) también es equivalente a una red
neuronal de dos capas, sin nodo'oculto y con funciones de actlvacidn lineal,
la cual se ilustra en la Flgura 4.8. Al usar una red de propagacién hacla
atrds con funciones sigma y tres capas, se podrd obtener mayor exactitud
empleando la ecuacidn .(4.15)2,

4.6 MODELADO DINAMICO CON PROPKGAL“ICIN HACIA ATRAS
En esta seccién se asume que se encuentra disponible un archivo de datos
histéricos de entradas y salldas de un sistema, Para ilustrar la metodologfa

que sigue la red neuronal serd ejemplificade un reactor continuo de tanque
agitado (CSTR), Después de describir el slstema, se presentard la metodologia
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empleada por la propagacién hacla atras®.

4.6.1 DESCRIPCION DEL SISTEMA

Se ha estudlado la respuesta dinimico del pH en un reactor de tanque
agitado, el cual se muestra en la Flgura 4.9. El CSTR contlene des éorrkentes
de entrada, upa de ellas allmenta hidréxido de sodio y la otra 4cido acético.
Puede ser obtenide un modelo dindmlce para el pH en el tanque empleando el
método desarreollado en 1972 por McAvoy y colaboradores. Al escribir los
balances de masa del lon sodle Na' () y del acetato (HAC'AC) (£) vy
suponiendo que las relaciones de equilibrio &cido-base y de electroneutralidad
estdn unidas, se tlene:

Balance glcbal para el acetato:

dE
FiG - (R +B)g=v—= (4.16)

Balance para el ion sodio:

&

FaC - (R +E)E=V 2

(4.17)
Equilibrio para el HAC:

(Ac’] (K]

= - Lt RETE sy A Tl A,
e Kinc 4 (4.18)

Electroneutralidad:

¢+ [H'] = [OH] + (AC] o . (4.20)
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Los parametros considerados para el CSTR se muestran en la Tabla 4.1. Se
desarrolld un aprendizafe condicionando la corriente F, con una sefial PRBS del
2% Impuesta al valor a régimen permanente. Los valores de F, y del pH
empleados para el aprendizaje de la red se muestran en la Figura 4.10. Como se
puede observar, los valores del pH se graficaron dentro de 5 ordenes de
magnitud. Las ecuaclones diferenciales 1llneales (4.16) y (4.17) son
fundamentales para el modelo del pH. Las ecuaclones {4.18), (4.19) y {(4.20)
son ecuaciones algebralcas altamente no lineales, por lo tanto, el sistema
presenta tanto caracterisiicas dinamicas lineales como de régimen permanente
no lineal.

4.6.2 MODELADO DINAMICO CON PROPAGACION HACIA ATRAS (BD¥M)

Para modelar los valores del pH mostrados en la Filgura 4.10 se utilizé
una red de propagacién hacia atris, ademds de varias capas de entrada de
diversas longitudes. Los resultados mostrados aquf fueron obtenidos con una
red de 15 neuronas en la capa de entrada y S neuronas en las capas oculta y de
salida. La salida del pH se predijo sdlo en cinco pasos de iteracién, usando
un tamafio de paso At de 0.4 minutos. A pesar de que se simularon nétodos
similares al ARMA y al convencional, se encontré que precisamente ARMA fué el
que di¢ mejores resultados y, por lo tanio, es el que se discutird agui.

La entrada a la red consistié de un movimlento de ventana de valores de
Fz y de pH como se muestra en la Flgura 4.11. Se toma al centro de la ventana
como tiempo actual tp. Los valores iniclales y actuales de pH y F, as{ como
tamblén los valores futuros de Fp fueron alimentados a la red. La sallida de la
red es el valor del pH en el futuro. Es importante enfatizar gue, puesto que
el archlvo de datos usado es hlstérico, los valores futuros (relatives al
centro de la ventana) son conocidos y, por lo tanto, pueden ser empleados para
el aprendlizaje de la red. La seccién slgulente sobre el modelo de control
discute céme puede ser empleado un optimizador para calcular los valores
futuros de Fj.
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Volumen del tanque 1000 1t

Flujo de &cido acético 81 it/min

Flujo de hidréxido de sodio 5156 lt/min

pH en el régimen permanente 7
Concentracién del 4cido acético 0.32 moles/it
Concentracion del hidroxido de sodio 0.05 moles/it
Concentracion inicial del ion acetato en el CSTR 0.0435 moles/it
Concentracién inicial del ion sodio en el CSTR 0.0432 moles/it

Tabla 4.1 Parametros empleados en la simulacién del CSTR.
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FIGURA 4.11 REPRESENTACION ESQUEMATICA
DEL MOVIMIENTO DE VENTANA ‘
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Al comlenzo del proceso de aprendizaje, la ventana se localiza al imiclo
del archivo de base de datos. Se introducen a la red los primeros cinco
valores de pH y los primeros diez valores de F,. Las salldas esperadas de la
red son los valores del pH en t = t5 + 1, 2, 3, 4y S At's en el futuro.
Después de la primera presentacién de los datos, la ventana mueve a At hacla
abajo del archivo de base de datos. Nuevamente se Introducen a la red los
cuatro valores iniclales y actuales del pH y F,, as{ como también los cinco
valores futuros de F,. Este proceso continua hasta llegar al final del archivo
y. posteriormente, se repite el proceso al iniclo del archivo. Durante el
aprendizaje, los factores de aprendizaje m en las ecuaciones (4.9) y (4,10)
son bajos. Después de varios ciclos a través del archivo, la red converge
debido al hecho de que las funciones de peso llevaron a cabo el ajuste de los
datos proporcionados. La seccién sigulente muestra como un modelo BDM puede
utillzarse para el control de procesos?.

4.7 MODELO PARA EL CONTROL CON PROPAGACION HACIA ATRAS (BDHC)

Una vez que el modelo ha sido aprendido, la red puede emplearse para el
control de procesos muy ficilmente. La Figura 4.12 muestra el dlagrama
esquemdtico del empleoc de esta red neuronal en el sistema. El método es
esencialmente el mismo que el usado en la matriz dinimica de control excepto
que el modelo no lineal de la red neuronal es utilizado en lugar del modelo
lineal convencional. Puesto que la matriz dinamica de control ha sido
discutida extensamente en 1a 1llteratura, aqui{ solo se dard una breve
descripcién de ella?!., Como lo muestra la Flgura 4.12, se emplea un
optimizador para calcular los valores futuros de F,. Las varlables de
optimizacién son Fp(m) y m=k hasta k+m. Después de M pasos de iteracién, las
Fo's se toman constantes, Si el valor esperade de pH es pH;, entonces las F;'s
pueden camblarse para minimlzar la sumatoria de las funclones de peso restando

los valores de pH esperados menos los predichos de la sigulente manera:

) .
min J = T (pHy - pH(ty + nt)1? (a.21)
Fa(m) n=1
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FIGURA 4.12 DIAGRAMA ESQUEMATICO
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Generalmente, serin calculados varlos valores futuros de F, pero
unicamente el primero de ellos, F,(k), serd implementado. Las restricciones en
el tamafio de F, y las fluctuaciones altas y bajas de sus valores, as{ como los
del pH podran ser incorporadas al sistema. Este procedimiento constituye un
problema de tlpo estructurado. Puesto que los modelos BDM son no lineales, es
mas dificil resolver la optimizaclén de la ecuaclén (4.21) que la optimizacién
del modelo convenclonal o del modelo ARMA.

Un método alternativo para el uso de las redes neuronales en el control
implica determinar el modelo del proceso fnverso. Para llustrar este método
serdn - utillzados los datos de la Figura 4.10. Tomando como referencia la

:Flrgyrura”hl.ll se pueden cambiar los valores futuros de pH (salldas) por los
valﬁres futuros de F, (entradas) y desarrollar un modelo inverso del sistema.
vLa-“red podra entonces predecir qué relaciones de fluJo son necesarlas para
obféner el pH esperado. Se desarrollé este método empleando los datos de la
Figura 4.10, con 15 entradas a la red y 5 neurcnas en la capa oculta y en la
de salida. Los resultados se muestran en la Figura 4.13. Como se puede notar,
la red de propagacién hacfia atrds realiza una excelente asimilaclion del modelo
inverso del sistema. Una vez que el modelo es aprendido, puede ser usado en un
modelo de control interno como se muestra en la Flgura 4.14.

La naturaleza del modeladoe con propagacidén hacia atrids es tal que le
confiere una estructura adaptativa en la simulacién de procesos, es declir, se
pueden tener diferentes esquemas. Por ejemplo, se pueden emplear dos redes,
una para el control y la otra para el aprendizaje del proceso. Ambas redes
trabajarfan con la mlsma base de datos histéricos. La red para el control se
detendra mientras la segunda red continua asimilando datos nuevos disponibles.
Tal aprendizaje tomaria lugar solo cuando hubiera suficiente informacién de
entradas y salldas del proceso. Cuando hublera una diferencia significativa
entre las dos redes, la red de aprendizaje sustituirfa a la de control
llevando a cabo la simulaclén del proceso. Al desaparecer esta diferencia, la
red de control comenzar{a nuevamente a trabajar?2.
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FIGURA 4.13 MODELO INVERSO DEL PROCESO
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FIGURA 4.14 ESTRUCTURA DE CONTROL
INTERNO QUE EMPLEA MODELOS INVERSO

Y NORMAL DE REDES NEURONALES

e

BOM = MODELADO DINAMICO CON PROPAGACION HACIA ATRAS
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En el sligulente capfitulo se llevard a cabo la simulacién dindmica y
control de un sistema de unidades distribuldas con recirculacién empleando un
simulador convencional denominado DYNSIM (Programa de Simulacién Dinamica
Interactivo), asi como también un programa de redes neuronales de propagacién
hacla atrids, con el cbJeto de demostrar que es factible realizar simulaciones
conflables por medio de otras alternativas.
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CAPITULO ¥V

EJEMPLO DE APLICACION



5.1 INTRODUCCION

El disefio de procesos quimicos seguros y confiables es uno de los
grandes desaffos para los Ingenieros Quimicos. Con el avance de la tecnologia
computactonal, sin embargo, el anidlisls y la simulacién se vuelven cada dfa
nds practicos y udtiles en el desarrollo del disefio. Consecuentemente, han
aparecido un numero considerable de simuladores de procesos en régimen
permanente. Anteriormente, estos programas eran utilizados para el disefio
general de plantas quimicas, sin embargo, en la actualldad, se ha puesto mayor
énfasls en lo concernlente a la optimizacién de energfa, a la obtencién de
productos de excelente calidad y a la seguridad, entfe otros, para el disefio
de plantas capaces de adaptarse a perturbaclones externas, con el obleto de
mantener un curse 6ptimoc de operaci{én. Debido a la complejidad que presenta el
régimen dinamico en muchas operaciones, generalmente es dificil disefiar
procesos que se adapten en su totalidad a todas y cada una de las
perturbaciones externas. Lo anterior permite establecer que un simulador de
procesos dinamico debe de ser desarrollado con un propésito especifico, no as{
general.

Ahora blen, en los ultimos afios se ha desarrollado una alternativa para
llevar a cabo simulaclicnes dindmicas y control de procesos quimicos conoclida
" como redes neuronales, las cuales no requleren del planteamlento de 1las
ecuacliones que describen los modelos como se plantea en la simulaclén
convencional, sino Unlcamente de alimentar bases de datos de las variables o
parametros que intervienen en un proceso determinade para su aslmllacién,
aprendizaje y posterior Interpolacién cyando se desee ccnocer el
comportamiento en un punto especifico y/o extrapolaclén para condlciones de
operacién diferentes.

123



5.2 SIMULACION DINAMICA Y CONTRCL POR MEDIO DEL DYNSIM

El simulador din&mico empleado aqui fué desarrollade en la Unlversidad de
L_ehigh. E.U.A. en 1985 por parte del Ing. Wen—-Chien Liang para obtener el
grado de Doctor en Fllosoffa en Ingenleria Quimica, el cual es conocido con el
nombre de "Programa de Simulacién Dinamica Interactivo" o por sus siglas en
inglés como DYNSIM.

La simulacién dinimica en tlempo real llevada a cabo se refiere a un
proceso de unidades distribuidas, el cual consta de un mezclador, un divisor,
un reactor de flujo tapén, un Intercamblador de calor de doble tuberia y un
controlador proporcional~-integral (P1), los cuales son  descritos

detalladamente en la sigulente seccién.

El simulador, programado en FORTRAN IV, es de propésito general, esto es,
puede simular diversos equipos que Iintegran a un proceso, su estructura es
modular semisecuencial, en donde cada médulo o equlpo es modelado por una
subrutina individual, ademis de que cada subrutina consta de una serie de
ecuaclones algebralcas y diferenciales.

El programa genera el slstema de ecuaclones de cada médulo en el orden
proporclonado por el usuario, por lo que una vez establecldas las condiciones

inicliales, el sistema es resuelto simulténeamente.

5.3 DESCRIPCION DEL PROCESO QUIMICO EJEMPLIFICADO

En esta seccién se establece una descripcién de los médulos ({equipos)
incluldos en el programa DYNSIM utilizados en el ejemplo de aplicacién. Cada
médulo consta de 6 partes con el objetlvo de acumular toda la informaclén
necesaria para obtener el maximo aprovechamiento del simulador dinimico.
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1) UNIDAD ID.
A cada equipo se le aslgna un entero distinto.

2)  CORRIENTES .
Incluye el nimero de corrientes de alimentacién y salida asocladas con

el equipo.

3) PARAMETROS

Los pardmetros de la unidad individual son listados de tal forma que
aparescan en el meni de "PARAMETROS DE UNIDAD". Aquellos que se encuentran
entre paréntesis con sus nombres de varlables correspondlentes serén
util1zados en la seccién denominada "DESCRIPCION DEL MODELO".

4) EDO’s
Incluye el nimero de ecuaciones diferenciales ordinarias de primer orden
generadas por el médulo y una llsta de las varlables dependientes del médulo

correspondiente.

S} GRAFICOS

Describe la representacién grafica de los resultados de la simulacién
generados automiticamente s! as{ se requlere. Cada grafica contiene sélo una
varlable. Se puede especificar el tiempo inicial, final e intervalo de sallda.

6) DESCRIPCION DEL MODELO
Esta secclén incluye 1la descripcién del médulo y las ecuaciones
matemiticas que lo describen.

5.3.1 MEZCLADOR
UNIDAD ID: 1.
CORRIENTES: 2 corrientes de alimentaclén y 1 corriente de salida.

PARAMETROS: 0.
EDO!s: 0.

125



GRAFIC0S: Ninguno.
DESCRIPCION DEL MODELO:

Este médulo simula un mezclador adiabatico. Los flujos: por especie
quimica son incorporados y la temperatura de sallda asi{ como las

concentraciones son recalculadas. Las ecuaclones que describen el médulo son:

Fo =Fy +F (5.1)
Co = (Fy Cy +Fz Cpa )/ F, (5.2)
T, = (Fy Try +Fr2 Tpa V/F, _ (5.3

5§.3.2 DIVISOR

UNIDAD ID.: 2.
CORRIENTES: 1 corriente de alimentacién y 2 corrientes de salida.
PARAMETROS: ’
1) Fraccién del divisor (a).
EDO’'s: O.
GRAFICOS: Ninguno.
DESCRIPCION DEL MODELO: .

El médulo simula un divisor isotérmico, el cual separa una corriente en
dos al especificarse 1la fraccién del divisor. la temperatura y las
concentraciones son jdénticas en las tres corrientes. La fraccién del divisor
es definida como la razén de flujo de la priméera corriente de salida entre el
flujo de la corriente de alimentacién. Las ecuaciones involucradas en este

médulo son:
Fop =aF . (5.4)
Foa = (1 -a) : - (5.8)
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Coy = C,z =C; (para todos los companentes) - (5.6)

Toy 2 Toz = Tg (5.7

5.3.3 REACTOR .DE FLUJO TAPON
UNIDAD ID.: 4. o o
CORRIENTES: 1 corriente de allﬁentaclé;l y1
PARAMETROS:
1) Longitud del reactoer (L).
2) Numero de puntos empleados (N).

corrienie de salidé.

3) Area de secclién transversal (A),

4) Energia de activacién irreversible (E;).

5) Energfa de actlivacién reversible (E,).

6) Factor de frecuencia irreversible (k).

7) Factor de frecuencia reversible (k,).

B) Calor de reaccién (8H). S

9) Flujo de calor (Q).

10) Coeficlentes estequlométricos (a,, a,,..., a;):

11) Constantes de reacclén (ry, r5,..., 5, ).

EDO's: (1 + NC) N.
GRAFICOS:

Los perfiles de las varlables de estado en varlos tlempos de integracién
son graficados con respecto a la distancla dentro del reactor.
DESCRIPCION DEL MODELG:

El médulo simula un reactor de flujo taf;én a una fase. La temperatura y
la composiclén son funclones del tiempo y la distancia en el tubo, Las
pérdidas por calor son despreclables. Puede ser utilizado un controlador
proporcional-integral (Pl) para controlar la temperatura del reactor por
variacién del flujo de calor {Q). La reaccién que se lleva a cabo en el médulo

puede ser expresada como:
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- e -

R K P
La, G ¢é——— T a, C, (5.8)

=l Ko p=l

Es. necesarlo un coeflclente estequiométrico para cada componente. Los
coe.ﬂclentes se especifican en el orden del nimero asignado a cada componente.
A los productos se les aslignari valores positivos y a los reactivos valores
negativos. Los componentes que no participen en la reacclén se les asignard el
valor de cero (0Q). La razén de reaccién puede expresarse Como;

R P :
RAZON =Ky, 1 €7 - K, 1 Cg° (5.9}
r=1 p1
donde:
K, =k EXP {-E, / RT) ‘ {5.10)
v
K, =k EXP (-E, / RT) ] (s.11)

e ¥ ¢ son las constantes de reaccién para el componente r y p
respectivamente. Es necesarla una constante de reaccioén para cada componente.
Los componentes que no aparescan en la expresién de razén de reaccidén se les
asignara el valor de cero (0). La razén de reaccién estd basada en el primer
conponente., Para otros componentes, las razones de reacclén se ajustan de
acuerdo a sus coeficlentes estequiométricos. Por ejemplo, para la reacciom:

K
G, + 26, e—2— 2C,
K,
la razén de reacclédn es expresada por:

RAZON = K, C4 €% - K, G,
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Los coeficlentes estequlométricos se especifican como -1, -2 y 2 para el
componente 1, 2 y 3, respectivamente. Las constantes de reaccién son'1, 1.5 y
1.

Las ecuaciones que simulan el médulo son:

Balance de masa para el componente j:

aCj [:[of] aj
—— =F — - ARAZON ——
at az

L sa2)
" v o

Balance de energia:

aT Q
——— = 8H A RAZON - — (5.13)
at N

Las condiclones iniclales son especificadas y 1las condiclones 'a la
frontera son:

az=0 T=T,yC=G para todos los componentes.

£1 médulo -tam_bljén actuallza los parametros de la corriente de salida:

az= i., Te = 'l‘y('.‘0 = C para todos los componentes.

La relacién de flujo es constante. La transferencla de calor se
dlstrlbuye a lo largo del reactor. Las derivadas espaciales son aproximadas

por el método numérlco de lineas. El primer punto utilizado es el valor de la
corriente de entrada.
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5.3,4 INTERCAMBIADOR DE CALOR

UNIDAD ID.: 6.
CORRIENTES: 1 corrlente de alimentacién y 1 corriente de salida.
" PARAMETROS:
1) Longitud de la unidad (2L).
2) Numero de puntos empleados (N).
3) Temperatura del fluido anular de entrada (TAO).
4) Relacién de flujo anular (FA).
5) Area de seccién transversal de tuberfa (AP).
6) Area de seccién transversal del &nulo (AA).

-

7) Coeficientes globales de transferencla de calor (U-D),
8) Capacidad calorifica del fluldo anular (CPA).

EDO's: 2N.

GRAFIOOS: .

El médulo genera graficas que muestran los perfiles de temperatura del
tubo y la coraza a un intervalo de tiempo especiflco. Ambos perfiles son
graficados en la misma grafica.

DESCRIPCION DEL MODULO:

El médulo simula un intercambiador de calor de doble tuberfa. El fluido
de proceso se conduce a través de la tuberia, mientras que .el fluldo de
caletamiento o enfriamlento, cuya especificacién es parte de los parametros de
la unidad, pasa a través de la coraza por su parte anular. La relacién de

flujo y las concentraciones se mantienen constantes.

Las ecuaciones diferenclales parclales. que describen la dinamica del

intercamblador de calor son:

TP FP  3TP Ubn

s — (TP - TA) . (5.14)
8t AP 8z CpAP

8TA FA 8TA UDr ’
—_——— - ———— (TP~ TA) . (5.15),
at AA dz CpA AA
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Condiciones a la frontera:

TP=Traz=0.
TA = TAO a z = L.

donde:
TA = Temperatura del fluldo anular.
TP = Temperatura del fluido de proceso.

5.3.5 CONTROLADOR PROPORCIONAL-INTEGRAL (PI)

UNIDAD ID.: 8.
CORRIENTES: O corrientes de alimentacién y 0 corrientes de salida.
PARAMETROS:
1) Nimero de unidad a ser controlada (NU).
2) Nomero de corriente a ser monitoreada (NS).
3) Punto de ajuste de temperatura (T,).
4) Ganancia del controlador (K):
5) Tiempo integral (t).
6) Factor de serviclos de calentamlento méximo (M).
EDO's: 1.
GRAFICOS: Ninguno.
DESCRIPCION DEL MODELO:
El médulo simula un controlador proporcional-integral (PI}, el cual es
empleado para controlar la temperatura del reactor de flujo tapén al variar el ’
flujo de calor al reactor.

Las ecuaclones que describen el médulo son:

e=T, - T ) (5.16)

«Q"Q-[I-K(e--;—',l‘edt) saTy
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a3
Donde Q, es el flujo de calor iniclal, Q es el flujo de calor calculado,
T es la temperatura de la corriente monitoreada. e ’

x=[edt : (5.18)

dx

=e ' (5.19)
dt

x es la variable dependlente del médulo y las ecuaclones del modelo son ahora:

& o=, -1 (5.20)
dt

Q’%[I-K.(e-"?‘)] (s.21)
Q=Q, M sl 9>QH . - {5.22)

Q, M es el limite superior del flujo de calor al reactor. El limite inferlor
por omisién es cero (0).

5.4 SIMULACION DINAMICA Y CONTROL DE UNIDADES DISTRIBUIDAS
El siguiente ejemplo es empleado para demostrar:
1) Unidades distribuidas.
2) Recirculacién.
3) Opclones graficas para unidades distribuidas.
4) Informaclén de entrada y salida por archivo.
El diagrama de flujo de proceso se muestra en la Figura 5.1. Una porclén

de la corrlente de sallda del reactor de flujo tapén es recirculada al proplo

reactor por medio de un intercambiador de calor de doble tuberfa. La corriente
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| FIGURA 5.1 DIAGRAMA DE FLUJO DEL EJEMPLO
DE APLICACION (UNIDADES DISTRIBUIDAS)
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de recirculacién nimero 6 debe de ser inlclalizada. El flujo de la corriente

de recirculacién es calculada de la sigulente forma:

En el réglimen permanente:

Fo=h +§

Fs

F (1-r)
Resolviendo para Fg:
Fg=F (1-r)r
donde: )
Fy. F, y F: FluJos de las corrientes 1, 2 y 6,

r: Factor de separacién del divisor.

En este caso, r = 0.3 y F, = 1.0, por lo tanto:

Fg = 2.333

La reaccién que se lleva a cabo es una reaccién

La informacién requerida para 1la

inlclalizacién del

o~ (5.23)

respectlvamente.

(5.24)

(5.25)

irreversible del tipo:

ejemplo de

aplicacién estd contenida en la Tabla 5.1, la cual se divide en 7 secclones

que son:

SECCION 1. INFORMACION GENERAL

Aqui se especifica el tftulo o nombre del proceso a Ser simulado y el

nimero de equipos principales.
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SECCION 2. PARAMETROS DE EQUIPQ

T oge especifica el valor de las variables requeridas de cada equipo en
particular como lo son las dimensiones, constantes proplas - del equipo,
temperatura del fluldo de entrada, coeficientes estequiométiricos etc.

SECCION 3. CONDICIONES INICIALES

Para este ejemplo se proporclonan los valores iniclales de temperatura
del- fluido en el tubo y en la coraza para el intercamblador de calor y la
temperatura y composiciones para el reactor de flujo tapén.

SECCION 4. PARAMETROS DE LAS CORRIENTES
Informacién general sobre las corrlentes principales del proceso como lo

es su temperatura y composiclén.

SECCION 5. PARAMETROS DE INTEGRACION

Aquf{ se proporciona informacién referente al tiempo inlcial y final de
simulacién, asi{ como también su incremento y la tolerancia minima permitida
para la finalizacién de la integracién.

SECCION 6. OPCIONES DE IMPRESION
Muestra la informacién de salida de la simulacién, ya sea .por pantalla,
archivo o ambos, de los resultados obtenidos del equipe principal selecclionado

previamente,

SECCION 7. OPCIONES GRAFICAS

En esta secclén se especifican las variables a ser graficadas, en los
tiempos Intermedios gque se requleran, de cada wno de los equipos
principalesi2,
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PROBLEMA O NOMBRE DE ARCHIVO: MUESTRA

ARCHIVO DE INFORMACION EQUIPO-CORRIENTE: NINGUNO

ORDEN DE UNIDAD UNIDAD CORRIENTES DE CORRIENTES
UNIDAD 10, NUMERQ ALIMENTACION DE SALIDA
1 1 1 1 6 2 -
2 6 2 2 ¢ 3
3 4 3 3 4 -
4 2 4 4 * 5 6

TITULO: EJEMPLO

NUMERQ DE COMPONENTES: 2
CAPACIDAD CALORIFICA: 60.000 BTU/cu.t°R
CONSTANTE DEL GAS IDEAL: 1.987 BTU/ibmol°R

Tabla 5.1 Parametros de inicializacion de DYNSIM.
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UNIDAD NUMERO: 2

EQUIPO: INTERCAMBIADOR DE CALOR

LONGITUD DEL INTERCAMBIADOR:

NUMERO DE PUNTOS EMPLEADOS:

TEMPERATURA DEL FLUIDO DE ENTRADA:

RELACION DE FLUJO VOLUMETRICO:

AREA DE SECCION TRANSVERSAL DE TUBERIA:

AREA DE SECCION TRANSVERSAL ANULAR:
COEFICIENTE GLOBAL DE TRANSFERENCIA DE CALOR:
CAPACIDAD CALORIFICA DEL FLUIDO ANULAR:

UNIDAD NUMERO: 3

EQUIPO: REACTOR DE FLUJO TAPON
LONGITUD DE LA UNIDAD:

NUMERO DE PUNTOS EMPLEADOS:

AREA DE SECCION TRANSVERSAL:
ENERGIJA DE ACTIVACION (IRREVERSIBLE):
ENERGIA DE ACTIVACION {REVERSIBLE):
FACTOR DE FRECUENCIA (IRREVERSIBLE):
FACTOR DE FRECUENCIA (REVERSIBLE):
CALOR DE REACCION:

SERVICIOS DE CALENTAMIENTO:
COEFICIENTES ESTEQUIOMETRICOS:
CONSTANTES DE REACCION:

UNIDAD NUMERO: 4
EQUIPQ: DIVISOR
RELACION DEL DIVISOR:

10.000 it

11

600.000 °R

1.000

0.100 sq. ft

0.100 sq. ft

3.000 BTU/ft hr °R
50.000 BTU/cu. f/°R

20.000 it
11
§.000 sq. ft
35,000 8TU/ibmol
0 BTU/Ibmol
1 E+13 1/min
0.00 1/min
10,000 BTU/lomol de A
0 BTU/Mr
«1 1

1 [+3

0.300

Tabla 5.1 Parametros de inicializacién de DYNSIM (continuacién).
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UNIDAD NUMERQ: 2

TEMPERATURA DEL FLUIDO

EN EL TUBO (°R)

$75.00
575.00
575.00
575.00
§76.00
575.00
575.00
576.00
575.00
575.00
5§75.00

UNIDAD NUMERQ: 3

TEMPERATURA

(°R)

575.00
575.00
§75.00
575.00
576.00
§75,00
$75,00
§75.00
575.00
575.00
575,00

COMPONENTE 1
=

1.0000
1.0000
1.0000
1.0000
1.0000
1.0000
1.0000
1.0060

TEMPERATURA DEL FLUIDO

EN LA CORAZA (*R)

600.00
600.00
€00.00
600.00
600.00
600.00
€00.00
600.00
600.00
£00.00
600.00

COMPONENTE 2

x)

0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000

Tabla 5.1 Parametros de inicializacién de DYNSIM (continuacion).
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NUMERO  RELACION TEMPERATURA
DE FLUJO {°R)
1 1.000 575.00
6 2.333 575.00

COMPONENTE 1 COMPONENTE 2
(x) (x)
1.0000 0.0000
1.0000 0.0000

TIEMPO INICIAL:

TIEMPO FINAL:

INCREMENTO DE TIEMPO:
TOLERANCIA ABSOLUTA:
TOLERANCIA RELATIVA:

SISTEMA: 1) RIGIDO, 2) NO RIGIDO:

0.000 hr
10.000 hr
0.500 hr
1E-04
1E-03

RE-ESCRIBIR ARCHIVO (0=NO, 1=SI):
NOMBRE DEL ARCHIVO DE SALIDA:
NOMBRE DEL ARCHIVO DE ENTRADA:
NUMERO DE UNIDADES MOSTRADAS:
UNIDAD(ES) NUMERO:

NUMERO DE CORRIENTES MOSTRADAS:
CORRIENTE(S) NUMERO:

TiPD DE SALIDA (1=PANTALLA, 2=ARCHIVO, 3=AMBOS): 2

Tabla 5.1 Parametros de inicializacién de DYNSIM (continuacion).
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RANGQ DE TIEMPO DEL BANCO DE DATOS:
TIEMPO INICIAL:
TIEMPO FINAL:
INCREMENTOQ DE TIEMPO:

RE-ESCRIBIR ARCHIVO(S) DE GRAFICA(S) (0=NO, 1=5I):

NUMERO DE UNIDADES A SER GRAFICADAS:

UNIDAD NUMERQ: 2

VARIABLE(S) A SER GRAFICADA(S) EN EL INTERCAMBIADOR DE CALOR

1: TEMPERATURA EN EL TUBO
2: TEMPERATURA EN LA CORAZA
ELECCION(ES):

TIEMPOS A SER GRAFICADOS (hr):
0.00 0.50 1.00 1.50 2,00

UNIDAD NUMERQ: 3

VARIABLE(S) A SER GRAFICADA(S) EN EL REACTOR DE FLUJO TAPON

1: TEMPERATURA
2: CONCENTRACION
ELECCION(ES):

TIEMPOS A SER GRAFICADOS (hr):
0.00 0.50 1.00 1.50 2.00

5.00

5.00

10.00

10.00

0.000 tr

10,000 hr
0.500 hr
1

2

Tabla 5,1 Parametros de inicializacién de DYNSIM {continuacion).
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En la Tabla 5.2 se presentan los resultados obtenidos en la simulacién
dinimica del proceso de unidades distribuldas comenzando con Iinformacién
referente a los pardmetros de integraclén como 1o es el titulo de 1la
siaulacién, tlempos e Intervalo de integracién, nimerc de ecuaciones
diferenciales de primer orden empleadas, algoritmo de Integracién y tolerancia
para flnallzar con los valores de los perfiles de temperatura del fluldo en el
tubo y en la coraza para el Intercamblador de caler y los perfiles de
temperatura y composiclén para el reactor de flujo tapén en intervalos de
tiempo de 0.00, 0.50, 1.00, 1.50, 2,00, 5.00 y 10.00 horas de simulacién.



TITULO:

PROBLEMA O NOMBRE DE ARCHIVO:

TIEMPO INICIAL:

TIEMPO FINAL:

INTERVALO DE TIEMPO:

NUMERO DE ECUACIONES DE PRIMER ORDEN:
ALGORITMO DE INTEGRACION:

TOLERANCIA ABSOLUTA:

TOLERANCIA RELATIVA:

EJEMPLO

MUESTRA
0.0000 hr
10.000 hr
0.5000 hr
55

NO RIGIDO
1E-4

1E-3

Tabla 5.2 Resultados obtenidos de DYNSIM.
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ASHESIR A

INTERCAMBIADOR DE CALOR, UNIDAD NUMERO 2

DISTANCIA TEMPERATURA DEL FLUIDO TEMPERATURA DEL FLUIDO

() EN EL TUBO (°R) EN LA CORAZA (°R)
0 575.00 600.00

1 §75.00 600.00

2 575.00 600.00

3 575.00 600.00

4 5§75.00 600.00

5 575.00 600.00

6 5§75.00 600.00

7 575.00 600.00

8 575.00 §00.00

9 575.00 600.00

10 575.00 600.00

REACTOR, UNIDAD NUMERO 3

DISTANCIA TEMPERATURA COMPONENTE COMPONENTE
() (°R) (X1) (X2
0 575.00 1.0000 0.0000
2 675.00 1.0000 0.0000
4 $75.00 1.0000 0.0000
6 §75.00 1.0000 0.0000
8 575.00 1.0000 0.0000
10 5§75.00 1.0000 0.0000
12 575.00 1.0000 0.0000
14 575.00 1.0000 0.0000
16 575.00 1.0000 0.0000
18 575.00 1.0000 0.0000
20 575.00 1.0000 0.0000

CORRIENTE  RELACION DE TEMPERATURA COMPONENTE COMPONENTE
NO. FLUJO (°R) NUM. 1 NUM. 2

5 1.0000 575.00 1.0000 0.0000

Tabla 5.2 Resultados obtenidos de DYNSIM (continuacion).
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INTERCAMBIADOR DE CALOR, UNIDAD NUMERO 2

DISTANCIA TEMPERATURA DEL FLUIDO TEMPERATURA DEL FLUIDO

I EN EL TUBO (°R) EN LA CORAZA (°R)
° 560.41 591,09

1 561.68 591.40

2 562.58 591.66

3 563.62 591.86

4 564.77 592,12

5 565.77 592,66

6 566.88 593.68

7 568,03 595.13

8 569.18 596.73

9 570.42 598.32

10 571,31 600.00

REACTOR, UNIDAD NUMERO 3

DISTANCIA TEMPERATURA COMPONENTE COMPONENTE
(ft) (°R) x1) (X2)
0 571.31 0.91248 0.08752
2 554,83 0.87633 0.12367
4 554,26 0.87626 0.12374
] 554.49 0.87634 0.12366
8 554.40 0.87629 0.12371
10 554,38 0.87630 0.12370
12 554,38 0.87630 0.12370
14 ' 554.38 0.87630 0.12370
16 554.38 0.87630 0.12370
18 554.38 0.87630 0.12370
20 §54.38 0.87630 0.12370

CORRIENTE  RELACION DE TEMPERATURA COMPONENTE COMPONENTE
NO. FLUJO (°R) NUM. 1 NUM. 2

[ 1.0000 554,38 0.87630 0.12370

Tabla 5.2 Resultados obtenidos de DYNSIM (continuacién).
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'

INTERCAMBIADOR DE CALOR, UNIDAD NUMERO 2

DISTANGIA TEMPERATURA DEL FLUIDO TEMPERATURA DEL FLUIDO

(ft) EN EL TUBO (°R) EN LA CORAZA (°R)
[ 554.49 583.25

1 §55.30 584.23

2 556.97 586.44

3 556.95 586.78

4 557.90 588.20

5 558.32 £89.72

] $59.40 591.41

7 560,27 593.30

8 561.21 595.39

9 562.11 597.62

10 563.46 . 600.00

REACTOR, UNIDAD NUMERO 3

DISTANCIA TEMPERATURA COMPONENTE COMPONENTE

4y (°R) (X1) x2)

0 563.46 0.87697 0.12303

2 546.74 0.82455 0.175845

4 545,57 0.82450 0.17550

6 - 645.93 0.82492 0.17508

8 545.83 0.82462 0.17538

10 545.77 0.82467 0.17833

12 545.78 0.82469 0.17531

14 545.78 0.82468 0.17532

16 545,78 0.82468 0.175832

-18 545,78 0.82468 0.17532

20 545,78 0.82468 0.17532

CORRIENTE  RELACION DE TEMPERATURA COMPONENTE COMPONENTE
NO. FLUJO (°R} NUM. 1 NUM. 2

5 1.0000 545.78 0.82468 0.17532

Tabla 5.2 Resultados obtenidos de DYNSIM (continuacion).
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INTERCAMBIADOR DE CALOR, UNIDAD NUMERO 2
DISTANCIA TEMPERATURA DEL FLUIDO TEMPERATURA DEL FLUIDO
) EN EL TUBO (°R) EN L.A CORAZA (°R)
0 650.69 579.60
1 §51.32 £81.04
2 552.16 582.60
3 553.12 584,30
4 553.73 586,12
5 554.14 588.07
6 555.41 5§90.15
7 556.38 592.37
8 556.02 594.76
9 558.23 597.30
10 §59.38 600.00
REACTOR, UNIDAD NUMERO 3
DISTANCIA TEMPERATURA COMPONENTE COMPONENTE
] (°R) (x1) (x2)
0 559.38 0.85414 0.14586
2 541.86 0.79188 0.20812
4 540.07 0.79138 0.20861
6 540.48 0.79254 0.20746
8 §40.42 0.79180 0.20810
10 ’ 540.33 .0.79191 0.20809
12 540.32 0.79197 0.20803
14 . 540.33 0.79196 0.20804
16 : . 54033 0.79186 0.20804
i 18 540,33 0.79186 0.20804
i 20 §40.33 0.79196 0.20804
‘CORRIENTE  RELACION DE TEMPERATURA COMPONENTE COMPONENTE
- NO. FLUJO {°R} NUM. 1 NUM. 2
5 1.0000 540.33 0.79186 0.20804

Tabla 5.2 Resultados obtenidos de DYNSIM {(continuacién).
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INTERCAMBIADOR DE CALOR, UNIDAD NUMERO 2

DISTANCIA TEMPERATURA DEL FLUIDO TEMPERATURA DEL FLUIDO
- (1 EN EL TUBO (°R) EN LA CORAZA (°R)
0 547.78 §77.58
1 548.45 579.12
2 549.26 580.93
3 549.93 §82.95
4 §50.60 584.89
5 §51.40 587.11
6 552.34 589.26
7 553.01 5§91.74
8 553.82 §94.15
9 554.49 §97.17
10 555.50 600.00

REACTOR, UNIDAD NUMERO 3

DISTANCIA TEMPERATURA COMPONENTE COMPONENTE
() (°R) (X1} (x2)
"] 555.93 i 0.83503 0.16497
2 538.55 0.76738 0.23262
4 536.00 0.76738 0.23262
8 536.60 0.76798 0.23202
8 536.60 0.76797 0.23203
10 536.60 0.76797 0.23203
12 536.60 0.76797 0.23203
14 §36.60 0.76796 0.23204
16 536.60 0.76796 0.23204
18 536.60 0.76796 0.23204
20 536.60 0.76796 0.23204

CORRIENTE  RELACION DE TEMPERATURA COMPONENTE COMPONENTE
NO. - FLWO {°R) NUM. 1 NUM. 2

5 1.0000 536.60 0.76796 0.23204

Tabla 5.2 Resultados obtenidos de DYNSIM (continuacién).
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INTERCAMBIADOR DE CALOR, UNIDAD NUMERO 2

DISTANCIA TEMPERATURA DEL FLUIDO TEMPERATURA DEL FLUIDO

(i) EN EL TUBO (°R} EN LA CORAZA (°R}
0 538.93 §72.09

1 §39.58 574,27

2 540.11 576.57

3 640.78 578.99

4 541.63 581.54

S 542.54 584.23

[ 543.09 ' 587.08

7 543.78 §90.05

8 545.04 §93.19

9 545,12 596.51

10 546.62 600.00

REACTOR, UNIDAD NUMERO 3

" DISTANCIA TEMPERATURA COMPONENTE COMPONENTE

W] (°R) (X1) (x2)
0 546.62 0.78357 0.21643
2 530.55 0.69640 0.30360
4 524,48 0.68367 0.31633
6 523.35 0.69048 0.30952
8 523.57 0.69285 0.30715
10 523.63 0.69120 0.30880
12 523.52 0.69047 0.30953
14 $23.47 0.69079 0.30921
16 523.47 0.69095 0.30905
18 523.48 0.69089 0.30911
20 523.48 0.69085 0.30915

CORRIENTE  RELACION DE TEMPERATURA COMPONENTE COMPONENTE
: NO. FLWO (°R) NUM, 1 NUM, 2

5 1.0000 523.48 0.69085 0.30915

Tabla 5.2 Resultados obtenidos de DYNSIM (continuacion).
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INTERCAMBIADOR DE CALOR, UNIDAD NUMERO 2

DISTANCIA TEMPERATURA DEL FLUIDO TEMPERATURA DEL FLUIDO

(ft) EN EL TUBO (°R) EN LA CORAZA (°R)
0 532.08 568.46
1 §32.48 §71.01
2 533.56 573.56
3 534.08 . §76.38
4 5§34.90 579.06
5 5§35.97 582.42
] 536.78 585.64
7 537.58 588.73

8 538.66 592,22

-9 539.46 595.71
10 540.81 600.00

REACTOR, UNIDAD NUMERO 3

DISTANCIA TEMPERATURA COMPONENTE COMPONENTE

(U] R} x1) x2)
0 540.16 0.74107 0.25893
2 527.68 0.66054 0.33946
4 520.23 0.62295 0.37705
6 516.07 0.61705 0.38295
8 514.05 0.62779 0.37221
10 513.52 0.63369 0.36631
12 513.58 0.63262 0.36738
14 513.58 0.63262 0.36738
16 513.58 0.63262 0.36738
18 513.58 0.63262 0.36738
20 513.58 0.63262 0.36738

CORRIENTE  RELACION DE TEMPERATURA COMPONENTE COMPONENTE
NO. FLWO (°R} NUM. 1 NUM. 2

5 1.0000 513.58 0.63262 0.36738

Tabla 5.2 Resultados obtenidos de DYNSIM (continuacion).
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5.5 SIMULACION DINAMICA Y CONTROL POR MEDIO DE REDES NEURONALES
(ALGORITMO DE PROPAGACION HACIA ATRAS)

La red neuronal empleada para la simulacién dindmica fué desarrollada
por la Compaiifa Neurosym Corporation en Texas, E.U.A. en 1990. El paquete de
programacién es conocldo como “Neurosym. Neurocomputing Library" y el
paradigma utilizado para el ejemplo de unidades distribuldas fué el de 1la
propagaclién hacla atras.

Este paradigma fué seleccionado debldo a tres caracteristlcas

fundamentales que son:

1) El problema planteado fué hetero-asoclativo, esto significa que la
sallda fué distinta a la entrada. El aprendizaje requirié de una entrada con

su correspondiente sallda,

2) Fué selecclonada una red feedforward. Las sallidas son determinadas
unlcamente por las entradas, distinto a la red feedback, en donde las salldas
son determinadas por las entradas y las salldas previas.

3) Fué requerido de un aprendizaje supervisado. Se dispuso de una prueba
de ajuste de datos para definlr la salida deseada para una entrada dada3.

Los resultados obtenldos en la slmulacién con el DYNSIM fueron
alimentados a la red neuronal para su asimilaclién, aprendizaje y ajuste.
Posteriormente, se llevaron a cabo Interpolaclones para los mismos intervalos
de tiempo empleados con el DYNSIM, esto es, 0.00, 0.50, 1.00, 1.50, 2.00, 5.00
y 10.00 horas de slmulaclén obtenléndose asf los resultados mostrados en la
Tabla 5.3, con el mlsmo formato de la Tabla 5.2 para flnes comparativos, es
decir, perfiles de temperatura del fluido en el tubo y en la coraza para el
intercambliador de calor y los perfiles de temperatura y composiclén para el
reactor de flujo tapén.
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INTERCAMBIADOR DE CALOR, UNIDAD NUMERQ 2

DISTANCIA TEMPERATURA DEL FLUIDO TEMPERATURA DEL FLUIDQ

{f) EN EL TUBO (°R) EN LA CORAZA (°R)
] 57500 600.00

1 575.00 £00.00

2 575.00 600.00

3 $75.00 600.00

4 675.00 600.00

§ 575.00 £00.00

6 575.00 600.00

7 §75.00 600.00

8 575.00 600.00

9 §75.00 ©00.00

10 575.00 800,00

REACTOR, UNIDAD NUMERO 3

DISTANCIA TEMPERATURA COMPONENTE COMPONENTE
) °R) x1) x2)
0 575.00 1.0000 0.0000
2 575.00 1.0000 0.0000
4 £75.00 1.0000 0.0000
[ §75.00 1.0000 0.0000
8 5§75.00 1.0000 0.0000
10 575.00 1.0000 0.0000
12 §75.00 1.0000 0.0000
14 £75.00 1.0000 0.0000
16 575.00 1.0000 0.0000
18 ! 575.00 1.0000 0.0000
20 575.00 1.0000 0.0000

CORRIENTE  RELACIONDE TEMPERATURA COMPONENTE COMPONENTE
[e] FLUJO {°R}) NUM. 1 NUM. 2

§ 1.0000 575,00 1.0000 0.0000

Tabla 5.3 Resultados obtenidos de la Red Neuronal.
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INTERCAMBIADOR DE CALOR, UNIDAD NUMERQ 2

DISTANCIA TEMPERATURA DEL FLUIDO TEMPERATURA DEL FLUIDO

4] EN EL TUBC (°R) EN LA CORAZA (°R)
0 560.50 591.27

1 S61.53 591.28

2 562.59 591,43

3 563.65 591,75

4 564.74 592.24

-1 565.83 5§92.95

) §66.93 593.87

7 568.04 595,04

8 569.16 596.47

-] $70.28 598.18

10 571.40 €00.19

AEACTOR, UNIDAD NUMERO 3

DISTANCIA TEMPERATURA COMPONENTE COMPONENTE

{0 °R) X1) x2)

0 570.91 0.904%0 0.09510
2 556.23 0.88845 0.11155
4 553.03 0.87833 0.12167
§ §53.92 0.87327 0.12673
8 555.05 0.87200 0.12800
10 §55.07 0.87326 0.12674
2 554,29 0.87579 0.12421
14 : 653,72 0.87832 0.12168
16 §54.12 0.87953 0.12041
18 555.09 0.87832 0.12168
20 §54.14 0.87326 012674

CORRIENTE  RELACION DE TEMPERATURA COMPONENTE COMPONENTE
NO. FLUJO {°R) NUM. 1 Num. 2

5 1.0000 554,14 0.87326 0.12674

Tabla 6.3 Resultados obtenidos de ta Red Neuronal (continuacién).
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DISTANCIA
(0}

SOONOMAEWNAO

DISTANCIA

CORRIENTE
- 'NO.

5

REACTOR, UNIDAD NUMERO 3

INTERCAMBIADOR DE CALOR, UNIDAD NUMERO 2
TEMPERATURA DEL FLUIDO TEMPERATURA DEL FLUIDO
EN EL TUBO (°R}) EN LA CORAZA (°R)
55445 583.22
§55.30 584.28
556,12 585.45
556.91 586.74
557.70 588.17
§58.50 580.73
569,34 591.45
560,23 593.32
861,19 595.37
562.24 §97.60
563.39 600.01
TEMPERATURA COMPONENTE COMPONENTE
(°R) xn (X2)
563.10 0.86593 0.13407
548.00 0.84219 0.15781
544,53 0.82758 0.17242
545.31 0.82028 0.17972
546.41 0.81846 0.18154
546.46 0.82030 0.17970
§45.71 0.82396 0.17604
§45.15 0.82762 0.17238
§45.52 0.82944 0.17056
546.46 0.82761 0.17239
545.55 0.82028 0.17972
RELACION DE TEMPERATURA COMPONENTE COMPONENTE
FLWO (°R) NUM. 1 NUM. 2
1.0000 545,55 0.82028 0.17972

Tabla 5.3 Resultados obtenidos de la Red Neuronal (continuacién).
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DISTANCIA
()

OVONOINMAEWN-=O

-
o

DISTANCIA

CORRIENTE
NO.

5

TEMPERATURA DEL FLUIDO

EN EL TUBO (°R)

550.56
551.48
552.28
553.00
553.68
§54.37
555.10
§55.92
5565.87
557.99
559.32

REACTOR, UNIDAD NUMERO 3

INTERCAMBIADOR DE CALOR, UNIDAD NUMERO 2

TEMPERATURA DEL FLUIDO
EN LA CORAZA (°R)

579.59
581.04
582.61
584,30
586.11
588.06
5§90.15
592,38
§94.76
597.30
600.00

COMPONENTE
x2)

0.15300
0.18724
0.204€60
0.21328
0.21543
0.21324
0.20889
0.20454
0.20237
0.20456
0.21328

COMPONENTE COMPONENTE

TEMPERATURA COMPONENTE
(°R) (X1

559.04 0.84100

543.01 0.81276

539.17 0.79540

539.84 0.78672

540.95 0.78457

541.02 0.78676

540.28 0.79111

539.70 0.79546

540.08 0.79763

541.00 0.79544

540.11 0.78672

RELACION DE TEMPERATURA

FLUJO (°R) NUM, 1
1.0000 540.11 0.78672

NUM. 2

0.21328

Tabla 5.3 Resultados obtenidos de l1a Red Neuronal (continuacién).
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INTERCAMBIADOR DE CALOR, UNIDAD NUMERO 2

DISTANCIA TEMPERATURA DEL FLUIDO TEMPERATURA DEL FLUIDO
(ft) EN EL TUBO (°R) EN LA CORAZA (°R)
0 547.77 §77.51
1 548.48 §79.21
2 549.20 580.99
3 549.93 582.88
4 550.68 584,89
5 551.44 587.02
6 552,22 §89.29
7 553.00 §91.72
8 553.80 594,30
9 554.61 . 597.06
10 §55.44 600.01

REAGTOR, UNIDAD NUMERO 3

DISTANCIA TEMPERATURA COMPONENTE COMPONENTE
) (°R) x1) x2)
0 555.65 0.82073 0.17927
2 539.46 0.79018 0.20982
4 §35.38 0.77142 0.22855
6 535.93 0.76210 0.23790
8 537,05 0.75983 0.24017
10 537.22 0.76227 0.23773
2 - 536.59 0.76704 0.23296
14 - 536.05 0.77179 0.22821
16 536.34 0.77415 0.22585
18 537.20 0.77176 0.22824
20 536.40 0.76225 0.23775

CORRIENTE RELACIONDE  TEMPERATURA COMPONENTE ~ COMPONENTE
NO. FLUJO R) NUM. 1 NUM. 2

5 1.0000 536.40 0.76225 0.23775

" Tabla 5.3 Resultados obtenidos de la Red Neuronal (continuacién).

155



INTERCAMBIADOR DE CALOR, UNIDAD NUMERO 2

DISTANCIA TEMPERATURA DEL FLUIDO TEMPERATURA DEL FLUIDO

{m EN EL TUBO (°R) EN LA CORAZA (°R)
0 538.90 572.09

1 539.54 §74.27

2 540.20 §76.57

3 §40.89 §78.99

4 541.60 581.54

5 §42.35 584.23

6 543.11 587.06

7 543.91 590.05

8 544.72 503.19

9 545.57 596.51

10 546.43 600.00

REACTOR, UNIDAD NUMERO 3

DISTANCIA TEMPERATURA COMPONENTE COMPONENTE
) (°R) &1 X2)
0 546.60 0.76536 0.23484
2 530.59 0.72208 0.27792
4 524.58 0.69555 0.30445
] 5§23.24 0.68239 0.31761
8 523.48 0.67926 0.32074
10 523.75 0.68278 0.31722
12 523.64 0.68961 0.31039
14 523.37 0.69637 0.30363
16 523.34 0.69972 0.30028
18 §23.62 0.69629 0.30371
20 523.44 0.68272 0.31728

CORRIENTE  RELACIONDE TEMPERATURA COMPONENTE COMPONENTE
NO. FLUJO (°R) NUM. 1 NUM. 2

5 1.0000 523.44 0.68272 0.31728

Tabla 5.3 Resultados obtenidos de la Red Neuronal (continuacién).
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NO. FLUJO

5 1.0000

CORRIENTE  RELACION DE TEMPERATURA

(°R)

512,88

INTERCAMBIADOR DE CALOR, UNIDAD NUMERQ 2

DISTANCIA TEMPERATURA DEL FLUIDO TEMPERATURA DEL FLUIDO

() EN EL TUBO (°R) EN LA CORAZA (°R)
0 532,14 568.44

1 532,63 §70.98

2 533.30 573.63

3 534.11 576.38

4 534.98 579.25

5 535.88 §82.27

6 536,73 585.43

7 537.51 £88.76

8 5§38.15 §92.26

9 538.69 595,95

10 538.88 §90.85

REACTOR, UNIDAD NUMERO 3
DISTANCIA TEMPERATURA COMPONENTE COMPONENTE

() {°R) (x1) (X2}

0 539.43 0.72894 0.27106
2 528.45 0.67209 0.32791
4 520.89 0.63709 0.36291
6 516.15 0.61962 0.38038
8 513.65 0.61533 0.38467
10 512.81 0.61889 0,38014
12 513.03 0.62894 0.37106
14 513.73 0.63814 0.36186
16 514.33 0.64317 0,35683
18 514.25 0.63967 0.36033
20 512.88 0.62331 0.37669

COMPONENTE COMPONENTE

NUM. 1 NUM. 2

0.62331 0.37669

Tabla 5.3 Resultados obtenidos de la Red Neuronal (continuacion).
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5.6 ANALISIS DE RESULTADGOS

De la Figura 5.2a a la Figura 5.8a se muestran los resultados obtenldos,
en forma grafica, de las simulaciones llevadas a cabo tanto con el DYNSIM como
con la red neuronal de propagaclén hacia atras. En ellas se grafican los
perfiles de temperatura del fluldo en el tubo y en la coraza para el
intercamblador de calor en funcién de la distancia o longitud del equipo.

De la Flgura 5.2b a la Figura 5.8b se presentan los perfiles de
temperatura para el reactor de flujo tapdén, as{ como también los perfiles de
concentracién que se muestran de la Figura 5.2c a la Figura 5.8c.

Los intervalos de tiempo graficades fueron los mismos que se utilizaron
para llevar a cabo las simulaciones, o sea, 0.00, 0.50, 1.00, 1.50, 2.C0, 5.00
y 10.00 horas de simulacién.

Cabe sehalar que los perfliles de temperatura del fluido en el tubo y en
la coraza para el intercambiador de calor, as{ como también los perfiles de
concentracién en el reactor son practicamente idénticos en ambos tipos de
sinulacién debido a que su tendencla es lineal, sin embargo, en los perfiles
de temperatura del reactor se presentan variaclones de tipo sinoidal, en la
porcién horizontal, por parte de los datos proporcionados por la red neuronal
debido al cambio repentino en la pendiente en donde al parecer hubo pequefias
varlaciones al efectuar el ajuste correcto de los datos empleados para su
aprendlizaje.
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FIGURA 5.2a INTERCAMBIADOR DE CALOR
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" FIGURA 5.2b REACTOR DE FLUJO TAPON
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FIGURA 5.2c REACTOR DE FLUJO TAPON

TIEMPO = 0.00 hr
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FIGURA 5.3a INTERCAMBIADOR DE CALOR
TIEMPO = 0.50 hr.
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FIGURA 5.3c REACTOR DE FLUJO TAPON

TIEMPO = 0.50 hr
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FIGURA 5.4a INTERCAMBIADOR DE CALOR

TIEMPO = 1.00 hr
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FIGURA 5.4b REACTOR DE FLUJO TAPON
TIEMPO = 1.00 hr
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FIGURA 5.4c REACTOR DE FLUJO TAPON

TIEMPO = 1.00 hr
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FIGURA 5.5a INTERCAMBIADOR DE CALOR

TIEMPO = 1.50 hr
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FIGURA 5.5b REACTOR DE FLUJO TAPON
TIEMPO = 1.50 hr
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FIGURA 5.5¢ REACTOR DE FLUJO TAPON

TIEMPO = 1.50 hr
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FIGURA 5.6a INTERCAMBIADOR DE CALOR

TIEMPO = 2.00 hr
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FIGURA 5.6b REACTOR DE FLUJO TAPON
TIEMPO = 2.00 hr
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FIGURA 5.6¢c REACTOR DE FLUJO TAPON
TIEMPO = 2.00 hr
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|

FIGURA 5.7a lNTERCAMBIAD|OR DE CALOR
TIEMPO = 5.00 hr
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FIGURA 5.7b REACTOR DE FLUJO TAPON
TIEMPO = 5.00 hr
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FIGURA 5.7c REACTOR DE FLUJO TAPON
TIEMPO = 5.00 hr
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FIGURA 5.8a INTERCAMBIADOR DE CALOR

TIEMPO = 10.00 hr
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FIGURA 5.8c REACTOR DE FLUJO TAPON
TIEMPO = 10.00 hr
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CONCLUSIONES



Las redes neuronales se presentan come una alternativa real para la
i'esolucibn de modelos teéricos rigurosos. Dichos modelos han sido empleados
para calcular propledades de un proceso que no pueden ser medldos directamente
© lo. suficlentemente rdpido para controlar el proceso. Si los modelos teéricos
necesitan de datos para corregir cualquier varlaclén dentro de los mismos
modelos, parece razonable que estos datos puedan ser apllicados en las redes

neuronales para desarrollar modelos vélidos equivalentes.

Debido a lo anterior y a los resultados obtenldos en el ejemplo de
aplicacidén, es factible llevar a cabo el &nalisls y estudio de la simulaclién
dindmica y control de procesos quimicos en tiempo real medlante el empleo de
redes neuronales, en sustituclén de los simuladores dindmicos de modelos
teéricos, debido a que dichos programas presentan las sigulentes ventajas:

1) No es necesario un experto para desarrollar modelos para una red
neurcnal de un proceso quimico, sin embargo, es convenlente tener conocimlento
sobre el proceso para verificar los resultados de la red.

2) Puede ser desarrollada con un menor tiempo de programacién y un menor
tiempo de verificacién que el que se toma para elaborar un modelo teérico.

3) Puede aprender del proceso en estudio, es decir, ne es necesarlo un
ajuste cuando se presentan variaciones en los parametros del proceso.

4) No necesita conocer las' caracteristlcas exactas, configuraciones o
condiciones de operacién de un . proceso; una red neuronal aprende dicha
informacién del proceso. : ’

S) Si una unidad vdez procesé presenta variaclones, la red neuronal puede
aprender y ajﬁsiarsé a las perturbaclones sin tener que emplear un modelo
experto. ) '



6) Después del proceso de aprendlzaje, una red neuronal no reallza
cdlculos iterativos, sino que lleva a cabo la correlacién de los datos por
medio de un polinomio. La red puede proporcionar respuestas en una fracclén de
segundo, a diferencia de un modelo teérico.

Una red neuronal instalada adecuadamente wutilizard wuna red que
proporcionard los valores Iniclales y otra red que aprenderA de los datos
generados por el proceso. Esta caracteristica permitird la disminucién del
tiempo de respuesta de la red neuronal cuando se presentan cambios en el
proceso.

Por otra parte, una desventa)a de una red neuronal es la cantidad de
datos necesarios para elaborar un modelo confiable. Son necesarios de 100 a
miles de casos {datos) para crear un modelo de red neuronal. El nimero de
casos requeridos depende de las variaciones que presenten los datos y del
ntmero de entradas, factores que influyen conslderablemente en los resultados.
Afortunadamente, en la actualidad, exlsten sistemas de Informacién para
plantas de procesos muy confiables. Muchas plantas tlenen la capacidad de
registrar grandes cantidades de datos y pueden poseer datos alwmacenados de
varlos afios atras. v

Un buen aprendizaje deberd contener condiciones limite, datos de alta
calidad representativos del proceso y ser suficlentemente diversos para
incorporar la informacién clave a la red neuronal. Las mediciones de las
variables del proceso empleadas en los cilculos deberin mantenerse constantes,
por medio de controles, para que tales mediciones puedan ser obtenidas con un
alto grado de confiabllldad. :

Finalmente, tal vez las redes neuronales no sean la mejor alterpativa
para todas las situaciones. Esto incluye aplicaciones en donde no se dispone
de una gran cantidad de datos para crear una red neuronal, de cuando exista un
modelo tedrico que represente con gran exactitud al proceso o cuando pueda ser
generado facilmente un modelo empleando técnlcas de regresiém lineal.
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