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RESUMEN 
El control de planta completa es utilizado para diseñar estructuras de control en plantas 

químicas, donde cientos de variables determinan las dinámicas de sus procesos. El objetivo 

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

El diseño de una estructura de control de planta completa se basa en la metodología 

dispuesta por Skogestad  (Skogestad, 2004, 2011, 2012). El caso de estudio es un proceso 

de destilación azeotrópica con cambios en presión para deshidratar tetrahidrofurano. Las 
especificaciones del proceso son proporcionadas por Luyben (Luyben, 2002). La estructura 

de control fue diseñada con base en los pasos clave de la metodología sistematica; luego, 
el control fue probado en los ambientes de Aspen Plus y Matlab/Simulink. Una librería de 

Aspen hizo posible la comunicación entre estos softwares. 
 

Se realizó un análisis para seleccionar las variables controladas primarias (los lazos de 

control de supervisión) con la ayuda de un procedimiento de optimización. La función 

objetivo fue seleccionada para minimizar la energía consumida en la planta, conservando el 

flujo de alimentación y respetando las restricciones de las purezas en los productos fondos. 

La estructura de control final consiste de controladores PI para regular el proceso mediante 

los lazos de control de regulación; un controlador PI para lograr los objetivos operacionales 

impuestos en el paso de la optimización; y un controlador MPC MIMO para regular la pureza 

de los productos. Un modelo reducido fue utilizado para diseñar el controlador MPC. Este 

fue estimado a partir de datos de entrada y salida del sistema, usando el toolbox de Matlab 

para identificación de sistemas. Una estructura en espacio de estados fue obtenido usando 
el algoritmo N4SID. 

Los consumos de energía y las purezas en los productos de fondo de cada una de las 

estructuras de control diseñadas, tanto el de la literatura como la propuesta, fueron 

comparadas para cuantificar la mejora en el desempeño de la planta de deshidratación 

cuando la metodología de control de planta completa jerárquica es usada para diseñar esta 
estructura. 
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ABSTRACT 
Plantwide Control is used to assist the design of control structures in chemical plants, where 

hundreds of variables determine the dynamics of their processes. The aim is to obtain a 

control structure that allows increasing throughput, profit and security in the chemical 

plants.  

The design of a plantwide control structure is based on the methodology outlined by 

Skogestad (Skogestad, 2004, 2011, 2012). The case study is a pressure-swing azeotropic 

distillation process to dehydrate tetrahydrofuran. The process specification is provided by 

Luyben (2002). The control structure was designed with a basis on the key steps of the 

systematic methodology; then, the control was probed in the environments of Aspen Plus 

and Matlab/Simulink. An Aspen’s library made possible the communication between these 
softwares. 

An analysis to select the primary control variables (or supervision control loops) was carried 

out with the aid of an optimization procedure. The objective function was selected for 

minimizing the energy consumption in the plant, conserving the feed flow and respecting 

the purity restrictions of the bottoms products. 

The final control structure consists of PI controllers to stabilize the process by the regulatory 

control loops; a PI controller for achieving the operational objectives imposed by the 

optimization step; and a MPC MIMO controller for regulating the purity of the products. A 

reduced model was used for designing the MPC controller. It was estimated from 

input/output data of the system, using the toolbox of Matlab for system identification. A 

state space structure was derived using the N4SID algorithm.  

 The energy consumptions and the purity of the bottom products provided by both, the 

literature and the designed control configuration, were compared in order to quantify the 

improvement of the dehydration plant performance when the plantwide hierarchical 
methodology is used to design the control structure.  
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Capítulo 1.-Introducción  
En este documento se presenta el diseño de control de planta completa para el caso de estudio de 

un proceso de deshidratación de tetrahidrofurano. El control de planta completa consiste en tomar 

una serie de decisiones operacionales y de control para el proceso, siguiendo una metodología con 

una estructura jerárquica de tres niveles. En particular, se aplica la metodología de control de 
plantas completas sintetizada por Skogestad (Skogestad, 2004, 2011, 2012).  

 El caso de estudio es un proceso de destilación azeotrópico con cambios de presión. El 

proceso de separación de la mezcla consiste en dos columnas operando a diferentes presiones. Este 

proceso será descrito en la sección 2.1.  Como referencia y para propósitos de comparación, se 

consideró el trabajo de Luyben (Luyben, 2002), quien definió las condiciones nominales de un 

proceso de deshidratación de tetrahidrofurano, simuló el proceso y diseñó un esquema de 
controladores PID para la planta. 

 Para el desarrollo de este trabajo se utilizó el simulador de procesos secuencial Aspen One 

V8.0. El módulo Aspen Plus se usó para simular el comportamiento del sistema en régimen 

permanente, optimizar el proceso y realizar los análisis requeridos para el diseño de la planta. 

También se utilizó el módulo Aspen Plus Dynamics V8.4 para probar el control diseñado. Por otro 

lado, se presentan varios análisis del proceso hechos mediante la interfaz de Aspen - 

Simulink/MATLAB; esta interfaz hizo posible combinar herramientas computacionales de Aspen 
Dynamics y Simulink.  

En la sección siguiente se describen algunos trabajos sobre el control de plantas químicas, 

se expone el problema a resolver, se definen los objetivos de la tesis, y se describe el proceso.  

1.1.- Antecedentes 
 En los procesos industriales frecuentemente se requiere optimizar las operaciones para 

mejorar el uso de las materias primas y de la energía. La clave está en cómo conseguir estos 

objetivos sin mayor inversión, y que al mismo tiempo sea posible mejorar la operación y el control 

de cada uno de los equipos de una planta. En lugar de diseñar individualmente el control en cada 

unidad del proceso, este debe ser controlado de forma global para cumplir los objetivos de 

producción y de optimización. El control que ve de forma global al proceso es llamado control de 
planta completa.  

 En algunas plantas químicas, la complejidad es tal que encontramos cientos de variables que 

deben ser medidas y controladas. A través de los años se han desarrollado diversos métodos para 

optimizar la energía y las materias primas en estos procesos. Uno de los trabajos pioneros fue el de  

Bucley (Bucley, 1964), quién planteó técnicas de control de planta completa que poco a poco fueron 

perfeccionándose. Además de las diferentes técnicas, surgieron también arquitecturas para diseñar 

el control de planta completa, como lo expone Ochoa (Ochoa, 2010), quien clasificó en cuatro 
grupos principales estas arquitecturas y las caracterizó por la complejidad del sistema.  

La clasificación de las arquitecturas de control de planta completa de  Ochoa (Ochoa, 2010) 

son: Descentralizada, distribuida, multi-niveles y único-nivel. Para el diseño de estas estructuras se 

requieren modelos con distintos grados de complejidad. Para una estructura descentralizada no se 

necesita un modelo matemático cuando se definen lazos de control PID, pero cuando se utilizan 
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técnicas de control basadas en modelo, como es el caso de un MPC descentralizado, se requiere 

obligatoriamente un modelo. Para una arquitectura distribuida se usan comúnmente modelos 

dinámicos lineales. Para una arquitectura multi-niveles se utilizan constantemente modelos en 

espacio de estados no lineales para la etapa de optimización, y modelos dinámicos lineales para el 

diseño de controladores de niveles, de regulación y de supervisión.  Finalmente, para el caso de una 

arquitectura de un único-nivel se necesita un modelo dinámico no lineal para predecir el 

comportamiento del proceso, y se busca que este modelo se aproxime lo más posible al 

comportamiento real. 

 Uno de los primeros métodos de control de planta completa es el descrito en (Luyben et al., 

1997). Cabe destacar que se trata de una metodología sistemática que no considera como punto 

principal la economía del proceso, ya que este aspecto es tomado en cuenta en el último paso; esto 

se menciona en (Gernaey et al., 2012).  

Inspirados en la metodología de Luyben (Luyben et al., 1997), surgieron otros 

procedimientos y métodos para diseñar el control de planta completa. La metodología de Skogestad 

(Skogestad, 2004, 2011, 2012), a diferencia de la primera, tiene la característica de incluir la 

economía del proceso como una etapa importante. La metodología está dividida en dos grandes 

etapas; en la primera etapa se analiza la economía del proceso haciendo usos de herramientas de 

análisis en régimen permanente. En la segunda etapa, el interés es estabilizar la planta y determinar 

los lazos de control.  

 Actualmente, el control de procesos se realiza con diferentes métodos, técnicas y 

herramientas para llegar a un objetivo particular. En el Centro Nacional de Investigación y Desarrollo 

Tecnológico (CENIDET) se investigan estos métodos, los cuales difieren para cada planta o proceso. 

En el CENIDET se desarrolló un control de planta completa basado en el trabajo de Luyben (Luyben 
et al., 1997), aplicado en un laboratorio virtual para el “Proceso Eastman” (Sandoval, 2010).   

 Debido a las actuales tendencias de ahorro de energía y consumo de materias primas, la 

metodología de control de planta completa permite economizar recursos y es un buen punto de 
partida para el diseño y mejoramiento de los procesos.  

1.2.- Planteamiento del problema 
El problema de esta tesis es probar procedimientos y técnicas de análisis de sistemas que permitan 

obtener información suficiente para diseñar el control de procesos químicos multivari ables, 

agregando ventajas económicas y/o de consumo energético adecuados. Otro interés es exponer 

detalladamente esta metodología de tal manera que su aplicación se facilite en cualquier proceso 

químico. Como caso de estudio se diseñará un esquema de control para un proceso de destilación 

azeotrópica con cambios de presión, el cual se usa para separar la mezcla tetrahidrofurano (THF) y 
agua.  

 Para poder usar diferentes herramientas de análisis de procesos, la simulación se desarrolla 

en un simulador de procesos, en el cual se diseña el control de planta completa siguiendo los pasos 

que propone Skogestad (Skogestad, 2004, 2011, 2012). El simulador del proceso se enlaza con 
Simulink para aprovechar las herramientas de ambos ambientes. 
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1.3.- Justificación 
En la industria petroquímica, química y de otros procesos, donde la obtención de un producto 

depende de una o varias materias primas, se tiene la necesidad de brindar el producto al mercado, 

buscando que su producción mejore día con día, al mismo tiempo se busca que los costos de 
producción sean menores y con un beneficio mayor a pequeño, mediano y largo plazo.  

Es por esto que surge la necesidad de un control que vea globalmente a la planta; es decir, 

que permita alcanzar diferentes objetivos y mejorar la operación desde diferentes aspectos; por 

ejemplo, reducir los costos, aumentar la eficiencia y proveer seguridad dentro de los procesos. Por 

lo tanto, es factible y de interés, estudiar las estructuras de control de planta completa, 

seleccionando casos de estudio entre procesos industriales comunes, para después analizar cuánto 

fue posible mejorar la operación de la planta con la aplicación de alguna metodología de control de 
planta completa. 

1.4.- Estado del arte 
Las técnicas y métodos utilizados dentro del control de planta completa han sido desarrollados en 

los últimos 50 años. Estas técnicas y métodos empezaron su desarrollo a partir de los trabajos 

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

 Foss  dijo que “el tema central a ser resuelto es como determinar la estructura de control 

de un sistema. ¿Cuáles son las variables que deben ser medidas, que entradas deberían ser 

manipuladas y como se deberían de enlazar estos dos conjuntos de variables? “(Foss, A. S., 1973). 

Estas preguntas son las decisiones estructurales que se deben tomar en cuenta para el diseño de 

una estructura de control de planta completa. 

 Morari  presenta un resumen sobre el control de planta completa, donde discute porque las 

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

 Los sistemas de gran tamaño tienen cientos de mediciones. 

 La sensibilidad de procesos complejos es alta. 

 Las limitaciones fundamentales en un control de calidad.  

 La formación con respecto a las técnicas de control. 

El propuso dos maneras para descomponer el problema de control: 

 Niveles (vertical), donde la diferencia entre las etapas son en la frecuencia de ajuste 

de la entrada. 

 Descomposición horizontal, donde el sistema ésta dividido en diversas partes que 

no interactúan entre ellas. 

La descomposición en niveles es utilizado en las metodologías jerárquicas de control de 
planta completa, ésta es usada en la metodología elegida en esta investigación.  

 Larsson y Skogestad han estudiado las diferentes metodologías de control de planta 

completa y las han clasificado en dos enfoques: el primer enfoque orientado en la simulación del 
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proceso y el segundo enfoque orientado a la matemática y optimización de estos (Larsson & 

Skogestad, 2000).  

 Algunas metodologías de control con enfoque a la simulación son implementadas en 

combinación con procedimientos heurísticos. Por ejemplo, en (Konda, N.M. et al., 2005) recurrieron 

a una metodología de diseño de control basada en simulaciones del proceso e integraron decisiones 

heurísticas. Esta metodología fue aplicada a una planta HDA para producción de benceno. Siguieron 

una metodología con 8 niveles. En esta clasificación entra la metodología de Luyben (Luyben et al., 

1997) que consta de 9 pasos sistemáticos combinados con reglas heurísticas, la cual ha sido aplicada 

a diferentes casos de estudios. 

 Dentro de la clasificación de enfoques orientados a modelos matemáticos y optimización se 

encuentra el trabajo de Narraway (Narraway & Perkins, 1994), en este se propone una estructura 

de control con multi-lazos para los que se calcularon controladores proporcionales e integrales, 

usando un modelo no lineal del proceso. Otra metodología con este enfoque es la presentada por 

Chen (Chen & McAvoy, 2003). Su estructura está basada en un modelo con dinámica lineal y control 

óptimo. La arquitectura de la planta completa fue dividida en 4 etapas y los resultados de una etapa 

fueron usados como entradas de la siguiente etapa. Esta metodología permite concebir diversas 

arquitecturas y calcular las respuestas transitorias del proceso para cada etapa, para compararlas y 
elegir la arquitectura con mejor desempeño. 

En (Psaltis et al., 2014) por ejemplo, utilizaron la metodología de Psaltis (Psaltis et al., 2013) 

para el control de una planta de monómero de acetato de vinilo que consiste de 10 unidades de 

operación con elevados niveles de interacción. La estructura de control que se obtuvo para esta 

planta fue implementada en un modelo no lineal con controladores PI descentralizados. Se logró 

probar un buen desempeño del control que resultó de la aplicación de esta metodología. 

Otra clasificación existente es la de enfoque híbrido. Una de estas metodologías es la 

desarrollada por Zheng (Zheng et al., 1999).Es una metodología jerárquica que sintetiza un sistema 

de control de planta completa óptimo para un proceso químico. Esta metodología asocia el costo 

con la controlabilidad dinámica cuantificado por un índice. El procedimiento se llevó a cabo en un 

proceso con reactor-separador y una corriente de reciclaje. La metodología de Skogestad 
(Skogestad, 2004) se encuentra en esta clasificación. 

 Skogestad presenta por primera vez como seleccionar las variables controladas primarias a 

través de una función de pérdida, este procedimiento es retomado para los primeros pasos de su 

metodología enfocados a la economía del proceso (Skogestad, 2000). La selección no es exclusiva 

para los procesos químicos y esto lo demuestra aplicando su procedimiento en ejemplos de la vida 

común, como montar una bicicleta, hasta ejemplos más complejos como es el caso de un banco 

monetario y el caso de un corredor de maratones, esto se presentó en ( Skogestad, 2004b). Su 

metodología de control se basa en enfoques de fuerza bruta que utiliza una función de pérdida y en 
un enfoque heurístico. 

La metodología de control de planta completa que Skogestad (Skogestad, 2004) propone se 

divide en dos partes, la primera parte está enfocada en simulaciones hechas en régimen 

permanente, mientras que la segunda parte está enfocada al estudio de la dinámica y el control del 
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sistema. El estudio del proceso en régimen permanente consiste en encontrar la operaci ón óptima 

y económica del proceso. 

 Alstad y Skogestad presentaron enfoques locales basados en una aproximación cuadrática 

del costo para seleccionar las variables controladas primarias que ayudan a mantener la 

optimización y la economía de la planta en (Alstad & Skogestad, 2007).  Este procedimiento fue 

aplicado en una planta de destilación Petlyuk. 

 Hori y Skogestad presentaron un método local basado en la maximización de los valores 

singulares de una matriz de ganancias para la selección de las variables controladas primarias (Hori 
& Skogestad, 2008). Este método es llamado regla de la ganancia máxima. 

 Aske y Skogestad se ocuparon del problema de optimización de la producción de la planta 

a partir del balance de masas y el manipulador de producción (TPM), mencionando como afecta la 

localización del TPM en el paso 4 de la metodología de Skogestad (Aske & Skogestad, 2009).  Otra 

parte de la investigación de Aske (Aske et al., 2007) consistió en analizar el efecto de cuello de 

botella en la producción del proceso y posteriormente propuso una solución para controlar este 
problema.  

 Estos trabajos fueron empleados en nuevas aplicaciones del control  de procesos. En  

(Skogestad, 2011) se presentó un resumen de la metodología de Skogestad incorporando las nuevas 

técnicas desarrolladas en los pasados años.  

 Los procedimientos y técnicas se han utilizado en diferentes plantas químicas. Por ejemplo 

el procedimiento para seleccionar las variables primarias controladas a través del enfoque de fuerza 

bruta y una función de pérdida se ha empleado en el proceso de Tennesse Eastman (Larsson et al., 

2001) y en los procesos de reactores, separadores y reciclaje (Larsson et al., 2003). De ahí surge la 

metodología y esta es implementada para obtener la operación óptima de una columna de 

destilación Petlyuk (Alstad et al., 2004), también en la planta química del proceso de HDA, para 

aplicar la metodología en esta planta se dividió en la parte enfocada al comportamiento del régimen 

permanente y a la economía de la planta (Araujo, Govatsmark & Skogestad, 2007) y la segunda parte 
enfocada al control de regulación (Araujo, Hori & Skogestad, 2007).  

 Otro de los trabajos de Araujo y Skogestad fue implementar la metodología de control de 

planta completa al proceso de síntesis del amonio (Araujo & Skogestad, 2008). Gera desarrolló el 

procedimiento de selección de las variables primarias controladas de la metodología de Skogestad 

en el proceso de manufactura de Cumeno (Gera et al., 2011). Panahi implementó la primera parte 

de la metodología para optimizar económicamente la operación del proceso de captura de CO 2 

(Panahi, 2011). Jagtap et al. realizaron el análisis en régimen permanente para estudiar tres 

ejemplos realistas de procesos (Jagtap et al., 2013). En estos estudios se distinguen las siguientes 

etapas: determinación de los grados de libertad sin restricciones (paso 1), bal ances de masa 

consistentes (paso 2), definición de las variables controladas primarias (paso 3) y la ubicación de la 
localización del manipulador de rendimiento (paso 4). 

 En (Minasidis et al., 2013) presentaron un diseño de control de planta completa basado en 

la metodología de (Skogestad, 2000); evaluaron el desempeño económico de una planta de 

procesos químicos conformada por un reactor, un separador y un flujo de reciclado con purga. Las 
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variables primarias se determinaron a partir de métodos locales y las estructuras de control tuvieron 

un desempeño bueno ante perturbaciones grandes en el sistema. 

 En (Gera et al., 2012) presentaron los resultados de la estructura de control diseñada 

mediante la metodología de Skogestad en el proceso de producción de Cumeno con el objetivo de 

maximizar la producción del proceso. Además se optimizaron todos los grados de libertad en 

régimen permanente para obtener un mayor beneficio. 

 Recientemente, en (Minasidis et al., 2015)  presentaron un diseño de control de planta 

completa basado en la metodología de (Skogestad, 2000). Evaluaron el desempeño económico de 

una planta de procesos químicos conformada por un reactor, un separador y un flujo de reciclado 

con purga. Las variables primarias se determinaron a partir de métodos locales y las estructuras de 

control tuvieron un desempeño bueno ante perturbaciones grandes e n el sistema. Además 

proporcionaron algunas recomendaciones para elegir que método utilizar para seleccionar variables 

primarias y secundarias del sistema. 

 La separación de la mezcla azeotrópica de THF-agua ha sido ampliamente estudiada. En la 

literatura se encuentra un trabajo sobre la destilación por cambios de presión (Luyben, 2002). Este 

no es el único método para separar la mezcla azeotrópica de THF-agua, también se puede emplear 

la destilación extractiva tipo batch como lo mencionan en (Xu & Wang, 2006), ellos utilizaron el 

simulador de procesos HYSYS para comprobar resultados, y el compuesto 1,2 propanediol fue 

seleccionado como agente de separación para la destilación de la mezcla. En (Chapman et al., 2006) 

utilizaron la destilación por pervoparación para separar esta mezcla con una membrana combinada. 

En (Yamaki et al., 2012) realizaron un estudio de la destilación azeotrópica con cambios de presión, 

integrando calor externamente en una de las columnas de destilación; analizaron los costos en una 

planta sin provisión de energía calorífica y con esta provisión. En (Zhang et al., 2014) seleccionaron 

un solvente para separar esta mezcla por medio de destilación extractiva. Con esta revisión se 

demuestra que la deshidratación de THF es estudiada e investigada para diversas técnicas de 
separación.  

1.5.- Objetivo general 
Diseñar un control de planta completa con la metodología de Skogestad (Skogestad, 2004, 2011, 

2012) para un proceso de destilación azeotrópico con cambios en presión para deshidratar 

tetrahidrofurano (Luyben, 2002). 

1.5.1.- Objetivos específicos  

 Obtener los grados de libertad del proceso de destilación utilizando la metodología.  

 Seleccionar de las variables controladas mediante el procedimiento de Skogestad 

(Skogestad, 2000), utilizando una función de pérdida 𝐿. 

 Diseñar el control de regulación para el proceso de destilación.  

 Diseñar el control de supervisión para el proceso de destilación.  

 Evaluar los resultados dinámicos del proceso después de realizar el diseño de control de 

planta completa desarrollado contra los resultados de la literatura. 
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1.6.- Organización del documento 
 El presente documento se compone de 6 capítulos. El primer capítulo contiene una introducción 

general al control de planta completa y se presenta la problemática que se aborda junto con los 

objetivos a alcanzar.  

En el segundo capítulo se resumen los fundamentos de la metodología de control de planta 

completa y se describe el proceso de destilación azeotrópica con cambios de presión para separar 

una mezcla de tetrahidrofurano y agua. El diseño que se considera de esta planta fue propuesto por 

Luyben (Luyben, 2002) y es el caso de estudio con el cual se probará la metodología. También se 

describen los conceptos y la teoría relacionada con los métodos de modelado y control empleados 
en este trabajo.  

En el tercer capítulo y en el cuarto capítulo se detallan los procedimientos llevados a cabo 

para implementar la metodología de control de planta completa planteada por Skogestad 

(Skogestad, 2004, 2011, 2012) al caso de estudio. En el capítulo tres se describen los procedimientos 

y análisis basados en la simulación del proceso en régimen permanente; también se explica cómo 

se consideró la economía de la planta química. Después, en el cuarto capítulo se desarrolla el diseño 
del control del proceso y se definen los lazos de control.  

En el quinto capítulo se comparan la estructura de control propuesta en la literatura para la 

planta estudiada, con la estructura de control que resulta de esta investigación. Se presentan los 

resultados del análisis de las dos estructuras con respecto a la energía consumida en el proceso y 

con relación a la composición (pureza) lograda del producto.  

Por último, en el capítulo seis se dan las conclusiones del trabajo, resaltando algunos 

aspectos de los resultados de esta investigación. Se proponen trabajos futuros y posteriormente se 
presentan la bibliografía y los anexos.  
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Capítulo 2.- Marco teórico  
En esta sección se presenta el caso de estudio para el cual se aplica la metodología de control de 

planta completa reportada en (Skogestad, 2004, 2011, 2012). También se explica esta metodología 

y se describen las etapas necesarias para definir la estructura de control de un proceso. Además, se 

presenta la teoría y procedimientos para desarrollar un control predictivo basado en modelo (MPC) 

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

2.1.- Caso de estudio  
El caso de estudio es un proceso para separar la mezcla de tetrahidrofurano (THF) y agua. Es una 

separación importante en la industria debido a que el THF es usado como solvente para polímeros 

(como el PVC) y es un agente limpiador para semiconductores (Herslund et al., 2013). Se requiere 

que el THF sea anhidro; por lo tanto, es un proceso de deshidratación. La mezcla THF -agua es 

homogénea y forma un azeótropo que no es posible separar con una sola columna de destilación 

binaria. La presencia de un azeótropo, desde un punto de vista termodinámico, indica un 
comportamiento no ideal de la mezcla. En la siguiente sección se explica qué es un azeótropo.  

2.1.1.- Equilibrio Líquido-Vapor (ELV) 

El equilibrio líquido-vapor (ELV) es el estado en el cual una fase líquida y una fase vapor están en 

equilibrio. En equilibrio se establece cuando todas las variables extensivas que describen al sistema 

(temperatura, presión, composición) permanecen constantes en el tiempo. Tanto un componente 

puro como una mezcla multicomponente pueden alcanzar este estado. Al vapor en equilibrio se le 

llama también vapor saturado y al líquido en equilibrio, líquido saturado. Una mezcla binaria A-B 

está formada por dos componentes puros A y B. Las representaciones matemáticas y gráficas del 

ELV de mezclas binarias relacionan las variables 𝑇 − 𝑥 − 𝑦 (temperatura-composición de la fase 

líquida-composición de la fase gaseosa) a presión 𝑃 constante. O bien, relacionan las variables 𝑃 −

𝑥 − 𝑦 (presión-composición de la fase líquida-composición de la fase gaseosa) a temperatura 𝑇 

constante. En las Figuras 2.1 y 2.2 se muestra el ELV de la mezcla binaria THF-agua a diferentes 

presiones; por lo tanto, se gráfica la temperatura 𝑇 en función de las composiciones de la fase 

líquida 𝑥 y de la fase vapor 𝑦. La lectura de las variables de composición 𝑥 y 𝑦 en los diagramas 

indican la fracción molar de THF en mezcla, mientras que la composición de agua se calcula como 

1 − 𝑥 para la fase líquida y 1 − 𝑦 para la fase vapor. Los puntos de ebullición de los componentes 

puros son de 150.7 °F para el THF y de 212 °F para el agua, entonces el componente más ligero de 

la mezcla es el THF. Estos puntos corresponden a los extremos de la gráfica.  

En la Figura 2.1 se aprecia el diagrama ELV de la mezcla THF-agua a presión atmosférica (1 

atm o 14.7 psia). La curva con círculos azules indica la temperatura de burbuja. A estas condiciones, 

la mezcla THF-agua se encuentra como líquido saturado en equilibrio con el vapor. La curva con 

línea punteada y triángulos verdes representa la temperatura de rocío. A estas condiciones, la 

mezcla THF-agua se encuentra como vapor saturado en equilibrio con el líquido.  La región abajo de 

la curva de temperatura de burbuja corresponde a una mezcla líquida (si la presión P es constante). 

La región arriba de la curva de temperatura de rocío corresponde a una mezcla en fase vapor (si la 

presión P es constante). La región entre la curva de burbuja y la curva de rocío indica la presencia 

simultánea de dos fases: líquido y vapor (cambio de fase). Por último, se observa que las dos curvas 

se juntan a una composición aproximada de 0.8 de THF, este punto es un azeótropo. En estas 

condiciones de presión y temperatura, existe la misma composición de THF en la fase líquida y en el 



 

9 
 

vapor. Al no existir una diferencia de composición de THF entre la fase líquida y la fase vapor, la 

separación no es posible. 

 

Figura 2.1.- Diagrama VLE para la mezcla THF-H2O a presión atmosférica. 

 El azeótropo se forma debido a que esta mezcla tiene un comportamiento no ideal en la 

fase líquida y produce un punto de ebullición mínima; es decir, el azeótropo se forma a una 

temperatura inferior al punto de ebullición del componente ligero. Cuando la mezcla se encuentra 

en este punto, ni con un número infinito de platos en la columna de destilación se logra obtener 

mayor pureza. 

 Existen varios métodos para separar mezclas azeotrópicas. Uno de los más simples consiste 

en cambiar la presión de la mezcla para desplazar el azeótropo a una composición diferente. Para 

que este método sea efectivo, la presión debe tener un efecto importante en el ELV. Para la mezcla 

que se estudia, el cambio en la presión resulta en un cambio importante de la composición del 

azeótropo. Así, el aumento de la presión hace posible modificar el comportamiento termodinámico 
de la mezcla, como podemos observar en la Figura 2.2. 

 En la Figura 2.2 se observan 4 curvas. Con líneas punteadas se representa la fase de vapor 

saturado y con líneas continuas se representa el líquido saturado.  Las dos curvas superiores indican 

la relación de temperatura y fracción molar a 115 psia y las dos inferiores a 20 psia. También se 

observa que el azeótropo que se forma a la presión de 20 psia está localizado a una composición 

superior a la composición del azeótropo formado a 115 psia. Resumiendo, el cambio de presión 

produce un desplazamiento del azeótropo. 

 

Diagrama T-xy para THF/H2O
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Figura 2.2.- Diagrama VLE para la mezcla THF-H2O para las presiones de 20 psia y 115 psia. 

 En el caso de la deshidratación de THF, para llevar a cabo la separación azeotrópica con 

cambios en presión se necesitan dos columnas de destilación. Una de estas columnas opera cerca 

de la presión atmosférica para obtener un destilado con una composición cercana a la del punto 

azeotrópico. Después, la mezcla entra a una segunda columna con una composición cercana a 0.828 

(fracción mol). La segunda columna opera a una presión mucho mayor. En estas nuevas condiciones, 

el punto azeotrópico se localiza en una composición menor a la de alimentación, de tal forma que 

la segunda columna opera en una región libre de azeótropo y es posible continuar con el proceso 

de purificación; por lo tanto, la separación puede prolongarse hasta obtener un producto 

suficientemente puro.   

2.1.2.- Configuración del proceso 

La Figura 2.3 muestra el diagrama de flujo con los valores de los flujos y composiciones del sistema 

en régimen permanente. Se tomaron las condiciones de operación sugeridas por Luyben (Luyben, 

2002). El flujo de alimentación de entrada a la columna de baja presión es de 100 lbmol/hr con una 

composición molar de 0.7 de agua y 0.3 de THF. El destilado de esta columna es alimentado a la 

columna de alta presión con un flujo de 69.68 lbmol/hr y una composición molar de 0.789 THF y 

0.211 de agua. Las columnas tienen en total 11 etapas o platos cada una, incluyendo el condensador 

(plato 1) y el rehervidor (plato 11), ambas columnas son alimentadas en el plato 6. La columna de 

baja presión opera a 20 psia y la de alta presión a 115 psia.  El destilado de la  columna de alta presión 

se recircula a la columna de baja presión con un flujo de 42.1 lbmol/hr y una fracción molar de 0.64 
de THF y 0.36 de agua, entrando en el plato 3 de la columna de baja presión.  

Los productos de fondo deben tener una pureza del 99%, en la columna de baja presión se 

obtiene agua y en la de alta presión el THF. La relación de reflujo en ambas columnas es de 1.  

Diagrama T-xy para THF/H2O
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Figura 2.3.- Diagrama de flujo del proceso de destilación azeotrópico con cambios de presión. 

2.1.3.- Simulación en régimen permanente 
La simulación en régimen permanente se desarrolló en el simulador de procesos secuencial Aspen 

Plus V8.0. Se consideraron las condiciones de operación y la configuración de la columna, 

propuestas por Luyben para el caso de estudio reportando en (Luyben, 2002), las cuales 

corresponden al proceso presentado en el diagrama de flujo de la Figura 2.3. Las presiones están 

diseñadas para minimizar el costo anual total del proceso de separación. Entre más grande es la 

diferencia entre las dos presiones, menos flujo de reciclado es requerido y menos energía es 
consumida.  

 Se asume que la corriente de alimentación tiene una fracción molar de THF de 0.3. Esta 

corriente es la entrada de la columna de baja presión operando a 20 psia. La pureza de fondo en 

esta columna es especificada como una fracción molar de 0.99 de agua. Se simula una columna de 

11 platos tomando en cuenta el rehervidor y el condensador. La alimentación ingresa en el plato 6 

y el flujo de recirculación se alimenta en el plato 3. El grado de libertad restante es para fijar la 
relación de reflujo. Para esta columna es igual a 1. 

La segunda columna opera a 115 psia, tiene 11 platos igual que la primera columna, su 

alimentación entra en el plato 6 y también tiene una relación de reflujo de 1. Ade más, se especifica 

la pureza del producto de fondo igual a 0.99 fracción molar de THF. El producto de destilado es la 
recirculación que entra al plato 3 de la primera columna de destilación.   

Un simulador de procesos, como el usado para predecir el comportamiento del proceso 

descrito, es un programa de cómputo que permite el análisis cuantitativo de diagramas de flujo, 

realiza los cálculos de balances de materia, energía y predicción de propiedades para cada material 

en el proceso. El simulador Aspen Plus es de tipo secuencial. La técnica secuencial modular se basa 

en módulos de simulación independientes y presupone que se especifican las variables de las 

corrientes de entrada o corrientes de alimentación, mientras que deben calcularse las corrientes de 

salida y los correspondientes parámetros de operación. Cada sistema de ecuaciones asociado a cada 

módulo, es resuelto con una metodología adecuada a las propiedades del modelo matemático 
(Scenna et al., 1999). 
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Cuando una planta tiene recirculaciones, la simulación secuencial es más complicada porque 

se requiere un procedimiento iterativo para hacer converger todas las corrientes de recirculación. 

El proceso de deshidratación de THF tiene una recirculación hacia la columna de baja presión. Por 

lo tanto, para completar la simulación en régimen permanente es necesario hacer converger las 

condiciones o el estado (flujo, composiciones, presión y temperatura) de esta corriente de 

retroalimentación. Para lograrlo, se hace una suposición inicial de su flujo, composiciones, presión 

y temperatura. Las suposiciones iniciales que propone Luyben para el flujo de recirculación son de: 

40 lbmol/hr, 280°F, presión atmosférica y 0.66 fracción molar de THF. A partir de estos valores 

supuestos como el estado de la corriente de alimentación en la columna de baja presión, fue posible 

alcanzar la convergencia del proceso. Por otro lado, como especificaciones de diseño de esta 

columna, se definieron la relación de reflujo igual a 1 y el producto de fondo con 0.01 fracción molar 
de THF.  

La bomba es vital para transportar el destilado de la columna de baja presión a la columna 

de alta presión, y las válvulas sirven como actuadores en los diferentes lazos de control. Estos 

dispositivos que generan cambios de presión se incluyen en la simulación en régimen permanente.  

Las válvulas de control tienen unas caídas de presión de 20 psi cuando tienen una apertura del 50%. 

La válvula VDES2 tiene una caída de presión mucho mayor, que genera una expansión de 115 psia a 

20 psia para poder establecer la recirculación hacia la columna de baja presión.  

En la Tabla 2.1 se muestran los parámetros geométricos de la columna, en particular, el 

dimensionamiento de los tanques de reflujo y de las bases de  las columnas, así como los diámetros 

de cada columna de destilación. Las dimensiones de los equipos son necesarias para hacer la 

simulación dinámica. 

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

 Columna de baja presión Columna de alta presión 

Diámetro (ft) 2.7 1.4 

Volumen del tanque de reflujo (ft3) 28 16 

Tanque de la base (ft3) 22 41 

 

En la Figura 2.4, se muestra el diagrama del proceso en régimen permanente que fue 

construido en el simulador Aspen Plus. Una vez que converge el proceso y que los parámetros 

geométricos requeridos para la simulación dinámica han sido definidos, es necesario verificar los 

niveles de presión en el sistema, estos deben estar correctamente defi nidos. Posteriormente, el 

diagrama del proceso es exportado al simulador Aspen Dynamics.  
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Figura 2.4.-Diagrama de flujo del proceso de separación de tetrahidrofurano en el simulador Aspen Plus en régimen 
permanente. 

El programa Aspen Plus Dynamics fue diseñado para realizar simulaciones dinámicas 

rigurosas de sistemas lineales y no lineales. La simulación dinámica es la plataforma para el 

desarrollo de estructuras de control. 

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

Los resultados de la simulación son presentados en las siguientes tablas. En la Tabla 2.2 se 

presentan los resultados de temperatura, calor, flujos de destilado, reflujo y relación de reflujo de 

cada columna de destilación.  En la Tabla 2.3 se presentan los resultados de las condiciones 

nominales para los principales flujos. Y por último se presentan los perfiles de temperatura y presión 
de cada columna de destilación en las Tablas 2.4 y 2.5. 

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

  Columna de baja presión  Columna de alta presión  

Temperatura del condensador 162.91 °F 277.618 °F 

Calor específico del condensador -1889370 Btu/hr -1011850 Btu/hr 

Presión en el condensador 20 psia 115 psia 

Relación de reflujo 1   1   

Flujo de destilado 69.6644 lbmol/hr 40.0739 lbmol/hr 

Flujo de fondo 70.4089 lbmol/hr 29.5904 lbmol/hr 

Temperatura del rehervidor 191.99 °F 296.243 °F 

Calor del rehervidor 1958810 Btu/hr 1310350 Btu/hr 

Presión en el rehervidor 22 psia 117 psia 
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Tabla 2.3.- Condiciones nominales en régimen permanente de los principales flujos del proceso. 

  

Flujo de 
alimentación 

FEED 

Flujo de 
destilado D1 

columna de baja 
presión 

Flujo de 
fondo B1 

columna de 
baja presión 

Flujo de 
destilado D2 
columna de 
alta presión 

Flujo de 
fondo B2 

columna de 
alta presión 

Temperatura (°F) 90 162.9 192 277.6 296.2 

Presión (psia) 70 20 22 115 117 

Flujo molar 
(lbmol/hr) 100 69.664 70.409 40.074 29.59 
Flujo másico 
(lb/hr) 3424.277 4228.615 1306.521 2110.946 2117.669 

Composición en 
Flujo Molar 
(lbmol/hr)           

THF 30 54.973 0.704 25.679 29.295 

AGUA 70 14.691 69.705 14.395 0.296 
Composición en 
Fracción Molar           

THF 0.3 0.789 0.01 0.641 0.99 

AGUA 0.7 0.211 0.99 0.359 0.01 
 

 

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

Perfiles de temperatura y presión para la 
columna de baja presión 

Etapa Temperatura (°F) Presión (psia) 

1 162.909606 20 

2 163.499352 20.2 

3 164.205909 20.4 

4 164.770008 20.6 

5 165.415908 20.8 

6 166.806021 21 

9 168.406653 21.6 

10 169.574237 21.8 

11 191.990499 22 

 

 



 

15 
 

Tabla 2.5.-Perfiles de temperatura y presión para la columna de alta presión. 

Perfiles de temperatura y presión para la 
columna de alta presión 

Etapa Temperatura (°F) Presión (psia) 

1 277.618294 115 

2 277.75658 115.2 

3 277.908022 115.4 

4 278.106502 115.6 

5 278.436603 115.8 

6 279.031737 116 

7 279.775496 116.2 

8 281.914453 116.4 

9 286.671657 116.6 

10 292.429979 116.8 

11 296.242721 117 

 

2.2.- Metodología de control de planta completa de Skogestad 
En esta sección se describe brevemente el procedimiento de control de planta completa propuesto 

por Skogestad (2000), posteriormente presentado en (Skogestad 2004, 2011, 2012).   

2.2.1.- Introducción  
En la actualidad se reconoce la importancia de manejar provechosamente las materias primas y la 

energía en los procesos industriales, así como la necesidad de mejorar el desempeño de los mismos. 

Estas mejoras se pueden conseguir incorporando convenientemente objetivos de optimización y de 

control. Además, no siempre es ventajoso analizar las necesidades de control en cada unidad del 

proceso por separado; un control que permita lograr los objetivos de una manera global asegura 

mejores resultados. El control de planta completa cumple con estas expectativas debido a que su 

filosofía se enfoca en el análisis de requerimientos de toda la planta y no solo en una pequeña 

unidad. 

El control de planta completa se refiere al diseño de la estructura de control aplicado a 

plantas químicas. El propósito es mejorar el rendimiento e incrementar el valor económico y la 
seguridad de la planta.  

 Para aplicar esta metodología se deben tomar algunas decisiones estructurales: 

 ¿Cuáles son las variables a controlar (salidas)? 

 ¿Cuáles son las variables a manipular (entradas)? 

 ¿Qué configuración de control se utilizará? 

 ¿Qué tipo de controladores se usarán? 

 

En la Figura 2.5 se muestra el diagrama general de la metodología de control de plantas 

químicas completas, se trata de una metodología jerárquica que consta de tres niveles. El primer 

nivel es el de optimización; en este se redefinen las condiciones nominales de operación, 



 

16 
 

estableciendo una función costo que permite optimizar aspectos como consumo energético, costos 

de producción; cantidad y calidad de producción, etc. La optimización del proceso se hace en 

régimen permanente, respetando las restricciones de diseño de la planta; los resultados permiten 

definir las referencias para las variables que serán seleccionadas en los siguientes niveles como 

variables controladas. El segundo nivel es el de supervisión, este consiste en definir el control 

primario del proceso que incluye entre otros, la localización del manipulador de producción para 

mantener las condiciones óptimas definidas por una función costo. Por último, se encuentra el nivel 

de regulación o control secundario, el cual asegura las condiciones de operatividad del proceso.  

 

Figura 2.5.- Estructura jerárquica que propone la metodología de Skogestad para el diseño de una estructura de control 
de planta completa. 

En el diagrama de la Figura 2.5, CV1 son las variables controladas primarias, CV2 son las 

variables controladas secundarias, CV1s y CV2s son las referencias de las variables controladas, 𝑑 son 

los disturbios, 𝑛𝑦 los errores de medición, 𝐻 y 𝐻2 son matrices que representan las variables 

controladas. 

 

La metodología se implementa siguiendo dos caminos indicados por flechas: se define un 

procedimiento descendente y un procedimiento ascendente. El procedimiento descende nte se lleva 

a cabo para calcular el comportamiento óptimo de la planta en régimen permanente y está 

directamente relacionado con la economía del proceso. El procedimiento ascendente sirve para 
definir las estructuras de control de cada nivel y los emparejamientos de los lazos de control.  

 Los procedimientos son los siguientes: 

I. Parte descendente 
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 Paso 1: Definir los objetivos operacionales mediante una función costo J y las 

restricciones de la planta. 

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

 Paso 3: Identificar las variables primarias controladas. 

 Paso 4: Seleccionar la localización del manipulador de producción (TPM). 

 

II. Parte ascendente 

 

 Paso 5: Seleccionar la estructura de control del nivel de regulación. Esto se hace 

estableciendo las variables a controlar en los lazos secundarios, y posteriormente 

se hace el emparejamiento (es decir, se definen los pares de variable controlada–

variable manipulada para cada lazo). 

 Paso 6: Seleccionar la estructura de control de supervisión: en este  nivel se 

controlan las variables primarias. 

 Paso 7: Seleccionar una estructura para el nivel de optimización (RTO). Este paso se 

realiza únicamente cuando es necesario y comporta una optimización en simulación 

dinámica. Este paso no se aplicó para el caso de estudio considerado en este 

trabajo. 

 

En la siguiente sección, la descripción de la metodología se hace explicando los pasos 1 a 7, 

de los cuales, los pasos 1 a 4 definen el procedimiento descendente y los restantes el procedimiento 

ascendente. Estos 7 pasos, engloban además a los 3 niveles jerárquicos de la metodología.  

  

2.2.2.- Pasos de la metodología  

Paso 1: Definir los objetivos operacionales mediante una función costo J y las restricciones de la 
planta 

El objetivo operacional es definido como una función escalar J ($/s) que deberá ser minimizada. 
Típicamente la función J es representada de la siguiente manera: 

𝐽 = 𝑐𝑜𝑠𝑡𝑜 𝑑𝑒 𝑎𝑙𝑖𝑚𝑒𝑛𝑡𝑎𝑐𝑖ó𝑛 + 𝑐𝑜𝑠𝑡𝑜 𝑑𝑒 𝑝𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑐𝑖ó𝑛 − 𝑣𝑎𝑙𝑜𝑟 𝑑𝑒 𝑙𝑜𝑠 𝑝𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑡𝑜𝑠 (2.1) 

 Sin embargo, esta función costo puede ser definida de acuerdo con las necesidades. En los 

trabajos de (Larsson et al., 2003), (Araújo, Govatsmark & Skogestad, 2007) y (Reyes Lúa, 2014) nos 

presentaron una función costo de acuerdo con las necesidades de sus plantas. En el  trabajo de 

(Alstad et al., 2004) se minimizó el consumo de energía de una columna de destilación Petlyuk, 
considerando como función costo la minimización del vapor representado de la siguiente manera:  

𝐽 = 𝑉 (2.2) 

 El objetivo de control y de operación de la planta era minimizar el valor de la función escalar 

J, de tal forma que satisfagan las restricciones de operación. Las restricciones comunes son los 

valores máximos y mínimos de las temperaturas, presiones, composiciones, y flujos. Todos los 
valores de estas variables deben ser positivos.  
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 Tomando las restricciones en cuenta, la minimización de la función costo J puede ser 

definida como sigue: 

min
𝑢

 

𝑠. 𝑡. 
𝐸𝑐𝑢𝑎𝑐𝑖𝑜𝑛𝑒𝑠  𝑑𝑒𝑙 𝑚𝑜𝑑𝑒𝑙𝑜  
𝑅𝑒𝑠𝑡𝑟𝑖𝑐𝑐𝑖𝑜𝑛𝑒𝑠 𝑑𝑒 𝑜𝑝𝑒𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛  

𝐽(𝑢 , 𝑥, 𝑑) 
 

𝑓(𝑢, 𝑥, 𝑑) = 0 
𝑔(𝑢, 𝑥, 𝑑) ≤ 0 

(2.3) 

  

Donde 𝑢 son los grados de libertad para la optimización, 𝑥 son las variables de estado y 𝑑  

las perturbaciones; 𝑓 = 0 representan las ecuaciones del modelo y/o posibles restricciones 

igualitarias, y 𝑔 ≤ 0 representan las restricciones de la operación (tales como un máximo o flujo no 

negativo o una restricción en la composición del producto). Las ecuaciones del modelo a menudo 

son representadas indirectamente en módulos de un simulador de procesos como Aspen Plus, Hysis 

o Unisim. Para predecir el desempeño en régimen permanente y dinámico del proceso de 

deshidratación de THF, se utilizó el simulador de procesos de Aspen One. Para simular el desempeño 

en régimen permanente se utilizó Aspen Plus V8.0 y para la simulación dinámica con los lazos de 
control se utilizó Aspen Plus Dynamics V4.0. 

La herramienta de optimización empleada en el Aspen Plus utiliza un método de 
programación cuadrática secuencial (SQP) el cual será explicado en el Anexo A. 

Paso 2: Identificar los grados de libertad en régimen permanente 

En la metodología de control de plantas completas que se estudia se especifican dos tipos de grados 

de libertad. Los grados de libertad físicos o grados de libertad dinámicos o de control son denotados 

por 𝑁𝑚 y se definen como el número de variables manipuladas. Para calcular 𝑁𝑚  se cuentan las 

válvulas, variables eléctricas, variables mecánicas y cualquier variable que se ajuste durante la 

operación del proceso en lazo cerrado.   

Los grados de libertad para optimizar la función costo J son denotados por 𝑁𝑜𝑝𝑡. Estos son 

los mismos que los grados de libertad en régimen permanente, debido a que la economía depende 

únicamente de las condiciones nominales de operación que se determinan con el mode lo en 

régimen permanente (Skogestad, 2004). Por lo tanto, los grados de libertad en régimen permanente 
o 𝑁𝑜𝑝𝑡 se definen de la siguiente manera: 

 
# 𝑔𝑟𝑎𝑑𝑜𝑠  𝑑𝑒 𝑙𝑖𝑏𝑒𝑟𝑡𝑎𝑑  𝑟𝑒𝑔𝑖𝑚é𝑛  𝑝𝑒𝑟𝑚𝑎𝑛𝑒𝑛𝑡𝑒

= #𝑣á𝑙𝑣𝑢𝑙𝑎𝑠 − #𝑣𝑎𝑟𝑖𝑎𝑏𝑙𝑒𝑠 𝑞𝑢𝑒  𝑛𝑜 𝑎𝑓𝑒𝑐𝑡𝑎𝑛  𝑎 𝑙𝑎 𝑓𝑢𝑛𝑐𝑖ó𝑛 𝐽  
(2.4) 

 

Que también se puede escribir como: 

𝑁𝑜𝑝𝑡 =  𝑁𝑚 − (𝑁0𝑚 + 𝑁0𝑦 ) 
 

(2.5) 

El número de variables que no afectan a la función 𝐽 es la suma de  𝑁0𝑚 y 𝑁0𝑦: 

 𝑁0𝑚:  es el número de variables manipuladas (entradas) que no tienen efecto en régimen 

permanente (o que no afectan a la función J). Usualmente, estas son variables manipuladas 
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“extras” que se usan para mejorar la respuesta dinámica, por ejemplo, un bypass extra o un 

intercambiador de calor.  

 
 𝑁0𝑦: es el número de variables de salida que necesitan ser controladas, pero que no tienen efecto 

en la operación en régimen permanente (no afectan a la función J). Usualmente estos son los 

niveles de los líquidos en los tanques, ya que en régimen permanente el volumen de los tanques 

es constante. 
 

Los disturbios para cada proceso deben ser identificados para poder seleccionar las variables 

controladas primarias, siguiendo el procedimiento definido en el siguiente paso. Algunas de los 

disturbios importantes en los procesos provienen de variaciones en los flujos que no pueden ser 

controlados, por ejemplo, el flujo de alimentación. Las variaciones en las composiciones de los flujos 

de las corrientes de alimentación pueden ser consideradas también como disturbios (Hergueta, 
2007) (Paulsen, 2013). 

Paso 3: Identificar las variables controladas primarias 

Un buen conocimiento del proceso ayuda a hacer una selección apropiada de las principales 

variables candidatas a ser controladas. En este paso también se decide cuáles variables pueden ser 

manipuladas y cuáles son disturbios que pueden afectar de manera importante a las salidas. La 

configuración del control primario se hace a través de un procedimiento bien definido. El control 

primario debe permitir que la operación sea óptima; es decir, que durante la operación en lazo 

cerrado se mantengan las ventajas que resultaron de la optimización en régimen permanente que 
se describe en el paso 1.   

 Por lo tanto, los objetivos del control primario, además de incluir el control de las variables 

que determinan de manera directa la pureza del producto, también debe incluir el control de las 

variables que permiten operar de manera óptima el proceso, aún en presencia de disturbios. El 

procedimiento para definir las variables controladas primarias fue formulado hace más de 30 años 

por (Morari et al., 1980) y consiste en tomar decisiones a partir del análisis de una función de 

pérdida 𝐿. La función de pérdida se calcula como una diferencia entre la evaluación de la función 
costo 𝐽(𝐶𝑠, 𝑑)  y la evaluación de la función costo 𝐽𝑜𝑝𝑡, es decir,  

𝐿 = 𝐽(𝑐𝑠, 𝑑) − 𝐽𝑜𝑝𝑡(𝑑) (2.6) 

Considerando una variable candidata a ser controlada 𝐶𝑠 y un disturbio 𝑑, 𝐽 (𝐶𝑠,𝑑) resulta 

de evaluar la función costo cuando la variable candidata 𝐶𝑠 es controlada en presencia del disturbio 
seleccionado 𝑑. 𝐽𝑜𝑝𝑡(𝑑) resulta de evaluar la función costo considerando el mismo disturbio, pero 

sin controlar ninguna de las variables candidatas. Como ya se explicó, el resultado de restar 𝐽𝑜𝑝𝑡(𝑑) 

y 𝐽 (𝐶𝑠,𝑑) es 𝐿, cuyo valor indica si el control de la variable candidata 𝐶𝑠 permite o no mantener la 
operación óptima. 

Siguiendo con el procedimiento, la selección de las variables es sistemática (Skogestad, 

2000), la función de pérdida se evalúa con los resultados de una simulación realizada ante la 

presencia de un disturbio, cuyo efecto se desea evitar en el proceso. La idea es determinar cuál 

conjunto variable controlada-variable manipulada se ve menos influenciado por el disturbio 

aplicado, y por lo tanto tiene una menor pérdida. Un valor de 𝐿 pequeño indica que resulta 
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conveniente controlar 𝐶𝑠 y que 𝑑 no afecta la operación, mientras que un valor grande de 𝐿 indica 

que, en presencia del disturbio, el control de 𝐶𝑠 no garantiza una operación óptima. El mismo 
procedimiento se hace para todas las combinaciones 𝐶𝑠,𝑑. 

En resumen, la función de pérdida 𝐿 permite elegir las variables primarias controladas 𝐶𝑠 

que, ante disturbios 𝑑 no deseados, mantengan la optimización del proceso, con relación a la 

función costo que previamente debe haberse usado para determinar las condiciones nominales de 
operación óptimas. 

  La optimización se realiza con la herramienta del simulador Aspen Plus V8.0, el cual utiliza 

el método de programación cuadrática secuencial (SQP) para resolver problemas de optimización 

(Aspen Plus, 2000), la representación del problema de optimización está dada de la siguiente forma: 

 

   min 𝑓(𝑥)                

𝑝𝑎𝑟𝑎 ℎ(𝑥) = 0     

      𝑔(𝑥) ≤ 0 

 

(2.7) 

 

donde 𝑓(𝑥) es la función objetivo del proceso, y las funciones ℎ(𝑥) y 𝑔(𝑥) son las 

restricciones del sistema.  Se observa que la eq. 2.7 sigue la misma estructura de optimización que 
la descrita en la eq. 2.3.  

Las pruebas para evaluar la función costo se hacen de la siguiente manera: primero se 

realizan las pruebas del sistema aplicando las perturbaciones para obtener los valores de la función 

costo que serán nuestro punto de referencia, es decir, obtenemos los valores para 𝐽𝑜𝑝𝑡(𝑑). Después 

se realizan las pruebas manteniendo constante la variable candidata y se le aplican las mismas 

perturbaciones que en el caso óptimo para obtener los valores de 𝐽(𝑐𝑠, 𝑑). Se calcula la función de 

pérdida y la combinación que tenga menores cambios es la que se elige para definir las variables 
primarias que mantienen la optimización. 

Paso 4: Seleccionar la localización del manipulador de producción (TPM) 

En las plantas químicas, la materia se mueve a través del proceso, comenzando como alimentación 

y terminando como producto. En el proceso se cumple la conservación de materia. El flujo que entra 

a una unidad se mantiene constante en las salidas de esta misma unidad.  

 Aske (Aske et al., 2007) menciona que el manipulador de producción por lo general se coloca 

en el flujo de alimentación o depende de las especificaciones de producción en régimen 

permanente; es decir, si se declara que tendremos un flujo de salida, entonces el manipulador de 

producción estará al final del proceso. Los balances de masas se deberán cumplir de acuerdo con la 
dirección del flujo como indica la Figura 2.6. 
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Figura 2.6.- Lugares donde el manipulador de producción puede ser colocado dependiendo de las especificaciones del 
proceso. 

 El TPM es analizado profundamente por (Aske y Skogestad, 2009) y (Skogestad, 2012). 

Paso 5: Seleccionar la estructura de control del nivel de regulación 

El objetivo principal de este nivel es el de mantener la planta operativa.  Primero se seleccionan las 

variables controladas secundarias (CV2) y la selección de las entradas que emparejen con estas 

variables son la principal decisión en esta etapa. Cuando las perturbaciones ocurren, la planta es 

operativa si el proceso no se aleja demasiado del punto de operación óptimo de la planta.  Las 

variables manipuladas que pueden saturarse no son usadas como variables controladas secundarias 

porque estas pueden provocar la pérdida del control y la reconfiguración de los lazos podría ser 
requerida (Skogestad, 2004).  

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

 La variable debe ser fácil de medir. 

 La variable debe ser fácil de controlar usando una de las variables manipuladas disponibles. 

 Para buscar la operatividad, el modo alejado de las condiciones nominales debe ser 

detectado “rápidamente” por la medición.  

 Para el rechazo a las perturbaciones locales, la variable es localizada “cerca” del flujo 

descendente de una perturbación importante.  

Para establecer adecuadamente el balance de masas total en todas las unidades de un 

sistema de fase líquida, los niveles de los líquidos pueden ser controlados. También es posible 

controlar una composición o una temperatura para establecer adecuadamente el balance de masas 

para diferentes componentes. Además, el  nivel de regulación puede ser llamado etapa baja, lazos 
secundarios o lazos internos según Skogestad (Skogestad, 2004).  

Paso 6: Estructura de control de supervisión 

El nivel de supervisión se refiere al control de las variables primarias del sistema. El principal objetivo 

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

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

 En esta etapa encontramos que se vuelve difícil el emparejamiento de las variables de salida 

primarias con las variables de entrada manipuladas debido a sus fuertes interacciones; un análisis 

RGA o de sensibilidad pueden ayudarnos a determinar qué tipo de control escoger.  

 Si se decide utilizar alguna técnica de control basada en modelo, como el  caso del control 

MPC, el problema a resolver es obtener un modelo matemático que describa la dinámica. En el caso 

de usar un simulador de procesos para predecir el comportamiento en régimen permanente y 

dinámico de la planta, se requieren técnicas de modelado matemático para el diseño de 

controladores. Por ejemplo, la identificación de sistemas es una técnica de modelado que permite, 

a través del análisis de datos de entrada y salida del proceso, obtener un modelo matemático útil 

para propósito de diseño de controladores. 

Paso 7: Estructura del nivel de optimización  

El nivel de optimización en tiempo real envía las referencias a las variables controladas primarias y 

las actualiza si existen cambios en las regiones de las restricciones activas. Si la selección de las 

variables primarias se realizó adecuadamente, entonces probablemente tener esta etapa no aporte 

un beneficio grande al proceso, por lo tanto, es omitido.  

 Panahi (Panahi, 2011) menciona que una de las ventajas de tener que seleccionar las 

variables controladas primarias a través de una función de pérdida L, es que esta etapa puede 
omitirse o al menos simplifica el RTO controlando las variables correctas.  

  

2.3.- Identificación de sistemas en espacio de estados 
Un sistema físico se describe con diferentes tipos de variables que interactúan y producen señales 

observables. Las señales observables de interés son las salidas. También existen variables que 

afectan externamente como son las variables que se pueden manipular, llamadas entradas, y otras 

que no se pueden manipular, llamadas perturbaciones. Las perturbaciones pueden dividirse en 

aquellas que pueden medirse directamente y las que se son observadas a través de su influencia en 

las salidas (Ljung, 1999). Tomando en cuenta esta descripción, la representación de un sistema se 

presenta en la Figura 2.7. 

 

Figura 2.7.-Un sistema con salida y, entrada u, perturbación medible w, y perturbación no medible v. 
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 La identificación de sistemas permite construir un modelo matemático tratando datos de 

entrada y salida de un sistema. Los procesos químicos son típicamente sistemas con varias entradas 

y salidas. Para modelar estos sistemas resulta úti l recurrir a la identificación en espacio de estados 

ya que es posible relacionar fácilmente múltiples entradas y múltiples salidas (MIMO). Para esta 

técnica de identificación se han desarrollado algoritmos geométricos o de subespacios en tiempo 
discreto apropiados para modelar este tipo de sistemas. 

 El procedimiento para construir un modelo por identificación partiendo de una serie de 
datos representativos de la dinámica del sistema, involucra tres elementos básicos:  

1. Un conjunto de datos, como 𝑍𝑁 = {𝑢(1), 𝑦(1), … , 𝑢(𝑁), 𝑦(𝑁)} 

2. Un conjunto de modelos con estructura bien definidas, como una ecuación de diferencias 

lineales: 
𝑦(𝑡) + 𝑎1𝑦(𝑡 − 1) + ⋯ + 𝑎𝑛𝑦(𝑡 − 𝑛) = 𝑏1𝑢(𝑡 − 1) + ⋯ + 𝑏𝑚𝑢(𝑡 − 𝑚) 

 

(2. 8) 

3. Una regla para evaluar los modelos candidatos usando los datos, en esta parte se calculan 

los parámetros por ejemplo con mínimos cuadrados 

�̂�𝑁 = arg min 𝑉𝑁 (𝜃, 𝑍𝑁 ) 
 

(2. 9) 

(arg min significa la minimización del argumento, es decir, el valor de 𝜃 el cual minimice a 
𝑉𝑁.) 

 Cada parte será descrita a detalle a continuación: 

1. El conjunto de datos. Son grabadas las señales de entrada y salida durante un experimento 

diseñado para identificar, en el cual, el usuario puede determinar que señales medir y 

cuando medirlas y también escoger las señales de entrada. 

2. El conjunto de modelos o la estructura de modelo. El conjunto de estos modelos se obtiene 

mediante diferentes especificaciones. Entre esta colección de modelos debe buscarse uno 

adecuado. En algunos modelos, los parámetros son vistos como medios para ajustar los 

datos y no reflejan consideraciones físicas en el sistema, estos se conocen como modelos 

de caja negra. Los modelos con parámetros ajustables y con interpretaciones físicas son 

llamados modelos de caja gris.  

3. Los datos son utilizados para determinar el mejor modelo en un conjunto. La calidad del 

modelo se determina evaluando el desempeño del mismo. Para evaluar el desempeño del 

modelo deben fijarse criterios cuantitativos que midan la calidad de reproducción de los 
datos medidos y que permitan la comparación entre varios modelos.  

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

de acuerdo con un criterio elegido. El procedimiento para identificar sistemas tiene un flujo lógico 

natural: primero se registran los datos, luego se escoge un conjunto de modelos, después se 

selecciona el mejor modelo de ese conjunto (Figura 2.8). El modelo puede tener varias deficiencias 
por diversas razones: 

 El procedimiento numérico no permitió encontrar el mejor modelo respetando al 

mismo tiempo los criterios de convergencia definidos. 

 El criterio de convergencia no está bien elegido. 
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 El conjunto de modelos no es apropiado debido a que no describe suficientemente bien 

el sistema. 

 El conjunto de datos no tiene suficiente información de la dinámica del sistema y de las 

interacciones en el mismo; por lo tanto, no es posible seleccionar un buen modelo.  

 

Figura 2.8.- El lazo de identificación de sistemas. 

 Para identificar un sistema en espacio de estados se utiliza un algoritmo numérico basado 

en subespacios (en inglés es Numerical Algorithms for Subspace State Space System Identification, 

N4SID), desarrollados por (Viberg et al., 1993) y (Overschee y Moor., 1994).  Este algoritmo primero 

obtiene el orden del sistema n y la matriz de observabilidad extendida 𝚪𝒉  directamente de la 

descomposición en valores singulares (SVD). Después de obtener el orden del sistema n y la matriz 

de observabilidad extendida 𝚪𝒉, se estiman los estados 𝑿𝒊
𝒏, y finalmente se obtiene el sistema de 

matrices A, B, C, D, K (Ramírez, 2007). Donde A, B, C, D representan al proceso en un sistema de 

espacios de estados y K es una matriz de ganancias que representa una perturbación. La Figura 2.9 

muestra los pasos principales de los cuales constan los algoritmos basados en subespacios para la 
identificación de sistemas en espacio de estados. 
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Figura 2.9.- Pasos principales para la obtención de un modelo matemático a través de los algoritmos de subespacios para 
sistemas en espacio de estados. 

 En esta tesis se utilizó el Toolbox de Identificación de Sistemas de Matlab “ident” en donde 

introducimos los datos, se selecciona el tipo de identificación, en nuestro caso se identifica un 

modelo en espacio de estados. Una vez abierta la ventana de la librería, se elige el orden del modelo 

y el tipo de estimación, si se requiere una matriz de ganancias K. Se decidió emplear una estimación 

tipo N4SID. Con los datos descritos, se calculó el modelo. En el Anexo B se explica cómo se utiliza 

esta herramienta.  

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

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

 El objetivo general del control predictivo basado en modelo es estimar la trayectoria futura 

de una variable manipulada para optimizar el comportamiento futuro de la salida de la planta 

(Wang, 2009). 

El control MPC consiste en optimizar el comportamiento futuro de la planta sobre un 

intervalo de tiempo (horizonte de predicción) a partir de la predicción de las salidas futuras del 

sistema para determinar el valor de las entradas sobre un horizonte de control, con el objeto de 

minimizar el error de las variables de salida con respecto al valor de referencia. En la Figura 2.10 se 

presenta el esquema de control MPC sin la planta, en el cual la variable a controlar sigue una 

trayectoria para alcanzar el valor de referencia a partir de una ruta optima considerando las 

restricciones del proceso. 

Wang (Wang, 2009) menciona que la función costo puede elegirse como una minimización 

del error entre la señal de referencia y la señal de salida del sistema. Las razones de esta elección 

son la simplicidad, la factibilidad del costo y su relevancia a las aplicaciones, y la similitud de los 
sistemas de control predictivos clásicos.  

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

desde una trayectoria de referencia 𝑟(𝑘 + 𝑖|𝑘). (Maciejowski, 2002) dice que la función costo se 
puede expresar como: 
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𝑉(𝑘) = ∑ ‖�̂�(𝑘 + 𝑖|𝑘) − 𝑟(𝑘 + 𝑖|𝑘)‖
𝑄(𝑖)
2 + ∑ ‖∆�̂�(𝑘 + 𝑖|𝑘)‖

𝑅 (𝑖)
2

𝐻𝑢 −1

𝑖=0

𝐻𝑝

𝑖=𝐻𝑤

 

(2. 10) 

 

 Donde:  

 𝐻𝑝: es el horizonte de predicción  

 𝐻𝑤: es un retardo, por lo general su valor es mayor o igual a 1. Con este valor, podemos 

decirle cuando empezar a penalizar las desviaciones de las salidas z con las referencias r. 

 𝐻𝑢: es el horizonte de control. Se asume que 𝐻𝑢 ≤  𝐻𝑝 

 ∆�̂�(𝑘 + 𝑖|𝑘) son los incrementos en la señal de control 

 𝑄(𝑖): Es la penalización del error de salida (𝑄(𝑖) ≥ 0) 

 𝑅(𝑖): Es la penalización de los movimientos de control (𝑅(𝑖) ≥ 0) 

 

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

La selección de los horizontes de control y de predicción se realiza teniendo en cuenta que 

el horizonte de control 𝐻𝑢 debe ser pequeño para reducir el esfuerzo computacional, pero lo 

suficientemente grande para tener un número adecuado de grados de libertad. Por otro lado, 

𝐻𝑝  debe ser lo suficientemente grande para evitar errores de predicción; sin embargo, debe 

mantenerse en un valor prudente para reducir el esfuerzo computacional.  

 

Figura 2.11.- Esquema de control MPC con la planta 
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En la Figura 2.11 se muestra el esquema de control MPC con la planta, el controlador MPC 

necesita de los valores de los disturbios medibles de la planta, de las señales de referencia ( r), de las 

restricciones del sistema, y de las salidas medibles de la planta. Las señales que genera el 

controlador MPC son las entradas que van a la planta, dentro de ellas están los disturbios medibles 

y los no medibles, así como las variables manipuladas.  

 Se utilizó la herramienta de Matlab/Simulink para desarrollar el controlador MPC en esta 

investigación, el cual sigue el esquema presentado en la Figura 2.11. Además, en este toolbox se 

necesita un modelo que represente los disturbios medibles de la planta, que puede ser un ruido 

blanco o un modelo lineal que lo represente. Para el control de purezas del proceso estudiado en 

esta tesis, se decidió formular por identificación un modelo es espacio de estados, el cual fue 

utilizado para el diseño de un controlador MPC. En el Anexo C se explica el procedimiento para 

utilizar esta herramienta en el entorno de desarrollo.    



 

28 
 

Capítulo 3.- Implementación de la parte descendente de la 

metodología al caso de estudio 
En este capítulo se desarrollan los primeros 4 pasos de la metodología que se encuentra enfocada 
en la simulación, análisis y en la economía de la planta en régimen permanente.  

3.1.- Paso 1: Definición de los objetivos operacionales mediante una función costo J y 

las restricciones de la planta 
El objetivo de producción es tratar una alimentación constante 𝐹0 = 100 lbmol hr⁄  de una mezcla 

THF-agua. El objetivo de operación es minimizar el costo energético del proceso para ese flujo de 

alimentación. La optimización en régimen permanente modifica las condiciones de operación 

nominales de la planta, redefiniendo las condiciones nominales en valores óptimos. Un ejemplo de 

este tipo de minimización energética está reportado en (Alstad, 2004). Para la planta de 

deshidratación de THF, la función costo J que es la propuesta en la eq.3.1, toma en cuenta la energía 

requerida para los rehervidores de las dos columnas de destilación, además de la energía 

recuperada en el condensador de cada columna. La energía recuperada por el condensador de la 

columna de baja presión 𝑄𝑐𝑜𝑛1, sumada con la energía recuperada por el condensador de la 

columna de alta presión 𝑄𝑐𝑜𝑛2 proporcionan indirectamente el costo del servicio de enfriamiento. 

Por esta razón la función costo, que se define como la suma de estos calores, representa de manera 

indirecta el costo energético del proceso. 

 

𝐽 = 𝐸𝑛𝑒𝑟𝑔í𝑎 𝑐𝑜𝑛𝑠𝑢𝑚𝑖𝑑𝑎 = 𝑄𝑟𝑒𝑏1 +  𝑄𝑟𝑒𝑏2 + abs(𝑄𝑐𝑜𝑛1 + 𝑄𝑐𝑜𝑛2
)   [Btu/hr]   

 

(3.1) 

 

Para completar la definición del problema de optimización del proceso, se establecen 
las siguientes restricciones:  

𝐶𝐶𝐶𝐵𝑃
𝑇𝐻𝐹 ≤ 0.01 𝑓𝑟𝑎𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑚𝑜𝑙𝑎𝑟  

 

(3.2) 

 

𝐶𝐶𝐶𝐴𝑃
𝑇𝐻𝐹 ≥ 0.99 𝑓𝑟𝑎𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑚𝑜𝑙𝑎𝑟  (3.3) 

Estas son las restricciones impuestas para la composición de THF de fondo en cada 
columna de destilación. En el caso de la columna de baja presión 𝐶𝐶𝐶𝐵𝑃

𝑇𝐻𝐹 esta debe de ser menor 

o igual a 0.01 y en el caso de la columna de alta presión  𝐶𝐶𝐶𝐴𝑃
𝑇𝐻𝐹  debe ser mayor o igual a 0.99.  

3.2.- Paso 2: Identificar los grados de libertad en régimen permanente 
El autor de la metodología de control nombra los grados de libertad en régimen permanente como 

los grados de libertad dinámicos menos los niveles de los tanques. Utilizando las eqs. (2.4) y (2.5) se 

observa que nuestro sistema tiene un total de 7 grados de libertad en régimen permanente como 
se muestra en la eq. 3.4. 

𝑁𝑜𝑝𝑡 = 𝑁𝑚(𝑣á𝑙𝑣𝑢𝑙𝑎𝑠 𝑑𝑖𝑛á𝑚𝑖𝑐𝑎𝑠) − 𝑁0𝑦(𝑛𝑖𝑣𝑒𝑙𝑒𝑠) = 11 − 4 = 7 

 

(3.4) 

 Los grados de libertad en régimen permanente son considerados grados de libertad para 

optimizar el sistema. La Figura 3.1 muestra los grados de libertad y los niveles de los tanques de 
nuestro proceso. En la eq. 3.5 se muestran las 11 válvulas disponibles del sistema: 
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𝑁𝑚 = [F0, V1, B1, D1,L1,C1, V2,B2, L2, D2,C2] 

 

(3.5) 

Donde F0 es la válvula de alimentación, V1 y V2 son las válvulas por donde pasan los fluidos 

de calentamiento en los rehervidores, B1 y B2 son las válvulas de los productos de fondo de cada 

columna de destilación, L1 y L2 son las válvulas de reflujo en cada columna, C1 y C2 son las vál vulas 

por donde pasa el líquido de enfriamiento en los condensadores, y D1 y D2 son las válvulas de 

productos de destilado de cada columna. La eq. 3.6 muestra los grados de libertad para la 

optimización que resultan después de eliminar 4 grados debido al control de los niveles de los 
tanques. 

𝑁𝑜𝑝𝑡 = [F0, V1, L1,C1, V2, L2,C2] 

 

(3.6) 

Los niveles de los tanques son controlados mediante las válvulas de los productos D1 y D2 y 

las válvulas de los productos de fondo B1 y B2. Como nota, la composición puede ser controlada con 

el vapor generado por las columnas V y el reflujo L, de ser así, la estructura de control es de tipo L-

V (Skogestad, 1990). Sin embargo, más adelante se tomarán las decisiones para definir cuál o cuáles 

variables son manipuladas son seleccionadas para controlar la composición.  

 

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

 Las perturbaciones más comunes en un proceso de destilación ocurren en el flujo de 

alimentación, así como en las composiciones de esta corriente (Hergueta, 2007). La perturbación de 

la cual se busca disminuir su efecto es la composición del flujo de alimentación, se propone la 

siguiente variación en la entrada: 

                                              𝑑 = [𝑧𝐹0
] =[  0.3 ± 0.05 𝑇𝐻𝐹 ] 

 
Donde 𝑧𝐹0

 es la composición del componente de la mezcla en el flujo de alimentación.  

 

(3.7) 
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3.3.- Paso 3: Selección de las variables controladas primarias  
Primero definimos las variables primarias de la  operación del proceso, estas son las composiciones 

de los productos de fondo de cada columna de destilación. Los productos son agua y THF con una 

pureza del 0.99 fracción molar. 

Considerando el problema de optimización definido en la eq. 2.7 y sustituyendo las eqs. 3.1, 
3.2 y 3.3 en la eq. 2.7 se tiene: 

    min 𝐽(𝑢𝑠𝑠 ) = 𝑄
𝑟𝑒𝑏1

+  𝑄
𝑟𝑒𝑏2

+ 𝑎𝑏𝑠(𝑄
𝑐𝑜𝑛1

+ 𝑄
𝑐𝑜𝑛2

) 

𝑝𝑎𝑟𝑎 𝑥𝐵1
≤ 0.01 𝑇𝐻𝐹                                                  

           𝑥
𝐵2

 ≤ 0.01 𝐻2 𝑂 

 

(3.8) 

 

 Se usa el método de programación cuadrática secuencial (SQP), el cual es una herramienta 

disponible en el simulador de procesos Aspen Plus.  

Una vez definido el problema de optimización, se eligen cuáles son las variables de la planta 
que van a ser modificadas de tal forma que 𝐽 sea minimizada. Estas variables se eligen tomando en 
cuenta los grados de libertad en régimen permanente (eq. 3.6). Hay 7 variables disponibles, 
determinadas directamente por la acción de las válvulas F0, V1, L1, C1, V2, L2 y C2. Estas variables 
son: el flujo de alimentación en la planta (1 variable), el vapor generado por los rehervidores en 
cada columna (2 variables), también en cada columna pueden ser optimizadas las presiones de 
operación (2 variables) y la relación de reflujo (2 variables). De estas variables se restan dos: el flujo 
de alimentación que está especificado porque es una variable de entrada y el vapor generado por 
los rehervidores de las columnas (o calor en los rehervidores) que se considera directamente en la 
función costo y además depende de las otras variables porque es un flujo interno. Entonces, la 
optimización consiste en encontrar los valores de presión y de relación de reflujo de las dos 
columnas de destilación, tales que minimicen el consumo energético. De esta manera se establecen 
las condiciones nominales del proceso que minimizan el consumo energético y que son la base para 
diseñar la estructura de control del proceso. 

 La optimización se realiza en función de las cuatro variables elegidas. Se considera una 

variación lineal con un tamaño de paso constante, entre un límite mínimo y uno máximo para cada 

variable. Como muestra la Tabla 3.1, los límites para las relaciones de reflujo fueron seleccionados 

después de realizar algunas simulaciones, para valores abajo de 0.1 y arriba de 1.5, la simulación no 

converge. Para definir los límites de la presión de operación de las columnas, al valor nominal 

propuesto por Luyben (Luyben, 2002) se suma y se resta 5 psia. Por otro lado, se mantienen las 

siguientes condiciones: el flujo de alimentación del proceso de 100 lbmol/hr con una composición 

de THF de 0.3 fracción molar; el producto destilado de 69.68 lbmol/hr en la columna de baja presión, 

con una composición de 0.789 THF. El producto de la primera columna es alimentado en el plato 6 

de la columna de alta presión y parte del destilado de la segunda columna es recirculado a la 

primera, con un flujo de 42.1 lbmol y una composición de 0.64 de THF. La recirculación entra en el 

plato 3 de la columna de baja presión. También se mantienen las purezas de los productos de fondo, 

conservando las restricciones de la eq. 3.8.  

 

 



 

31 
 

 

Tabla 3.1.- Límites de las variables de entrada para la optimización y valor obtenido de la optimización. 

Variables de entrada Límites (mín. / máx) Valor nominal Valor óptimo 

Presión en la columna 
de alta presión 

110 / 120 psia 115 psia 120 psia 

Relación de reflujo en 
la columna de alta 

presión 

0.2 / 1.5 1 0.40722 

Presión en la columna 
de baja presión 

15 / 25 psia 20 psia 15 psia 

Relación de reflujo en 
la columna de baja 

presión  

0.1 / 1.5 1 0.152835 

  

 Los valores de la Tabla 3.1 dan como resultado que la energía total del sistema respecto a 

la planta nominal ha disminuido un 36%. La energía utilizada en el proceso es de 4 038 451.47 Btu/hr 

para el sistema optimizado, mientras que en el sistema propuesto por Luyben se utiliza 6 316 736.99 

Btu/hr. La Figura 3.2 muestra el diagrama del proceso optimizado. 

 

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

 Como resultado de la optimización se obtiene el sistema mostrado en la Figura 3.2, descrito 

a continuación: El proceso se alimenta con 100 lbmol/hr de una mezcla con una composición de 0.3 

fracción molar de THF. La mezcla de alimentación entra en el plato 6 de la columna de baja presión, 

para la cual se calculó una presión de operación de 15 psia. Esta columna tiene un total de 11 platos, 

el flujo de destilado es de 70.57 lbmol/hr y sale con una composición de 0.793 THF; este flujo de 

destilado es la alimentación para la columna de alta presión para la cual se determinó una presión 

de operación de 120 psia. El flujo de destilado de la segunda columna es recirculado a la primera 

columna con un flujo de 40.98 lbmol/hr, entrando en el plato 3. El producto de fondo en la columna 

de baja presión es de 70.407 lbmol/hr de agua, y tiene una composición de 0.99, mientras que en la 
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columna de alta presión se obtiene como producto de fondo THF con una pureza de 0.99 y un flujo 

molar de 29.589 lbmol/hr. Las relaciones de reflujo se calcularon de 0.152835 para la columna de 
baja presión y de 0.40722 en la columna de alta presión.  

Una vez determinada la configuración en régimen permanente con los nuevos valores de la 

presión y de relación de reflujo, el simulador del proceso construido en Aspen Plus es exportado a 

Aspen Plus Dynamics, obteniendo un diagrama de flujo como el de la Figura 3.3. Estas son las nuevas 

condiciones nominales de nuestro sistema. Antes de exportar el programa a Aspen Plus Dynamics, 

es necesario introducir los dimensionamientos de las columnas de destilación que se encuentran en 

la Tabla 2.1. 

 Las variables en función de las cuales se realizó la optimización son ahora las variables 

primarias candidatas a ser controladas. Es importante que, ante cambios en las entradas, sea posible 

mantener la operación del proceso en las condiciones óptimas. Entonces, la siguiente tarea consiste 

en evaluar cuál o cuáles de las 4 variables pueden mantener el desempeño del proceso con relación 
a la energía consumida, si estas se controlan (se mantienen constantes) ante cambios en la planta.  

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

1. Enfoque “Fuerza bruta”. Se considera un conjunto de variables candidatas y se calcula 

𝐽(𝑐𝑠, 𝑑) en función de una variable candidata a ser controlada 𝑐𝑠, y en función de las 

perturbaciones 𝑑 que se aplican. En la práctica, se realizan un número grande de 

simulaciones dinámicas manteniendo las condiciones del régimen permanente y la 

optimización de la planta. La ventaja de este método es que es simple de entender y de 

aplicar, y funciona para plantas no lineales. Se necesita solo una optimización para encontrar 

las referencias de las variables candidatas. Y la principal desventaja de este método es el 

tiempo que se consume en adquirir todos los datos para el análisis.  

2. Enfoques “locales”. Estos están basados en una aproximación cuadrática de la función costo. 

Estos enfoques son detallados en  (Alstad et al., 2007). Los principales enfoques de este tipo 

son los siguientes: 

a. Regla de la ganancia máxima: Esta regla consiste en ver que variables son 

las más “sensibles” cuando tienen una entrada 𝑢 para 𝑐 = 𝐻𝑦 si la ganancia 

|G| es muy grande, entonces se deberá de controlar esa variable.  

b. El método del espacio nulo. Se obtiene una matriz de mediciones sensibles 

óptimas 𝐹 =
𝑑𝑦𝑜𝑝𝑡

𝑑𝑑
  y después se selecciona una matriz H, que al 

multiplicarse con la matriz F, el resultado es cero, es decir, 𝐻𝐹 = 0. Este 

método sólo aplica cuando no existen ruidos de medición. 

c. Método local exacto (método de la pérdida): es el método de espacio nulo 

extendido, en este caso si existen ruidos en las mediciones y es para 

cualquier número de salidas de la planta; para más detalles ver (Alstad et 
al., 2009). 

En esta investigación se ha utilizado el enfoque de “fuerza bruta” para obtener los valores 
de 𝐽𝑜𝑝𝑡(𝑑) y de 𝐽(𝑐𝑠, 𝑑).  El procedimiento y los resultados esperados fueron explicados en la sección 
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2.2.2 (Paso 3). A continuación, se explica cómo fue realizada esta evaluación y se muestra el análisis 

de los datos obtenidos a través de este enfoque. 

 

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

 La evaluación se realiza de la siguiente manera: se obtienen los valore s de la energía 

consumida 𝐽𝑜𝑝𝑡(𝑑) con las especificaciones mostradas en la Figura 3.2 y las condiciones siguientes: 

se hace la simulación sin controlar las variables candidatas que posiblemente sean parte del control 

primario, pero realizando las perturbaciones 𝑑 en la composición de THF en el flujo de alimentación. 

Después se calcula 𝐽(𝑐𝑠, 𝑑) de la siguiente manera: se simula el proceso considerando cada vez una 

de estas variables candidatas constantes 𝑐𝑠, es decir, se controla esta variable y las demás no. 
También se realizan los disturbios generados para 𝐽𝑜𝑝𝑡(𝑑). De esta manera se obtiene la energía 

consumida con las especificaciones que se describen en la Figura 3.2, en presencia de la 
perturbación. En la Figura 3.4 se presentan los valores de 𝐽𝑜𝑝𝑡(𝑑) y 𝐽(𝑐𝑠, 𝑑) donde 𝑐𝑠 es una variable 

candidata y puede ser la presión de la columna de baja o alta presión o la relación de reflujo de la 

columna de alta o baja presión.  

 

Figura 3.4.- Representación del comportamiento de la función J cuando se aplica la perturbación en la composición de 
THF en el flujo de alimentación manteniendo constante una variable de entrada. 

La  Figura 3.4 relaciona la energía consumida en función de la perturbación aplicada a la 

composición de THF. La cuantificación de la desviación (error) con respecto a la energía en el sistema 

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

Variable constante en el sistema Función de Pérdida: 
𝑳 = 𝑱(𝒖𝒔𝒔,𝒅) − 𝑱𝒐𝒑𝒕 (𝒅) 

(Btu/hr) 

Criterio ITAE: 

∫ 𝒕|𝒆(𝒕)| 𝒅𝒕
𝒕

𝟎   

(Btu/hr) 
Flujo de alimentación  1575.436800  733.721821 

Presión de la columna de baja presión  1214.884800 120.550024 

Presión de la columna de alta presión  -2634.58920 590.164460 
Relación de reflujo de la columna de baja presión  1575.436800 733.721821 

Relación de reflujo de la columna de alta presión  1575.436800 733.721821 
 

 En la Tabla 3.2 se muestran los resultados del análisis realizado para determinar qué variable 

debe ser considerada como una variable de control primario. Las variables de control primario son 

en primer término, las composiciones de los productos de las columnas porque son indicadores de 

la pureza de los productos y determinan el cumplimiento de los objetivos de producción. En segundo 

lugar, como resultado del cálculo de la función de pérdida 𝐿 y del ITAE, se toma la decisión de 

controlar la presión de la columna de baja presión para mantener las condiciones de consumo 
energético óptimo. 

Con base en los resultados mostrados aquí, se toma la decisión de fijar 3 variables 

controladas en uno o más lazos primarios. Estas variables son: la presión de la columna de baja 

presión que permite mantener un consumo energético óptimo, y las composiciones de la pureza de 
fondo de cada columna que determinan la pureza del producto.  

3.4.- Paso 4.- Selección de la ubicación del manipulador de rendimiento (TPM) 
El manipulador de rendimiento está ubicado en el flujo de alimentación del proceso de destilación, 

debido a que el balance de materia en cada unidad va desde el flujo de alimentación hasta los 
productos de fondo. Tiene un comportamiento como se muestra en la Figura 3.5. 

 

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

 En la planta simulada en régimen permanente, el TPM es colocado en el flujo de 

alimentación y como se ve en la Figura 3.6, el balance de masas se inicia del flujo a alimentación 

hacia los productos finales. La localización del TPM no importa desde el punto de vista del régimen 
permanente, pero si es importante en la parte dinámica. 
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Figura 3.6.- Localización del manipulador de producción (TPM) del caso de estudio. Balance de masas de la planta. 

 Vemos en la Figura 3.6 que el balance de masas del sistema se cumple, debido a que la suma 

de los flujos de los productos de fondo es igual al flujo de alimentación de la planta sin tomar en 

cuenta la recirculación. La recirculación y el flujo de alimentación, es el flujo total que entra en la 

columna de destilación de baja presión LPCOL y es dividida en dos flujos el de destilado D1 y el de 

fondo B1. El flujo que alimenta la segunda columna HPCOL es el flujo de destilado D1 y este es 

dividido en dos flujos, el flujo del producto de fondo B2 y el flujo de destilado D2, cumpliendo el 
balance de masas en cada unidad y también cumpliendo el balance de masas globalmente. 
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Capítulo 4.- Implementación de la parte ascendente de la 

metodología al caso de estudio 
En este capítulo se explica la implementación de los pasos de la metodología que se encargan de 

definir las estructuras de control y los lazos de control para cada nivel de control. El primer nivel que 

se analiza es el de regulación.  

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

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

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

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

Primeramente, se debe estabilizar el proceso controlando las variables que influyen en el 

balance de masas del sistema, estas variables son los niveles y las presiones. Estas variables cumplen 
con las siguientes propiedades que enlista Skogestad (Skogestad, 2004): 

 La variable es fácil de medir.  

 La variable es fácil de controlar usando una de las variables manipuladas disponibles (la 

variable manipulada debe tener un efecto directo, rápido y fuerte sobre la variable 

controlada). 

 Para la regulación: se debe tener una estructura de control que detecte “rápidamente” la 

divergencia del valor de la variable con respecto al valor nominal.  

En la regulación, la forma de detección está relacionada con el control de balance de masas 

de cada unidad y de todo el proceso. Para los sistemas de fase líquida como es el caso de estudio 

considerado, el control de balances de masas en cada unidad se regula manteniendo los niveles de 
los líquidos.  

Existen dos tanques en cada columna de destilación, se controla el nivel de cada uno de 

ellos y además existen dos presiones de las cuales solo la presión de la columna de alta presión se 

controla debido a que esta es una variable controlada secundaria y la presión de la columna de baja 
presión es una variable controlada primaria que no pertenece al nivel de regulación.  

Además, se controla el manipulador de producción (TPM) que es el flujo de alimentación, 

para mantener regulada la producción, de tal forma que no sea modificada por los cambios que 
puedan ver en el flujo de entrada. 

En la Figura 4.1, se muestra el control de regulación para la deshidratación de THF, el cual 

es un control de flujo de alimentación FC donde se manipula la apertura de la válvula V1 para 

controlar el flujo de alimentación FEED, manipulamos la apertura de la válvula V2 para controlar el 

nivel del tanque de reflujo de la columna de destilación de baja presión LC1. Para controlar el nivel 

del tanque de reflujo de la columna de alta presión LC2 es necesario manipular la apertura de la 
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válvula V4, para controlar los niveles de los tanques de los rehervidores LC3 y LC4 se manipulan la 

apertura de las válvulas V3 y V5 de la columna de baja y de alta presión, respectivamente.  

Por último, se controla la presión de la columna de destilación de alta presión con PC2, 

manipulando el calor específico del condensador de esta columna. En la Tabla 4.1, se proporcionan 

los datos de configuración de los controladores SISO PI que fueron utilizados en todos los lazos de 

control.   

 

Figura 4.1.- Estructura del control de regulación del proceso de destilación azeotrópico con cambios  de presión. 

 Los valores de las ganancias son valores empíricos que en (Luyben, 2002) se han utilizado. 

Una vez que se ha desarrollado la simulación en régimen permanente, se sintonizan los 

controladores para tener una mejor respuesta. Se usaron las técnicas de sintonización de Ziegler-

Nichols y Cohen-Coon, las cuales se describen en la siguiente sección.  

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

Variable Controlada Variable Manipulada Ganancia 𝒌𝒄 Ganancia 𝑻𝒊 Acción del 

controlador 

Flujo de alimentación Apertura de la válvula V1 5.5 3.3 Inversa 

Nivel del tanque del 
reflujo de la CBP 

Apertura de la válvula V2 10 60 Directa 

Nivel del tanque del 
reflujo de la CAP 

Apertura de la válvula V4 10 60 Directa 

Nivel del tanque del 
rehervidor de la CBP 

Apertura de la válvula V3 10 60 Directa 

Nivel del tanque del 
rehervidor de la CAP 

Apertura de la válvula V5 10 60 Directa 

Presión en la columna de 

alta presión  

La entrada de calor del 

condensador de la CAP 

2 10 Inversa 

 

4.1.1.- Sintonización de los controladores del nivel de regulación 
En la Figura 4.2 se muestra el control PI en una planta. En el caso de estudio se recurre a los enfoques 

analíticos para el diseño o cálculo de un controlador PI, es decir, se ajustan los parámetros del 

controlador. Ziegler y Nichols sugirieron algunas reglas para sintonizar los controladores PID (para 

establecer valores para la ganancia 𝒌𝒑 , 𝑻𝒊 y 𝑻𝒅) con base en las respuestas escalón experimentales 

en sistemas en lazo abierto o en el valor 𝑘𝑝 que produce una estabilidad marginal utilizando la acción 
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de control proporcional en sistemas en lazo cerrado. Un sistema con estabilidad marginal es cuando 

este se halla en el límite entre la estabilidad y la inestabilidad. (Ogata,1998). 

 

 

Figura 4.2.- Control PI de una planta. 

 Hay dos formas de sintonizar controladores PID. La primera forma consiste en obtener 

experimentalmente la respuesta de la planta ante una entrada escalón, como se observa en la Figura 

4.3. Si la respuesta no contiene integradores, ni polos dominantes complejos conjugados, la curva 

de respuesta del escalón puede tener forma de “S”, como se observa en la Figura 4.4. Estas curvas 
se generan experimentalmente o a partir de una simulación dinámica de la planta.  

 

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

 La curva con forma de S se caracteriza por dos parámetros: el tiempo de retardo L  y la 

constante de tiempo T. El tiempo de retardo y la constante de tiempo se determinan dibujando una 

recta tangente en el punto de inflexión de la curva con forma de S y determinando las intersecciones 

de esta tangente con el eje del tiempo y la línea 𝑐(𝑡) = 𝐾, como se aprecia en la Figura 4.4. En este 

primer método, la función de transferencia se aproxima a un sistema de primer orden con un 

retardo de transporte. 

 

Figura 4.4.- Curva de respuesta con forma de S. 
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  Ziegler y Nichols sugirieron establecer los valores de 𝐾𝑝 , 𝑇𝑖   𝑦 𝑇𝑑 de acuerdo con la fórmula 

que se presenta en la Tabla 4.2. Existe una operación aceptable cuando existen disturbios en el 
proceso. 

En el segundo método se establece 𝑇𝑖 = ∞ y 𝑇𝑑 = 0. Se incrementa la ganancia 𝐾𝑝  a un valor crítico 

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

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

Tipo de controlador 𝐾𝑝  𝑇𝑖  𝑇𝑑  

P 𝑇

𝐿
 

∞ 0 

PI 
0.9

𝑇

𝐿
 

𝐿

0.3
 

0 

PID 
1.2

𝑇

𝐿
 

2𝐿  0.5𝐿  

 

 En la Figura 4.5 se presenta una oscilación sostenida, que ocurre cuando se llega a una 
ganancia crítica (𝐾𝑐𝑟) del sistema y se establece un periodo que dura cada oscilación.  

 

Figura 4.5.- Oscilación sostenida con un periodo Pcr. 

 Ziegler y Nichols sugirieron establecer los valores de 𝐾𝑝 , 𝑇𝑖   𝑦 𝑇𝑑 . Para el segundo método 

la siguiente fórmula presentada en la Tabla 4.3. 

Tabla 4.3.- Regla de sintonización de Ziegler-Nichols basada en la ganancia crítica y en el periodo crítico (segundo 
método). 

Tipo de controlador 𝐾𝑝  𝑇𝑖  𝑇𝑑  

P 0.5𝐾𝑐𝑟 ∞ 0 

PI 0.45𝐾𝑐𝑟  1

1.2
𝑃𝑐𝑟  

0 

PID 0.6𝐾𝑐𝑟 0.5𝑃𝑐𝑟  0.125𝑃𝑐𝑟  

 

 A continuación, se presenta otro método que se utilizó para sintonizar los controladores de 

flujo, nivel y presión que estabilizan al proceso. Este método es el desarrollado por Cohen -Cooon y 

está basado en la curva de reacción de un sistema, al sistema se le aplica una entrada escalón con 

amplitud 𝐾. Cohen y Coon (Cohen y Coon, 1953) introduce un índice de auto regulación definido 
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como 𝑎 = 𝑇/𝐿, y se tiene que la fórmula para la obtención de los parámetros  𝐾𝑝  y 𝑇𝑖  para un 

controlador PI son los siguientes: 

𝐾𝑝 =
0.9

𝑎
(1 +

0.92𝑇

1 − 𝑇
) 

(4.1) 

𝑇𝑖 = 60 (
3.3 − 3𝑇

1 + 1.2𝑇
𝐿) 

(4.2) 

  

A continuación, se presentan los valores de las ganancias obtenidas después de utilizar los 

métodos de sintonización descritos anteriormente y las respuestas a diferentes escalones en la 
referencia del controlador, se utilizó el simulador Aspen Plus Dynamics V8.4 

 El controlador de flujo de alimentación se sintonizó en lazo abierto debido a que no se 

presentaron oscilaciones periódicas. La Tabla 4.4, muestra los valores que se obtuvieron de la 

sintonización con los diferentes métodos, luego en la Figura 4.6, se muestra la respuesta del 

controlador sintonizado con los diferentes métodos ante diferentes cambios en la referencia. Para 

este controlador el método de sintonización de Cohen-Coon tiene un mejor índice de desempeño 
en comparación con los otros métodos.  

Tabla 4.4 Valores de sintonización para el controlador de Flujo de alimentación. 

Método de sintonización 𝐾𝑝  𝑇𝑖  ITAE 

Valores nominales propuestos por Luyben 3.3 5.3 5.5156 

Ziegler-Nichols 0.497314 3.995999 22.9965 

Cohen-Coon 0.590729 0.873519 4.99175 

 

 

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

 Para los controladores de nivel se prueba la sintonización tanto en lazo abierto como en lazo 

cerrado. El controlador de nivel del tanque de reflujo de la columna de baja de presión LC1 se 

configuró con los valores de  𝐾𝑝  y 𝑇𝑖  mostrados en la Tabla 4.5. En este caso se utilizó el método de 

Ziegler-Nichols en lazo abierto y en lazo cerrado, dando como resultado que el método en lazo 

cerrado no arroja sobretiros en su respuesta además de tener una respuesta más rápida como se 

observa en la Figura 4.7. Sin embargo al tener una ganancia tan alta, en el esfuerzo de control se 

observaron saturaciones de la válvula, por lo tanto se ha elegido los valore s de las ganancias en lazo 
abierto. 
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Tabla 4.5.- Valores de las ganancias  para el controlador de nivel LC1. 

Método de sintonización 𝐾𝑝  𝑇𝑖  ITAE 

Valores propuestos por Luyben 10 60 0.8940 

Ziegler-Nichols 16.50579 6.110467 0.4077 

Ziegler-Nichols en lazo cerrado 1230.077 1 0.2628 

 

 

 

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

El controlador de nivel del tanque de reflujo de la columna de alta presión LC2 se sintonizó 

con los mismos métodos anteriormente descritos. El resumen se muestra en la Tabla 4.6. Con estas 

ganancias se realizan las pruebas para ver la respuesta del controlador ante algunos cambios en 
referencias del nivel de este tanque. Se obtienen los resultados mostrados en la Figura 4.8. 

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

Método de sintonización 𝐾𝑝  𝑇𝑖  ITAE 

Valores nominales propuestos por Luyben 10 60 0.3648 

Ziegler-Nichols 6.586091 4.127824 0.2376 

Ziegler-Nichols en lazo cerrado 372.4032 1.5 0.1180 

 

 

Figura 4.8.- Respuesta del controlador de nivel del tanque de reflujo de la columna de alta presión ante diferentes 
referencias con los distintos métodos de sintonización. 
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 Para el controlador de nivel del tanque del rehervidor de la columna de baja presión LC3 se 

utilizaron también los métodos de sintonización explicados anteriormente. Resultaron las ganancias 

obtenidas en la Tabla 4.7. Estas ganancias son puestas a prueba mediante cambios de referencia en 

el controlador como se muestra en la Figura 4.9. Además se señala que en este caso, las dos 

sintonizaciones tienen casi la misma respuesta, por lo que se tomará como criterio el índice de 

desempeño. Con este controlador el esfuerzo de control es menor con las ganancias de Z-N en lazo 
abierto. 

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

Método de sintonización 𝐾𝑝  𝑇𝑖  ITAE 

Valores nominales propuestos por Luyben 10 60 0.5914 

Ziegler-Nichols 51.7388 2.133516 0.1937 

Ziegler-Nichols en lazo cerrado 645.3722 1 0.1859 

 

 

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

 La sintonización de las ganancias para el controlador PI del tanque del rehervidor de la 

columna de alta presión LC4, se realizó como en los casos anteriores. Los resultados se reportan en 
la Tabla 4.8. y en la Figura 4.10. 

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

Método de sintonización 𝐾𝑝  𝑇𝑖  ITAE 

Valores nominales propuestos por Luyben 10 60 0.4782 

Ziegler-Nichols 23.34306 4.042738 0.1784 

Ziegler-Nichols en lazo cerrado 867.8762 1 0.1193 

 

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

por lo tanto, se tiene que la sintonización por Z-N en lazo abierto es propuesto para este controlador 

de nivel. 
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Figura 4.10.- Respuesta del controlador de nivel del tanque del rehervidor de la columna de alta presión ante diferentes 
perturbaciones con las diferentes sintonizaciones. 

 Para terminar la sintonización de los controladores de regulación, se calcula el controlador 

de presión de la columna de alta presión PC2. El controlador sintonizado por el método de Ziegler-

Nichols mejora el tiempo de la respuesta del controlador. Los valores de las ganancias están 

presentados en la Tabla 4.9. La mejora en la respuesta se puede observar en la Figura 4.11. En el 

caso de la presión, el criterio ITAE con respecto al método de Cohen-Coon tiene el valor más cercano 
a cero por lo que es considerado la mejor opción.  

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

Método de sintonización 𝐾𝑝  𝑇𝑖  ITAE 

Valores nominales propuestos por Luyben 2 10 31.0784 

Ziegler-Nichols 6.012351 3.996077 6.4522 

Cohen-Coon 6.168654 2.532369 4.5509 

 

 

Figura 4.11.- Respuesta del controlador de presión de la columna de alta presión con las ganancias de los diferentes 
métodos de sintonización ante varias perturbaciones. 

 Se sintonizaron los controladores secundarios y se eligieron los mejores valores de 
ganancias 𝐾𝑝  y 𝑇𝑖  para estos controladores. La elección se hizo en función de la respuesta dinámica 

el índice de desempeño ITAE y el esfuerzo de control. Los resultados son presentados en la Tabla 

4.10. 
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Tabla 4.10.- Nueva configuración de los lazos de control secundarios del proceso. 

Variable Controlada Variable Manipulada Ganancia 𝒌𝒄 Ganancia 𝑻𝒊 Acción del 
controlador 

Flujo de alimentación Apertura de la válvula V1 0.590729 0.873519 Inversa 

Nivel del tanque del 
reflujo de la CBP 

Apertura de la válvula V2 16.50579 6.110467 Directa 

Nivel del tanque del 
reflujo de la CAP 

Apertura de la válvula V4 6.566091 4.127824 Directa 

Nivel del tanque del 

rehervidor de la CBP 

Apertura de la válvula V3 51.7388 2.133516 Directa 

Nivel del tanque del 
rehervidor de la CAP 

Apertura de la válvula V5 23.34306 4.042738 Directa 

Presión en la columna de 
alta presión  

La entrada de calor del 
condensador de la CAP 

6.168654 2.532369 Inversa 

 

 Estos valores son los que se van a emplear para el siguiente paso y las comparaciones entre 
las metodologías.  

4.2.- Paso 6: Control de supervisión 
Esta etapa se encarga de controlar las variables primarias del proceso de destilación. En nuestro 
caso de estudio son las concentraciones y la presión de la columna de baja presión.  

Para determinar la configuración de control, este paso se divide en tres secciones: En primer lugar, 

se realiza un análisis de sensibilidad que permite establecer los emparejamientos de variables para 

definir los lazos de control; es decir, se determinan los pares de variables de salida controladas y 

variables de entrada manipuladas. Además, se analizan sus interacciones. En segundo lugar, se 

decidió controlar indirectamente las composiciones de los productos, con el control de temperatura 

de plato en las columnas. Sin embargo, es importante seleccionar convenientemente un plato para 

controlar la temperatura en cada columna de destilación. En tercer lugar, se decidió diseñar un 

controlador MPC debido a las interacciones que existen normalmente en las columnas de 

destilación, pero la decisión de considerar el diseño de un control MIMO se tomó principalmente 
en función de los resultados del análisis de sensibilidad.  

Con el propósito de diseñar el controlador MIMO, es necesario formular un modelo 

dinámico reducido del sistema. Para obtener el modelo matemático se utilizó la técnica de 

identificación de sistemas en espacio de estados.  

4.2.1.- Análisis de sensibilidad 

 El resultado del análisis de sensibilidad sirve para determinar la configuración de la 

estructura de control de las variables primarias del proceso. Después de este análisis se decidió 

hacer un control SISO para el control de presión en la columna de baja presión y un control MIMO 
para el control de la concentración.  

 Para este análisis se utilizó la fórmula de sensibilidad paramétrica de Dorf (Dorf, 2005). El 

sistema tiene dos columnas de destilación, las variables primarias de salida son la presión de la 

columna de baja presión y la concentración en el producto de fondo en cada columna de destilación. 

Las variables de entrada del sistema son el calor específico del condensador de la columna de baja 
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presión, el calor de entrada en el rehervidor de la columna de baja presión,  el calor de entrada en 

el rehervidor de la columna de alta presión, y los reflujos de cada columna de destilación del sistema.  

 En el análisis consistió en aumentar o disminuir en un 5% del valor en régimen permanente, 

las variables de entrada, una a una (Tabla 2.2). La simulación se realizó usando el software Aspen 

Plus Dynamics V8.4, se tomó en cuenta la sintonización de los controladores del nivel de regulación 

presentados en el paso anterior. Los valores resultantes se registran en una tabla y se calcula la 
sensibilidad paramétrica de Dorf (Dorf, 2005) con una pequeña modificación. 

 La fórmula que se usó es la siguiente: 

𝑆 =
𝐶𝑎𝑚𝑏𝑖𝑜 % 𝑒𝑛 𝑉𝑎𝑟𝑖𝑎𝑏𝑙𝑒  𝑀𝑒𝑑𝑖𝑑𝑎

𝐶𝑎𝑚𝑏𝑖𝑜 % 𝑒𝑛 𝑉𝑎𝑟𝑖𝑎𝑏𝑙𝑒 𝑀𝑎𝑛𝑖𝑝𝑢𝑙𝑎𝑑𝑎
 

(4. 3) 

  

Cuando el índice de sensibilidad 𝑆 toma valores alrededor de uno, hay una relación directa 

entre los cambios; cercano a cero no hay relación entre las variables; y cuando es muy superior a 

uno se tiene una salida muy sensible a los cambios en la entrada. A continuación, se presentan la 
Tabla 4.11  con los valores resultantes de este análisis y después las conclusiones que se realizaron.  

Con los resultados reportados en la Tabla 4.11, se puede concluir que las composiciones de 

los productos de fondo tienen fuertes interacciones con más de una variable; por lo tanto, se decidió 

implementar un controlador MIMO MPC para controlar estas variables primarias y un controlador 

PI para controlar la presión de la columna de baja presión (CBP).  Con la variación de ± 5 % en el 

calor específico del condensador de la columna de baja presión se obtiene un índice de sensibilidad 

alto para la presión. Por lo que esto se tomó en cuenta para decidir colocar un controlador PI SISO. 

El controlador MIMO para las purezas de productos fue elegido debido a las interacciones que se 

observan. La composición de THF en el producto de fondo de la columna de alta presión (CAP) tiene 

interacción con el calor en el rehervidor. El calor específico del condensador de la CBP, el reflujo de 

la CBP y el calor de entrada del rehervidor de la CBP tienen un valor de 𝑆 de 0.2, en una de las dos 

variaciones en cada variable de entrada. Y con la variable de salida de la concentración de THF en el 

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

Una de las formas de controlar composición es hacerlo de manera indirecta para evitar la 

necesidad de medir la composición. Se realiza un control de temperatura en lugar de un control de 

composición. Para que este control indirecto funcione adecuadamente, se debe mantener una 

relación de reflujo constante en el proceso (Hori y Skogestad, 2007). Por lo que se necesita regular 
las relaciones de reflujo, y para ello se realiza lo siguiente: 

Para mantener constante la relación de reflujo (RR), en el simulador Aspen Plus Dynamics 

se utiliza un bloque llamado Multiply que mantiene la relación entre dos entradas para una salida. 

Las dos entradas son el total de flujo másico del destilado de la columna de baja presión y el valor 

de la RR que es de 0.40722, y la salida es el flujo másico del reflujo de la columna de baja presión. 
Para la columna de alta presión son las mismas entradas y salida, pero con una RR de 0.152835.  

 La Figura 4.12 muestra el diagrama de flujo del proceso con la incorporación de estos 

controladores dentro del simulador. Los controladores para mantener el reflujo constante están 
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indicados por RR1 y RR2. Esta regulación permite controlar la composición indirectamente a través 

de la regulación de temperatura en un plato. 

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

 

 

Figura 4.12.-Diagrama de flujo del proceso de destilación con cambios en presión con los controladores de reflujo. 

  Una vez que se realizó esto, las variables manipuladas se reducen a las siguientes: calor en 

el rehervidor de las columnas de baja y de alta presión, y el calor especifico del condensador de la 

columna de baja presión. La última variable se empareja con la presión de la columna de baja 

presión. En resumen, los dos lazos primarios consisten en un control SISO para regular la presión de 

la primera columna, manipulando el calor en el condensador; y en un control MIMO para regular la 
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temperatura en un plato, para cada columna, manipulando los calores de los rehervidores de ambas 

columnas. 

 Para el primer lazo de control primario se utiliza un controlador PI, mientras que en el 

segundo lazo de control se desarrolla un control MIMO MPC. Sin embargo, se necesita saber en qué 
plato controlar la temperatura. Esto se presenta en la siguiente sección.  

4.2.2.- Selección de platos de control de temperatura  

Para conocer en qué plato controlar la temperatura se utilizan los criterios de selección descritos en 

(Luyben, 2006). Brevemente son los siguientes: 

1. Criterio de pendiente: Se selecciona el plato donde exista un cambio grande en la 

temperatura de plato a plato. Esto es una diferencia entre platos adyacentes 𝑇𝑛+1 − 𝑇𝑛. 

2. Criterio de sensibilidad: Se busca un plato en el que la diferencia de temperatura sea mayor 

cuando existe un cambio en la variable manipulada. Este cambio se sugiere muy pequeño 

(0.1%) por ejemplo en el calor del rehervidor. 

3. Criterio SVD: Se usa el análisis de descomposición de valor singular (SVD, por sus siglas en 

inglés). Se utiliza un programa estándar SVD (la función svd de MATLAB) para descomponer 

una matriz de ganancia 𝐾′, con dimensión determinada por el número de platos y el número 

de variables manipuladas, filas y columnas respectivamente.  

4. Criterio de temperatura invariante: Con las purezas del fondo y del destilado fijas, se 

manipula la composición de la alimentación sobre un rango esperado. Se selecciona el plato 

donde la temperatura no cambia a pesar de los cambios. 

5. Criterio de variación mínima de producto: Se elige el plato que produzca el menor cambio 

en las purezas del producto. Por ejemplo, cuando la pureza del producto se mantiene 
constante aún ante perturbaciones de las composiciones de alimentación.  

El primer criterio es el de la pendiente (slope), se selecciona el plato que, ante un cambio 

en la entrada, mayor cambio de temperatura genere. En la Figura 4.13 se muestra del lado izquierdo 

para la columna de baja presión y del lado derecho para la columna de alta presión.  

La Figura 4.13 muestra las temperaturas de los platos de cada columna de destilación en 

régimen permanente. Este criterio establece que el plato con mayor cambio de temperatura es el 

que se elige; en este criterio se concluye que los platos 11 y 10 son los seleccionados para la columna 

de baja y alta presión, respectivamente. 

El criterio de análisis de sensibilidad consiste en calcular las variaciones de  temperatura en 

los platos, ante un incremento del 1% de la variable manipulada. En nuestro caso es el calor del 

rehervidor en cada columna.  En la Figura 4.14 se observa que el resultado es el que tenga la mayor 

ganancia, en el caso de la columna de baja presión es el plato 11 y en la de alta presión es el plato 
9. 

Usando el criterio de descomposición de valor singular (SVD) se obtiene la matriz de 

ganancias K con la información obtenida en el análisis de sensibilidad. La matriz se forma entre todas 

las temperaturas de los platos y las variables manipuladas, donde, las filas son el número de platos 

y las columnas las variables manipuladas. Esta matriz se descompone usando un programa estándar 

de SVD (utilizando la función “svd” en Matlab con el siguiente comando: [U, S, V]=svd (matriz 𝐾′, 



 

48 
 

‘econ’) en tres matrices: 𝐾′ = 𝑈𝜎𝑉𝑇 . Los vectores de U son graficados en función del número de 

platos de la columna. La matriz U indica qué salidas del proceso son las más sensibles (Luyben, 1996). 

Este criterio toma en cuenta la matriz 𝐾’ como los valores resultados del análisis de 

sensibilidad que son mostrados en la parte superior de la Figura 4.14, y los valores de la matriz U 

son presentados en la parte inferior de la Figura 4.14. Como resultado se tiene que para la columna 
de baja presión se seleccione el plato 11 y para la columna de alta presión el plato 9. 

Con base en estos criterios, se tomó la decisión de regular la temperatura de los platos 11 y 

9 para la columnas de baja y la de alta presión, respectivamente, manipulando el calor del rehervidor 

de ambas columnas. 

Por lo tanto, la siguiente tarea es obtener un modelo matematico que represente el sistema 

MIMO formado por las dos temperaturas de los platos seleccionados y los dos calores de entrada 
de los rehervidores. Este modelo es necesario para diseñar un controlador MPC.  

El procedimiento de obtención del modelo para el diseño del controlador se presenta en las 

siguientes secciones. 

 

Figura 4.13.-Criterio de desplazamiento de temperaturas en las columnas de destilación. 
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Figura 4.14.- Criterio de análisis de sensibilidad en las gráficas superiores, en la superior izquierda es para la columna de 
baja presión (CBP) y en la superior derecha es para la columna de alta presión (CAP). La gráfica inferior  muestra el 

criterio con el análisis SVD para ambas columnas. 

4.2.3.- Obtencion del modelo por identificación en lazo abierto  
Para diseñar un controlador tipo MPC se necesita un modelo en espacio de estados discreto, el cual 

se puede obtener a partir del modelo matemático del proceso. Debido a que se usa un simulador 

de procesos, no se cuenta con este modelo matemático de l proceso. Una de las técnicas de 

modelado es la identificación de sistemas: a través del análisis de datos de entrada y salida del 

proceso es posible obtener un modelo matemático, útil para diseñar este controlador MPC.  

  Para la formulación del modelo se tienen dos entradas y dos salidas, las entradas son el calor 

en el rehervidor de la columna de baja presión y el calor en el rehervidor de la columna de alta 

presión. Mientras que, las salidas son la temperatura del plato 11 de la columna de baja presión y 

la temperatura del plato 9 de la columna de alta presión. Para obtener el modelo a partir de estas 
variables se necesita seguir el procedimiento mostrado en la Figura 2.8. 

 Primero se diseña un experimento para adquirir datos que sirven para obtener el modelo. 

Para ello, la señal de entrada no debe ser una entrada escalón o una entrada rampa, para nuestro 

caso se utilizó una señal binaria pseudoaleatoria (sbpa), en particular, una sbpa de 6 bits  donde la 

longitud total esta dada por 2𝑛 − 1 = 26 − 1 =63 datos con una amplitud para la columna de baja 

presión de 1.12x106±1% Btu/hr y para la columna de alta presion 1.06x106±1.54% Btu/hr, con una 

duración total de 94.5 horas. Estas señales de entrada se muestran en la Figura 4.15. El tiempo que 

duran los 6 bits es de 9 hr, por lo que cada bit tiene una duracion de 1.5 hr. El tiempo de 9 hr es el 

tiempo de estabilización de las columnas de destilación del sistema.  

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

 Despues de diseñar el experimento y obtener las señales de entrada y salida, se busca un 

modelo usando la herramienta de identificación de sistemas de MATLAB, la cual es llamada con el 

comando ident. Se importan los datos de entrada y salida del sistema; después se elige que tipo de 

modelos se quieren estimar: para nuestro caso de estudio se decidió formular un modelo en espacio 
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de estados. Después se proporciona el orden del sistema y se obtienen varios modelos en espacio 

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

𝐹𝑖𝑡 = 100 (1 −
‖𝑦 − 𝑦‖

‖𝑦 − 𝑦‖
) 

(4.4) 

 

donde 𝑦 son los datos de salida del experimento, 𝑦 es el promedio de los datos de salida del 

experimento y �̂� es la salida del modelo. El mejor Fit alcanzado por los diferentes modelos en 

espacio de estados fueron de 98.04% para la temperatura del plato 11 en la columna de baja presión 

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

El modelo representado en la eq. 4.5(4.5) se simula y se compara con los datos de entrada 

y salida obtenidos en el experimento, ver Figura 4.17. En la parte superior, la salida es la temperatura 

del plato 11 de la columna de baja presión, donde el modelo obtiene casi el 98% de Fit. En la parte 

inferior se tiene la temperatura del plato 10 de la columna de alta presión para la cual el modelo 

alcanza un 93% de Fit.  

𝑥(𝑘 + 1) = 𝐴𝑥(𝑘) + 𝐵𝑢(𝑘) 
𝑦(𝑘) = 𝐶𝑥(𝑘) 

 

(4.5) 

 Donde  

𝐴 = [

−18.12 −1.202
22.2 −7.919

−0.5539 0.3601
−14.71 −2.306

0.7138 5.527
−12.79 −3.178

0.07509 −0.7253
2.691 1.376

], 𝐵 = [

−0.0006884 0.0003937
0.001389 −0.0008602

−0.00004811 0.00002849
−0.0005596 0.0003121

], 

 

𝐶 = [
−24.84 −4.272
−10.66 4.655

−56.92 18.68
−6.074 −0.0803

] 

 

 

Figura 4.15.-Señales de entrada SBPA para la identificación del modelo del sistema. 
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Figura 4.16.- Salidas medidas del sistema cuando la entrada es la señal SPBA de la Figura 4.15. 

 

Figura 4.17.- Comparación de los datos del experimento vs el modelo identificado en espacio de estados, para la salida 

Y1 el fit alcanzado es del 98.04% y para la salida Y2 el f it alcanzado es de 93.75%. 

 Por lo tanto, el modelo representado por la eq. 4.5 es un buen candidato para representar 

la dinámica de los datos de entrada y salida del sistema MIMO de 2x2 y es utilizado para diseñar el 

controlador MPC presentado en la siguiente sección. 

 Para validar el modelo se usa una señal nueva generada mediante una PRBS de 6 bits, con 

una duración de 74.5 hrs, la cual se presenta en la Figura 4.18. El valor de la amplitud para la columna 
de baja presión es de 1.12x106±1% Btu/hr y para la columna de alta presion 1.06x106±1.74% Btu/hr. 

Los resultados al ingresar estos valores al modelo contra los datos reales de la planta son 

representados en la Figura 4.19 se observa que las temperaturas del plato 11 y del plato 9 con un 
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fit del 71% y 66% respectivamente. Por lo que el modelo presentado en la eq. 4.5 es adecuado para 

diseñar el controlador MPC. 

 

Figura 4.18.- Entrada de calor para validar modelo presentado en la eq. 4.5. 

 

Figura 4.19.- Validación del modelo con los datos de entrada presentados en la Figura 4.18 contra los valores reales de la 
planta cuando se le aplica esta entrada. 

 

4.2.4.- Diseño del controlador MPC 

Con el modelo representado en la eq. 4.5 que predice la dinámica del proceso de 

deshidratación de THF, se configura el controlador MPC, el cual es implementado en 

Simulink/MATLAB mediante el toolbox Model Predictive Control. Para diseñar el controlador 

primeramente se usa un modelo de espacio de estados discretos. Con los valores de cada matriz se 
crea un modelo como lo muestra la Figura 4.20.  
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Figura 4.20.- Modelo para obtener las configuraciones del controlador MPC, se necesita el modelo identificado en 
espacio de estados y los valores de referencia (valores de régimen permanente) de la temperatura.  

 Después de incorporar en el toolbox de MPC, el modelo reducido y formulado para diseño 

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

 Número de variables manipuladas: 2 

 Número de variables controladas: 2 

 Tiempo de muestreo: 0.01 

Una vez realizada esta acción, se configuran los horizontes de control y de predicción. Estos 

valores son elegidos experimentalmente; sin embargo, se deben considerar dos criterios para elegir 
estos números. El primer criterio es que el horizonte de predicción 𝐻𝑝 no puede ser tan grande 

debido al gasto computacional, y el segundo criterio es que el horizonte de control  𝐻𝑢 debe de ser 

menor que el horizonte de predicción.  Como ayuda se utilizó la herramienta de simulación del 

controlador MPC, donde se crea un escenario, y se realizaron simulaciones con las cuales se llegó a 
ver un mejor desempeño con estos valores. 

 Horizonte de predicción (𝐻𝑝): 75 

 Horizonte de control (𝐻𝑢): 50 

 

El horizonte de predicción es el número de muestras de las salidas futuras y el horizonte de 
control determina el número de movimientos usados para seguir la trayectoria futura del control.  

Las restricciones para las variables manipuladas son configuradas como dos valores mínimos 

y dos valores máximos. Los valores mínimos son los valores nominales en régimen permanente de 

los calores de los rehervidores en cada columna de destilación, mientras que los valores máximos, 

son determinados por la cantidad de calor que soporta el proceso sin generar pérdidas mayores a 5 

lbmol/hr en el flujo de salida del producto de fondo de THF, cuando se le aplican diversas 

perturbaciones.  En cuanto a las restricciones de las variables controladas, no se pone algún límite. 
Esto es configurado de la siguiente manera: 
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 Restricciones 

o Para las variables manipuladas: Mínimo: [1.1052𝑥106  1.0483𝑥106] (Btu/hr) 

Máximo: [1.1503𝑥106  1.0911𝑥106] (Btu/hr) 
o Para las variables controladas:  sin restricciones 

Las restricciones ayudan a mantener el control de la temperatura, debido a que si existe un 

calor de entrada suficientemente alto, la temperatura en la columna de destilación provocaría que 

perdiéramos producto debido a la evaporación de nuestra mezcla en el tanque del rehervidor.  

Los pesos definen la estructura de las matrices de ponderación 𝑄 𝑦 𝑅, que son los pesos 

para las variables manipuladas, el índice de las variables manipuladas y las variables de salida son 
matrices con 𝑛𝑢, 𝑛𝑢 y  𝑛𝑦 columnas, respectivamente. Donde 𝑛𝑢 es el número de variables 

manipuladas y 𝑛𝑦 es el número de variables controladas. 

 Pesos 

o Variables manipuladas: [0 0] 

o Índice de las variables manipuladas: [0.0449 0.0499] 
o Variables de salida: [22 11] 

Los pesos que pertenecen a la matriz 𝑅 penalizan a las variables de entrada o variables 

manipuladas, y los pesos de las variables de salida pertenecen a la matriz 𝑄. Estas variables fueron 

obtenidas a partir de la herramienta de sintonización de pesos, disponible en el la interfaz de diseño 
de controladores MPC de Matlab. Para más detalles acerca de esta herramienta ir al anexo C. 

Con estos parámetros, se termina el diseño del controlador, el cual es guardado en el área 

de trabajo de MATLAB para utilizarse con la simulación de la planta real. En el anexo  C  se encuentra 

información más detallada de la herramienta para diseñar un controlador MPC. A continuación, se 
muestra el desempeño del controlador MPC, aplicando diferentes perturbaciones en el sistema.  

4.2.4.1.- Pruebas del desempeño del controlador MPC 

En la Figura 4.21 se muestra un diagrama de flujo del proceso con todos los controladores del nivel 

de regulación y del nivel de supervisión. Los controladores del nivel de supervisión son dos: un PI 

para la presión de la columna de baja presión que mantiene la energía establecida y el controlador 

MIMO MPC que controla indirectamente las concentraciones de los productos de fondo mediante 

la temperatura de los platos seleccionados en cada columna de destilación.  

Para probar el desempeño de nuestro controlador se han realizado una serie de pruebas en 

el entorno de simulación, aplicando perturbaciones en la composición de THF de la corriente de 

alimentación. En la Figura 4.22 se observa que la perturbación está entre valores de 0.25 a 0.35 

fracción molar de THF. 
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Figura 4.21.- Diagrama de flujo del proceso con los controladores de las variables controladas secundarias y los 
controladores de las variables controladas primarias. 

  

 

Figura 4.22.- Perturbación en el flujo de alimentación con el cuál se prueba el desempeño del controlador MPC 

 Ante esta perturbación, las temperaturas controladas tuvieron los siguientes 

comportamientos presentados en la Figura 4.23. Se muestra la temperatura de referencia del plato 
11 en la columna de baja presión y el comportamiento de la temperatura controlada.   
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Figura 4.23.- Comportamiento de la temperatura del plato 11 de la columna de baja presión ante la perturbación 
propuesta en la Figura 4.22. 

 En la Figura 4.24 se muestra el comportamiento de la temperatura en el plato 9, cuando se 

aplica la perturbación en la composición de THF de la corriente de alimentación.  En ambas gráficas 

se observa que la temperatura no llega a estabilizarse en un valor. Sabemos que se tendrán errores 
en estado estable debido a que el controlador MPC tiene múltiples entradas y múltiples  salidas. 

 A pesar de este comportamiento, no es tan malo, si analizamos la composición del producto 

de fondo de interés. Se logra una pureza muy cercana a la deseada o superior, esto se puede ver en 

la Figura 4.25. Las simulaciones probaron que la estructura de control propuesta logra mantener 
una pureza cercana a la deseada, aun cuando se tiene una perturbación mayor a 0.3.  

 Finalmente, se presenta el comportamiento de las variables manipuladas, que son los 

calores de los rehervidores, y se observa un comportamiento similar en ambas entradas. Se muestra 

en la Figura 4.26, que tanto el calor del rehervidor de la CBP y de la CAP no pasan los límites 

establecidos por las restricciones del controlador MPC. 

 

Figura 4.24.- Comportamiento de la temperatura del plato 9 de la columna de alta presión ante la perturbación 
propuesta en la Figura 4.22. 
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Figura 4.25.- Comportamiento de la concentración de THF en el producto de fondo de la columna de destilacion de alta 

presión ante la perturbación propuesta en la Figura 4.20. 

 

Figura 4.26.- Comportamiento de las variables manipuladas del controlador MPC ante las perturbaciones presentadas en 
la Figura 4.20. 

4.3.- Paso 7.- Optimización  
 Cabe destacar que el paso 7 de optimización se refiere a una optimización en línea que no 

es propuesto en este proceso. La optimización que se realizó en el Paso 3 es fuera de línea y con el 

sistema en régimen permanente, mientras que, el Paso 7 se lleva acabo con el sistema 

dinámicamente. La primera sirvió para redefinir las condiciones nominales de operación que 

minimicen el consumo energético. La estructura de control se definió de forma tal que se asegurará 

ese consumo energético óptimo. Por lo tanto, la optimización en régimen permanente en 

combinación con la estructura de control de planta completa que se propone, cumplen de manera 

adecuada los objetivos de producción y los objetivos operacionales impuestos. Por este motivo no 
se consideró una optimización dinámica adicional. 

 Otras de las razones de las porque no se realiza la etapa nos la menciona Panahi (Panahi, 

2011) que una de las ventajas de tener que seleccionar las variables controladas primarias a través 

de una función de pérdida L, es que esta etapa puede omitirse. Por lo que en esta investigación no 
se ha aplicado.  
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Capítulo 5.- Comparación de las estructuras de control diseñadas 

por Luyben y la propuesta en esta investigación 
En este capítulo se retoma el problema propuesto por Luyben (Luyben, 2002) sobre el control de un 

proceso de destilación azeotrópica con cambios de presión, el cual fue diseñado para deshidratar 

THF. El proceso y los resultados de la simulación estática se describen en el Capítulo 2. En los 

capítulos 3 y 4 se presenta el desarrollo de una estructura de control basado en la metodología de 

planta completa de Skogestad (Skogestad, 2004, 2011, 2012) para el mismo caso de estudio. Las 

estructuras de control se comparan en términos de la energía consumida en cada estructura cuando 

se aplica una serie de disturbios. También se analiza el comportamiento de la pure za del producto 
de fondo de la columna de destilación de alta presión. 

 Resumiendo, cuando se diseña una estructura de control de planta completa se deben 

tomar las siguientes decisiones (Gernaey et al.,2012): 

 Decisión 1: Seleccionar las variables controladas primarias. 

 Decisión 2: Seleccionar las variables controladas secundarias. 

 Decisión 3: Localizar el manipulador de producción. 

 Decisión 4: Seleccionar el emparejamiento de las variables de entrada y las variables 

controladas.  

Estas decisiones se presentan y explican cuando son tomadas en los diferentes pasos de la 

metodología de control aplicada. A continuación, se describe la estructura de control propuesta por 
Luyben (Luyben, 2002) para el proceso de deshidratación de THF. 

5.1.- Estructura de control de planta completa propuesta por Luyben  
Luyben (Luyben, 2002) propone una estructura de control de planta completa para el proceso de 

destilación azeotrópico. El diseño de esta estructura de control utiliza el procedimiento propuesto 

en (Luyben et al., 1997). Este procedimiento es sistemático para el diseño de estructuras de control 
de plantas completas que lo conforma en nueve pasos. Estos son: 

1. Establecer los objetivos de control. 

2. Determinar los grados de libertad. 

3. Establecer el sistema administrador de energía. 

4. Ajustar la velocidad de producción (decisión 3). 

5. Controlar la calidad del producto, la seguridad y los límites operacionales. 

6. Fijar un flujo en cada corriente de reciclado y controlar la disponibilidad de materia prima. 

7. Revisar balances de componentes. 

8. Controlar unidades de operación individuales. 
9. Optimizar la economía e implementar controlabilidad dinámica. 

Tomando en cuenta las decisiones que se dan a conocer anteriormente, en el procedimiento 

de Luyben las decisiones 1,2 y 4 no son explícitas, pero están incluidas implícitamente en la mayoría 

de los pasos. A pesar de que el procedimiento es sistemático, es heurístico en el sentido que no está 

claro como los autores llegaron a estos pasos o como crearon el orden. Un mayor problema es que 

el procedimiento no incluye la economía de la planta, excepto como una idea en el paso 9.  
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La estructura de control de planta completa para el caso de estudio, es presentado en la 

Figura 5.1 y tiene los siguientes lazos de control: 

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

2. Los niveles en los rehervidores de las columnas son controlados manipulando l as válvulas 

VFON1 y VFON2 en los dos flujos de fondo. Los controladores son solo proporcionales y una 

ganancia 𝐾𝑐 = 2 es usada. 

3. Las presiones de las columnas son controladas manipulando el calor extraído del 

condensador. Los controladores son PI con una ganancia 𝐾𝑐 = 2 y 𝜏𝐼 = 10 minutos, con un 

rango de presión entre 15 a 35 psia en la columna de baja presión LPCOL y 100 a 130 psia 

en la columna de alta presión HPCOL. El valor máximo del calor extraído de los 

condensadores es de 4𝑥106 Btu/hr en la columna LPCOL y de 3𝑥106 Btu/hr en la columna 

HPCOL. 

4. En cada columna, una temperatura es controlada manipulando el calor de entrada del 

rehervidor. En la columna de baja presión LPCOL, la temperatura del rehervidor es 

controlada a 192 °F. En la columna de alta presión HPCOL, la temperatura del plato 10 es 

controlada a 290 °F. Los controladores son PI usando la configuración de Tyreus-Luyben. En 

la simulación es agregado un tiempo muerto de 0.5 minutos en cada lazo de temperatura y 

un retardo de primer orden de 0.5 minutos. Los rangos de temperatura permitidos son de 

150 a 250 °F en la columna LPCOL y de 250 a 350 °F en la columna HPCOL. 

5. Los niveles de los tanques de reflujo son controlados manipulando las válvulas VDES y 

VDES2. Es utiliza un control proporcional en cada uno de estos lazos con una ganancia  𝐾𝑐 =

2. 
6. Las relaciones de reflujo son controladas en cada columna de destilación. En este caso los 

valores que deben de mantener la relación de reflujo es de 1.  

 

Figura 5.1.- Estructura de control de planta completa de Luyben. 

La Tabla 5. 1 muestra los valores de las ganancias de los controladores PI y P utilizados para 

controlar las variables dinámicas del proceso y la configuración de la acción del controlador para 
cada lazo de control.  



 

60 
 

 

Tabla 5. 1 Configuración de los controladores P y PI de la estructura de Luyben. 

Variable Controlada Variable Manipulada Ganancia 
𝒌𝒄 

Ganancia 𝑻𝒊 Acción del 
controlador 

Flujo de alimentación Apertura de la válvula V1 5.5 3.3 Inversa 

Nivel del tanque del 
reflujo de la CBP 

Apertura de la válvula V2 2 ∞ Directa 

Nivel del tanque del 

reflujo de la CAP 

Apertura de la válvula V4 2 ∞ Directa 

Nivel del tanque del 
rehervidor de la CBP 

Apertura de la válvula V3 2 ∞ Directa 

Nivel del tanque del 
rehervidor de la CAP 

Apertura de la válvula V5 2 ∞ Directa 

Presión en la CAP La entrada del calor extraído 
del  condensador de la CAP 

2 10 Inversa 

Presión en la CBP La entrada de calor extraído 

del condensador de la CBP 

2 10 Inversa 

Temperatura en el 

rehervidor de la CBP 

Entrada de calor del 

rehervidor de la CBP 

3.3 5.3 Directa 

Temperatura en el plato 
10 de la CAP 

Entrada de calor del 
rehervidor de la CAP 

1.6 6 Directa 

 

5.2.- Estructura de control propuesta en esta tesis 
El procedimiento de control de planta completa utilizado en esta tesis fue desarrollada por 

Skogestad (Skogestad, 2004, 2011, 2012). Es un procedimiento de 7 pasos, el cual está inspirado en 

el procedimiento de Luyben, pero está claramente dividido en dos partes. El desarrollo descendente 

se lleva a cabo para calcular el comportamiento óptimo de la planta en régimen permanente, y está 

directamente relacionado con la economía del proceso, y la parte ascendente sirve para definir las 
estructuras de control de cada nivel y los emparejamientos de los lazos de control.  

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

I. Parte descendente 

 Paso 1: Definir los objetivos operacionales mediante una función costo J y las 

restricciones de la planta. 

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

 Paso 3: Identificar las variables primarias controladas (decisión 1). 

 Paso 4: Seleccionar la localización del manipulador de producción (TPM) (decisión 

3). 

II. Parte ascendente 

 Paso 5: Seleccionar la estructura de control del nivel de regulación: seleccionar las 

variables controladas secundarias y emparejar sus lazos de control (decisiones 2 y 

4). 

 Paso 6: Seleccionar la estructura de control de supervisión: nivel donde 

controlamos las variables primarias. 
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 Paso 7: Seleccionar una estructura para el nivel de optimización (RTO) – si es 

necesario.  

 

El procedimiento de Skogestad está centrado en asegurar la efectividad en el manejo de la 

economía de la planta. La estructura de control que fue diseñada aplicando esta metodología, para 

una planta de deshidratación de THF es presentada en la Figura 5.2. El control de la planta está 

compuesto por los siguientes lazos de control: 

 

1. Un control de flujo de alimentación sintonizado mediante el método de curva de reacción 

de Cohen-Coon, con una ganancia de 𝐾𝑐 = 0.59 𝑦 𝜏𝐼 = 0.87 minuto. 

2. Control de nivel en los tanques de reflujo, el nivel es controlado manipulando la apertura 

de las válvulas V-DES y V-DES2, se utilizaron controladores PI sintonizados con el método de 

Ziegler-Nichols. El valor de las ganancias utilizadas son de 𝐾𝑐 = 16.51 𝑦 𝜏𝐼 = 6.11 minutos 

para la columna de baja presión y para la columna de alta presión son de 𝐾𝑐 = 6.57 𝑦 𝜏𝐼 =

4.13 minutos.  

3. El nivel del tanque del rehervidor de cada columna es controlado manipulando la apertura 

de las válvulas V-FON1 y V-FON2. Los controladores son PI y fueron sintonizados con Z-N, 

obteniendo los valores de las ganancias de 𝐾𝑐 = 51.74 𝑦 𝜏𝐼 = 2.13 minutos para la 

columna de baja presión y para la de alta presión, 𝐾𝑐 = 23.34 𝑦 𝜏𝐼 = 4.04 minutos. 

4. La presión en la columna de alta presión se controla manipulando el calor extraído del 

condensador. Se utiliza un controlador PI con una configuración Cohen-Coon. Los valores 

de las ganancias son de 𝐾𝑐 = 6.17 𝑦 𝜏𝐼 = 2.53 minutos.  

5. Un control que mantiene la relación de reflujo constante para la columna de baja presión 

se tiene que mantener en 0.152835 y para la columna de alta presión en 0.40722. 

6. Un control que asegura una operación con un consumo energético óptimo y por lo tanto,  

un manejo adecuado de la economía de la planta. Para lograr estos objetivos operacionales, 

se controla la presión en la columna de baja presión manipulando el calor extraído del 

condensador. Se emplea un control PI con las siguientes ganancias 𝐾𝑐 = 2 𝑦 𝜏𝐼 =

10 minutos. 

7. Un control MPC para controlar de forma indirecta las concentraciones de los productos de 

fondo indirectamente por regulación de la temperatura en un plato por columna. Las 

variables manipuladas para este controlador son el calor de entrada en el rehervidor para 

cada columna y las variables controladas son la temperatura del rehervidor en la columna 

de baja presión y el plato 9 en la columna de alta presión.  

 

Las referencias del controlador MPC son los valores nominales de la temperatura del plato 

11 para la columna de baja presión que es de 179.45 °F y de 290.43 °F para la temperatura del plato 

9 en la columna de alta presión. Las restricciones del controlador MPC para las variables 

manipuladas son el valor mínimo es el valor nominal del calor de entrada de los rehervidores de 

1.12𝑥106 Btu/hr para la columna de baja presión y de 1.06𝑥106 Btu/hr para la columna de alta 

presión, los valores máximos son de 1.15𝑥106  y de 1.09𝑥106 Btu/hr respectivamente.  
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Figura 5.2.- Estructura de control de planta completa que se propone desarrollado con la metodología de Skogestad. 

En la siguiente sección se discute y comparten los resultados de esta comparación entre 
ambas estructuras de control de planta completa.  

5.3.- Discusión y resultados 
En esta sección se presentan y discuten las diferencias que existen entre ambas estructuras de 

control y su desempeño. La evaluación del desempeño se realiza con base en las siguientes pruebas: 

pruebas ante cambios en la concentración del flujo de alimentación para determinar el consumo de 

energía cuando se presentan estos cambios y la concentración de THF en el producto de fondo de 

la columna de destilación de alta presión. Estas pruebas se han realizado en el  simulador Aspen Plus 

Dynamics y con el conjunto Aspen Plus- Matlab/Simulink operando simultáneamente (ver Anexo D). 

También se discute el comportamiento en estado estable de la energía y el flujo de producción de 

THF.  

 Las dos metodologías tienen un enfoque orientado a la simulación debido a que no utilizan 

un modelo matemático sino utilizan un simulador de procesos (suite de Aspen One). Ambas 

metodologías son sistemáticas, pero una de las diferencias es el número de pasos con los que se 

desarrollan, la metodología de Luyben (Luyben et al., 1997) se realiza en nueve pasos y no se enfoca 

en la economía del proceso, mientras que la metodología de Skogestad (Skogestad, 2004, 2011, 

2012) se hace en 7 pasos y tiene una estructura jerárquica para diseñar el control. Gernaey ( Gernaey 

et al., 2012) menciona que las decisiones estructurales que deben de tomarse son más visibles en 
el procedimiento de Skogestad a diferencia del procedimiento de Luyben.  
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 Otra de las diferencias claras es que la mitad de la metodología de Skogestad necesita de la 

simulación y análisis del comportamiento en régimen permanente para optimizar el proceso, con 

base en una función costo J, que debe ser definida para optimizar algún aspecto relacionado con la 

economía de la planta. La diferencia yace, en que Luyben tiene una idea tardía para mejorar la 

economía de la planta y este aspecto es considerado en el último paso.   

 La estructura propuesta por Luyben se presenta en la Figura 5.1 con todos los lazos de 

control empleados. Sus respectivas configuraciones ya fueron presentadas anteriormente. Por otro 

lado, en la Figura 5.2 se muestra la estructura de control propuesta en el presente trabajo, utilizando 

la metodología de Skogestad (Skogestad, 2004, 2011, 2012).Una diferencia importante entre estas 

dos estructuras de control, es la incorporación de un análisis que permite definir algún lazo de 

control que garantice la minimización del consumo energético, aún ante los disturbios que puedan 

existir en la composición de THF en la corriente de alimentación. En nuestra propuesta, la definición 
de la de estructura del control primario se realiza en lo que se llama nivel de supervisión.  

 Como se mencionó, uno de los principales puntos a tratar es el manejo de la economía de 

la planta. Para comparar las estructuras con relación a este punto, se mide el consumo energético 

sin perturbaciones y luego se mide éste cuando se realizan diversas perturbaciones.  

 La prueba realizada es la siguiente, se aplica una perturbación escalón pasando una hora de 

simulación, este escalón genera un cambio de la fracción molar de THF, desde 0.3 que es el valor 

nominal, y cambia hasta los valores siguientes: 0.25, 0.275, 0.325 y 0.35.  La prueba se realiza en 8 

horas de simulación y se toma el último valor adquirido de la energía consumida del proceso. En la 

Figura 5.3 se ve la energía consumida del proceso ante cada perturbación y se observa que la 

estructura de control propuesta tiene un consumo de energía menor y se mantiene en un rango, 

mientras que con la estructura propuesta por Luyben tiene un comportamiento lineal. En promedio 
la estructura propuesta consume un 26.95% menos cuando se aplica cada perturbación.  

 También es analizada la concentración del producto de fondo de THF en las dos estructuras, 

cuando se le aplica la misma perturbación que en el caso de la energía consumida. Se observa que 

la estructura de control que se propone en esta investigación tiene un mejor producto puro que la 

estructura de Luyben. Esto se muestra en la Figura 5.4. 

 

Figura 5.3.- Comparación de la energía consumida por las estructuras de control de planta completa ante las diferentes 
perturbaciones en la concentración de THF en el flujo de alimentación. En verde está la propuesta por Luyben y en azul la 

que se propone en esta investigación. 
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 Entre las pruebas realizadas, se realizó una prueba con una perturbación de  amplitud 

variante en la concentración de THF en el flujo de alimentación, donde la amplitud varía entre 

valores de 0.25 a 0.35 fracción molar como se presenta en la Figura 5.5. El resultado es que la energía 

consumida ante esta perturbación tiene el comportamiento de la Figura 5.6, y los resultados de la 

concentración en el producto de fondo se presentan en la Figura 5.7. 

 

Figura 5.4.-Comparación de la concentración de THF en el producto de fondo de la columna de alta presión ante las 
diferentes perturbaciones en la concentración de THG en el flujo de alimentación. En verde es de la estructura propuesta 

por Luyben y en azul la que se ha propuesto en esta investigación. 

 

Figura 5.5.- Perturbación de amplitud variante, para analizar la energía consumida en las dos estructuras de control . 

 

Figura 5.6.- Energía consumida de las dos estructuras de control ante la perturbación presentada en la Figura 5.5. 

 Los resultados obtenidos con esta perturbación son claros, la estructura propuesta en esta 

tesis tiene un menor consumo energético, además de permanecer casi constante ante esta 
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perturbación. En promedio, la estructura de control de Luyben tiene un consumo energético 30% 

mayor.  Y en cuanto a la pureza del producto, cuando se prueba la estructura de control de planta 
completa propuesta, se logra un producto más puro ante los disturbios considerados.  

 

Figura 5.7.- Concentración de THF en el producto de fondo de la columna de destilación de alta presión cuando se aplica 

la perturbación presentada en la Figura 5.5. 

 Esto se obtiene con un flujo de alimentación constante y con la misma cantidad de producto 

cuando se encuentra en régimen permanente. Una vez que se tienen perturbaciones, hay un cambio 

en el flujo de salida del producto que se presenta en la Figura 5.8. El desempeño tomando en cuenta 

el criterio ITAE muestra que el control de planta completa propuesto en esta tesis tiene un mejor 
desempeño.  

 

Figura 5.8.- Flujo de salida del producto de THF puro en la columna de alta presión 

 ¿Qué estructura de control produce más? Si realizamos el promedio de los datos mostrados 

en la Figura 5.8, la estructura de Luyben produce 29.69 lbmol/hr mientras que la estructura 

desarrollada con la metodología de Skogestad produce 29.47 lbmol/hr. Sin embargo, nos debemos 

de preguntar lo siguiente, ¿qué estructura tiene el mejor producto, es decir, cuál posee mayor 

pureza? Si nos fijamos en la Figura 5.7 veremos que la estructura de Luyben entrega la mayoría del 

tiempo un producto por debajo de 0.99 THF con las especificaciones reportadas en la literatura, y la 
estructura de control realizada en este trabajo entrega una pureza por encima de 0.99 THF.  

 Corroborando los datos de pureza, se realizó el criterio ITAE dando como resultado que se 

tiene una desviación con relación a la composición nominal del producto, de 0.20 para la estructura 

de Luyben y de 0.08 para la estructura propuesta. También se obtuvo la media de las purezas de 
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ambas estructuras y el resultado fue que con el control de planta de Luyben se obtiene una pureza 

de 0.9839 THF y con la estructura propuesta de 0.9913 THF.  

 En las Figura 5.3 y Figura 5.4 se muestran los valores de la energía y de pureza cuando se 

estabiliza el sistema utilizando ambas estructuras de control. Estos valores se alcanzan cuando la 

composición de THF en la corriente de alimentación es de 0.3. Se observa un consumo energético 

reducido en 36% en nuestra estructura, en comparación con la de Luyben. También se observa que 

con la estructura de control con los valores mencionados en la sección 5.1, se tiene que la pureza 
en estado estable es menor a 0.99, y es de 0.9835.  

 En cuanto, al flujo de producción de THF en régimen permanente, ambas estructuras 

producen 29.59 lbmol/hr cuando se tiene un flujo de alimentación de 100 lbmol/hr.  

Por lo tanto, tomando en cuenta los resultados anteriores, se concluye que las pruebas 

realizadas permiten dictaminar que la estructura desarrollada en esta tesis es mejor que la 

estructura propuesta por Luyben, cuando la comparación se hace en función de los criterios 

establecidos a lo largo de este capítulo, y que se reducen a la efectividad de la estructura de control 

con respecto al consumo de energía y la pureza de THF del producto final; es decir, la efectividad 
con relación al aseguramiento de los objetivos operacionales y de producción.  
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Capítulo 6.- Conclusiones  
El procedimiento para el diseño de un control de planta completa propuesta por Skogestad 

(Skogestad, 2004, 2011, 2012) otorga diversos beneficios. El principal es el económico debido que 

al utilizar este procedimiento podemos maximizar la producción o minimizar el consumo energético. 

Si elegimos la maximización de producción obtendremos ganancias con relación al producto y si 

reducimos el consumo energético, la utilidad se verá reflejada en el costo energético de la operación 
de la planta química.   

 En esta investigación se utilizó como base la planta de destilación azeotrópica con cambios 

en presión que Luyben propone en (Luyben, 2002) y se reprodujeron los lazos de control reportados 

en la literatura en el simulador de procesos Aspen Plus Dynamics. También, se diseñó una nueva 

estructura de control para esta planta química empleando la metodología de Skogestad ( Skogestad, 
2004, 2011, 2012). 

Se realizó una optimización que generó un nuevo diagrama de flujo con nuevas condiciones 

de operación manteniendo el flujo de alimentación nominal de 100 lbmol/hr y la pureza d e los 

productos de fondo en 0.99 fracción molar de THF en la columna de alta presión y de 0.99 fracción 
molar de agua en la columna de baja presión.  

 Esta optimización produjo un ahorro en el consumo energético en la parte dinámica ante 

disturbios  del 33%, en comparación con el consumo energético de la estructura de Luyben (Luyben, 

2002). Este ahorro se debe a la minimización de la función objetivo J empleada en el primer paso 

del procedimiento de Skogestad (Skogestad, 2004, 2011, 2012) y a la reconfiguración del proceso 

con base en la optimización del mismo. En régimen permanente el ahorro energético fue del 36% 

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

 Un aspecto muy importante a remarcar, es que el ahorro energético se logró util izando la 

estructura de control diseñada, pero los objetivos de producción y la alimentación a tratar son 

iguales para los dos procesos controlados que se comparan. En este sentido, la comparación se hace 

observando los mismos objetivos de producción. La mejoría es evidente debido a los objetivos 
operacionales relacionados con el consumo energético definidos. 

 A pesar de que los lazos de control son similares, la definición de lazos primarios permitió 

cuidar el desempeño de uno de los lazos de control, de manera particular para mantener el consumo 

energético óptimo. Por otro lado, el análisis de sensibilidad permitió ver la conveniencia de diseñar 
un control MIMO con alguna técnica de control diferente a los PIDs. 

 Se realizó un análisis de la energía consumida a través de simulaciones de la planta ante 

diferentes disturbios. Se analizaron las variables candidatas a ser primarias para medir el 

comportamiento del consumo energético cuantificándolo con una función de pérdida L. El resultado 

de este análisis fue seleccionar la presión de la columna que opera a menor presión para ser 

regulada al valor nominal determinado por la optimización.  Al controlar la presión, se asegura 

mantener el consumo energético en valores aceptables, cercanos al óptimo, aún ante disturbios en 
las entradas. 
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 Se implementó un controlador PI SISO para la variable primaria que permite el manejo 

adecuado de la economía de la planta. Se controla entonces la presión de la columna de baja 

presión, manipulando el calor extraído del condensador. Por otro lado, las purezas se controlaron 

indirectamente, mediante las temperaturas de los platos seleccionados, utilizando un control MIMO 

MPC. El controlador MPC utiliza un modelo en espacio de estados de las variables involucradas para 

predecir las salidas futuras. Este modelo se obtuvo a partir de los datos de entrada y salida de las 
variables utilizando la técnica de identificación de sistemas y el toolbox de Matlab.  

En esta tesis, se utilizaron diversas herramientas computacionales reduciendo tiempo y 

esfuerzo en la programación. Entre estas, la herramienta de optimización de Aspen P lus, el toolbox 

de identificación de sistemas para estimar un modelo matemático y el toolbox de controladores 

MPC en Matlab. Además se implementó la comunicación Aspen-Matlab/Simulink para controlar las 

purezas a través del control MPC de temperaturas. 

 Las ventajas de aplicar la metodología de Skogestad a procesos químicos son: optimizar el 

proceso reduciendo gastos energéticos o maximizando la producción para obtener beneficios 

económicos; se puede emplear sin utilizar modelos matemáticos del proceso; la toma de decisiones 

es clara y se puede elegir las técnicas necesarias para obtener una estructura de control de planta 
completa.  

 Las desventajas de esta metodología es la necesidad del conocimiento  a priori del proceso, 
se tienen que implementar diferentes técnicas para el diseño final de la estructura y el tiempo.  

 Al utilizar el procedimiento para realizar la estructura de control de planta completa se 

obtuvieron buenos resultados, en primer lugar, la optimización ayudó a ahorrar en cuestiones del 

consumo energético, el control de regulación permite la estabilización del sistema mediante 

controladores PI y el control de supervisión obtiene en un producto con una pureza superior a 0.985 

que es muy cercana a la deseada de 0.99. Entonces se puede decir que se cumplieron con los 
objetivos de producción y con los objetivos operacionales del proceso.  

 La problemática a resolver en este trabajo era probar procedimientos y técnicas de análisis 

que permitieran obtener información suficiente para diseñar el control de un proceso químico 

complejo. El control diseñado se ha implementado con los procedimientos de Skogestad y se han 

cumplido todos los objetivos de esta tesis. Se busca proporcionar información suficiente para 

recrear estos pasos en cualquier planta química y analizar las ventajas que se pueden lograr con 
relación a los aspectos económicos de la planta. 

Este caso de estudio es un proceso industrial que produce un compuesto ampliamente 

usado en la industria química. El proceso es complejo, pues requiere de modelos rigurosos y no 

lineales, para mezclas con comportamiento termodinámico no ideal. El modelado matemático de la 

planta es complejo, y requiere de conocimientos avanzados de diferentes áreas del modelado de 

procesos. Por esta razón, el uso de simuladores es conveniente y permite abordar la simulación de 

procesos de una manera más realista. Más aún, el simulador construido para la planta puede verse 
como una planta virtual. 

Por otro lado, el simulador es un programa muy grande, con librerías especializadas. Poco 

se ha hecho para combinar las ventajas de un simulador especializado en procesos, con 

herramientas de software como Matlab y Simulink. Estos últimos cuentan con herramientas y 
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librerías que hacen más eficiente el diseño de controladores, permiten aplicar diferentes técnicas 

de control, así como herramientas de análisis de sistemas dinámicos. Esta combinación es muy 

provechosa por que el simulador Aspen Plus One, facilita el diseño de estructuras de control con 

PIDs, pero el uso de otros tipos de controladores no es evidente. En este trabajo se aprovecharon 

las ventajas de ambas plataformas de simulación y programación en el modelado, simulación y 
control de plantas química completas. 

Un aspecto importante de la metodología de diseño de estructuras de control que se 

estudió, es el aprovechamiento de la simulación y análisis del proceso tanto en régimen permanente 

como dinámico. Esto, acompañado con el aprovechamiento de las herramientas de los dos 

ambientes de programación que se usaron, facilitando el diseño de la estructura de control de un 
proceso real. 

 

6.1.- Trabajos futuros 
Se propone como trabajo futuro, utilizar los diferentes métodos locales para seleccionar las 

variables controladas primaras del proceso. Se propone utilizar el método de espacio nulo de Alstad 

(Alstad et al., 2007) o el método de la regla de ganancia máxima de Hori (Hori y Skogestad, 2008). 

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

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

Además se propone implementar la metodología de Skogestad para diseñar un control de 
planta completa a otras plantas químicas.  
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Anexos 

A.-Librería de optimización en Aspen Plus 
Aspen Plus cuenta con una librería para optimizar maximizando o minimizando una función objetivo 

especificada por el usuario manipulando variables que se hayan elegido, por ejemplo, el flujo de 

alimentación, variables de entrada o bloques como intercambiadores de calor o columnas de 
destilación.  En este anexo se presentan los pasos para utilizar esta librería.  

 Los problemas de optimización pueden ser difíciles de formular, por lo que se deberá de 

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

1. Empezar con una simulación antes de tratar de optimizar debido a que se pueden encontrar 

errores fácilmente en la simulación; puedes determinar especificaciones razonables; 

puedes determinar los rangos deseados en las variables elegidas; y puedes obtener una 

buena estimación en los flujos.  

2. Desarrollar un análisis de sensibilidad antes de optimizar, para encontrar las variables 

apropiadas y sus rangos.  

3. Evaluar la solución usando un análisis de sensibilidad, para conocer si el óptimo es amplio o 
estrecho.  

Para definir el problema de optimización en nuestro caso de estudio, se tiene la ecuación 
siguiente que fue definida en el Paso 1 del procedimiento para diseñar el control de planta completa. 

𝐽 = 𝐸𝑛𝑒𝑟𝑔í𝑎 𝑐𝑜𝑛𝑠𝑢𝑚𝑖𝑑𝑎 = 𝑄𝑟𝑒𝑏1 +  𝑄𝑟𝑒𝑏2 + abs(𝑄𝑐𝑜𝑛1 + 𝑄𝑐𝑜𝑛2
)   [Btu/hr]   

 

A.1 

Para identificar las variables apropiadas, se realizó la obtención de los grados de libertad en 

régimen permanente en el Paso 2 de la metodología, las cuales son 7 variables manipuladas de las 

cuales  solo 4 se han utilizado. Estas son las presiones en las columnas de destilación y las relaciones 

del reflujo. 

A continuación, la Figura A.1 se muestra la pantalla principal del programa Aspen Plus V8.6 

y la simulación en régimen permanente del proceso de destilación que se describe en esta tesis en 
la sección 2.1.3.  

 Para ir a la herramienta de optimización del programa se elige la pestaña Model Analysis 

Tools  y se selecciona la opción Optimization. Los pasos a seguir son los siguientes: 

1. Dar doble clic en la opción Optimization. 

2. Elegir en la pantalla nueva, la opción New… 

3. Determinar un nombre para el problema de optimización, este puede ser cualquier nombre 
o lo puedes dejar con el nombre default O-1. 

Estos pasos son para crear el problema de optimización, están representados en la Figura 
A.2. Una vez creado el problema de optimización se tendrá que configurar.  
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Figura A.1.- Pantalla principal del programa Aspen Plus V8.6 y la simulación del caso de estudio. 

 

Figura A.2.- Primeros pasos para crear el problema de optimización. 

 Después de dar clic en ok en el paso 3 de la creación del problema de optimización, 
aparecerá una nueva ventana con diferentes pestañas. Estas son:  

 Define: en esta pestaña se declaran las variables que vamos a medir, es decir, las variables 

que nos interesan saber cómo son afectadas por los efectos de la optimización de las 

variables que cambian en cada iteración. En nuestro caso, las variables elegidas son las 

energías generadas en los condensadores y rehervidores de las columnas de destilación.  
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 Objective & Constraints: esta pestaña nos sirve para definir si la optimización será para 

maximizar o para minimizar, ya sea una ecuación o alguna variable del sistema o el precio 

de los productos; en nuestro caso, se va a minimizar la función objetivo J. Además, aquí se 

pueden colocar restricciones, en nuestro caso son las restricciones de las purezas de los 

productos de fondo.  

 Vary: en esta pestaña se eligen las variables manipuladas, estas variables varían 

linealmente hasta encontrar un valor entre los límites configurados. En nuestro  caso 

tenemos 4 variables que  serán configuradas, la presión de cada columna de destilación y 

la relación de reflujo de cada una de ellas.  

 Fortran: Se utiliza para crear una función para el problema de optimización en lenguaje 

Fortran, para este caso, se utiliza la función costo J.  

Se tienen dos funciones adicionales, que no se utilizaron  y son las pestañas Declarations e 

Information. A continuación, se presentan la configuración de cada pestaña. Primeramente se 
eligen las variables de interés que es la energía generada por los condensadores y los rehervidores.  

 

Figura A.3.- Pestañas para la configuración de la optimización.  

En la pestaña Define, primeramente se da clic sobre New… para crear una nueva variable que vamos 

a medir. Se escribe un nombre para la variable, luego se selecciona la categoría, es decir, si es una 

variable de un flujo, de un bloque, o de otro tipo. Las variables que necesitamos son de las columnas 

de destilación que son consideradas como bloques, así que elegimos Blocks. Después se elige el Tipo 

que puede ser una sola variable o un vector de variables, en todos los casos son una sola variable y 

se elige Block-var. Después se elige la columna de destilación. Y por último la variable. Estos pasos 
son mostrados en la Figura A.4. 
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.  

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

 Para elegir la variable, se puede seleccionar del menú desplegable o con la ayuda del 

buscador de variables en el caso de los rehervidores se busca la variable de la energía  del rehervidor 

que en la lista se encuentra como REB-DUTY. Y para el caso de la energía de los condensadores la 
variable elegida será COND-DUTY. 

 En la pestaña Objective & Constraints mostrada en la Figura A.5, se introduce la función 

costo J, que será declarada en la Pestaña Fortran con las variables que se eligieron en Define, es 

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

 

Figura A.5.- Pestaña Objective & Constraint. 

 Para declarar una nueva restricción, se da clic sobre new, y en los menús desplegables de la 

parte izquierda en la ventana principal, aparecerá en la sección de Constraints en el menú Model 

Analysis Tools la nueva restricción. Que tiene dos pestañas de configuración que son descritas a 

continuación: 
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 Define: aquí se selecciona la variable que tendrá la restricción, en nuestro caso de estudio 

serán las restricciones en la pureza del producto de fondo del componente de THF para la 

columna de alta presión y de agua para la columna de baja presión.  

 Spec: aquí se generan las especificaciones, es decir, se generan las desigualdades o 

igualdades matemáticas que se requieran, por ejemplo, para la pureza del producto de 

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

En el caso de la restricción de la pureza del agua en el producto de fondo de la columna de 

baja presión, la variable pertenece a un flujo, por lo que se elige como categoría Streams, el tipo de 

variable es una fracción molar Mole-Frac, el flujo es en el producto de fondo de la columna de baja 

presión B1 y el componente es el agua por lo que se eligió WATER. Estos pasos se presentan en la 

Figura A.6. 

 

Figura A.6.- Pasos para definir la variable que tendrá restricciones en la optimización. 

 Para configurar la restricción, una vez elegido la variable, se deberán de declarar las 

condiciones, en el caso de la variable AGUA se tienen que realizar los siguientes pasos 1. - escribir el 

nombre de la variable, 2.- seleccionar si es una igualdad o una desigualdad y el valor, 3.- declarar 
una tolerancia. Estos pasos son marcados en la Figura A.7. 
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Figura A.7.- Pestaña de configuración de las restricciones. 

 Después nos vamos a la pestaña Vary de la configuración de la optimización y seleccionamos 

las variables manipuladas y sus respectivos límites. Por ejemplo, para la variable manipulada de 

presión en la columna de baja presión, los pasos están presentados en la Figura A.8 y son los 
siguientes pasos: 

1. Crear variable manipulada nueva dando clic en New… 

2. Escoger en que elemento se encuentra la variable, si está en un bloque o en un flujo, en el 

caso de la presión está en un bloque, por lo que se el igió una Block-Var. 

3. Escoger el bloque o el flujo, en este caso es elegir el bloque que representa la columna de 

destilación de baja presión que es LPCOL. 

4. Elegir la variable, ya sea con el menú desplegable o con el buscador de variables, para el 

caso de la presión se elige STAGE-PRES. Además se elige en ID1: 1, ya que representa la 

presión del plato 1 o del condensador de esta columna. También se pueden seleccionar las 

unidades en la que se quiera variar esta variable, en este caso psia.  

5. Se eligen los limites, tanto el inferior como el superior, además el tamaño del incremento, 
para esta variable los límites son de 15 a 25 psia con un incremento de 0.01 psia.  

Después se seleccionan las demás variables y se siguen los mismos pasos hasta tener las 4 

variables que se irán modificando para obtener los valores que minimicen a J. Estas variables están 

presentadas con sus límites en la Tabla 3.1. 

 Al final, nos queda configurar la ecuación que representa J de la pestaña Objective & 

Constraint presentado en la Figura A.5. Elegimos la pestaña Fortran, ahí escribimos nuestra función 

objetivo representado por la eq. A.1, como se muestra en la Figura A.9.  Una vez hecho esto, 

podemos  ver los resultados en la siguiente dirección en el árbol de menús de la pantalla principal.  

 La dirección para ver los resultados es la siguiente: Convergence/$OLVER01/Results. En esta 

sección aparecerá un resumen (Summary) donde presentará el valor final de la energía consumida 

que se obtuvo, el número de interacciones. Para conocer los valores de los parámetros hay que 

dirigirse a la pestaña Iterations y buscar la última iteración donde estarán los valores óptimos de las 
variables manipuladas. 
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Figura A.8.- Configuración de las variables manipuladas en la pestaña Vary de la herramienta. Se muestra la 
configuración para la presión de la columna de baja presión como ejemplo. 

 

Figura A.9.- Pestaña Fortran, donde se colocan la ecuación de la energía consumida. 

 En la Figura A.10 se muestra el resumen de los resultados de la optimización. En esta pestaña 

aparece el resultado de la energía consumida cuando se optimiza el proceso. En la Figura A.11 

muestra las iteraciones que se realizan para llegar al resultado mostrado, y los valores de las 

variables manipuladas elegidas.  Se observan que los valores de las variables son los presentados en 
la Tabla 3.1. 
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Figura A.10.- Pestaña de los resultados de la optimización del proceso utilizando la librería de Optimización. Se presenta 
la pestaña que muestra el resumen de los resultados. 

 

Figura A.11.- En la pestaña de Iterations muestra los valores de la optimización de las variables manipuladas y la energía 
consumida con estos valores. 
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B.- Toolbox de identificación en espacio de estados 
El toolbox de identificación llamado System Identification Toolbox en MATLAB nos proporciona una 

serie de funciones, bloques de Simulink, y una aplicación para construir modelos matemáticos de 

sistemas dinámicos a través de un conjunto de datos de entrada y sal ida. En este anexo se muestra 
cómo manejar la herramienta mediante los datos obtenidos en el paso 6 de la metodología.  

 Tenemos los datos obtenidos por el experimento realizado en el paso 6, estos datos son 

representados en la Figura 4.15 y en la Figura 4.16. Estas señales son guardadas en dos matrices, 

una de entradas y una de salidas. La matriz de entradas tiene un tamaño de 𝑚 𝑥 𝑛, donde 𝑚 es el 

número de datos que es igual a 9451 y 𝑛 es el número de entradas que es igual a 2. Al igual que la 
matriz de entradas, la matriz de salidas tiene el mismo tamaño.  

 Para poder exportar los datos dentro del toolbox de identificación, los datos necesitan tener 

un formato en el dominio del tiempo  y estar encapsulados en un solo objeto con las propiedades 

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

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

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

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

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

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

Una vez creado el objeto, en este caso de estudio, se creó un objeto llamado ‘z’, el cual se importará 
con los datos.  

 El comando para abrir el toolbox de identificación de sistemas es ident, después de escribir 

el comando es invocada la ventana que se muestra en la Figura B.1, esta es la interfaz para estimar 

un modelo en espacio de estados, una función de transferencia en tiempo continuo o discreto, o 
modelos no lineales como el Hammerstein-Wiener o un modelo no lineal ARX.  

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

1. Importar los datos de entrada y salida, existen tres formas de importar los datos; datos en 

el dominio del tiempo, solo funciona con matrices de 𝑚𝑥1; datos en el dominio de la 

frecuencia; y objetos de datos, se creó un objeto de datos previamente por lo que se utiliza 

este método.  

2. En la ventana mostrada en la Figura B.2, se coloca el nombre del objeto de datos, en nuestro 

caso el nombre es ‘z’, al colocar el nombre se actualizan la información del nombre del 

objeto, el tiempo de muestreo y el tiempo en el que se empiezan a adquirir las muestras.  

3. Dar clic en Import, una vez realizado esto, aparecerán los datos en el cuadro superior 

izquierdo de la ventana mostrada en la Figura B.1. En la Figura B. 3 se observa la pantalla 

principal del toolbox con los datos importados en este paso. 
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Figura B.1 .- Ventana de la aplicación de la herramienta para identificación de sistemas de MATLAB . 

 

Figura B.2.- Ventana para seleccionar el objeto de datos. 
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Figura B. 3.- Ventana principal con los datos de entrada y salida importados. 

4. Elegir en la ventana principal en el menú desplegable llamado Estimate, el tipo de modelo 

que se quiere estimar, un modelo en función de transferencia, un modelo en espacio de 

estados, modelos polinomiales, modelos de procesos, etc. Sin embargo para nuestro caso 

se ha elegido un modelo en espacio de estados, la opción seleccionada es State Space 

Models, esta opción abrirá la ventana presentada en la Figura B.4. 

 

 

Figura B.4.- Selección del orden del estado del modelo en espacio de estados y selección del tiempo del modelo. 

5. Hay dos formas de elegir el número de estados en el modelo en espacio de estados, una es 

especificando el valor deseado, o la otra es buscar un valor óptimo usando una gráfica de 

barras interactiva.  

a.  Si se tiene un valor deseado o uno conocido, se utiliza el botón seleccionado por 

default, que es Specify value, y se especifica el número de estados.  

b. La segunda opción es buscar el valor optimo en un rango de valores seleccionando 

Pick best value in the range. En esta opción se coloca un vector de valores (por 

default es de 1:10).  Una gráfica de barras es creada para seleccionar varios órdenes 

y estimar los modelos de los órdenes seleccionados. La gráfica muestra los valores 
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singulares de la matriz de covarianza. Una decisión razonable para escoger el orden 

del modelo 𝑛 es uno donde, los valores singulares de la derecha de 𝑛 sean pequeños 

comparados con los de la izquierda (Mathworks.com, 2016). 

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

7. Expandir la configuración de la estructura del modelo (Model Structure Configuration) para 

seleccionar la estructura del modelo, el cual puede tener forma canónica, si se requiere 

estimar un componente de perturbaciones (matriz K) y especificar entradas con retrasos y 

retroalimentaciones.  Para nuestro caso, se coloca en Free y se deselecciona la opción de 

incluir el componente de perturbaciones, véase Figura B.5. 

 

 

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

8. Expandir las opciones de estimación (Estimation Model), en esta sección se elige el método 

de estimación, el que se eligió es el método de subespacios N4SID y un enfoque (focus) en 

la “simulación” para determinar el mejor Fit entre la respuesta simulada del modelo y los 

datos de entrada y salida obtenidos en los experimentos, véase Figura B.6. 
9. Por último se da click en Estimate. 

Se estiman diferentes modelos con orden 3, 4 y 5, que son estimados mediante la opción 

(b) del paso 5, la gráfica de barras mostrada en la Figura B. 7, muestra que el mejor orden es el 3 

debido a que tiene mayores cambios, sin embargo, son agregados los órdenes 4 y 5  con el objetivo 

de comparación. Los resultados de estos modelos son presentados en la Figura B.8 y Figura B. 9, el 

Fit es presentado en la Tabla B.1. Debido a que se ha utilizado una estimación basada en la 

simulación, el modelo con el mejor Fit es tomado y ese es el modelo de orden 4, que está 
representado por la eq. 4.5. Con esto se termina esta sección.  
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Figura B.6.- Configuración de las opciones de estimación para el modelo identificado en espacio de estados . 

 

Figura B. 7.- Gráfica de barras donde compara el orden del modelo contra el log de los valores singulares. 
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Figura B.8.- Salida de la temperatura del plato 11 de la columna de baja presión contra los modelos estimados en espacio 
de estados. 

 

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

espacio de estados. 

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

Modelo en espacio 
de estados 

Salida de la temperatura 
del plato 11 en CBP 

Salida de la temperatura 
del plato 9 en CAP 

Orden 3 96.2623 67.0588 

Orden 4 98.0398 93.7502 

Orden 5 96.2576 81.5350 
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C.- Toolbox de control predictivo  
Este toolbox de MATLAB nos permite diseñar un controlador MPC mediante un bloque en Simulink. 

Este bloque recibe las señales de salida medidas (mo), señal de referencia (ref), y una señal opcional 

de disturbios (md). El bloque calcula los valores óptimos de las variables manipuladas (mv) 

resolviendo un programa cuadrático. Este bloque es el de la Figura C.1. En este anexo será 
presentada información básica del bloque y cómo se configuró para nuestro caso.  

 

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

 Este bloque tiene dos formas de configurarse, la primera es utilizando en la ventana de 

comandos el comando mpc, el cual crea un objeto de tipo mpc que necesita de un modelo, un 

tiempo de muestreo y los datos de los horizontes de predicción y control, sin embargo, se les 
presentará la segunda forma y el procedimiento que se realizó para utilizar este toolbox.  

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

𝐽 = min
∆𝑢(𝑘|𝑘),…,∆𝑢(𝑚−1+𝑘|𝑘)_,𝜀

{∑ (∑ |𝜔
𝑖+1𝑗
𝑦 (𝑦𝑗 (𝑘 + 𝑖 + 1|𝑘) − 𝑟𝑗(𝑘 + 𝑖 − 1))|

2
𝑛𝑦

𝑗=1

𝑝−1

𝑖 =0

+ ∑ |𝜔𝑖𝑗
∆𝑢 ∆𝑢𝑗

(𝑘 + 𝑖|𝑘)|
2

+

𝑛𝑢

𝑗 =1

∑ |𝜔𝑖𝑗
𝑢 (𝑢𝑗(𝑘 + 𝑖|𝑘) − 𝑢𝑗 𝑡𝑎𝑟𝑔𝑒𝑡 (𝑘 + 𝑖))|

2

+ 𝜌𝜀𝜀2

𝑛𝑢

𝑗=1

 )} 

 Donde el sufijo 𝑗 denota la componente j-enésima de un vector, (𝑘 + 𝑖|𝑘) denota el cálculo del 

parámetro en cuestión en el momento 𝑘 + 𝑖 a partir de la información conocida en el instante 𝑘, 𝑟 es la 

referencia, 𝑢 la señal de control, 𝜔 los pesos, 𝑛𝑦el número de salidas, 𝑛𝑢 el número de entradas 

manipulables y 𝑝 el horizonte de predicción. Se introduce, además, la variable 𝜀 ≥ 0, que junto a su peso, 

𝜌𝜀, determina la dureza de las restricciones. 

𝐽 = min{ ( 𝜔𝑒𝑟𝑟𝑜𝑟 ∙ (𝑦 − 𝑟))2 + (𝜔𝑢 ∙ (𝑢 − 𝑢𝑛𝑜𝑚𝑖𝑛𝑎𝑙 ))
2

+ (𝜔∆𝑢 ∙ ∆𝑢)2} 

 En esta ecuación no se presenta el término que suaviza las restricciones. Se minimiza, el error, 

así como la variación de las señales de control respecto a los valores nominales y a las señalas de control. 

A continuación se presenta  el procedimiento para diseñar el control MPC con el bloque de 

Matlab/Simulink a partir del modelo obtenido y representado por la eq. 4.5. 

1. Crear un nuevo modelo en Simulink. Con dos bloques, uno con las matrices A, B, C, D del 

modelo en espacio de estados identificado dentro del bloque espacio de estados discreto y 

un bloque de constantes donde se colocaran las temperaturas de referencia que se 
necesitan, como se ve en la Figura C.2. 



 

90 
 

 

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

2. Abrir el bloque del controlador MPC y dar clic sobre Design…, se abrirá la ventana que 

aparece en la Figura C.3, en esta ventana especificamos el número de variables 

manipuladas, el número de variables de salida medidas o variables controladas y el tiempo 

de muestreo. Para nuestro caso tenemos dos variables de salida, dos variables manipuladas 

y un tiempo de 0.01. 

3. Dar clic en ok, y a parecerá la siguiente ventana donde configuraremos los parámetros del 

controlador MPC.  

4. Dirigirse en el menú de propiedades a MPC Design Task – MPC Controller, en esta opción 

se presenta el diagrama general del controlador MPC con la planta y sus entradas y salidas. 

En esta ventana pondremos los valores nominales de estas entradas, en el caso de las 

entradas el calor de entrada nominal en régimen permanente y en las salidas la temperatura 

nominal en régimen permanente (Figura C. 4). 

 

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

5. Vamos a configurar los horizontes de control y de predicción del MPC. Para esto, nos 

dirigimos a MPC1 en el menú Controllers. En la pestaña Model and Horizons, se coloca el 

horizonte de predicción, y el horizonte de control, el horizonte de predicción es colocado 

en 75 y el de control en 50. 

6. Luego pasamos a la pestaña Constraint, se eligen las restricciones de las variables 

manipuladas y controladas del sistema, en el caso de las restricciones en las variables 

manipuladas existen 4 espacios que deberán ser rellenados, donde se colocaran los valores 
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mínimos, los valores máximos, el rango de decremento máximo y el rango de incremento 

máximo. Mientras que en las restricciones en las variables de salida solo se cuenta con un 
máximo y un mínimo. Las restricciones declaradas se muestran en la Figura C.6.  

 

 

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

 

Figura C.5.- Configuración de los horizontes de predicción y control. 
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Figura C.6.-Configuración de las restricciones para las variables manipuladas y las variables controladas en el controlador 
MPC. 

7. Luego pasamos a la configuración de la pestaña Weight Tuning, en esta sección se colocan 

los valores para las matrices Q y R. Estos pesos tienen una influencia en el desempeño del 

controlador.  En la tabla de los pesos de las entradas se tienen dos columnas:  

Weight, si el valor es de cero, no abra penalizaciones y las variables manipuladas estarán 

entre sus límites inferior y superior; si es positivo, entonces el valor de las variables 

manipuladas se mantendrá cerca del valor nominal, pero puede causar error en estado 

estable cuando se tienen varias variables de salida. 

Rate Weight, penaliza los cambios en las variables manipuladas. Si el valor es de cero, no 

hay penalizaciones, si es positivo el incremento del peso reduce el movimiento en esta 

variable manipulada.  

En la tabla de pesos de variables controladas, se tiene que los pesos penalizan a la 

referencia, si es cero no hay penalizaciones, si es positivo entonces al incrementar el peso, 

la variable controlada se acerca a su referencia. La configuración de los pesos es presentada 

en la Figura C.7. 

8. Crear un escenario para simular el controlador y exportarlo al espacio de trabajo de 

MATLAB. Consiste en ir a la opción de Scenarios  y elegir el único escenario disponible, 

colocar una duración y dar clic en Simulate. 

9. Por último hay que importar el controlador MPC diseñado al espacio de trabajo, para ello 

nos vamos al menú MPC/ Import/ Controller. Poner nombre y cerrar asistente.  
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Figura C.7.- Configuración de los pesos para las variables manipuladas y las variables controladas en el controlador MPC. 

Con esto terminamos de diseñar el controlador MPC, el cual podemos utilizarlo con la planta real 
mediante la interfaz de enlace de Simulink- Aspen. Esta comunicación será explicada en el anexo D.  

 Los pesos del controlador MPC se pueden sintonizar mediante la interfaz presentada en la 

Figura C.8, la cual hemos empleado para obtener los valores descritos anteriormente en el 

documento. Se deberá de realizar lo siguiente; primero se analiza el desempeño del controlador con 

los valores de default dando clic en Analyze, después en la  columna llamada Sensitivity veremos el 

valor de la sensibilidad que debe de ser cero para tener una buena sintonización, si no en la columna 

llamada Tuning Direction nos dirá si hay que incrementar o decrementar el valor por default. Se 

pueden utilizar uno de los siguientes índices de desempeño para observar la sensibilidad, entre ellos 

el criterio ISE, IAE, ITSE e ITAE. La herramienta de sintonización es mostrada en Figura C.8 , donde 

se tienen los valores de los pesos.  
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Figura C.8.- Herramienta de sintonización del controlador MPC. 
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D.- Conexión entre Aspen Plus y Matlab/Simulink 
La conexión entre Aspen Plus y Matlab/Simulink se logran gracias a un bloque llamado 

AMSimulation, es una librería de Aspen Plus que nos permite realizar la comunicación con el 

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

 Para crear la comunicación se seguirán los siguientes pasos: 

1. Abra un nuevo modelo de Simulink. 

2. Ir al menú File/Open… 

3. Ir a la siguiente dirección C:/Archivos de programa/AspenTech/AMSystem 

V8.4/Bin/AMSimulink.mdl. Este archivo abre la librería para crear la comunicación entre 

estos dos softwares. 

 

Figura D.1.- Librería de Aspen Plus para la comunicación con Matlab/Simulink. 

4. Arrastrar el bloque al nuevo modelo creado y dar doble clic. Esto abrirá un explorador de 

archivos, aquí iremos a buscar la simulación del proceso y le damos Abrir. Esto abrirá el 

simulador Aspen Plus Dynamics y abrirá la siguiente ventana. 

 

Figura D.2.- Ventana de la configuración del bloque de comunicaciones Aspen Plus-Matlab/Simulink. 
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5. En la ventana que aparece en la Figura D.2, se configuraran las variables manipuladas y las 

variables controladas del sistema. Esto como se hace, en la pestaña inputs se eligirán las 

variables manipuladas que son las entradas de calor de los rehervidores de las columnas de 

destilación. Para agregarlos, hay que dar clic sobre el espacio que dice [Undefined] y buscar 

la variable de interés. Para agregar otra variable dar clic en Add y seleccionar la siguiente 

variable. 

 

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

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

 

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

7. Dar clic ok, y el programa creará el bloque con las dos entradas y las dos salidas. Con esto 

se puede crear un controlador PID, el controlador MPC, u otro diferente y ver el 
comportamiento de estas variables con el bloque Scope.  

Con esto concluye este anexo.  

 


