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DESCRIPCION
Sistema de asesoramiento dinamico en linea a partir de modelos MPC
ANTECEDENTES DE LA INVENCION

El Control Predictivo de Modelos (MPC, del inglés “Model Predictive Control”) se refiere a una clase de algoritmos
que computan una secuencia de ajustes de variables manipuladas con el fin de optimizar el comportamiento futuro
de procesos multivariable complejos. Originalmente desarrollado para satisfacer las necesidades de refinerias de
petréleo y procesos quimicos, el control MPC puede encontrarse ahora en una amplia variedad de areas de
aplicacién que incluyen sustancias quimicas, procesado de alimentos, automocién, industria aeroespacial,
metalurgia, y pasta papelera y papel. Una implementacion bien conocida del control MPC en aplicaciones quimicas y
en refinerias es el Control de Matrices Dinamicas o DMC (del inglés “Dynamic Matrix Control”).

El Controlador MPC emplea un modelo de software del proceso para predecir el efecto de cambios pasados de
variable manipulada y perturbaciones medibles sobre las variables de salida de interés. Las variables
independientes son computadas de modo que se optimiza el comportamiento futuro del sistema sobre un intervalo
de tiempo conocido como el horizonte de prediccion. En el caso general puede usarse cualquier funcién objetivo
deseada para la optimizacién. La dinamica del sistema es descrita por un modelo de proceso explicito, que puede
tomar, en principio, un nimero de formas matematicas diferentes. Las restricciones de entrada y salida del proceso
son incluidas directamente en la formulacién del problema de modo que violaciones futuras de restricciones son
anticipadas y evitadas.

En la practica se han desarrollado y comercializado un numero de diferentes aproximaciones en la implementacion
de Controladores MPC. Las implementaciones mas exitosas han hecho uso de un modelo lineal para la dinamica de
planta. EI modelo lineal es desarrollado en un primer paso recogiendo datos sobre el proceso por introduccion de
perturbaciones de prueba en las variables independientes y midiendo los efectos de las perturbaciones sobre las
variables dependientes. Este paso principal es denominado Identificacion.

Las patentes de los EE. UU. 4.349.869 y 4.616.308 describen una implementaciéon de control MPC denominada
Control de Matrices Dinamicas (DMC). Estas patentes describen los algoritmos MPC basados en modelos lineales
de una planta y describen cédmo se incluyen restricciones de proceso en la formulaciéon del problema. También se
describe la identificacién inicial del controlador MPC usando datos de proceso.

A modo de ampliacion de los antecedentes, esta Identificacién de dinamica de proceso requiere una prueba previa
en la que las variables independientes del proceso son variadas siguiendo algun patrén para determinar el efecto
sobre las variables dependientes. En un proceso quimico o de refineria, las variables independientes incluyen los
puntos de consigna de controlador PID (proporcional-integral-derivativo) para variables dependientes seleccionadas,
las posiciones de elementos de control finales de controladores PID en manual, y temperaturas, flujos de material,
presiones y composiciones que son determinados fuera del alcance del dominio del controlador. Para cualquier
prueba de Identificacion de proceso, las variables independientes son fijadas para el analisis de los datos. Ademas,
el ajuste de cualquiera de los controladores PID en el dominio del controlador MPC esta fijado. El controlador MPC
que esta construido para usar los modelos dinamicos de proceso a partir de la identificacidon debe tener exactamente
la misma configuracion de variables independientes que existia cuando se realizé la identificacion. De este modo, la
configuracion del controlador PID que esta presente durante la identificacion incrusta la dinamica del controlador PID
en el modelo dinamico. Debido a que la dinamica PID es una parte del comportamiento de planta, hay una
correlacion inherente de variables que se produce al ocurrir perturbaciones no medidas en el proceso. Los diversos
bucles de control PID responden a esas perturbaciones no medidas y varian muchas de las variables controladas en
respuesta. Esto ha impedido siempre histéricamente que los profesionales creen controladores MPC libres de
dinamica PID usando pruebas de identificacion estandar.

La solicitud de patente de los EE.UU. US-A-2003/0195665 (concedida como patente 6.980.938) da a conocer
aquellas caracteristicas expuestas en la parte precaracterizante de la reivindicacion 1.

La solicitud US-A-2003/0195665 trata la cuestion anteriormente mencionada y describe una metodologia para
eliminar la dinamica PID del modelo dinamico mediante uso de un algoritmo matematico de matrices novedoso que
intercambia variables seleccionadas, controladas por posiciones de elementos de control finales (habitualmente
posiciones de valvula), por sus correspondientes variables seleccionadas de punto de consigna de controlador PID
manipuladas, controlables independientemente, en el modelo linealizado usando operaciones matematicas de
eliminacion de filas de matriz para generar un segundo modelo linealizado que tiene un nuevo conjunto de variables
manipuladas, controlables independientemente, en que el segundo modelo tiene eliminada del modelo la dinamica
de las variables seleccionadas de punto de consigna de controlador PID manipuladas, controlables
independientemente.



10

15

20

25

30

35

40

45

50

55

ES 2395914 T3

Este segundo modelo linealizado es un modelo de bucle abierto basado solo en posiciones de elementos de control
finales. Debido a que es un modelo de Respuesta Finita al Impulso de bucle abierto, se ha mostrado que puede ser
ejecutado 50 o 100 veces mas rapido que el proceso en tiempo real. La solicitud US-A-2003/0195665 describe y
reivindica el uso de este tipo de modelo tanto en control como en el desarrollo de simuladores de entrenamiento
desconectados.

La solicitud de patente de los EE.UU. US-A-2004/00117766 da a conocer otra aproximacién para tratar el control
predictivo de modelo y su optimizacién dentro de un sistema de control. El documento EP-A-0919889 describe un
simulador basado en modelos mecanicos dinamicos (no lineales) de un proceso particular. El documento US-A-
2002/0178133 da a conocer un dispositivo predictivo dinamico no lineal.

Una necesidad fuertemente deseada pero no satisfecha en el control de procesos multivariable complejos tales
como produccion quimica y refinamiento de petrdleo es la posibilidad de un sistema de asesoramiento en linea
rapido para el operador. Este puede usarse de dos modos importantes. En un modo en primer plano, el sistema de
asesoramiento a operadores puede ejecutarse para proporcionar una prediccion continua de hacia donde esta
avanzando el proceso sobre la base de cambios pasados en las variables independientes y configuraciones. En un
modo en segundo plano, el sistema de asesoramiento puede asesorar al operador y proporcionar un modo de
entrenamiento para ensefar a operadores nuevos y experimentados el uso de escenarios. Esta capacidad nunca ha
estado disponible en la técnica anterior o en la practica. El beneficio obvio de esta capacidad es la prevencion de
paradas no programadas Y la seguridad de la unidad.

El reconocimiento de esta necesidad no satisfecha y un método para tratar la necesidad mediante uso de un modelo
de respuesta finita al impulso de bucle abierto con la dinamica PID eliminada acoplado a una emulacién de los
controladores PID y tener este nuevo modelo acoplado a un sistema de control distribuido (DCS, del inglés
“Distributed Control System”) constituye un aspecto de esta invencion.

BREVE SUMARIO DE LA INVENCION

Un objeto de esta invencién es proporcionar un método para eliminar del controlador MPC, que fue creado mediante
una prueba de identificacion de planta, la dinamica de los controladores PID. Esto permite la creaciéon de un modelo
FIR (del inglés “Finite Impulse Response”, de Respuesta Finita al Impulso), basado en elementos de control finales,
del proceso. Este modelo basado en elementos de control finales puede ser acoplado entonces a una emulacién del
esquema de control PID y acoplado a través de una consola de sistema de control distribuido (DCS) para crear un
sistema de asesoramiento a operadores en linea, rapido y auténtico, para guiar a operadores durante la ejecucion
del proceso. Debido a que la dinamica de los controladores PID ha sido desacoplada del modelo FIR basado en
elementos de control finales, este sistema de asesoramiento a operadores en linea puede ser usado en diversas
configuraciones de control sin tener que repetir la prueba de identificacion de planta. Este tipo de sistema de
asesoramiento en linea no ha sido conseguido nunca con anterioridad.

Constituye un objeto adicional de esta invencién proporcionar un método asi que puede ser usado en diversas
implementaciones de controladores MPC.

Constituye un objeto adicional de esta invencion proporcionar un método para crear un sistema de asesoramiento en
linea para procesos multivariable complejos que pueda ser modificado con nuevas configuraciones de control
regulatorio o nuevos ajustes, y que esto pueda ser hecho sin tener que realizar nuevas pruebas de identificacion del
proceso.

Un objeto de la invencion es conseguido mediante un método para crear un sistema de asesoramiento a operadores
en linea para un proceso a usar en simulacion de procesos y para simuladores de entrenamiento creados
eliminando el efecto de la dinamica PID, y de este modo el efecto de perturbaciones no medidas, de la dinamica de
un modelo de controlador de un proceso que tiene una pluralidad de variables manipuladas, controlables
independientemente, y al menos una variable controlada dependiente de las variables manipuladas, controlables
independientemente, que comprende los pasos de: recoger datos acerca del proceso mediante introduccion
separada de una perturbacion de prueba en cada una de las variables manipuladas y medir el efecto de las
perturbaciones sobre la variable controlada; usar los efectos de las perturbaciones sobre la variable controlada para
generar un primer modelo dinamico linealizado que relaciona la por lo menos una variable controlada con las
variables manipuladas, controlables independientemente; intercambiar variables seleccionadas, controladas por
posiciones de elementos de control finales, por sus correspondientes variables seleccionadas de punto de consigna
de controlador PID manipuladas, controlables independientemente, en el primer modelo dinamico linealizado usando
operaciones matematicas de eliminacion de filas de matriz para generar un segundo modelo dinamico linealizado
que tiene un nuevo conjunto de variables manipuladas, controlables independientemente, en que el segundo modelo
dinamico linealizado tiene la dinamica de las variables seleccionadas de punto de consigna de controlador PID
manipuladas, controlables independientemente, eliminada del segundo modelo dinamico linealizado; emular
externamente esquemas de control regulatorio deseados a través de emuladores matematicos para emular
controladores PID en modos manual, en cascada o automatico para obtener un modelo completado del proceso.

3
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El modelo completado asi descrito puede usarse accediendo a los datos en tiempo real procedentes del proceso
para inicializar el modelo completado con el estado de las variables dependientes e independientes, inicializando
una configuracion del sistema de control regulatorio, e inicializando el estado de los vectores de prediccion de modo
que el modelo completado puede ser resuelto entonces matematicamente para predecir la evolucion futura de las
variables controladas.

Debe observarse que un esquema de control regulatorio puede ser facilmente emulado externamente al modelo de
proceso a través de una consola DCS o un emulador de consola disponible en paquetes de control modernos. Esto
permite al operador poner controladores PID en modo manual, romper cascadas, reajustar el controlador PID, o
incluso reconfigurar el esquema de control regulatorio.

El método mas comun de identificacion actualmente usado en el refinamiento de petréleo y procesos quimicos es la
Identificacion de Matrices Dinamicas (DMI, del inglés “Dynamic Matrix Identification”). Se usara el método DMI para
ilustrar la metodologia de esta invencién, pero debe entenderse que la invencion no esta limitada a una técnica de
identificacion especifica.

De acuerdo con la presente invencién, un método para crear y usar un sistema de asesoramiento a operadores en
linea para uso en simulacion de procesos y para simuladores de entrenamiento esta caracterizado por aquellas
caracteristicas expuestas en la parte caracterizante de la reivindicacion 1.

DESCRIPCION DE LOS DIBUJOS

La figura 1 es un esquema de flujo de un fraccionador.

La figura 2 es una simulacion del modelo de fraccionador sobre la base de posiciones de valvula.

La figura 3 ilustra los resultados de una prueba de planta del fraccionador.

La figura 4 es una simulacion del fraccionador con los controladores PID.

La figura 5 es una ilustracion del fraccionador con los valores originales y recuperados.

La figura 6 es una representacion de diagrama de flujo de los pasos de un aspecto del método de la
invencion.

La figura 7 es una representacion de diagrama de flujo de los pasos de un aspecto del método de la
invencion.

La figura 8 es una representacion de diagrama de flujo de los pasos de un aspecto del método de la
invencion.

DESCRIPCION DETALLADA DE LA INVENCION

La invencion es un método usado en conjuncion con control predictivo de modelo para eliminar de un controlador
MPC de un proceso la dinamica de controladores PID con el fin de crear subsiguientemente un sistema de
asesoramiento en linea del proceso.

Un modelo de proceso MPC es un conjunto de ecuaciones lineales de modo que debe ser matematicamente posible
intercambiar cualquier variable independiente por una variable dependiente suponiendo que exista una relaciéon
entre la variable independiente y la dependiente. Un conjunto candidato para esa transformacion es el punto de
consigna (independiente) para un controlador PID y la posicion de elementos de control finales asociada
(dependiente) para ese controlador PID.

Un controlador MPC esta basado a menudo en un modelo lineal de un sistema de proceso. Aunque la invencién a
describir aqui tiene aplicaciones en muchos campos, los ejemplos usados seran de aplicaciones de procesos
quimicos y de refineria.

Hay dos tipos de variables en cualquier sistema; las variables independientes y las variables dependientes. Las
variables independientes son entradas para el sistema. Las variables independientes se dividen ademas en
variables manipuladas y de perturbacion (de alimentacién anticipada o feedforward). Las variables manipuladas son
aquellas que pueden ser cambiadas por el operador humano, tales como posiciones de elementos de control finales
o puntos de consigna de controlador PID. Las variables de perturbacion son aquellas variables independientes que
tienen un efecto sobre el sistema, pero no pueden ser cambiadas por el operador humano. Variables tales como la
composicion de alimentacion, temperatura de alimentacion y temperatura ambiente son ejemplos de variables de
perturbacion.
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Las variables dependientes son salidas del sistema. Las variables dependientes estan afectadas por cambios en las

variables independientes. ElI operador humano no puede cambiarlas directamente. Los valores de las variables

dependientes pueden ser controlados, sin embargo, cambiando correctamente los valores de las variables

manipuladas. Ademas, cuando entran perturbaciones en el sistema, las variables manipuladas deben ser ajustadas
5  correctamente para contrarrestar la perturbacion.

El uso de modelos lineales permite el uso de operaciones matematicas de matrices en la descripciéon de control
multivariable y complejo. Hay varias formulaciones generales de modelos MPC. Un modelo general para control es
el modelo de respuesta por pasos:

l,jAIj +--t Al,nindAI ind

R,

66! =‘41,1 +”.+A nil

6 51 = Ai,lAil +-ot A‘i,inj +eet ‘4‘i,nindAinind

6 ndep= A?:dep,lAIl +eeet Amiep, jAI J +eoot Andep,nind Al nind

10  Ecuacion 1: Matriz Dinamica de Respuesta por Pasos, Forma de Matriz de Bloques donde

0:,1 - 01‘,0 ]
01‘,2 - Ol 0
6 6‘= Oi,3 "'O:o ’
Oi,m:oqf - 01‘,0

es el cambio acumulativo en la i-ésima variable dependiente en cada paso de tiempo,

AT,
AL,
Alj=| Al |,

»AI J.ncoef |

es el cambio por paso de la F-ésima variable independiente en cada paso de tiempo, y

- a,

i
qjn Qija
A.=| a a a

i.j i3 i.j:2 i, '

ai,j,ncoef ai,j,(ncaef—l) ai,j,(ncoq’—z) N ai,j,l ]

15
es la Matriz Dinamica.
Una forma alternativa de esta ecuacion de Respuesta por Pasos es la forma de Respuesta Finita al Impulso (FIR).
Puede ser derivada de la forma de Respuesta por Pasos como se describe a continuacion.
Recordando de las definiciones que:
20 b= para k =1,

bi,j,k =ik~ e para k:2 — ncoef
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y que
Aoi,k = Oi,k - Oi,(k—l)

para k:1 — ncoef

5 podemos diferenciar el anterior sistema de ecuaciones para obtener:

AO, = BnAfl e+ BlJAT j ot Bl,nindﬂmnd
Aa = Bi,l‘{f] IR Bij Aj j oo F Bi,nind/ﬁ nind
A‘a;ldep B ndep,llq.jl et B ndepj Aj J et B ndep,nindA.I_nmd

Ecuacién 2: Ecuaciones de Respuesta Finita al Impulso — Forma de Matriz de Bloques donde

Oi,l - Oi,o ]
_ 01,2 - Oi,l
AO: = 0i,3 - 0:',2 '

Oi,mmf - ()i,(m:oef—l) ]

es el cambio en la i-ésima variable dependiente en cada intervalo de tiempo,

Al

Al
Al = Al

10 AIJ'JIWEf
es como anteriormente, y
(WA}
bl,J,Z (A
B,=| b, bi;a b, '
b;,,-,mf bi,j,(ncoef—l) bi,j,(ncoef—z) o bi,j,l

es la matriz de Coeficientes de Impulso del modelo.

Hay cinco formas de estas ecuaciones, y hemos mostrado sélo las dos primeras. Aunque estas formas son
15 matematicamente equivalentes, y aunque todas las formas pueden ser usadas para identificacion, prediccion y
control, tienen propiedades muy diferentes.

80 = AAT - Usada la mayoria de las veces para célculos de control.
AO = BAT - Usada para identificacion de variables de estado estacionario.
AAO = BAAT — Usada para identificacion de variables rampa.

20 80 = B I - No usada habitualmente. Formulacién de control IDCOM antigua.

AO = AAAT — No usada habitualmente.
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C. R. Cutler y C. R. Johnston discuten las propiedades de estas formas de la matriz en un articulo, "Analysis of the
Forms of the Dynamic Matrix", en Proceedings of the Instrument Society of America ISA 85 Advances in
instrumentation, Volumen 40, Nimero 1 - Octubre 1985.

El uso de estas técnicas de modelizacion lineal, incluyendo la identificacion del modelo y el uso del modelo para
control y el uso en control con restricciones esta descrito en dos patentes de los EE.UU., 4.349.869 y 4.616.308.

Derivaremos ahora el algoritmo de esta invencion para demostrar la eliminacion de la dinamica PID (proporcional-
integral-derivativa) en el controlador. Esta derivacion procede del modelo FIR de la ecuacion 2. Para derivar el
algoritmo, suponemos que la j-ésima variable independiente es el punto de consigna de un controlador PID y la i-
ésima dependiente es la respuesta de elementos de control final PID a ese cambio de punto de consigna. El
elemento de control final en muchos procesos es una valvula pero puede ser otras cosas tales como la regulacién de
velocidad en un motor. El término elemento de control final anticipa cualquiera de estos elementos que responde a
un bucle de control PID. Deseamos reconstituir el modelo de modo que el elemento de control final sea la variable
independiente en el modelo de proceso; es decir, deseamos eliminar la dinamica de este controlador PID en todas
las respuestas de modelo afectadas. Esto puede conseguirse intercambiando la i-ésima variable dependiente por la
j-ésima variable dependiente, como sigue:

[ Bl,l Bl’(j_[) BL]" Bl,(j.q) Bl,m‘nd 1 Ai] (7 -0 0 0 0 rAOI
Biny = Biygy Beng Bingw 7 Biyuma G 01000 AO_(;__ )
By - By By By B | x | AL | = I x | AO;
B(f:}l),l B(x’+l?,(1’-l) B(fflli B @G B(l’“}ﬁmd G - 00 A0y
{B"den’ " BrinGn Buwi By Bndep,mi_ _Afm 000 {Aomp_

[10---00]

01°-.00

donde I=|: "-. :|, eslaMatrizidentidad.
00°-.10
00---01]

Obsérvese que esto no es mas que la ecuacién 2 anterior con una matriz identidad que multiplica los elementos AO.

Realizando operaciones de eliminacion de filas (pivotamiento), obtenemos:

>

ndep. e

Buj-l) 0

By

Bi,u"-l)

0
-1
0

A

By

A

Bndep,d~l) 0

que puede ser reescrito como:

A

BI.G+1)

A

B(r’-l),o"n)

ABE (G+)
B

A

B wdepj+)

G

B 1nind

A

(i -Dpind

B. X

i nind

A

(i +l)nind

A

’ Bndepmd

0 -B;

I ‘B(j—n.}'

0 —AB’: .,;

(:’+I)J‘

0 - ndep.

- O
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- 3 r n _- - r A r A -‘
Bl,l Bl,(j'-l) 0 Bl,(}'+1) Bl,lu'nd
Bi B; ngon _ 0 _ B(j-u(}ﬂ) _ B(j—l),m‘nd -
B,,’l XAl 4+ Bw_]) "AI(}-x)"’ -1 xAI}.+ B;’(M xAI(]._H)-~-+ By xAl,
B(€+1),1 B(f+1),(}'—1) O B(f+1).(}'+1) B(f*l),nind “
Bndep,] ] _Bndep,(}--l)_ L 0 i Bndep,(}+1)_ _Bndep,nind ]
I W 0 _Bl,]‘ 0 0
0 B B BV _ 0 B 0 _
=|0[xAO, +--+|0(xAQ; , +| -B;; xAO; +10|xAQ;,, +--+10 xAO,,,
0 0 -B;,.; 0
-B I
.0. .0. Bndep.! .0. L J
que puede ser reorganizado como:
BLI B 1G-1) B Lj B LG+D) Bl,nind
@) B(j—u(}—l) _ B(j—l).i _ B(j—lx(}'n) _ B ryina _
,B;" XAL +-+| By, o XAl 4| By |xAQ; +| By, | XA 4| B [xALy,
B(i+1),| B(hl),(]'-l) B(iu)} B(f+1),(}'+1) B(iu),mnd
_Bndcp,l ] .Bndep,(]'—l) | _Bndep,}' ] _Bndep,(/"-yl) ] _Bndcp.nind |
17 0] [0] [0] 0]
I 0 0 0
=|0{xAOQ, +---+]0 xAQ; ) + |T{xAL; +[0|xAQ; 4+ [0 xAO,,,
0 0
0 0 0 0 1

o reensamblando la ecuaciéon matricial obtenemos:
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B, By By Bga By Al 00001 [4Q
B(i-l),l B(f-l).(}‘-l) B(i_%._ B(:’-lx(i'ﬂ) B(f"”"‘"'d AI(& ) 0 .10 0 AO(E_I)
B By By Bgy o B | x (40 =0 0 10 0 x ) A
(ifm B(M_m-n B(itu} B(in?,(}n) B(iu_),m N(}-n) 0 .0 '0 'I 0 AO(M)

A A

Bun = By Bupi Buggey ™ Btposa AL,

00001 |0,

Obsérvese que AO;y Afj han sido intercambiados de modo que la posicidon del elemento de control final es ahora
una variable independiente y el punto de consigna PID es ahora una variable dependiente. Esto ilustra la eliminacion
de la dinamica PID en solo un controlador PID, pero el algoritmo es claramente general en el sentido de que
multiples pares de variables independiente/dependiente pueden ser intercambiados para eliminar la dinamica para
multiples controladores.

A modo de ilustracion adicional, sera ilustrado ahora un problema de ejemplo numérico para mostrar cémo es
aplicada esta aproximacion a un controlador predictivo de modelo para eliminar la dinamica de un controlador PID

particular.

Dado un modelo FIR con dos (2) variables independientes, dos (2) variables dependientes y cuatro (4) coeficientes
de modelo, donde la segunda variable independiente es el punto de consigna de un controlador PID y la segunda
variable dependiente es la posicién de elemento de control final del controlador PID, queremos reconstituir el modelo
con la posicién de elemento de control final PID como una variable independiente en vez del punto de consigna PID.
Esto requiere que la dinamica del controlador PID sea eliminada en todas las respuestas del sistema de acuerdo con
el algoritmo previamente discutido. Este ejemplo es también valido para las formas AO = BAl, 8 O = Bd I, y AAO =

BAA/ de la ecuacion.

Var Dependiente-1

Var Independiente-1 Var Independiente-2
bi1,1=1,5 bi21=0,5
b1,12=0,6 bi22=0,4
b1,13=0,2 bi23=0,2
b1,14=0,1 bi24=0,1

Var Dependiente-2

Var Independiente-1 Var Independiente-2
b211=-0,3 b2241=0,75
b212=-04 b222=0,25
b2,13=-0,1 b223=0,15
bz,1.4 =-0,05 bz24 =0,05

El problema esta especificado en la matriz posterior.
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Indica Elemento de Pivotamiento

15 0 0 0 05 O 0 0 1 0 0 0 0 0 0 0
0,6 15 0 0 04 05 O 0 0 1 0 0 0 0 0 0
02 06 15 0 02 04 05 O 0 0 1 0 0 0 0 0
0,1 02 0,6 1,5 |01 02 04 05 |0 0 0 1 0 0 0 0
03 0 0 0 0,75 0 0 0 0 0 0 0 1 0 0 0
-04 -03 O 0 025 0,75 0 0 0 0 0 0 0 1 0 0
-01 -04 -03 O 0,175 0,25 0,75 0 0 0 0 0 0 0 1 0
-0,056 -0 -04 -0,3 |0,05 0,5 0,25 0,75 |0 0 0 0 0 0 0 1
Multiplicar la ecuacién-5 por (-1/0,75)

1,5 0 0 0 05 O 0 0 1 0 0 0 0 0 0 0
0,6 1,5 0 0 04 05 O 0 0 1 0 0 0 0 0 0
02 06 15 0 02 04 05 O 0 0 1 0 0 0 0 0
0,1 02 0,6 1,5 |01 02 04 05 |0 0 0 1 0 0 0 0
04 O 0 0 -1 0 0 0 0 0 0 0 -1,333 0 0 0
-04 -03 O 0 025 0,75 0 0 0 0 0 0 0 1 0 0
-01 -04 -03 O 0,175 0,25 0,75 0 0 0 0 0 0 0 1 0
-0,056 -0 -04 -0,3 |0,05 0,5 0,25 0,75 |0 0 0 0 0 0 0 1
Multiplicar la Ecuacién-5 por 0,5, sumarla a la Ecuacién-1 y reemplazar la Ecuacion-1

Multiplicar la Ecuacién-5 por 0,4 , sumarla a la Ecuacién-2 y reemplazar la Ecuacion-2

Multiplicar la Ecuacién-5 por 0,2 , sumarla a la Ecuacién-3 y reemplazar la Ecuacion-3

Multiplicar la Ecuacién-5 por 0,1, sumarla a la Ecuacién-4 y reemplazar la Ecuacion-4

Multiplicar la Ecuacién-5 por 0,25 , sumarla a la Ecuacion-6 y reemplazar la Ecuacion-6

Multiplicar la Ecuacién-5 por 0,15, sumarla a la Ecuacion-7 y reemplazar la Ecuacion-7

Multiplicar la Ecuacién-5 por 0,05 , sumarla a la Ecuacion-8 y reemplazar la Ecuacion-8

1,7 0 0 0 0 0 0 0 1 0 0 0|-0,667 0 0 0
0,76 1,5 0 0 0 05 0 0 0 1 0 0/-0,533 0 0 0
028 06 15 0 0O 04 05 0 0 0 1 0]-0,267 0 0 0
0,14 0,2 0,6 1,5 0O 02 04 05 0 0 0 1/-0,133 0 0 0

0,4 0 0 0 -1 0 0 0 0 0 0 0]-1,333 0 0 0
-0,3 -0,3 0 0 0 0,75 0 0 0 0 0 0]-0,333 1 0 0

-0,04 -04 -0,3 0 0 025 0,75 0 0 0 0 0] -0,2 0 1 0
-0,03 -01 -04 -0,3 0 0,15 0,25 0,75 0 0 0 0]-0,067 0 0 1
Multiplicar la Ecuacién-6 por (-1/0,75)

1,7 0 0 0 0 0 0 0 1 0 0 0|-0,667 0 O 0
0,76 1,5 0 0 0 05 0 0 0 1 0 0/-0,533 0 O 0
0,28 0,6 1,5 0 0O 04 05 0 0 0 1 0]-0,267 0 O 0
0,14 0,2 06 1,5 0O 02 04 05 0 0 0 1/-0,133 0 O 0

04 O 0 0 -1 0 0 0 0 0 0 0]-1,333 0 O 0

04 04 0 0 0 -1 0 0 0 0 0 0| 0,444 -1,333 O 0

-0,04 -0,4 -0,3 0 0 025 0,75 0 0 0 0 0] -0,2 0o 1 0
-0,03 -0,1 -0,4-0,3 0| 0,15 0,25 0,75 0 0 0 0 -0,067 0 0 O 1
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Multiplicar la Ecuacién-5 por 0,5, sumarla a la Ecuacién-2 y reemplazar la Ecuacion-2
Multiplicar la Ecuacién-5 por 0,4 , sumarla a la Ecuacién-3 y reemplazar la Ecuacion-3
Multiplicar la Ecuacién-5 por 0,2 , sumarla a la Ecuacién-4 y reemplazar la Ecuacion-4
Multiplicar la Ecuacién-5 por 0,25 , sumarla a la Ecuacion-7 y reemplazar la Ecuacion-7
Multiplicar la Ecuacién-5 por 0,15, sumarla a la Ecuacion-8 y reemplazar la Ecuacion-8

1,7 0 0 0 0 0 0 0 1 0 0 0/-0,667 0 O 0
096 1,7 0 0 0 0 0 0 0 1 0 0/-0,311 -0,667 O 0
044 0,76 15 0 0 0 05 0 0 0 1 0/-0,089 -0,533 0 0
022 028 06 15 0 0 04 05 0 0 0 1/-0,044 -0,267 O 0

0,4 0 0 0 -1 0 0 0 0 0 0 0/-1,333 0 O 0

04 04 0 0 0 -1 0 0 0 0 0 0| 0,444 -1,333 0 0
0,06 -0,3 -0,3 0 0 0,75 0 0 0 0 0/-0,089 -0,333 1 0
0,03 -0,04 -04 -03 0,25 0,75 0 0 0 0 0 -02 0 1

Multiplicar la Ecuacién-7 por (-1/0,75)

1,7 0 0 0 0 0 0 0 1 0 0 0/-0,667 0 00
0,96 1,7 0 0 0 0 0 0 0 1 0 0/-0,311 -0,667 00
044 0,76 15 0 0 0 05 0 0 0 1 0/-0,089 -0,533 00
022 028 06 15 0 0 04 05 0 0 0 1/-0,044 -0,267 00

0,4 0 0 0 -1 0 0 0 0 0 0 0/-1,333 0 00

04 04 0 0 0 -1 0 0 0 0 0 0| 0,444 -1,333 00
-0,08 04 04 0 0 -1 0 0 0 0 0| 0,119 0,4444 -1,333 0
0,03 -0,04 -04 -03 0 0,25 0,75 0 0 0 0 0 -0,2 0 1

Multiplicar la Ecuacién-5 por 0,5, sumarla a la Ecuacién-3 and reemplazar la Ecuacién-3 Multiplicar la Ecuacién-5 por

0,4, sumarla a la Ecuacion-4 and reemplazar la Ecuacion-4

Multiplicar la Ecuacién-5 por 0,25, sumarla a la Ecuacion-8 y reemplazar la Ecuacion-8

1,7 0 0 0 0 0 0 0 1 0 0 0/-0,667 0 00
096 1,7 0 0 0 0 0 0 0 1 0 0/-0,311 -0,667 0 0
04 096 17 0 0 0 0 0 0 0 1 0/-0,030 -0,311 -0,667 O
0,188 044 0,76 1,5 0 0 0 05 0 0 0 110,003 -0,089 -0,533 0
0.4 0 0 0 -1 0 0 0 0 0 0 0/-1,333 0 00
04 04 0 0 0 -1 0 0 0 0 0 0/0,444 -1,333 0 0
-008 04 04 0 0 0 -1 0 0 0 0 0/0,119 0,444 -1333 0
0,01 0,06 -03 -03 0 0 075 0 0 0 0/0,030 -0,089 -0,333 1

Multiplicar la Ecuacién-8 por (-1/0,75)

11
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1,7 0 0 0 0 0 0 0 1 0 0 0]-0,667 0 0 0
0,96 1,7 0 0 0 0 0 0 0 1 0 0/-0,311 -0,667 0 0
0,4 0,96 1,7 0 0 0 0 0 0 0 1 0/-0,030 -0,311 -0,667 0
0,188 0,44 0,76 1,5 0 0 0 0,5 0 0 0 1/0,003 -0,089 -0,533 0
0,4 0 0 0 -1 0 0 0 0 0 0 0]-1,333 0 0 0
04 04 0 0 0 -1 0 0 0 0 0 0/0,444 -1,333 0 0
-0,08 04 04 0 0 -1 0 0 0 0 0/0,119 0,444 -1,333 0
-0,013 -0,08 04 04 0 0o -1 0 0 0 0]-0,040 0,119 0,444 -1,333
Multiplicar la Ecuacién-5 por 0,5, sumarla a la Ecuacién-4 y reemplazar la Ecuacion-4
1,7 0 0 0f O 0 0 0 1 0 0 0|-0,667 0 0 0
0,9 1,7 0 0f O 0 0 0 0 1 0 0/-0,311  -0,667 0 0
04 096 1,7 0f O 0 0 0 0 0 1 0/-0,030 -0,311 -0,667 0
0,181 0,4 0,96 1,77 0 0 0 0 0 0 0 1/-0,017 -0,030 -0,311 -0,667
0,4 0 0 0 -1 0 0 0 0 0 0 0/-1,333 0 0 0
04 04 0 o 0 -1 0 0 0 0 0 0/0,444 -1,333 0 0
-0,08 04 04 0 0 -1 0 0 0 0 0/0,119 0,444 -1,333 0
-0,013 -0,08 04 04 0 -1 0 0 0 0/-0,040 0,119 0,444 -1,333
Reorganizar las Ecuaciones
1,7 0 0 0/0,667 0 0 0 1 0 0 0 0 0 0 0
0,96 1,7 0 0/0,311 0,667 0 0 0 1 0 0 0 0 0 0
0,4 0,96 1,7 0/0,030 0,311 0,667 0 0 0 1 0 0 0 0 0
0,181 0,4 0,96 1,710,017 0,030 0,311 0,667 O 0 0 1 0 0 0 0
0,4 0 0 0/1,333 0 0 0 0 0 0 0 1 0 0 0
04 04 0 0/-0,444 1,333 0 0 0 0 0 0 0 1 0 0
-0,08 04 04 0/-0,119 -0,444 1,333 0 0 0 0 0 0 0 1 0

Los nuevos coeficientes del modelo con la dinamica PID eliminada son como sigue

Var Dependiente-1

Var Independiente-1

Var Independiente-2

Biis=17
Bi12 = 0,96
Bi1s = 0,4
Bi14 = 0,181

B2 = 0,667
By 22 = 0,311
B2.3 = 0,030
By 24 = 0,017

Var Dependiente-2

Var Independiente-1

Var Independiente-2

b>11=0,4
b212=0,4
b>13=-0,08
b2,14 =-0,0133

Baz = 1,333
Ba2. = -0,444
Ba23 =-0,119
B22.4 = 0,040

12
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Obsérvese que todos los valores de coeficientes cambiaron. Este nuevo controlador tiene ahora eliminada la
dinamica de la segunda variable independiente (un punto de consigna PID). Este controlador puede ser usado para
controlar el proceso y el desarrollo de este controlador fue realizado de forma desconectada sin tener que aplicar
una prueba de identificacion adicional cara y costosa en tiempo al proceso.

La misma metodologia ha sido derivada para eliminar la dinamica PID en la forma de respuesta por pasos de bucle
abierto de la ecuacion. Esto se muestra en la solicitud 10/043.473 del inventor y no sera repetido aqui.

Ejemplo de Simulacién de Columna

Un uso a modo de ejemplo del algoritmo esta demostrado en el siguiente ejemplo. Este ejemplo ilustrara lo
siguiente:

El uso de un modelo de Respuesta Finita al Impulso (FIR) basado en elementos de control finales como un
simulador de proceso para uso como un sistema de asesoramiento en linea o un simulador de entrenamiento
desconectado.

Prueba de pasos de planta e Identificaciéon de un modelo FIR basado en una configuracién de control regulatorio
especifica.

Uso del algoritmo propuesto para eliminar la dinamica de controlador PID y recuperar el modelo subyacente basado
en elementos de control finales.

En este ejemplo, un modelo FIR basado en posiciones de valvula es usado como el modelo de proceso para simular
el comportamiento de un fraccionador complejo. El control regulatorio para el fraccionador consta de tres
controladores de retroalimentacion Pl (proporcional/integral). Una prueba de pasos de planta es aplicada a la
simulacion usando los puntos de consigna del controlador regulatorio. Un modelo FIR es obtenido entonces para el
fraccionador sobre la base de los puntos de consigna de los controladores Pl. Este modelo basado en el esquema
de control regulatorio es entonces proporcionado de entrada al algoritmo para eliminar la dinamica de controlador Pl
y recuperar el modelo de proceso FIR original.

Debe observarse que el término modelo de Respuesta Finita al Impulso (FIR) es usado para hacer referencia a la
forma de respuesta por pasos de bucle abierto de los modelos, dado que la forma de pasos pudo ser calculada
directamente a partir de los coeficientes de impulso.

Descripcion del Esquema del Fraccionador Complejo

El esquema para el Fraccionador Complejo se muestra en la figura 1. El caudal de alimentacion 5 es controlado por
la unidad situada corriente arriba y es precalentado en un horno 6. El fraccionador 7 tiene un producto superior,
central y de fondo. La temperatura de cabeza del fraccionador es controlada con un controlador Pl 8 que varia el
reflujo superior. La temperatura de extraccion del producto central es controlada con un controlador Pl 9 que varia la
tasa de extraccion del producto central. Un tercer controlador Pl 10 varia la tasa del producto de fondo para controlar
el nivel de posos del fraccionador. La composicién del fondo (componente ligero) es medida con un analizador 11.

- Descripcion del Modelo de Respuesta Finita al Impulso (FIR)

El modelo de proceso usado en este ejemplo es un modelo de respuesta por pasos de bucle abierto basado en las
posiciones de valvula, resumido como sigue:

Variables Independientes del Modelo

TIC-2001.0P — Valvula de Flujo para Reflujo Superior
TIC-2002.0P — Valvula de Flujo para Producto Central
LIC-2007.0OP - Valvula de Flujo para Producto de Posos
FIC-2004.SP — Valvula de Flujo para Reflujo Central

FI-2005.PV — Tasa de Alimentacién del Fraccionador

Variables Dependientes del Modelo
TIG2001.PV — Temperatura de Cabeza del Fraccionador

TIC-2002.PV — Temperatura de Extraccion de Producto Central
13
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LIC-2007.PV — Nivel de Posos del Fraccionador
Al-2022.PV — Composicion de Posos del Fraccionador (Componente Ligero)

El modelo de respuesta por pasos de bucle abierto puede ser visto en un sentido idealizado como generado del
modo siguiente. Con el sistema en estado estacionario, las primeras variables independientes es incrementada en
una unidad de ingenieria en el tiempo=0 al tiempo que se mantienen constantes todas las demas variables
independientes. Los valores para todas las variables dependientes son medidos entonces a intervalos de tiempo
igualmente espaciados hasta que el sistema alcanza nuevamente el estado estacionario. Las curvas de respuesta
del modelo para cada variable dependiente con respecto a la primera variable independiente son calculadas
entonces restando de cada uno de los valores medidos el valor de la variable dependiente en el tiempo=0 a cada
intervalo de tiempo futuro para esas variables dependientes. Esencialmente, una curva de respuesta por pasos
representa el efecto sobre la variable dependiente de un cambio en la variable independiente. Este proceso es
repetido entonces sucesivamente para todas las variables independientes para generar el modelo completo. El
tiempo de estado estacionario para el modelo esta definido por el tiempo de estado estacionario de la curva de
respuesta mas lenta en el sistema.

Claramente en el mundo real, el modelo no puede ser generado de este modo dado que a menudo el proceso no
esta en estado estacionario. Ademas, es imposible evitar que perturbaciones medidas y no medidas afecten al
sistema durante un paso de variable independiente. La generacién del modelo requiere que se hagan multiples
pasos en cada variable independiente (prueba de pasos de planta). Los datos asi recogidos son analizados con un
paquete de software tal como el programa del Modelo DMCplus de Aspen Tech para calcular el modelo de
respuesta por pasos en bucle abierto.

Una vez identificado un modelo asi, puede ser usado para predecir la respuesta futura del sistema sobre la base de
cambios pasados en las variables independientes. Es decir, si conocemos cémo han cambiado todas las variables
independientes para un tiempo de estado estacionario hacia el pasado, podemos usar el modelo para predecir cémo
cambiaran las variables dependientes para un tiempo de estado estacionario hacia el futuro, suponiendo que
ninguna otra variable independiente cambia. Esto ilustra el uso del modelo para Prediccion. (Esto es la base para
usar un modelo FIR como un simulador de proceso).

Dada la respuesta futura predicha del sistema sobre la base de ningin otro cambio de variable independiente y
dadas las restricciones sobre todas las variables independientes y dependientes, el modelo puede ser usado para
planear una estrategia de variaciones de variables independientes para mantener todas las variables independientes
y dependientes dentro de restricciones. Esto ilustra el uso del modelo para Control.

Uso de un Modelo de Respuesta Finita al Impulso (FIR) como un Simulador de Proceso

El modelo para este ejemplo tiene un tiempo de estado estacionario de noventa (90) minutos. Se usa un intervalo de
tiempo de tres (3) minutos. Las curvas de respuesta resultantes estan definidas cada una por un vector de treinta
(30) numeros que representan el cambio acumulativo en esa variable dependiente con el tiempo con respecto a un
cambio por paso en la variable independiente en el tiempo=0 mientras se mantienen constantes todas las demas
variables independientes.

Los coeficientes del modelo se muestran en la Tabla 1 y los graficos del modelo se muestran en la figura 2. Este
modelo, basado en posiciones de valvula, se usa para predecir el comportamiento futuro del sistema en las variables
dependientes del modelo sobre la base de cambios pasados y presentes en las variables independientes del
modelo.

14



ES 2395914 T3

Tabla 1: Coeficientes del Modelo basado en Valvulas para Simulacién del Fraccionador

Coeficientes de Respuesta por Pasos para Variable Dependiente-1: TIC-2001.PV GRAD F

Minutos TIC-2001.0P TIC-2002.0P LIC-2007.0P FIC-2004.SP F1-2005.PV
Variacion +1 % Variacion +1 % Variacion +1 % Variacion +1 Variacion +1
en Tiempo=0 en Tiempo=0 en Tiempo=0 MBBL/D MBBUD

en Tiempo=0 en Tiempo=0
0 0,000 0,000 0,0 0,00 0,0
3 -0,101 -0,048 0,0 -2,05 29
6 -0,175 -0,076 0,0 -3,58 6,1
9 -0,206 -0,088 0,0 -4,43 7,5
12 -0,227 -0,068 0,0 -5,03 7,8
15 -0,245 -0,040 0,0 -5,58 8,2
18 -0,262 -0,015 0,0 -6,16 8,5
21 -0,277 0,010 0,0 -6,65 8,6
24 -0,292 0,033 0,0 -7,04 8,9
27 -0,306 0,054 0,0 -7,37 9,0
30 -0,323 0,069 0,0 -7,67 9,3
33 -0,340 0,084 0,0 -7,95 9,5
36 -0,356 0,096 0,0 -8,18 9,6
39 -0,372 0,105 0,0 -8,37 9,8
42 -0,386 0,113 0,0 -8,52 9,8
45 -0,399 0,121 0,0 -8,65 9,8
48 -0,410 0,128 0,0 -8,75 9,9
51 -0,420 0,135 0,0 -8,84 10,0
54 -0,428 0,140 0,0 -8,92 10,1
57 -0,435 0,145 0,0 -8,98 10,3
60 -0,440 0,149 0,0 -9,04 10,4
63 -0,445 0,153 0,0 -9,09 10,5
66 -0,450 0,156 0,0 -9,13 10,5
69 -0,453 0,159 0,0 -9,17 10,5
72 -0,457 0,161 0,0 -9,21 10,5
75 -0,460 0,163 0,0 -9,24 10,4
78 -0,462 0,165 0,0 -9,26 10,4
81 -0,464 0,166 0,0 -9,28 10,4
84 -0,465 0,167 0,0 -9,29 10,4
87 -0,466 0,167 0,0 -9,29 10,4
90 -0,466 0,167 0,0 -9,29 10,5

Coeficientes de Respuesta por Pasos para Variable Dependiente-2: TIC-2002.PV GRAD F
Minutos TIC-2001.0P TIC-2002.0P LIC-2007.0P FIC-2004.SP F1-2005.PV
Variacion +1 % en | Variacion +1 % Variacion +1 % Variacion +1 Variacion +1
Tiempo=0 en Tiempo=0 en Tiempo=0 MBBUD MBBL/D

en Tiempo=0 en Tiempo=0
0 0,000 0,000 0,0 0,00 0,00
3 -0,002 0,020 0,0 -0,28 0,46
6 -0,008 0,052 0,0 -0,73 1,06
9 -0,012 0,081 0,0 -1,26 1,62
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12 -0,021 0,118 0,0 -1,77 2,63
15 -0,032 0,157 0,0 -2,23 3,12
18 -0,046 0,201 0,0 -2,64 3,34
21 -0,061 0,242 0,0 -3,06 3,50
24 -0,077 0,277 0,0 -3,40 3,69
27 -0,097 0,308 0,0 -3,67 4,05
30 -0,117 0,335 0,0 -3,93 4,18
33 -0,136 0,360 0,0 -4,19 4,22
36 -0,153 0,380 0,0 -4,42 4,26
39 -0,170 0,396 0,0 -4,62 4,33
42 -0,186 0,407 0,0 -4,78 4,46
45 -0,201 0,416 0,0 -4,90 4,55
48 -0,214 0,423 0,0 -4,99 4,61
51 -0,225 0,430 0,0 -5,07 4,64
54 -0,236 0,436 0,0 -5,13 4,70
57 -0,245 0,440 0,0 -5,19 4,77
60 -0,253 0,445 0,0 -5,23 4,85
63 -0,260 0,449 0,0 -5,27 4,90
66 -0,266 0,452 0,0 -5,30 4,94
69 -0,272 0,455 0,0 -5,33 4,96
72 -0,276 0,458 0,0 -5,36 4,98
75 -0,279 0,460 0,0 -5,38 4,98
78 -0,282 0,462 0,0 -5,40 4,99
81 -0,284 0,463 0,0 -5,42 5,00
84 -0,285 0,464 0,0 -5,44 5,01
87 -0,285 0,465 0,0 -5,45 5,02
90 -0,285 0,465 0,0 -5,46 5,04
Coeficientes de Respuesta por Pasos para Variable Dependiente-3: LIC-2001.PV %
Minutos TIC-2001.0P TIC-2002.0P UC-2007.0P F1G2004.SP F1-2005.PV
Variacion +1 % Variacion +1 % Variacion +1 % Variacion + 1 Variacion + 1
en Tiempo=0 en Tiempo=0 en Tiempo=0 MBBUD MBBL/D
en Tiempo=0 en Tiempo=0
0 0,00 0,00 0,0 0,0 0,0
3 0,00 0,00 -0,8 0,0 2,3
6 0,00 0,00 -1,5 0,0 4,5
9 0,11 -0,23 -2,3 1,1 6,8
12 0,23 -0,45 -3,0 2,3 9,0
15 0,34 -0,68 -3,8 3,4 11,3
18 0,45 -0,90 -4.5 4,5 13,5
21 0,56 -1,13 -5,3 5,6 15,8
24 0,68 -1,35 -6,0 6,8 18,0
27 0,79 -1,58 -6,8 7.9 20,3
30 0,90 -1,80 -7,5 9,0 22,5
33 1,01 -2,03 -8,3 10,1 24,8
36 1,13 -2,25 -9,0 11,3 27,0
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39 1,24 -2,48 -9,8 12,4 29,3
42 1,35 -2,70 -10,5 13,5 31,5
45 1,46 -2,93 -11,3 14,6 33,8
48 1,58 -3,15 -12,0 15,8 36,0
51 1,69 -3,38 -12,8 16,9 38,3
54 1,80 -3,60 -13,5 18,0 40,5
57 1,91 -3,83 -14,3 19,1 42,8
60 2,03 -4,05 -15,0 20,3 45,0
63 2,14 -4,28 -15,8 21,4 47,3
66 2,25 -4,50 -16,5 22,5 49,5
69 2,36 -4,73 -17,3 23,6 51,8
72 2,48 -4,95 -18,0 24,8 54,0
75 2,59 -5,18 -18,8 25,9 56,3
78 2,70 -5,40 -19,5 27,0 58,5
81 2,81 -5,63 -20,3 28,1 60,8
84 2,93 -5,85 -21,0 29,3 63,0
87 3,04 -6,08 -21,8 30,4 65,3
90 3,15 -6,30 -22,5 31,5 67,5
Coeficientes de Respuesta por Pasos para Variable Dependiente-4: Al-2022.PV % MOLES
Minutos TIC-2001.0P TIC-2002.0P LIC-2007.0P FIC-2004.SP F1-2005.PV
Variacion +1 % Variacion +1 % Variacion +1 % Variacion +1 Variacion +1
en Tiempo=0 en Tiempo=0 en Tiempo=0 MBBL/D MBBUD
en Tiempo=0 en Tiempo=0
0 0,00000 0,0000 0,0 0,000 0,000
3 0,00004 0,0004 0,0 0,004 -0,010
6 0,00010 0,0005 0,0 0,008 -0,073
9 -0,00014 0,0008 0,0 0,017 -0,076
12 -0,00006 -0,0007 0,0 0,037 -0,105
15 -0,00003 -0,0034 0,0 0,060 -0,112
18 0,00013 -0,0062 0,0 0,090 -0,104
21 0,00033 -0,0087 0,0 0,114 -0,113
24 0,00075 -0,0109 0,0 0,134 -0,126
27 0,00125 -0,0125 0,0 0,152 -0,124
30 0,00193 -0,0137 0,0 0,165 -0,130
33 0,00277 -0,0145 0,0 0,175 -0,134
36 0,00368 -0,0151 0,0 0,183 -0,137
39 0,00459 -0,0157 0,0 0,189 -0,144
42 0,00542 -0,0161 0,0 0,194 -0,154
45 0,00615 -0,0164 0,0 0,199 -0,161
48 0,00679 -0,0167 0,0 0,203 -0,162
51 0,00733 -0,0170 0,0 0,206 -0,162
54 0,00778 -0,0172 0,0 0,208 -0,163
57 0,00815 -0,0174 0,0 0,211 -0,165
60 0,00846 -0,0175 0,0 0,213 -0,168
63 0,00872 -0,0177 0,0 0,214 -0,171
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0,00893 -0,0178 0,0 0,216 -0,173
0,00911 -0,0179 0,0 0,217 -0,175
0,00926 -0,0180 0,0 0,218 -0,176
0,00938 -0,0181 0,0 0,219 -0,176
0,00948 -0,0182 0,0 0,220 -0,175
0,00956 -0,0182 0,0 0,221 -0,175
0,00962 -0,0183 0,0 0,222 -0,175
0,00966 -0,0184 0,0 0,222 -0,175
0,00967 -0,0185 0,0 0,223 -0,175

Como se ha mencionado anteriormente, hay tres controladores Pl (proporcionales/integrales) en el sistema. Estos
controladores Pl estan configurados como sigue:

Tabla 2: Controladores PID del Fraccionador

Nombre de Bucle PID Punto de consigna | Variable de Proceso Salida Ko Ki
Temperatura Superior TIC-2001.SP TIC-2001.PV TIC-2001.0P | -2,0 | 3,0
Temperatura de Extraccion  de TIC-2002.SP TIC-2002.PV TIC-2002.0P 3,0 | 8,0
Producto Central

Nivel de Posos LIC-2001.SP LIC-2001.PV LIC-2007.0P | -1,0 | 4,0

Se realizé una prueba de planta (graficos de datos en la figura 3) con estos controladores Pl regulando el proceso.
Las variables independientes y dependientes para el sistema fueron las siguientes:

Variables Independientes del Modelo

TIC-2001.SP - Valvula de Flujo para Reflujo Superior SP
TIC-2002.SP - Valvula de Flujo para Producto Central SP
LIC-2007.SP - Valvula de Flujo para Producto de Posos SP
FIC-2004.SP — Valvula de Flujo para Reflujo Central

FI-2005.PV — Tasa de Alimentacién del Fraccionador

Variables Dependientes del Modelo

TIC-2001.PV — Temperatura de Cabeza del Fraccionador
TIC-2002.PV — Temperatura de Extraccion de Producto Central
LIC-2007.PV — Nivel de Posos del Fraccionador

TIC-2001.0P — Valvula de Flujo para Reflujo Superior
TIC-2002.0P - Valvula de Flujo para Producto Central
LIC-2007.0OP - Valvula de Flujo para Producto de Posos

Al-2022.PV — Composicion de Posos del Fraccionador (Componente Ligero)

Esto ilustra el uso de un modelo FIR basado en elementos de control finales como simulador de proceso. Como se
ha descrito anteriormente, los calculos de control PID fueron realizados externamente a la simulacién del proceso.

Los datos resultantes fueron analizados y un modelo basado en esta configuraciéon PID fue identificado, como se
muestra en la figura 4.

El nuevo algoritmo para eliminar la dinamica PID fue aplicado al modelo mostrado en la figura 4, y este modelo con
la dinamica PID eliminada es comparado con el modelo de simulacién original. Como puede verse en la figura 5, el
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algoritmo recupera exitosamente el modelo original basado en elementos de control finales. Obsérvese que el
tiempo de estado estacionario del modelo recuperado es mayor que el tiempo de estado estacionario del modelo
original. Esto es un resultado de un tiempo de estado estacionario mas largo para el modelo con los controladores
PID. El modelo original de simulacién basado en elementos de control finales tenia un tiempo de estado estacionario
de 90 minutos.

Cuando los controladores PID fueron configurados y se realiz6 la prueba por pasos de planta, hicieron falta 180
minutos para que el proceso alcanzara el estado estacionario, debido a la espera necesaria para que el control de
retroalimentacion PID se estabilizara. El tiempo de estado estacionario del modelo recuperado basado en elementos
de control finales tiene el mismo tiempo de estado estacionario que el modelo que contiene la dinamica PID a partir
de la que ha sido generado. Puede verse, sin embargo, que el modelo recuperado ha alcanzado el estado
estacionario en 90 minutos, y que si fuera truncado en ese punto, coincidiria exactamente con el modelo original
basado en elementos de control finales.

Aplicabilidad de la Invencion a Sistemas de Asesoramiento En Linea

La capacidad para crear modelos rapidos de respuesta finita al impulso que tienen un punto de consigna PID
reemplazado por su correspondiente posicién de elemento de control final tal como una posicién de valvula permite
el desarrollo de sistemas de asesoramiento a operadores en linea como ahora se describe. Un sistema de
asesoramiento a operadores es de implementacion muy diferente a la de un simulador o entrenador desconectado.
El sistema de asesoramiento a operadores se ocupa del proceso real en términos de donde esta y a donde esta
avanzando. El simulador tradicional sélo se ocupa de datos histéricos y no interacciona con los datos en tiempo real.
No predice la trayectoria que va a seguir el proceso para llegar al estado estacionario. El sistema de asesoramiento
a operadores accede a las medidas en tiempo real del proceso desde un tiempo hasta el estado estacionario en el
pasado para predecir hacia dénde ira el proceso para un tiempo hasta el estado estacionario en el futuro, y de este
modo el sistema de asesoramiento a operadores usa continuamente la retroalimentacién para cambiar la respuesta
del modelo. Un simulador desconectado no puede hacer esto. Hasta ahora era inimaginable usar un simulador
tradicional como un sistema de asesoramiento en tiempo real, dado que no es posible ejecutar el simulador
tradicional a la misma velocidad que el proceso. La creacién de un modelo FIR de elementos de control finales de
bucle abierto que se ejecuta 100 veces mas rapido que el proceso, lo que es un aspecto de la presente invencion,
hace posible crear un sistema de asesoramiento a operadores por primera vez. La prediccion para el sistema de
asesoramiento a operadores de las respuestas futuras de variables controladas dependientes son corregidas a cada
intervalo de ejecucion para hacer que la prediccion coincida con la medida observada. Las predicciones de modelo
de elementos de control finales de bucle abierto del sistema de asesoramiento a operadores no son invalidadas
cuando se saturan las valvulas, se hacen cambios a la configuracion PID, o se hacen cambios de ajuste, lo que no
es el caso para controladores predictivos.

El concepto integrado de la invencion puede verse en la figura 6, mostrado en general por el nimero 50. Una prueba
de identificacion de planta puede ser realizada (paso 60) con cualquier configuracion regulatoria estable y ajuste PID
y puede obtenerse un modelo correspondiente. El algoritmo para eliminar la dinamica PID es aplicado luego (paso
70) al modelo resultante para eliminar la dinamica de todos los controladores PID y convertir los datos de entrada al
modelo desde puntos de consigna PID a valvulas o elementos de control finales. Este es ahora un modelo FIR de
bucle abierto. El esquema de control regulatorio puede ser emulado entonces (paso 80) externamente al modelo de
proceso a través de una consola de sistema de control distribuido (DCS) o un emulador de consola para crear un
modelo completado. Esto permite que el operador ponga controladores PID en modo manual, rompa cascadas,
reajuste el controlador PID, o incluso reconfigure el esquema de control regulatorio a voluntad. EI modelo
completado es ahora un modelo de proceso de elementos de control finales de bucle abierto independiente de la
dinamica PID acoplado a una emulacion de los controladores PID que puede ser objeto de cambios por el operador.

Es importante observar la importancia de tener ahora un modelo de proceso de bucle abierto que esta basado en
elementos de control finales. Un controlador predictivo de modelo tradicional tal como un controlador DMC usa
medidas procedentes del proceso para actualizar la predicciéon del estado futuro del proceso pero en casos en los
que se saturan las valvulas la prediccion es invalidada y los datos tienen que ser ignorados. Con un modelo de bucle
abierto que esta basado en elementos de control finales en vez de en puntos de consigna PID la prediccion es
mantenida en todo momento independientemente de lo que esté pasando con los controladores PID en segundo
plano. De este modo, el modelo de asesoramiento a operadores aqui descrito puede usarse para la creacion de
vectores de prediccion para controladores multivariable predictivos sin preocuparse de la saturacion de valvulas o de
cambios en la configuracién de control regulatorio o de ajustes. Esta capacidad no ha estado disponible
previamente.

Un FIR de bucle abierto como modelo puede ejecutarse 50 a 100 veces mas rapido que el proceso en tiempo real.
Esto puede usarse de dos modos importantes. En un modo en primer plano, el sistema de asesoramiento a
operadores puede ejecutarse para proporcionar una prediccion continua de hacia donde esta avanzando el proceso
sobre la base de cambios pasados en las variables independientes y la configuracion. En un modo en segundo
plano, el sistema de asesoramiento puede asesorar al operador y proporcionar un modo de entrenamiento para
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ensefiar a operadores nuevos y experimentados el uso de escenarios. Ninguna de estas capacidades ha estado
disponible en la técnica anterior o en la practica. El modo en segundo plano en tiempo real permite al operador ver
en unos pocos minutos que ocurrira a su proceso varias horas hacia el futuro, si hace cambios a los puntos de
consigna, el ajuste, o la configuracion de los controladores PID. En el modo en primer plano, el software de
asesoramiento a operadores mantiene una prediccion de la trayectoria que seguira el proceso hasta alcanzar el
estado estacionario. Las medidas procedentes del proceso seran usadas para actualizar la prediccion de la misma
manera en que se usan por un controlador predictivo, excepto que la prediccién esta basada en un modelo de bucle
abierto que no es invalidado por valvulas que se saturan o por ajuste PID o por cambios de configuracion. La
prediccion es mantenida en todo momento independientemente de lo que esta pasando en segundo plano. Después
de que el operador ha investigado los cambios que desea hacer en segundo plano en tiempo real, puede sentirse
con confianza para hacer los cambios en su proceso. El beneficio obvio de esta capacidad es la prevenciéon de
paradas no programadas Yy la seguridad de la unidad.

Debido a que el proceso es modelado ahora por un modelo de respuesta finita al impulso, de alta velocidad, de
bucle abierto y basado en elementos de control finales (con la dinamica PID eliminada), se ejecuta a mucha mayor
velocidad que el proceso en tiempo real tanto en el modo en primer plano anteriormente mencionado que esta
ejecutando una actualizacion continua hacia el futuro como en el modo en segundo plano que permite al operador
plantear preguntas sobre “qué pasa si” al sistema de asesoramiento a operadores. Y debido a que la configuracion
de control PID es modelada externamente al modelo FIR, el operador puede cambiar en sus escenarios de modelo
la configuracion de control o el ajuste. El modelo de asesoramiento a operadores puede ser ejecutado facilmente en
un ordenador personal fijado a un sistema de control distribuido (DCS) de planta y puede explorar el proceso y la
configuracion DCS a intervalos regulares.

La identificacion de planta del paso 80 de la figura 6 se muestra en mas detalle en la figura 7 en los pasos
mostrados en general por el nimero 100. En el paso 105, cada variable independiente es perturbada en una unidad
de ingenieria cada vez. En el paso 110, al ser cambiada cada variable independiente los valores de cada variable
dependiente son medidos y registrados a intervalos de tiempo igualmente espaciados hasta que la variable alcanza
un estado estacionario para generar curvas de respuesta por pasos. A partir de las curvas de respuesta por pasos
son obtenidos los coeficientes de una matriz dinamica linealizada de bucle abierto (paso 115) de una manera
sencilla. Como se ha mencionado previamente, esto puede tomar la forma de un modelo de respuesta por pasos
(SRM, del inglés “Step Response Model”) o haciendo las derivadas numéricas de cada curva se generan los
coeficientes de un modelo de respuesta finita al impulso (FIR). La invencion anticipa que puede usarse cualquiera de
estas formas. Debido a que esta identificacion fue realizada con una configuracién regulatoria estable con su
correspondiente ajuste PID listo, la dinamica de esa configuracion regulatoria particular y ese ajuste PID particular
estan naturalmente incrustados en ese modelo lineal.

Los detalles del paso 70 de la figura 6 se muestran ahora en la figura 8 en los pasos mostrados en general por el
numero 150. Comenzando con el modelo linealizado desarrollado en el paso 115 de la figura 7, el paso 160 describe
el algoritmo matematico que intercambia variables seleccionadas, controladas por posiciones de elementos de
control finales, por sus correspondientes variables seleccionadas de punto de consigna de controlador PID
manipuladas, controlables independientemente, en el primer modelo dinamico linealizado usando operaciones
matematicas de eliminacion de filas de matriz para generar un segundo modelo dinamico linealizado que tiene un
nuevo conjunto de variables manipuladas, controlables independientemente, en que dicho segundo modelo dinamico
linealizado tiene la dinamica de dichas variables seleccionadas de punto de consigna de controlador PID
manipuladas, controlables independientemente, eliminada en el segundo modelo dinamico. Ese segundo modelo
linealizado puede ser combinado ahora (paso 165) con una emulacion matematica externa de cualquier
configuracion de control regulatorio PID para crear un modelo completado nuevo, potente y rapido, que puede ser
conectado a la consola del sistema de control distribuido para uso como sistema de asesoramiento en linea.

El modelo de asesoramiento a operadores completado es resuelto usando soluciones de ordenador sencillas de
ecuaciones diferenciales tras establecer las condiciones iniciales. EI modelo puede ser inicializado con datos
histéricos o con datos en tiempo real procedentes del proceso. Cuando el operador esta en el modo en segundo
plano, usando datos histéricos puede ejecutar escenarios que han sido disefiados previamente, o crear nuevos. En
el modo en segundo plano en tiempo real, el operador puede escoger la opcién “qué pasa si” y dejar que la
simulacion inicialice el estado actual de las variables dependientes e independientes, la configuracion y el ajuste de
los controladores PID, y tener el estado actualizado de los vectores de prediccion de bucle abierto relativos a donde
avanzara el proceso sobre la base de todos los datos relevantes del pasado.

Esta capacidad no ha estado disponible nunca antes para salas de control debido a que los modelos de controlador
predictivo existentes, obtenidos a partir de identificaciones de planta, han tenido la dinamica de la Unica
configuracion invariable de controladores PID incrustada en el modelo. Es importante observar también que cuando
el operador ejecuta un escenario del tipo “qué pasa si” y los resultados no son satisfactorios, el operador puede
parar la ejecucion, modificar el escenario, y reiniciar el sistema de asesoramiento multiples veces hasta que se
consiga un resultado deseado. Cada vez que se hace esto, el sistema de asesoramiento a operadores puede volver
a acceder a los datos en tiempo real procedentes del proceso para inicializar las variables dependientes e
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independientes, reinicializar la configuracion de control, reiniciar el estado de los vectores de prediccion de
elementos de control finales, y luego resolver el modelo. Esto puede hacerse hasta que se encuentra un cambio
satisfactorio. La alta velocidad del modelo de asesoramiento a operadores hace posible este aspecto de la
invencion.

Aunque se ha dado a conocer y se ha descrito una forma preferida de la invencion en la memoria descriptiva y en
los dibujos, debido a que variaciones en la forma preferida seran evidentes para aquellas personas experimentadas
en la técnica, la invenciéon no debe considerarse limitada a las formas especificas mostradas y descritas, sino que es
tal como se expone en las reivindicaciones siguientes leidas a la luz de la exposicién anterior.
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REIVINDICACIONES

1. Un método para crear y usar un sistema de asesoramiento a operadores en linea para uso en simulacion de
procesos y para simuladores de entrenamiento para un proceso que tiene una pluralidad de variables manipuladas,
controlables independientemente, y al menos una variable controlada dependiente de dichas variables manipuladas,
controlables independientemente; en que dicho proceso opera bajo un esquema de control regulatorio definido de
controladores proporcionales-integrales-derivativos (PID); que comprende los pasos de:

a. recoger datos acerca de dicho proceso mediante introduccion separada de una perturbacion de prueba
en cada una de dichas variables manipuladas y medir el efecto de las perturbaciones sobre dicha variable
controlada;

b. usar dichos efectos de las perturbaciones sobre dicha variable controlada para generar un primer modelo
dinamico linealizado que relaciona dicha por lo menos una variable controlada con dichas variables
manipuladas, controlables independientemente;

c. intercambiar variables seleccionadas, controladas por posiciones de elementos de control finales, por sus
correspondientes variables seleccionadas de punto de consigna de controlador proporcional-integral-
derivativo (PID) manipuladas, controlables independientemente, en dicho primer modelo dinamico
linealizado usando operaciones matematicas de eliminacion de filas de matriz para generar un segundo
modelo dinamico linealizado que tiene un nuevo conjunto de variables manipuladas, controlables
independientemente, en que dicho segundo modelo dinamico linealizado tiene la dinamica de dichas
variables seleccionadas de punto de consigna de controlador proporcional-integral-derivativo (PID)
manipuladas, controlables independientemente, eliminada de dicho segundo modelo dinamico linealizado y
reemplazada por posiciones de elementos de control finales; y

caracterizado por

i. emular externamente el esquema de control regulatorio a través de emuladores matematicos para emular
controladores proporcionales-integrales-derivativos (PID) en modos manual, en cascada o automatico para
obtener un sistema de asesoramiento a operadores en linea completado de dicho proceso;

ii. acceder a datos en tiempo real procedentes de dicho proceso para inicializar dicho sistema de
asesoramiento a operadores en linea completado con el estado de las variables dependientes e
independientes;

iii. inicializar la configuracion y el ajuste del esquema de control regulatorio; y;
iv. inicializar el estado de vectores de prediccion de elementos de control finales de bucle abierto;

v. resolver matematicamente dicho sistema de asesoramiento a operadores en linea completado para
predecir respuestas futuras de dicha al menos una variable controlada.

2. El método segun la reivindicacion 1, en que dicho primer modelo dinamico linealizado es un modelo de respuesta
por pasos.

3. El método segun la reivindicacion 1, en que dicho primer modelo dinamico linealizado es un modelo de respuesta
finita al impulso.

4. El método segun la reivindicacion 1, que comprende ademas los pasos de:

a. parar manualmente dicha resolucién matematica de dicho sistema de asesoramiento a operadores en
linea completado;

b. volver a acceder a datos en tiempo real procedentes de dicho proceso para inicializar dicho modelo
completado con el estado de las variables dependientes e independientes;

c. reinicializar la configuracion y el ajuste del sistema de control regulatorio;
d. reinicializar el estado de los vectores de prediccion de elementos de control finales de bucle abierto;

e. volver a resolver el sistema de asesoramiento a operadores en linea completado para predecir las
respuestas futuras de dicha al menos una variable controlada.

5. Un sistema de asesoramiento a operadores en linea creado con el método de la reivindicacion 1.

22



ES 2395914 T3

6. Un sistema de asesoramiento a operadores en linea creado con el método de la reivindicacion 4.
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Realizar prueba de identificacion

de planta para identificar proceso y generar
un primer modelo lineal - éste tendra la
dinamica del sistema de control regulatorio
incrustada en él.

Convertir el primer modelo de proceso
lineal en un segundo modelo lineal basado
en posiciones de valvula con los puntos

de consigna PID (y la dinamica) eliminados.

/ 70

Emular matematicamente el esquema

de control regulatorio externamente al segundo
modelo lineal para realizar el modelo
completado del proceso.

/80

FIGé6
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Con el sistema en estado estacionario,

perturbar secuencialmente cada variable
independiente en unha unidad de ingenieria

cada vez al tiempo que se mantienen constantes
todas las otras variables independientes.

Medir y registrar el cambio de valor

para todas las variables dependientes

a intervalos de tiempo igualmente espaciados
hasta que el sistema alcanza el estado
estacionario para generar curvas

de respuesta por pasos.

A partir de las curvas de respuesta

por pasos desarrollar un primer modelo
dinamico linealizado de bucle abierto, que tiene
la dinamica del esquema de control regulatorio
PID incrustada en él.

o 115

FIG7
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Usando el primer modelo dinamico
linealizado descrito en la figura 7, que tiene

FPID incrustada en él ...

la dinamica del esquema de control regulatorio / 155

Intercambiar variables seleccionadas, controladas

por posicidn de valvulas, por sus correspondientes
variables seleccionadas de punto de consigna

de controlador PID manipuladas, controlables
independientemente, en el primer modelo dinamico
linealizado usando operaciones matematicas

de eliminacion de filas de matriz para generar

un segundo modelo dinamico linealizado que tiene

un nuevo conjunto de variables manipuladas, controlables
independientemente, en que el segundo modelo
dinamico linealizado tiene eliminada del segundo modelo
dinamico la dinamica de las variables seleccionadas

de punto de consigna de controlador PID manipuladas,
controlables independientemente.

Emular externamente los esquemas
de control regulatorio deseados a través

controladeores PID en modos manual,
en cascada o automatico.

FIG 8
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de emuladores matematicos para emular /- 165
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