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En principio, creo, junto con Schopenhauer, que una de las mds
fuertes motivaciones de los hombres para entregarse al arte y a la
ciencia es el ansia de huir de la vida de cada dfa, con su doloroza
crudeza y su horrible monotonia, el deseo de escapar de las cadenas
con que nos atan nuestros deseos siempre cambiantes. Una naturaleza
de fino temple anhela huir de la vida personal para refugiarse en el
mundo de la percepcidn objetiva y el pensamiento. Este deseo puede
ser comparado con el ansia que experimenta el hombre de la ciudad por
escapar de un entorno ruidoso y estrecho y dirigirse hacia el silencio
de las altas montarias, donde los ojos pueden vagar en el aire tranquilo
y puro y apreciar el paisaje sereno, que parace hecho de eternidad.

Albert Einsten (1934)

La ezperiencia mds hermosa que tenemos a nuestro alcance es el
misterio. Es la emocidn fundemental que estd en la cuna del verdade-
o arte y de la verdadera ciencia. El que no la conozca y no pueda ya
admirarse, y no pueda asombrarse ni maravillarse, estd como muer-
to y tiene los ojos nublados. Fue la ezperiencia del misterio (aunque
mezclada con el miedo) la que engendrd la religién. La certeza de que
existe algo que no podemos alcanzar, nuestra percepcién de la razén
mds profunda y la belleza mds deslumbradora, a las que nuestras men-
tes solo pueden acceder en sus formas mds toscas..., son esta certeza
y esta emocidn las que conctituyen la auténtica religiosidad. En este
sentido, y solo en éste, es en el que soy un hombre profundamente
religioso. No puedo imaginar a un dios que recompense y castigue a
sus criaturas, o que tenga una voluntad parecida a la que experimenta-
mos dentro de nosotros mismos. Ni puedo ni querria imaginar que el
individuo sobreviva a su muerte fisica; dejemos que las almas débiles,
por miedo o por absurdo egoismo, se complazcan en estas ideas. Yo
me doy por satisfecho con el misterio de la eternidad de la vida y con
la conciencia de un vislumbre de la estructura maravillosa del mundo
real, junto con el esfuerzo decidido por abarcar una parte, aunque sea
muy pequenia, de la Razén que se manifiesta en la naturaleza.

Albert Einsten (1934)

El mundo no se divide en débiles y fuertes; tampoco en triunfadores
y fracasados, o en los que llegan o no llegan a la meta. Se divide en
los que aprenden y los que se resisten a aprender.
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Resumen

Se desarrollan esquemas de control robusto para el caso de tres tipos de reactores
tubulares: Un biorreactor tubular de cama empacada con flujo pistén, un reactor
tubular de cama empacada con dispersién axial y un reactor tubular con reciclo
con flujo pistén. La dindmica de tales sistemas estd descrita por ecuaciones di-
ferenciales parciales. La aproximacién por diferencias finitas para las derivadas
espaciales se usa para transformar las ecuaciones diferenciales parciales resultantes
del modelo en un conjunto de ecuaciones diferenciales ordinarias que se resuel-
ven por integracién numérica simultdnea. Los esquemas de control propuestos
se basan en modelos de bajo orden entrada-salida aumentados con un término
que agrupa los errores de modelado del sistema. Por medio de un observador de
orden reducido el estado aumentado se reconstruye usando medidas de la entra-
da y salida del sistema. Los controladores derivados estdn compuestos por una
retroalimentacién y un estimador de incertidumbres. Los controladores robustos
propuestos son equivalentes a los controladores cldsicos proporcional-integral (PI)
y proporcional-integral-derivativo (PID). La parametrizacién del controlador PI
estd en términos de las constantes de tiempo a lazo cerrado y de estimacién de
incertidumbres, y para el controlador PID por las constantes de tiempo a lazo
cerrado y de estimacién de incertidumbres, y un coeficiente de amortiguamiento.
Ambos esquemas de control propuestos poseen una estructura natural anti-reset
windup. El desempefio de los controladores derivados se ilustra a través de simu-
laciones numéricas.




Prefacio

En la industria quimica, por lo general, el reactor es la operacién unitaria central. En par-
ticular. el reactor tubular es uno de los mds importantes para las industrias de refinacién y
petroquimicas. Es bien conocido que los procesos quimicos presentan perturbaciones frecuentes
generalmente no detectables, incertidumbre en el modelo del proceso, y otros problemas com-
plicados. Es por ello que existe la necesidad de proponer esquemas de control que permitan
una operacién segura y eficiente de estos procesos. En términos muy generales, el controlar un
proceso significa influenciar su comportamiento de modo que se obtenga una meta deseada. Los
disenos de esquemas de control de procesos pueden clasificarse basicamente en dos. El primero
de ellos parte de un modelo que se supone perfecto del proceso a ser controlado y con base en
tal modelo optimizar su comportamiento. El otro disefio consiste en trabajar con un modelo
con incertidumbres y usar retroalimentacién para corregir las desviaciones del comportamiento
deseado. El desarrollo de esquemas de control robustos ha sido una de las principales activida-
des en los ultimos 10 anios en el drea de control. La robustez de un sistema de control se define
por su capacidad para tratar con errores de modelado en el sistema.

En este trabajo se proponen esquemas de control robusto para el caso de reactores tubulares.
No obstante, serfa un tanto irrealista pensar que en este trabajo se cubran todos o incluso la
mayoria de los reactores tubulares existentes, sin embargo se proponen esquemas de control
robusto para tres importantes tipos de reactores tubulares: un reactor tubular con dispersién
axial. un reactor biolégico de cama empacada, y un reactor tubular con reciclo con flujo tipo
pistén. En virtud de sus caracteristicas, dichos reactores cubren la mayoria de los reactores
tubulares de interés industrial y tedrico. La eleccién de los tres casos de estudio ademéas obedece
a otros factores. Primero, es bien conocido que el reactor tubular de cama empacada es uno de
los reactores mds importantes para la industria petroquimica. Adem4s, debido a que este reactor
se describe por lo general con el modelo de dispersion axial, la rica variedad de comportamientos
que presenta este modelo resulta muy iitil para fines del estudio de la dindmica y control del
sistema. Por otro lado, el biorreactor tubular es un sistema con una elevada incertidumbre en el
modelo, lo cual hace muy atractivo el desarrollo de esquemas de control robustos. Finalmente, el
reactor tubular con reciclo ha despertado un gran interés teérico debido a que el retroalimentado
térmico y de masa puede conducir a inestabilidades en el sistema.

El presente trabajo de tesis esta dirigido tanto a estudiantes recién egresados de licenciatura
de carreras de ingenierfa, asf como a ingenieros de procesos interesados en la dindmica y control
de los reactores tubulares. Los antecedentes matemadticos minimos que se requieren para el
lector es un poco de algebra lineal, ecuaciones diferenciales ordinarias y parciales, nociones de
modelamiento matemadtico, y control lineal. Algunos de los temas mencionados no se cubren
tipicamente en cursos de licenciatura de ingenieria quimica, asi, por claridad en la presentacioén,
en este trabajo se incluye una breve revisién de cada tema mencionado en el Capitulo 2 y en la
seccién de apéndices. "

El Capitulo de introduccidn describe la motivacion de la tesis y el estado del arte de los reac-
tores tubulares. El Capitulo 2 revisa algunos conceptos cldsicos de la teorfa de control: la teorfa
algebraica de sistemas lineales, incluyendo controlabilidad, observabilidad, retroalimentacién;
estabilidad via Lyapunov; etc.



En el Capitulo 3 se aborda la dindmica de los reactores tubulares con detalle. En especial se
revisan los modelos heterogéneos para los reactores de cama fija, asi como los modelos seudo-
homogéneos a utilizar en este trabajo. Los Capitulos 4 y 5 tratan con el desarrollo de esquemas
de control para los tres tipos de reactores tubulares y la implementacidn a través de simulaciones
numéricas para el reactor tubular con dispersién axial y el biorreactor. Desafortunadamente,
debido a la ausencia de valores confiables de pardmetros para el reactor tubular con reciclo, la
implementacién de la ley de control derivada no serfa adecuada, es por ello que no se presenta
la simulacién para el esquema de control propuesto, sin embargo, la dindmica del sistema a lazo
abierto se discute en el Capitulo 3.

En cuanto a la presentacién del trabajo, el texto fue capturado con el procesador Scientific
WorkPlace. las figuras fueron capturadas en Origin versién 4.1 y la programacién para las
simulaciones numéricas se realizaron en el lenguaje Fortran F77L.

Héctor Puebla.
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Capitulo 1

Introduccion

Este capitulo proporciona el estado del arte del control de reactores tubulares y define los
objetivos de este trabajo. En la Seccién 1.1 se presenta la motivacién para el estudio de la
dindmica y el desarrollo de esquemas de control de reactores tubulares. Posteriormente, en la
Seccién 1.2 se aborda brevemente el desarrollo histérico del control de procesos quimicos. El
control de reactores tubulares se discute en la Seccién 1.3. La Seccién 1.4 define el problema y
lo coloca en el marco de disefio de esquemas de control robusto. Los objetivos de este trabajo

se definen en 1.5, y finalmente en la Seccién 1.6 se presenta la estructura de este trabajo.

1.1 Motivacion

El reactor tubular generalmente toma la forma de un recipiente cilindrico a través del cual los
reactantes fluyen. Es decir es una operacién continua en la cual hay un movimiento constante
de uno o de todos los reactivos en una direccién espacial promedio (los reactivos entran en un
extremo del sistema y salen por el otro) y en el que no se hace intento alguno por inducir el
mezclado entre los elementos del fluido en ningin punto a lo largo de la direccién de flujo [1].

Los reactores tubulares se utilizan en importantes reacciones industriales. Por ejemplo, la
destilacién térmica fraccionada (cracking) de hidfocarburos para obtener etileno y la sulfona-
cién de olefinas para el caso de reacciones homogéneas [2].

El reactor tubular puede estar empacado con un catalizador y entonces se denomina reactor

tubular catalitico de cama empacada. Tal vez este tipo de reactor sea el mds importante en la
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industria de refinacién del petréleo y la industria petroquimica. De hecho. se considera que un
90-95% de los reactores cataliticos sélido-gas operando industrialmente son de cama empacada
[3]. Ejemplos de reacciones en estos reactores incluyen la sintesis de amoniaco. sintesis de
metanol. etc. Los reactores cataliticos de cama fija tiene gran variedad de configuraciones, e.g..
adiabdticos. no adiabdticos, con enfriamiento o calentamiento a contra y co-corriente.

El uso de biorreactores tubulares de cama empacada (i.e.. enzimas o microorganismos in-
movilizados) para algunos sistemas biolégicos permiten mayor estabilidad térmica. uso de un
mayor volumen celular, mds eficiencia en la extraccién de productos y velocidades de flujo ma-
vores. Ejemplos de operaciones de procesos bioldgicos con reactores tubulares son: remocién de
contaminantes de efluentes industriales, produccién de antibiéticos y la produccién de etanol
(4].

El reactor tubular con reciclo ha despertado un gran interés teérico debido al posible surgi-
miento de inestabilidades debido a la retroalimentacion de calor y masa en el sistema. El reciclo
se usa generalmente en la practica industrial como medio de control de temperatura, inhibicién
de reacciones laterales indeseables, o uso eficiente de reactantes [5]. Cuando el retroalimentado
se proporciona por el calor producido en el sistema el reactor se denomina autotérmico. Entre
este tipo de reactores, el reactor de lazo circulante (CLR)! ha sido propuesto para la operacién
como un sistema periédico auténomo. Estudios a nivel planta piloto mostraron que el CLR
permite conversién total para reacciones débilmente exotérmicas y reacciones limitadas en el
equilibrio [6]. Una aplicacién inicial de este sistema es la combustién autotérmica de compuestos
organicos volatiles emitidos por plantas de polimeros. Un concepto similar se usa en el reactor
de flujo inverso, en el cual la direccién del flujo se revierte periédicamente, y a diferencia del
CLR, esté opera como un sistema periédico forzado [7].

El modelo dindmico de los reactores tubulares estd descrito por ecuaciones diferenciales
parciales (i.e., sistemas de pardmetros distribuidos) por lo general no-lineales. Para el caso
unidimensional las ecuaciones diferenciales parciales (PDE) se pueden clasificar como del tipo
parabdlica cuando el problema es de difusién-reaccién, o difusién-conveccién-reaccién. Para
el caso de conveccién-reaccién las PDE son hiperbélicas [8]. Es bien conocido que la mayoria

de los sistemas de ecuaciones diferenciales no-lineales no se pueden resolver analiticamente.

'A través del texto se usaran los acrénimos de acuerdo al idioma ingles debido a su aceptacién universal.
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Sin embargo, se puede obtener informacién til al analizar el comportamiento del sistema a la
respuesta a perturbaciones de las variables de estado (i.e.. andlisis de estabilidad).

La estabilidad y la sensibilidad de un reactor tubular es un tema bastante amplio y mucho
mds complicado que para el reactor continuo de tanque agitado [9]. La estabilidad de los re-
actores tubulares ha sido investigada desde principos de 1960 principalmente por Amundson y
colaboradores {10 — 14]. Amundson demostré la inestabilidad del estado intermedio en el caso
de tres estados estacionarios [14] para el reactor tubular adiabdtico, y un comportamiento mas
complejo para el caso no adiabatico [15]. Para el caso del reactor de flujo pistén (PFTR) se
puede demostrar que solamente son posibles perfiles estacionarios tinicos [17]. Un fenémeno aso-
ciado al PFTR es la sensibilidad paramétrica. La sensibilidad paramétrica indica una condicién
particular de la operacién del reactor, donde cualquier variacién pequeria en los parémetros de
entrada del reactor presenta grandes cambios en su comportamiento [16]. Por ejemplo, en un
PFTR pueden presentarse “puntos calientes” locales al ocurrir alguna fluctuacién paramétrica
pequefia [17]. El reactor tubular con dispersién axial presenta una rica variedad de comporta-
mientos dindmicos, incluyendo multiplicidad de estados estacionarios, ciclos lfmite, etc. {18].
En el caso del reactor tubular con reciclo debido a la existencia de retroalimentado térmico
y/o de masa surge la posibilidad de multiples estados estacionarios, inestabilidades, e incluso
comportamiento caético [19].

Dada la importancia del uso de reactores tubulares en la industria qufmica y debido a que la
existencia de sensibilidad paramétrica, multiples estados estacionarios, ciclos limite, etc., puede
conducir a una operacién no adecuada, incluso a la destruccién del reactor, se hace necesario
el desarrollo de esquemas de control para este tipo de reactores que permitan una operacién
eficiente y segura. En los siguientes capitulos, en particular en el Capitulo 3 se abordar4 el
modelamiento y la dindmica de los reactores tubulares con mayor detalle.

En la siguiente seccidn se presenta una breve revisién del desarrollo histérico del control de

procesos quimicos, posteriormente se discute el estado del arte del control de reactores tubulares.
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1.2 Antecedentes del control de procesos quimicos

El control de procesos en el dmbito industrial involucra el control de variables tales como tem-
peratura. presién, flujo, etc., como en los procesos continuos, que van desde procesamiento
de minerales vy de refinacién hasta procesamiento de alimentos y farmacéuticos. Desde una
perspectiva de planeacién y administracién, involucra maximizar beneficios de operacién. ga-
rantizar calidad de producto, incrementar seguridad, reducir el impacto al ambiente y mejorar
condiciones de operacién [20].

Los procesos quimicos presentan muchos problemas complicados, incluyendo comportamien-
to dindmico no lineal, interaccién multivariable entre variables manipuladas y controladas. va-
riables no medibles, perturbaciones frecuentes y no detectables, pardmetros que varian con el
tiempo e inciertos, restricciones sobre variables de estado y manipuladas [21].

El objetivo del diseno de un sistema de control es construir un controlador de forma que
el sistema a lazo cerrado cumpla con ciertas caracteristicas deseadas. El controlador (o ley de
control) describe el algoritmo que utiliza el procesador de control para generar las sefiales hacia
el actuador a partir de las mediciones del sensor y de las sefales de referencia que recibe. Los
controladores varian ampliamente en complejidad y efectividad. Los controladores simples inclu-
yen a los controladores proporcionales (P), proporcional-derivativo (PD), proporcional-integral
(PI), proporcional-integral-derivativo (PID), los cuales son los mds amplia y efectivamente usa-
dos en muchas industrias. Controladores mds sofisticados incluyen el regulador cuadratico lineal
(LQR), el controlador retroalimentado de estados estimados, y el controlador gaussiano cua-
drético lineal (LQG). Estos controladores sofisticados fueron usados inicialmer'lte en sistemas
aero-espaciales [22].

Los controladores se disentan por varios métodos. Los controladores simples P o PI tienen
solamente pocos pardmetros a especificar, y estos pardmetros pueden ser ajustados empirica-
mente. Durante 1930, investigadores de los laboratorios de la Bell Telephone en los Estados
Unidos desarrollaron la teoria de amplificadores retroalimentados, basados en asegurar estabi-
lidad y una respuesta apropiada para circuitos eléctricos. Los trabajos por Nyquist, Bode, y
otros, constituyen hasta ahora las bases de la mayoria de los disefios en el dominio de frecuencia.
Con reglas heuristicas se trata de sintetizar un controlador con el cual el sistema a lazo cerrado

permita un buen desemperio (23].
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A partir de 1950 con el avance de la teorfa de control se comenzaron a desarrollar técnicas
poderosas que permitian tratamiento multivariable, sistemas variantes en tiempo, asi como mu-
chos problemas no lineales [21]. Contribuciones por Richard Bellman (programacién dindmica)
v Rudolf Kalman (filtrado, control 6ptimo cuadratico lineal, y anlisis algebraico) en los Es-
tados Unidos. y por L. Pontryagin (control 6ptimo lineal) en la Unién Soviética, formaron la
base de la investigacién desde 1960 [22]. La mayorfa de los métodos mencionados se basaron
en resolver algunos problemas de control 6ptimos que pueden expresarse en la forma de una
ley retroalimentada y en el desarrollo de métodos de cémputo eficientes para resolverlos. Sin
embargo, esta teorfa tiene la desventaja de estar basada en consideraciones ideales (i.e., el mo-
delo del sistema a controlar se considera perfecto), ademds las limitaciones de hardware en esas
fechas limit6 la aplicacién a pocos problemas industriales.

Desde 1980 dos técnicas de control han despertado gran interés a la aplicacién de sistemas
industriales. La primera de ellas es el control predictivo que fue desarrollado en la industria
a mediados de los setentas. El control predicitivo estd muy relacionado al control 6ptimo
cuadrético lineal, con la ventaja de que el problema de control éptimo conduce a un problema
de optimizacién en tiempo real. El control predictivo es una metodologfa de control que trata
con dindmica compleja, interacciones y perturbaciones medibles y es de ficil comprensién al
operador de planta. Ademds, este método considera restricciones del proceso y de operacién.
Por otra parte, la teorfa del control robusto se desarrollé para tomar en cuenta la incertidumbre
del modelo y analizar el efecto sobre la estabilidad y desempefio del sistema de control. Esto
implica que el controlador deba ser diseiado de modo que las especificaciones de desemperio
a lazo cerrado se logren a pesar de condiciones de operacién variantes o diferencias entre la

planta/modelo? [22].

1.3 Estado del arte en el control de reactores tubulares

A diferencia del reactor continuo de tanque agitado (CSTR), la literatura reportada sobre con-
trol de reactores tubulares es pobre, sin embargo han existido esfuerzos notables por controlar

este tipo de sistemas con las técnicas de control més importantes.

!Por término planta se entiende al sistema fisico (real o tedrico) a controlar, en tanto que el modelo se refiere
al modelo matemadtico que representa a la planta.
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~Strangeland y Foss [24] realizaron uno de los primeros intentos en disefiar esquemas de
control para los reactores tubulares. Basados en un modelo de flujo tapén heterogéneo disefiaron
un control ante-alimentado para un reactor adiabdtico. El control se basé en las ecuaciones
linealizadas alrededor del estado estacionario deseado, obteniendo la funcién de transferencia
que relacionaba las desviaciones en composicién y temperatura con las condiciones de entrada
del reactor. Ademds, investigaron la inyeccién de una corriente de alimentacién secundaria y el
efecto de su temperatura para controlar el estado de salida del reactor.

Lynn et al. [25]. aplicaron el principio del méaximo de Pontryagin para formular un problema
de control 6ptimo a un reactor tubular con dispersién axial. Por este método se obtuvieron
perfiles de temperatura ptimos para el caso de una reaccién consecutiva en el reactor. El obje-
tivo fue maximizar el producto intermedio a la salida del reactor seleccionando la temperatura
como funcidn de la longitud del reactor.

Georgakis et al. {24 — 26], disefiaron un esquema de control modal para el caso de un
reactor tubular con dispersién axial enchaquetado donde ocurre una reaccién exotérmica simple
irreversible. El desarrollo del control consistié en disefiar la chaqueta de enfriamiento para
implementar la accién de control, discretizar las ecuaciones diferenciales parciales del modelo
a través de colocacién ortogonal, y disefiar el esquema de control basado en la descomposicién
modal del sistema. Ademds, por medio del observador de Luenberger reconstruyeron el perfil
de concentracién del reactor con mediciones de temperatura, para el caso de que la medicién de
la concentracién no era posible. El esquema de control se implementd para estabilizar el estado
inestable del reactor.

Sorensen [29] aplicé un filtro de Kalman y control 6ptimo a un reactor de cama empacada
adiabético a nivel planta piloto, en el cual se lleva a cabo una reaccién de hidrégeno y oxigeno
sobre un catalizador de platino soportado en alimina. Las PDE del modelo se reducen a un
conjunto de ecuaciones diferenciales ordinarias (ODE) por colocacién ortogonal. Por medio
del filtro de Kalman se obtiene un estimado de los estados del reactor. La implementacién
del control requirié de 11 mediciones de temperaturd, una medicién de concentracién y una
medicién de velocidad de flujo. El reactor se controlé al ajustar la temperatura de entrada.
la concentracién de entrada, y la velocidad de flujo. En otro trabajo de Sorensen et al. [30].

utilizaron el esquema de control desarrollado en [29] para realizar una comparacién entre la
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implementacién continua y discreta del control optimo y el filtrado de Kalman. Por otra parte.
Clenient et al. [31], consideran experimentalmente la implementacién discreta del trabajo de
Sorensen con perturbaciones estocasticas. Para estos dos ultimos trabajos, la implementacién
discreta no presento dificultad alguna, y para velocidades de muestreo lentas presenté mejores
resultados respecto a su version continua.

En (32] Silva et al, consideraron un reactor catalitico de laboratorio de dos camas en serie,
con flujo de reactante del primero al siguiente y con una corriente de apagado de hidrogeno
inyectada entre las dos camas. El objetivo fue controlar la concentracién del producto de salida,
la cual se reconstruye con mediciones de la temperatura de la cama. La accién de control se
realiza a través de los cambios en la velocidad de flujo y la temperatura de la corriente de
apagado. El desarrollo del esquema de control es via LQG con reduccién de las ecuaciones del
modelo por colocacién ortogonal y con un modelo del proceso incluyendo 11 pardmetros. La
reconstruccién de la concentracién mostré ser muy imprecisa para grandes perturbaciones. Wa-
llman et al., en [33] disefiaron un sistema de control multivariable para regular la concentracién
de producto de un reactor catalitico de cama fija. El sistema estd compuesto de un estimador
de la concentracién de producto y un controlador PI multivariable que ajusta la velocidad de
flujo v la temperatura de una corriente de apagado. El control por LQ se utiliza en esta ocasién
con una modificacién en la funcién objetivo para incluir la accién integral en el sistema de con-
trol, nuevamente se realiza una discretizacién por colocacién ortogonal. En este caso se utilizan
reconstructores de perturbaciones y de estados para implementar la ley de control resultante. A
principios de los 80 Foss et al. [34], reconsideran el reactor tubular y desarrollaron un sistema
de control multivariable de tres entradas para la regulacién de la concentracién del producto y
la temperatura de un reactor catalitico exotérmico de dos camas. Dos de las entradas son la
velocidad de flujo y la temperatura de.la corriente de apagado inyectada entre las dos camas,
la tercera entrada. es la temperatura de alimentacién. Un compensador dindmico en cascada se
disené a través del método de localizacién de caracteristicas, en este caso se consideré que la
concentracion es medible.

Cinar [35] considera un reactor tubular de cama empacada con el sistema trabajado en [29).
El problema de control se formula como un problema LQG. La accién de control se implementa

al regular una corriente secundaria en el reactor. A diferencia del trabajo de Sorensen {29}, de
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Silva {32]. de Wallman [33] y de Foss [34], en este caso la estimacién de los estados del reactor
solo requiere medicién en un punto

Mac Gregor et al. [36]. disefiaron dos tipos de controladores multivariables para un reactor
tubular de planta piloto donde se lleva a cabo una reaccién exotérmica de hidrogenélisis de
butano sobre nickel en un catalizador sol gel. Los dos disefios multivariables presentados son el
control LQ y el IMC. En este trabajo se utilizaron modelos empiricos entrada/salida simples.
El sistema se estabiliza primero usando la velocidad de flujo de butano para controlar el punto
caliente del reactor. La produccién de propano y la conversién de butano se controlan al
manipular el punto de ajuste o Set Point del punto caliente de temperatura y la velocidad de
flujo del hidrogeno.

A partir de la década actual, los esfuerzos para desarrollar esquemas de control para los re-
actores tubulares se enfocaron a técnicas de control no-lineales. Dochain et al. [37]. disefiaron
un esquema de control adaptivo para un reactor biolégico de cama empacada, basados sobre
la discretizacion espacial por colocacién ortogonal de las ecuaciones diferenciales parciales del
modelo. El objetivo fue controlar la concentracién de salida del substrato mediante manipula-
cién de la velocidad de flujo de substrato. La implementacién del control requirié la medicién
de la concentracién del componente controlado en cada punto de colocacién.

Por otra parte, Patwardhan et al. [38], aplicaron control predicitvo no-lineal a un reactor de
cama fija adiabatico, donde se lleva a cabo una reaccién irreversible y exotérmica. El objetivo
de control fue regular la composicién de gas del efluente via manipulaciones de la velocidad de
flujo de la corriente. Para el desarrollo del algoritmb de cohtrol se discretizaron las ecuaciones
del modelo por colocacién ortogonal sobre elementos finitos.

Hanczyc y Palazoglu [39] desarrollaron un esquema de control de modo deslizante (Sliding
mode control) para el caso de un reactor tubular no isotérmico. La idea principal del control
de modo deslizante es definir una superficie sobre la cual el sistema tiene un comportamiento
deseado. Para conducir las trayectorias del sistema a la superficie deslizante se proponen leyes de
control basadas en condiciones de estabilidad de Lyapunov. Debido a que el modelo del sistema
estd descrito por ecuaciones diferenciales:'parciales del tipo hiperbdlico, es posible utilizar el
método de caracteristicas para discretizar las ecuaciones y extender la teorfa del control de

modo deslizante para sistemas de pardmetros distribuidos. Para la implemetacién de la ley de
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control fueron necesarias 5 mediciones de temperatura a lo largo del reactor.

El trabajo de Christofides y Daoutidis [40]. sobre el uso de técnicas de control geométrico
para sistemas de pardmetros distribuidos fue extendido por Gundepudi et al. [41]. para desarro-
llar un esquema de control para un reactor tubular isotérmico con flujo pistén. El objetivo fue
controlar la concentracién de salida de producto mediante manipulaciones de la velocidad de
flujo. El controlador diseiado se realizé considerando que no existen perturbaciones y errores

de modelado en el sistema.

1.4 Definicién del problema

Los reactores quimicos, especialmente en los que ocurren reacciones exotérmicas répidas son
generalmente dificiles de controlar. Por ejemplo fluctuaciones amplias en temperaturas extremas
resultan de fluctuaciones relativamente pequefias en una o més variables de operacién [17].
Ademds, la operacién en regiones inestables puede resultar en un producto pobre, excursiones
de temperatura, deterioramiento rdpido del catalizador en reactores tubulares empacados y
desgastamiento de los tubos del reactor [42]. El reconocimiento de las circunstancias que pueden
causar tales inestabilidades y el saber cémo prevenirlas es un aspecto importante del diseio de
esquemas de control que permitan una operacién segura y eficiente de estos reactores.

En la mayoria de los esquemas de control propuestos para los reactores tubulares, las técni-
cas de disefio se han basado en discretizacién por colocacién ortogonal [24 — 32,35, 36] lo cual
tiene la desventaja que en algunos casos implica tener mediciones en los puntos de colocacién
para fines de control. En otros casos el diserio del controlador involucra seleccionar la coloca-
cién éptima de los sensores, y la mejor localizacién de actuadores [43]. Por otra parte, algunos
esquemas de control se basan en sistemas de pardmetros distribuidos no lineales que estédn des-
critos por ecuaciones diferenciales hiperbélicas de primer orden [39], de forma que la extensién
a reactores tubulares descritos con otro tipo de ecuaciones no es directa.

En general, los esquemas de control basados en algoritmos a lazo abierto [24], [25], tienen
la desventaja que los errores de modelado y las perturbaciones causan que el proceso se desvie
de la trayectoria 6ptima, conduciendo a un desempeno pobre. Ademds, para los controladores

formulados con base en la minimizacién de una funcién objetivo existe la desventaja que los
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problemas de optimizacién pueden ser no-convexos, entonces el controlador resultante puede
ser subéptimo (no se garantiza convergencia a un éptimo global).

En la préctica. cualquier modelo es una copia inexacta de la realidad. Los modelos de pro-
cesos quimicos incorporan una gran cantidad de diferentes pardmetros, algunos de los cuales
pueden ser considerados como inciertos. Las incertidumbres pueden ser pardmetros del modelo
independientes del tiempo, condiciones iniciales, o entradas variantes en tiempo. Para conside-
rar la incertidumbre del modelo. se ha supuesto en algunos casos que la incertidumbre puede
representarse como ruido aditivo. Este tipo de incertidumbre fue de interés particular para el
desarrollo de control 6ptimo del tipo LQG {33}, [35], [36], filtros de Kalman, y propagacién de
ruido blanco en sistemas lineales. Sin embargo, el modelo de ruido aditivo es completamen-
te inadecuado para capturar la incertidumbre que surge de variaciones en las propiedades del
material de los sistemas fisicos [44].

Por otra parte los esquemas de control con técnicas adaptivas [37] tienen la desventaja de
que los algoritmos propuestos son altamente no-lineales y dependen del mimero de pardmetros
desconocidos o inciertos [45], y para algunos casos el tiempo de cémputo necesario para tales
algoritmos puede ser elevado. Los métodos geométricos [21], ademds tienen la desventaja del
uso de un lenguaje abstracto de geometrfa diferencial, haciendo poco legibles los resultados para
los ingenieros de control. En general, los controladores basados en modelo no-lineal [36 — 37]
se diseian para cumplir un desempeno deseado y para garantizar estabilidad sobre un rango de
operacién mayor. Sin embargo, existe la desventaja que solamente pocas técnicas de disefio de
controladores no-lineales permiten lograr un b'uen desempeno y ademds asegurar estabilidad.
Otra severa desventaja de las estrategias de control no-lineal existentes es el gran esfuerzo
usualmente requerido para disenar estos controladores y el apreciable tiempo de cémputo en
linea necesario para calcular la accién de control a ser aplicada.

Como se ha mencionado anteriormente, las incertidumbres del modelo conducen a diferencias
entre la planta ffsica real a controlar y el modelo que se usa para representar su comportamiento.
El control robusto incluye esta diferencia planta/modelo definiendo un conjunto de plantas de
las cuales el proceso verdadero es un elemento. Este conjunto estd definido por una descripcién
de incertidumbres. Asf, los controladores se disefian para ser robustos a la incertidumbre, esto

es, para lograr un nivel deseado de desemperio para cualquier planta en el conjunto.
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Basicamente, el problema se puede definir como sigue: a pesar de que se han propuesto e
implementado estrategias de control para los reactores tubulares, existe la necesidad de contar
con estrategias de control robusto para el caso de reactores tubulares que permitan un buen
desemperio a lazo cerrado a pesar de incertidumbres en el modelo y de los parametros (i.e..
errores de modelado). La dificultad asociada con los esquemas de control propuestos radica
en la necesidad de demasiada informacién de pardmetros y de mediciones, de las diferencias
planta/modelo debida a incertidumbres generalmente despreciada en los controladores que se

han propuesto y de los complicados algoritmos que resultan en otros casos.

1.5 Objetivos

El objetivo general de este trabajo es proponer estrategias de control robusto para el caso de
reactores tubulares que permitan un diserio simple de los controladores y la capacidad para
lograr un desemperio satisfactorio.

Los objetivos particulares son:

1. Estudiar la dindmica de los reactores tubulares. Una buena comprensién de los fenémenos
fisicos y quimicos que se llevan a cabo en los reactores tubulares en los procesos industiales

es un pardmetro importante para el diseno de esquemas de control simples y efectivos.

2. Desarrollar modelos entrada/salida con el fin de usarlos para el diserio de controladores.
Esta forma es muy conveniente debido a que representa directamente la causa - efecto de

un proceso.

3. Caracterizar las incertidumbres asociadas a tales modelos. Cualquier modelo (lineal o no
lineal) es una representacién simplificada del proceso. Invariablemente, existen retrasos
de transporte adicionales, efectos de mezclado, pérdidas de calor, y otras no linealidades

que no son capturadas en el modelo.

4. Desarrollar esquemas de control robusto para el caso de reactores tubulares. Es importante
desarrollar métodos de disefio y anélisis de controladores que aseguren buen desempeno

a lazo cerrado a pesar de incertidumbre y errores de modelado.
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1.6 Estructura de la tesis

Este trabajo se divide en seis capitulos v tres apéndices:

En el Capitulo 2 se proporciona el marco tedrico, herramientas de control, definiciones v
terminologia de los conceptos a utilizar en el desarrollo de los esquemas de control robusto.
Ademds. se presentan aspectos generales del modelamiento matemdtico y conceptos bdsicos de
estabilidad de sistemas lineales y no lineales.

En el Capitulo 3 se presenta el modelamiento matemdtico y el comportamiento dindmico
general de los reactores tubulares. En particular se estudia el modelamiento y la dindmica de
tres tipos de reactores tubulares. Un reactor bioldgico, el reactor tubular con dispersién axial
y el reactor tubular con reciclo. A nivel industrial este tipo de reactores cubren alrededor de
un 90% de los reactores tubulares en operacién en las industrias del primer mundo [3].

En el Capitulo 4 se desarrollan esquemas de control robusto para el caso de los tres ti-
pos de reactores tubulares. Ademads, se muestra la equivalencia de los controladores robustos
propuestos con los controladores cldsicos PI y PID.

En el Capitulo 5 los esquemas de control robustos para el caso del reactor biolégico y el
reactor tubular con dispersién axial se implementan a través de simulaciones numéricas.

Finalmente, en el Capitulo 6 se discuten las conclusiones del trabajo.

Al final de cada capitulo se presenta una seccién de notas y referencias para la gente inte-
resada en la ampliacién de cada tema en particular. En la seccién de apéndices se incluye una
discusién de los métodos numéricos para el reactor tubular.

La presentacién del presente trabajo estd planeada de tal forma que sea til para los estu-
diantes recién graduados en carreras de ingenierfa (en especial de ingenierfa quimica), de primer
ano de estudios de posgrado y de ingenieros de procesos interesados en el comportamiento di-

ndmico y control de los reactores tubulares.



Capitulo 2

Marco Tedrico

A theory is just a model of the universe, or a restricted part of it, and a set of rules that
relate quantities in the model to observations that we make. It exists only in our minds and
does not have any other reality (whatever that might mean). A theory is a good theory if it
satisfies two requirements: it must accurately describe a large class of observations on the
basis of the model that contains only a few arbitrary elements, and it must make definite

predictions about the results of future observations.
Stephen Hawking (1988)

El objetivo de este capitulo es presentar algunos conceptos tedricos de sistemas y de control
tales como: desemperio, observabilidad y robustez. Se discuten ademés aspectos generales del
modelamiento matemdtico y se presentan algunas nociones de estabilidad de sistemas lineales

y no-lineales.

2.1 Diseno de sistemas de control

La meta de la ingenierfa de control es modificar el desempeiio de un sistema por la adicién de
sensores, procesadores de control y actuadores. Los sensores miden sefiales en el sistema, los
actuadores se usan para manipular alguna variable de entrada que afecte la variable controlada.
y la funcién del controlador es: dada una medicién y una especificacién del valor deseado.

calcular una senial de salida del controlador adecuada que logre que el desempefio deseado del
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sistema se cumpla. En general, el procedimiento para el disefio de un sistema de control puede

enunciarse en 5 pasos:
1. Seleccionar los actuadores y sensores, y especificar el comportamiento deseado.
2. Modelar el comportamiento del proceso real por un conjunto de ecuaciones diferenciales.
3. Diseriar una ley de control para el sistema.
4. Analizar y simular el esquema de control resultante.

5. Implementar el esquema de control.

2.1.1 Configuracién de control

La configuracion de control es la seleccién y colocacién de los actuadores y sensores sobre el

sistema a ser controlado.

Seleccién de actuadores y colocacién El ingeniero de control debe decidir el tipo y la
colocacién de los actuadores. En sistemas industriales, por ejemplo, el ingeniero debe decidir
dénde colocar los actuadores tales como bombas, calentadores, y valvulas, asi como las carac-
terfsticas de los mismos, incluyendo potencia, velocidad de respuesta, precisién de respuesta y

costos.

Seleccién de sensores y colocacién El ingeniero de control debe decidir cudles sefiales en
el sistema serdn medidas o sensadas, y con qué sensor. En un proceso industrial, por ejemplo
el ingeniero de control debe decidir cudles son las variables criticas (temperatur.as, velocidades
de flujo, presiones, y concentraciones) a medir. Ademds de elegir el tipo de transductor y el

hardware para la adquisicién de datos, etc.

2.1.2 Metas del disenio del controlador

Bdsicamente ésta es: dado un modelo para una planta quimica industrial y ciertas especifica-
ciones de desemperio, desarrollar un sistema de control que garantice un desempefio dindmico
satisfactorio y estable en presencia de todas las perturbaciones del proceso e incertidumbres del

modelamiento. Esta importante cualidad del sistema de control se llama robustez.
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Especificaciones de desempeiio Las especificaciones de desempefio describen cémo debe

comportarse el sistema a lazo cerrado. por ejemplo:

e Buena regulacién a pesar de perturbaciones. Las perturbaciones o ruidos que actuan
sobre el sistema deben tener poco efecto sobre alguna variable critica en el sistema. La
capacidad de un sistema de control para atenuar los efectos de perturbaciones sobre alguna

variable del sistema se denomina regulacion.

¢ Respuesta deseada a senales de referencia. Algunas variables en el sistema deben de

responder en forma particular a seriales de referencia.

Especificaciones de Robustez La robustez cuantifica el efecto de las incertidumbres del
modelamiento sobre las propiedades de un sistema a lazo cerrado tales como su estabilidad y
desempertio. Debido a que siempre existe una diferencia entre el modelo y la planta verdadera, la
robustez debe ser una parte integral del disefio de un sistema de control. Tales perturbaciones
del sistema a ser controladas incluyen: (1) Las caracteristicas del sistema a ser controlado
pueden cambiar. (2) El sistema a ser controlado puede haber sido modelado o identificado
imprecisamente, posiblemente intencionalmente. Por ejemplo, ciertos modos estructurales o
no-linealidades pueden ser ignorados. (3) Fallas ordinarias, tales como fallas en los actuadores
y sensores.

Por otra parte, el sistema de control puede sufrir problemas potenciales durante operacién
anormal o en puntos de operacién que no son los mismos a los de disefio. Por ejemplo, las ganan-
cias del proceso y las constantes de tiempo pueden cambiar drésticamente haciendo necesario
el re-sintonizado del controlador.

Las especificaciones de robustez pueden tomar varias formas, por lo general estd dada por
margenes garantizados. Es decir, el sistema de control debe tener la capacidad para lograr

alguna especificacién de desemperio a pesar de algun conjunto de perturbaciones.

Especificaciones de la ley de control Ademass de la meta y de las especificaciones men-
cionadas en los parrafos anteriores, existen muchas restricciones sobre la ley de control misma.

Estas especificaciones de la ley de control se relacionan generalmente con la implementacién del
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controlador. (.e.. el controlador tiene una forma especifica (p.ej. PID). y/o el controlador es

lineal e invariante en tiempo (LTT)).

2.1.3 El algoritmo PID

Existen muchos controladores diferentes, pero el controlador retroalimentado mds ampliamente
usado utiliza un algoritmo proporcional integral y derivativo (PID). Existen muchas variaciones,

pero la definicién del algoritmo PID es:

m(t) = Kpe(t) + K; /Ot e(t)dt + Ky [de(t)/dt] (2.1)

donde e(t) = (yref — y(t)) _

El término Kpe(t) proporciona una accién de control proporcional al error. El término
integral ajusta la salida del controlador en forma continua hasta que el error llega a cero.
El término derivativo proporciona un tipo de prediccién que permite al controlador anticipar
errores futuros.

Al aplicar la transformada de Laplace de la ecuacién (2.1), ésta toma la forma:

—_
~
(V)

~—

m(s) = [K,, + —I:— + de] e(s)

El término entre corchetes se denomina la funcién de transferencia y la salida se calcula
siempre como el producto de la funcién de transferencia por la entrada. Una tarea del ingenie-
ro de control es definir la forma del controlador (p.ej. PID) y elegir valores apropiados para
las constantes del controlador. Mediante un andlisis de estabilidad para sistemas ton contro-
ladores PID se puede mostrar que un controlador pobremente definido puede resultar en un
sistema inestable. La naturaleza no intuitiva de la ecuacién (2.1), y los problemas asociados
con la eleccién adecuada de las constantes del controlador son las principales desventajas del
algoritmo PID. La ventaja obvia del controlador PID es su simplicidad. Entonces, existe una
necesidad para disefiar mejores técnicas y estrategias de control que reduzcan la necesidad de

una experiencia extensiva y de iteraciones de prueba y error.
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Reset Windup El modo integral de los controladores PI o PID se usa para eliminar la des-
viacién en estado estacionario para perturbaciones tipo escalén, y ademds. como ha indicado
Alvarez-Ramirez et al. [47], sirve como un estimador de perturbaciones. Para un sistema que
logra la saturacién y cuenta con un sistema de control con accién integral. si la entrada de
control del sistema excede el nivel de saturacion debido al cambio repentino en una entrada de
referencia o una perturbacién, entonces el retroalimentado se interrumpe y el sistema se com-
porta como un sistema a lazo abierto. Entonces, debido a la accién integral, el sistema conduce
a efectos laterales no deseables tales como grandes sobredisparos y tiempos de asentamiento,
o incluso puede conducir a inestabilidades [48]. El término general para este fenémeno es el
reset windup, y la estructura que previene tal comportamiento indeseable se denomina configu-
racién de anti-reset windup (ARW). Algunas configuraciones de ARW son usar retroalimentado
externo, desconectar la accién integral cuando la saturacién estd presente, entre otras, que no

afectan el desemperfio del algoritmo PI/PID en condiciones normales.

2.1.4 Implementacién del controlador

El algoritmo que procesa la sefial especificada por el controlador se implementa sobre procesa-
dores de control. Los procesadores de control disponibles comercialmente estdn generalmente

restringidos a control l6gico y a tipos especificos de leyes de control tales como la PID.

Sintonizado, validacién, y prueba de los sistemas de control

Existe una gran variedad de métodos de sintonizado para los controladores retroalimentados.
Probablemente un 80 por ciento de los lazos de control se sintonizan experimentalmente (23].
La prueba a los sistemas de control puede implicar: (1) Simulaciones por computadora con
un modelo matemético detallado. (2) Simulacién en tiempo real del sistema con el procesador
del control operando (hardware en el lazo). (3) Simulacién en tiempo real del procesador de

control conectado al sistema a ser controlado. (4) Pruebas de campo del sistema de control.
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2.1.5 Problemas en el control de procesos: perturbaciones, no-linealidades,

muestreo y ruido de medicidén.
Perturbaciones

El rechazo de perturbaciones es un aspecto importante de cualquier sistema de control. y en
muchos casos el mds importante. La caracterizacién tipica de las pérturbaciones es: perturba-
ciones de carga. errores de medicién, y variaciones en los pardmetros. Las perturbaciones de
mayor influencia para propdsitos de determinacién de la velocidad de muestreo, son las de alta
frecuencia. Es decir, aquellas perturbaciones que son rapidas comparadas con la velocidad de

muestreo y la planta.

Perturbaciones de carga Las perturbaciones de carga en el control de procesos pueden
deberse a variaciones de la calidad en un flujo de alimentacién o a variaciones en la demanda de
flujo. En sistemas térmicos las perturbaciones de carga pueden ser variaciones en la temperatura

del ambiente. Las perturbaciones de carga por lo general varian lentamente.

Errores de medicién Los errores de medicién entran en los sensores. Estos pueden ser
errores en estado estacionario debido a errores en la calibracién del sensor o pueden ser dindmicos
debido a la dindmica del sensor. Por ejemplo, los termopares pueden tener una constante de
tiempo de 10 a 30 segundos. Ademads, puede existir una interaccién complicada entre los sensores

y el proceso.

Variaciones en los pardmetros El ruido de medicién y las perturbaciones en la teoria lineal
se consideran que aparecen aditivamente. Sin embargo, los sistemas reales son no lineales. Esto
implica que las perturbaciones entran en forma m&s complicada. El proceso de linealizacién
del modelo no lineal puede conducir a perturbaciones que aparecen como variaciones en los

pardmetros del modelo lineal.

No-linealidades en los sistemas de centrol

Las no-linealidades se pueden presentar en cualquier parte de un sistema de control conducien-

do a un sistema de control no-lineal. Las no-linealidades pueden clasificarse en continuas y

31



e

dizcontinuas. Las no linealidades discontinuas también se conocen como “duras” debido a que
no pueden aproximarse localmente por funciones lineales. Algunas no-linealidades comunes en

los sistemas de control se discuten a continuacisn.

Saturacién Cuando se incrementa la entrada a un instrumento fisico se presenta el siguiente
fendmeno: Si la entrada es pequefia. conduce a un incremento por lo general proporcional
a la salida, cuando la entrada logra un cierto nivel. un incremento adicional no produce un
incremento en la salida. Esto es, la salida permanece en un valor méximo. En tanto que un
decremento en la entrada conduce a un valor minimo. Cuando esto pasa se dice que ocurre
una saturacion. Una no-linealidad de saturacién es por lo general provocada por los limites.
las propiedades del material. y el poder disponible de algtin componente. La mayorfa de los

actuadores despliegan caracteristicas de saturacién.

Zonas muertas En la mayoria de instrumentos fisicos, la salida es cero hasta que la magnitud
de la entrada excede cierto valor. Tal relacién entrada-salida se denomina una zona muerta. La
zona muerta puede conducir a ciclos limites o a la inestabilidad del sistema debido a la ausencia

de respuesta en esta zona.

Muestreo y ruido de medicién

Efecto del muestreo de datos En sistemas de control que usan las computadoras digitales
como procesadores de control, las seniales se muestréan a intervalos regulares, los cuales pueden
diferir para seriales diferentes. En algunos casos estos intervalos son suficientemente cortos que
las senales muestradas son buenas aproximaciones de las sefiales continuas, pero en muchos
casos los efectos de este muestreo deben ser considerados en el disefio del sistema de control.
Generalmente, el desemperfio de un controlador digital se mejora con el incremento en la velo-
cidad de muestreo, pero el costo puede aumentar con un muestreo mds veloz. Un decremento
en la velocidad de muestreo implica mds tiempo disponible para los célculos de control, por lo
tanto son posibles computadoras mas pequerias para una funcién de control dada, o bien mads

capacidad de control estd disponible para la computadora.
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Efecto del ruido de medicién La presencia de ruido conduce a un problema de control
tds dificil. pero es una caracteristica inherente en las aplicaciones de procesos. En algunas
aplicaciones el ruido es insignificante o puede removerse por filtros simples. Sin embargo. en

nuichas aplicaciones debe tratarse directamente.

2.2 Definiciones y terminologia: Sistemas lineales y no lineales

La representacidn de sistemas puede clasificarse en numerosas categorias de acuerdo a su estruc-
tura matemadtica y su realizabilidad fisica. Por ejemplo, los sistemas pueden estar distribuidos y
ser representados comunmente por ecuaciones diferenciales parciales, o agrupados v representar-
se por ecuaciones diferenciales ordinarias. Pueden ser estocdsticos (aleatorios) o deterministicos.
lineales o no lineales, discretos o continuos, auténomos o no auténomos. Los sistemas fisicos
usualmente se suponen que son causales en respuesta y, ademas no pueden diverger al infinito
en tiempo finito (escape en tiempo finito). es decir. deben tener energia finita. Cuando un sis-
temna se describe causalmente, su comportamiento futuro se determina por su pasado, el pasado
se resume usualmente en el estado. Para un sistera deterministico todo su comportamiento
futuro puede predecirse en este sentido, siempre considerando la restriccién que el caos puede
imponer sobre la utilidad de la prediccién. Para sistemas estocdsticos el comportamiento futuro
total no puede ser predicho, pero las propiedades promedio usualmente si pueden hacerlo.

Un sistema dindmico no lineal puede representarse por un conjunto de ecuaciones de la

forma -

x= f(x.t) (2.3)

donde f es una funcién vectorial no Jineal nxl, y x es un vector de estados nxl. Un valor
- particular del vector de estados se denomina un punto debido a que corresponde a un punto
en el espacio-estado. El nimero de estados n se denomina el orden del sistema. Una solucién
x(t) de la ecuacién (2.3) usualmente corresponde’a una curva en el espacio-estado conforme
t va desde cero a infinito. Esta curva se refiere generalmente como trayectoria del estado o
trayectoria del sistema.

. [ J
Para un sistema con control, la dindmica de la planta es x= f(x, u,t), con la ley de control
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. . . [ 4
u = g(x.t). entonces la dindmica a lazo cerrado es x= f(x. g(x.t).t). la cual se puede re-escribir
como (2.3). Un caso especial de los sistemas no lineales son los sisten: «s lineales. los cuales son

® .
de la forma x= A(t)x. donde A(t) es una matriz nxn. Todos los disefios de la teoria de control

pueden representarse en la forma

e
I

= f(x,ut),

y = f(x,ut) (2.4)
donde x = x(t) es un vector de variables de estado. y un vector de observaciones y u un vector
de variables de control. El control retroalimentado busca una funcién u = h(y) que logre ciertas
metas: la teoria de control éptimo se ocupa de encontrar el control u que maximice o minimice
alguna funcionalidad de la trayectoria o una funcién del estado final.

Sistemas auténomos y no-auténomos

Los sistemas lineales se clasifican como variantes o invariantes en tiempo, dependiendo si la

matriz A varfa con el tiempo o no.

Definition 1 El sistema no lineal (2.3), se dice que es autonomo si y sélo si f no depende

erplicitamente del tiempo. i.e., si la ecuacion de estado del sistema puede ser escrita como

de otra manera. el sistema es [lamado no autdnomo.

Los sistemas invariantes en tiempo (LTI) también se les llama auténomos y a los sistemas

variantes en tiempo (LTV) como no-auténomos.

Puntos de esquilibrio '

Definition 2 Un estado x* es un estado de equilibrio (o punto de equilibrio) del sistema si una

vez que x(t) es igual a X*, éste permanece igual a X* para todo tiempo futuro.
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2.2.1 Sistemas lineales

Un sistema dindmico lineal puede ser descrito por las ecuaciones diferenciales:

I= Az + Bu (2.6)
y=Cxr+ Du (2.7)
z(t,) = 1o (2.3)

donde:

x(t) € X" es el estado del sistema

u(t) € R™ es la entrada del sistema

y(t) € RP es la salida del sistema

x(t,) es la condicién inicial.
A.B.C. y D son matrices con coeficientes constantes reales. Cuando m = 1 (entrada simple)
v p = 1 (salida simple) el sistema se denomina simple entrada-simple salida (SISO). de otra
forma es llamado un sistema multiple entrada-muiltiple salida (MIMO).

En notacién compacta el sistema dado por (2.6), (2.7). v (2.8) se puede escribir como:

I A B z

= (2.9)
Y C D u

v al tomar la transformada de Laplace de las ecuaciones (2.6), y (2.7) con condicidn inicial cero

(x(0) = 0) se puede obtener:

.’Z_,%) =C(sI-A)'B+D (2.101

asi, la funcidn de transferencia esta dada por:

G(s)=C(sI - A 'B+D (2.11)
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Orden relativo de sistemas lineales

Considere la transformada de Laplace del sistema lineal.

Cadj(sl = A)B_ bins™ + by 8™ + .+ bys + b,
det(sI —A) 7 aps® +an_1s" '+ ... +ay5 + ao

C(s[ - 4)"'B =

(2.12)

De la expresion (2.12). el orden del denominador det(s/ — A) es siempre n. pero el orden del
numerador Cadj(s/ — A)B puede ser cualquier valor entre cero y n — 1. El orden relativo del
sistema es la diferencia entre el orden del denominador det(sl — 4), v el orden del numerador

det(sf — A).

Ceros y polos de sistemas lineales

Los ceros de un sistema lineal (2.6), son las raices del polinomio del numerador de la funcién
de transferencia, i.e., las raices de Cadj(s] — A)B. En tanto que los polos del sistema lineal
son las raices del polinomio del denominador de la funcién de transferencia, i.e., las raices de
det(s/ —.4). Un anélisis en el dominio del tiempo para un sistema fisico (.e., un sistema causal)
conduce a la conclusién importante que los ceros de la funcién de transferencia no tienen efecto
sobre la estabilidad del sistema. Por otra parte, si los polos del sistema permanecen en el

semiplano izquierdo complejo el sistema es estable.

Retroalimentado de estado estdtico

Considere el sistema dado por (2.6) y (2.7} v la condicién inicial (2.8) sujeto a la lev de control

retroalimentado

w=Av - kz (2.13)

donde v es una entrada externa escalar, A es una ganancia escalar para la pre-compensacién de
entrada externa, y k es un n renglén de ganacias retroalimentadas. Sin perder generalidad con

D igual a cero, el sistema a lazo cerrado. resultante estd dado por

z= (A — Bk)z + (AB)v (2.14)
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y=Cr (:
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—

El retroalimentado estético tiene las siguientes propiedades

1. Preserva la linealidad del sistema.
2. Preserva el orden relativo del sistema.
3. Preserva los ceros del sistema.

4. Modifica los polos del sistema.

Controlabilidad

Definition 3 El sistema dindmico descrito por las ecuaciones (2.6). y (2.8) o el par (4, B) se
dice que es controlable si. para cualquier estado inicial z(0) = z,. t; > 0 y el estado final zy,
existe una entrada u(-) tal que la solucion de la ecuacién (2.6) satisface x(t)) = r,. De otra

forma. el sistema o el par (A.B) se dice que es no controlable.

Observabilidad

Definition 4 El sistema dindmico descrito por las ecuaciones (2.6), (2.7). y (2.8) o por el par
(C.A) se dice que es observable si. para cualquier t; > 0, el estado inicial z{o) = z, puede ser
determinado desde la historia de tiempo de la entrada u(t) y la salida y(t) en el intervalo de

{0.t,]. De otra forma, el sistema, o (C,A). se dice que es no observable.

Estabilidad

Definition 5 Un sistema dindmico no forzado I= Az se dice que es estable si todos los ei-
genvalores de A estdn en el semiplano izquierdo complejo abierto; esto es, ReA(A) < 0. Una

matriz A con tal propiedad se dice que es estable o Hurwitz.

Definition 6 El sistema dindmico de ecuaciones (2.6), o el par (A, B) se dice que es estabili-
zable si existe un retroalimentado de estado u = Fz tal que el sistema sea estable (i.e., A+ BF

es estable).
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Definition 7 El sistema (2.6). o el par (C. 4). es detectable si 4 ~ LC es estable pura algin

L. donde L es una matriz.

Definition 8 Sea A un eigenvalor de A o. equivalentemente. un modo del sistema. Entonces el
modo X se dice que es controlable (observable) si tTB # 0 (Cx #0) para todos los eigenvectores
tzquierdos {derechos) de A asociados con A: esto es. x7 4 = \r (Ar =Xr) yO#xr<= T De

~

otra forma. el modo se dice que es no controlable (no observable).

La controlabilidad y observabilidad de un sistema puede verificarse a través de algunos cri-
terios geométricos o algebraicos. La estabilidad dada por la definicién 8 se denomina estabilidad

por retroalimentado de estado.

2.2.2 Estimacién y Observadores

La estimacidn de estados y pardmetros son muy importantes en el control de procesos. Cuando
todos los estados del proceso requeridos por el controlador no es posible medirlos o existen
perturbaciones no medibles aleatorias sustanciales o ruido de medicién en el proceso, surge la
necesidad de usar estimadores de estados. A pesar que existen numerosas formas para construir
estimadores de estados. las propuestas mds comunes involucran estimadores estocdsticos tales
como los filtros de Kalman y el filtro extendido de Kalman o estimadores deterministicos tales
como los denominados observadores.

Un observador es un sistema dindmico con, entrada (u,y) y salida (denotada por ). que
estima asintéticamente al estado r. esto es, T —r — 0 conforme ¢t — co para todos los estados

iniciales v para cada entrada.

Theorem 9 Un observador existe si y solo si (C,A) es detectable. Ademds. si (C,A) es de-

tectable, entonces un observador de Luenberger de orden completo estd dado por

3= Aq + Bu+ L(Cq + Du - y) (2.16)
T=q (2.17)
donde L es cualquier matriz tal que A + LC sea estable.
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Observadores de orden reducido

El observador de ordeﬁ completo tiene n estados. doude n es el orden de la realizacién cnyos
estacdos son observados. Luenberger indicé que el orden del observador puede'ser menor al
observador de orden completo debido a que la salida observada proporciona una relacidn lineal
y(t) = Cu(t) entre las variables de estado. Por lo tanto es suficiente observar n — 1 de los

estados v calcular el estado final de ésta relacién lineal.

2.2.3 Sistemas no lineales: Método de estabilidad de Lyapunov

Dado un sistema de control, la primera y mds importante cuestién acerca de sus propiedades
es su estabilidad. Cualitativamente. un sistema se describe como estable si iniciando el sistema
en algun lugar cercano al punto de operacién deseado implicz; que permanecerd alrededor del
punto en todo instante.

La propuesta mds util para estudiar la estabilidad de un sistema de control no lineal se
debe al trabajo de Lyapunov. El trabajo de Lyapunov incluye dos métodos para el andlisis de
estabilidad. El método de linealizacién conduce a conclusiones acerca de las propiedades de
estabilidad local, de la aproximacién lineal de un sistema no lineal, alrededor de un punto de
equilibrio. El método directo no se restringe a un movimiento local, y determina las propiedades
de estabilidad de un sistema no lineal construyendo funciones escalares “tipo-energéticas” para
el sistema y examinado la variacién del tiempo de la funcién. Para presentar las nociones de

estabilidad en esta seccidn se considera un sistema no lineal.

Conceptos de estabilidad

Sea Bpg la regién esférica definida por ||x{| < R en el espacio-estado, y Sy la esfera misma.

definida por ||x|| = R.

Estabilidad e Inestabilidad

Definition 10 El estado de equilibrio x =0 se dice que es estable si, para cualquier R > 0.
eriste un r > 0. tal que si ||x(0)]| < r, entonces ||x(t)|| < R para todo t > 0. De otra forma el

punto de equilibrio es inestable.
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Estabilidad asintética y estabilidad exponencial
Definition 11 U'n punto de equilibrio O es asintiticamente estable si éste es estable. y st ude-

mds existe algin r >0 tal que |x(0)|| < r implica que x(t) — 0 conforme t — ~o.

Un punto de equilibrio el cual es estable pero no asintéticamente estable se denomina mar-

ginalmente estable.

Definition 12 El punto de equilibrio O es erponencialmente estable si eristen dos nimeros

estrictamente positivos o y A tales que
vt >0, |Ix(&)l < allx(0)| exp(—At) (2.13)
en alguna bola B, alrededor del origen.

Estabilidad local y global

Definition 13 Si la estabilidad asintdtica (o ezponencial) se mantiene para todos los estados
tniciales. el punto de equilibrio se dice que es estable asintéticamente (o erponencialmente)

globamente. Esto se denomina estabilidad globalmente asintdtica (o exponencial).

Linealizacién y estabilidad local

El método de linealizacion de Lyapunov se ocupa de la estabilidad local de un sistema no-
lineal. El meétodo de linealizacién de Lyapunov sirve como justificacién al uso de técnicas de
control lineales en la préctica, i.e., muestra que el disenio estable por control lineal garantiza la

estabilidad del sistema fisico original localmente.
‘Theorem 14 (Método de linealizacion de Lyapunov).

o Si el sistema linealizado es estrictamente estable (i.e., si todos los eigenvalores de A
estdn estrictamente en el semiplano izquierdo complejo), entonces el punto de equilibrio

es asintdticamente estable (para el sistema no lineal).

40




e Si el sistema lineulizado es inestable (i.e.. si al menos un eigenvalor de A esti estric-
tamente en el semiplano complejo derecho). entonces el punto de equilibrio es inestable

(pura el sistema no-lineal).

e Si el sistema linealizado es marginalmente estable (i.e.. todos los eigenvalores de A estdn
en el semuplano complejo izquierdo. pero al menos uno de ellos estd sobre el eje ju).
entonces no se puede concluir nada para la aprozimacion lineal (el punto de equilibrio

puede ser estable. asintdticamente estable. o inestable para el sistema no-lineal).

Método directo de Lyapunov

El método directo de Lyapunov es probablemente la técnica mds ampliamente usada en el
andlisis de estabilidad de sistemas dindmicos no-lineales. La filosofia bdsica del método directo
de Lyapunov es la extensién matemdtica de una observacién fisica fundamental: si la energfa
total de un sistema mecénico (o eléctrico) se disipa continuamente, entonces el sistema, ya sea
lineal o no lineal, debe establecerse finalmente en un punto de equilibrio. Asi, podemos concluir
la estabilidad de un sistema examinado la variacién de una funcién escalar simple. Algunas

relaciones entre la energfa mecénica y los conceptos de estabilidad son:

1. . *
e Energia cero corresponde a un punto de equilibrio (x*, x= 0)
e Estabilidad asintética implica la convergencia de energia mecdnica a cero

e La inestabilidad estd relacionada al crecimiento de la energfa mecdnica

Funciones Lyapunov y funciones positivas definidas

Definition 15 Una funcidn escalar continua V(x) se dice que es positiva definida localmente
st V(0) = 0 y, para alguna bola Bg,, x #0 = V(x) > 0. Si V(0) = 0 y la propiedad anterior
se mantiene sobre el estado-espacio completo, entonces V(x) se dice que es positiva definida

globalmente.

Definition 18 Si, en una bola Bpg,, la funcién V(x) es positiva definida y tiene derivadas

parciales continuas, y si estas derivadas respecto al tiempo a lo largo de cualquier trayectoria
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. _ . . . [
de estado del sistema (2.5 son negativas semidefinidas. i.e.. V' (x) < 0. entonces Vix) se dice

que es una funcion de Lyapunov para el sistema (2.5).

Teorema de Lyapunov para la estabilidad local

Theorem 17 (Estabilidad local) Si. en una bola Bg,, eziste una funcidn escalar V(x) con

primeras derivadas parciales continuas tal que
e V(x) es positiva definida (localmente en Bpg,)
® V (x) es negativa semidefinida (localmente en Bg, )

entonces el punto de equilibrio 0 es estable. Si, la derivada I} (x) es localmente negativa definida

en Bpr,, entonces la estabilidad es asintdtica.

Teorema de Lyapunov para la estabilidad global

Theorem 18 (Estabilidad global) Supongamos que existe una funcion escalar V del estado x,

con derivadas de primer orden continuas tal que
e V(x) es positiva definida
. L.f (x) es negativa semidefinida
o V(x) — oo conforme ||x|| — oo

entonces el equilibrio en el origen es estable globalmente asintético.

Bifurcaciones

El sistema dindmico no lineal (2.5) se puede re-escribir de la forma

x= f(x, A) (2.19)

donde A es un pardmetro real. El estado x que es una solucién de la ecuacién (2.19) depende

de A € Ry Las soluciones estacionarias x* de (2.19) resuelven
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f(x".\) =0 (2.20)

Las soluciones periddicas del sistema auténomo (2.19) satisfacen x(t + T) = x(t) para todo
t v un periodo minimo T" > 0. Las soluciones en general varfan cuando A cambia. Existe
un continuo de soluciones parametrizadas por A. El continuo suave de soluciones se denomina
una rama. Los diagramas mostrando un escalar representativo de x contra el pardmetro \
se denominan diagramas de ramificacién, diagramas de bifurcacién. o diagramas de respuesta.
Los diagramas de bifurcacién dan serales de la estructura dindmica de las ecuaciones 31
Recordamos que una solucién xo de (2.19) en A = Ag es estable (asintéticamente) si todos
los eigenvalores de fx(xo, Ag) permanecen en el semiplano complejo izquierdo negativo. v son
inestables si existe un eigenvalor con parte real positiva. Las soluciones estables son localmente
atractoras.

Hablando vagamente, una bifurcacién con respecto a A es una solucién especifica en Ag donde
no existe una vecindad alrededor de Ag tal que en esta vecindad la rama puede extenderse
inicamente. En una bifurcacién Hopf, la rama de soluciones estacionarias no bifurcan. El
Jacobiano en una bifurcacién Hopf tiene un par de eigenvalores puramente imaginarios +:.J.
Aqui surge una rama de drbitas periddicas. Los sistemas deterministicos (2.19) permiten ademss
soluciones no periédicas que han sido denominadas caos. Existen varias formas de explicar el

caos. Una de ellas estd relacionada a la duplicacién periédica.

Atractores

Un atractor es un objeto matemadtico hacia el cual un sistema dindmico es finalmente confinado.
Cualitativamente, tal objeto (el atractor) es el conjunto de soluciones a las ecuaciones dindmicas
cuando la simulacién se deja correr un tiempo grande. Existen cuatro tipos principales de
atractores: puntos fijos, ciclos limite, toroidal o cuasi-periédico, y extrafio. Un atractor punto
fijo es s6lo un nombre imaginario para un punto de equilibrio. Un ciclo limite, es una curva
cerrada que representa las soluciones repetitivas. Un atractor toroidal o cuasi-periédico es una
superficie en el espacio fase formada como un toro, el cual puede extenderse y distorcionarse.
Las soluciones del sistema son confinadas a esta superficie toroidal. Un atractor extrafo es

similar pero superficialmente mds complicado al cual las soluciones son confinadas. El punto
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iwportante del concepto de atractor es que las dindmicas estdn acotadas al ser confinadas a la

estructura del atractor en un tiempo suficientenente grande.

2.3 DModelamiento

Un sistema fisico puede ser observado y estudiado fenomenologicamente con el fin de vbtener
conocimiento tan profundo como sea posible, de la estructura interna y del comportamiento
del sistema mismo. Para tal propdsito. son necesarios experimentos e instrumentos adecuados.
Cuando, a través de la coleccidn y organizacién de los datos experimentales se desarrolla la ob-
servacion sistematica en el analisis. interpretacion, v prediccidén del comportamiento del sistema
observado, un modelo matematico se produce. Entonces, el término modelamiento matemadtico
se refiere a cualquier conjunto de ecuaciones matemdticas consistentes y completas que bajo
ciertas condiciones y para un cierto propdsito proporciona una descripcién adecuada de un
sistema fisico [30]. Cada descripcién de un sistema posee ciertas ventajas y desventajas. Por
ejemplo, algunos modelos mateméticos se disefian para propdsitos de andlisis de la estructura
del comportamiento del sistema sobre el tiempo y otros se disefian principalmente para pro-
porcionar respuestas numeéricas a cuestiones numéricas. En cualquier caso, debe mantenerse en
mente que un sistema matemdtico no es mds que una proyeccién del sistema real sobre un eje
conceptual. El desarrollo de un modelo implica pasar por varias etapas: la primera pertenece
a la teoria o aplicar las leves fisicas (ecuaciones de conservacién, propiedades termodindmicas
v pardmetros del sistema) debido a que es imposible disefiar un buen experimento sin algnuna.
visién redrica v a mayor precisién en la teorfa experimentos mds decisivos se pueden hacer. Por
otra parte. la revisién de ideas y el desarrollo de modelos no es necesariamente en la direccion
de gran complejidad o del incremento en el niimero de pardmetros. El progreso puede ser hacit

la simplificacién y la reduccién del nimero de constantes ajustables.

2.3.1 Ecuaciones diferenciales y en diferencias

Las ecuaciones diferenciales son el tipo mas comtn del modelo en las ciencias fisicas, las ODE
juegan el mismo papel para sistemas agrupados o constantes como las PDE para sistemas e

pardmetros distribuidos.
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A los sistemas en los cuales los cambios son predominantemente suaves se les conoce como
sistemas continuos. Por otra parte. a los sistemas en que los cambios son predominantemente
discoutinuos se les conoce como sistemas discretos. El estudio de sistemas continuos por lo
general se simplifica considerando que los cambios ocurren como una serie de pasos discretos.
Las ecuaciones en diferencias son apropiadas cuando la variable dependiente es discreta. Los

sistemas continuos muestreados por lo general conducen a ecuaciones en diferencias.

2.3.2 Formulacién de un modelo

La formulacion de las ecuaciones de un modelo generalmente es una materia de expresar las leyes
fisicas o principios de conservacién en simbolos apropiados. Los princ'ipios de conservacién invo-
cados para problemas fisicos son usualmente los de masa, momentum o energia. Al generalizar
estos conceptos al caso de sistemas de flujo, se obtiene un conjunto de ecuaciones diferenciales
de cambio para la transferencia de energfa, masa, y momentum [52]. Varias alternativas son
posibles en este punto: la ruta mds general consiste en realizar simplificaciones a las ecuaciones
generales tanto como las condiciones fisicas del problema lo permitan. Las soluciones analiticas
que se obtienen al integrar estas ecuaciones proporcionan la maxima cantidad de informacicn
acerca del problema. Si las ecuaciones no son integrables. ain es posible obtener soluciones
numeéricas para algun conjunto de condiciones, conduciendo a una menor informacién. Para
procesos con flujos turbulentos, es una practica comtin realizar simplificaciones al promediar lis
ecuaciones en el tiempo. Cuando no se necesita tener informacién acerca de valores locales e
los pardmetros puede hacerse uso del promediado volumétrico para simplificar las ecuaciones
generales de cambio y lograr alguna solucion analitica o numérica (p.ej., (53])

El modelamiento empirico o identificacién consiste en desarrollar modelos de datos obser-
vados o colectados. Una consideracién a priori que se usa en el modelamiento empirico puede
variar desde débil a fuerte: en una propuesta de caja negra solamente pocas consideraciones
se hacen, por ejemplo, linealidad y sistema invariante en tiempo, en tanto en la propuesta e
identificacién de modelos fisicos, una estructura fisica se asume, y los datos colectados u obser-
vados se usan para determinar buenos valores para estos pardmetros. Los modelos matematicos
de un sistema se construyen generalmente de modelos de sub-sistemas, los cuales pueden set

desarrollados usando diferentes tipos de modelamiento. Un modelo simple podria capturar
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algunos de los rasgos bdsicos y caracteristicas del sistema. Ademds. para fines de control un
modelo simple puede simplificar el disetio. simulacion. o anélisis de los esquemas de control. Un
modelo complejo puede ser muy detallado y describir el sistema precisamente. pero un modelo

complejo puede complicar demasiado el diseno. simulacién, o el analisis del sistema.

2.3.3 Identificacién empirica

El modelamiento que resulta de emplear los principios fundamentales, por lo general tiene la
gran limitacién que da lugar a modelos muy complejos. En general, el modelamiento de la
mayoria de procesos reales requiere un gran esfuerzo ingenieril para formular las ecuaciones.
determinar todos los valores de los pardmetros, y resolver las ecuaciones usualmente a través de
métodos numéricos. Este esfuerzo se justifica cuando son necesarias predicciones muy precisas
de las respuestas dindmicas sobre un amplio rango de condiciones de operacién. Un método de
modelamiento alternativo muy eficiente disenado especificamente para el control de procesos es
la identificacién empirica. Los modelos desarrollados utilizando este método proporcionan la
relacién dindmica entre las variables de salida y entrada.

En la construccién del modelo empirico, los modelos se determinan realizando cambios
pequerios en las variables de entrada alrededor de las condiciones de operacién nominales. La
respuesta dindmica resultante se usa para determinar el modelo. Este procedimiento general
es esencialmente una linealizacién experimental del proceso que es vélida para alguna regién
alrededor de las condiciones nominales. Los dos métodos de identificacién més conocidos son:
El método de curva de reaccién, y uno que emplea principios estadisticos. En general, los

métodos empiricos conducen a modelos de bajo orden con tiempo muerto.

E! método de curva de reaccién

El proceso de curva de reaccién se desarrolla en cuatro pasos:
1. Permitir que el proceso logre un estado estacipnario.

2. Introducir un cambio escalon en la entrada de control.

3. Obtener los datos de la respuesta de salida hasta que el proceso logre un nuevo estado

. estacionario.
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4. Realizar los cdlculos graficos del proceso de curva de reaccion.

El modelo empirico resultante del método de curva de reaccion se restringe a modelos de
primer orden mds tiempo muerto:
Y(s) kp

U(s) - ToS + 1 exp(=74s) (2.21)

donde Y'(s) denota la salida. {'(s) la entrada. k, la ganacia en estado estacionario. To la cons-

tante de tiempo del proceso a lazo abierto. y 74 el tiempo de retardo o tiempo muerto.

2.3.4 Incertidumbre del modelo

El término incertidumbre se refiere a las diferencias o errores entre los modelos v la realidad,
v cualquier mecanismo usado para expresar estos errores se denomina una representacién de
la incertidumbre. Las representaciones de incertidumbre varfan principalmente en términos de
la cantidad de estructura que contienen. Esto refleja nuestro conocimiento de los mecanismos
fisicos que causan la diferencia entre el modelo y la planta real, y nuestra habilidad para
representar estos mecanismos en una forma que facilite manipulaciones convenientes.

Las fuentes del error de modelado pueden clasificarse en dos categorias:

1. Incertidumbre paramétrica: como son las constantes de velocidad de reaccién, perturba-
ciones de entrada persistentes. tales como las propiededes de la materia prima. cambios
en condiciones de operacién conduciendo a cambios en los pardmetros del modelo v co-

nocimiento imperfecto de los pardmetros del modelo.

2. Incertidumbre en la estructura del modelo: la reduccién del modelo (i.e., linealizacidn).
desprecio de fenémenos fisicos secundarios en los modelos espacio-estado, (i.e., dinamica

no modelada).

Los modelos de plantas tipicamente usados en control de procesos son modelos lineales
invariantes en tiempo, los cuales representan la dindmica verdadera del proceso s6lo aproxima-
damente. En la teorfa de control robusto por conveniencia matematica esta incertidumbre se

asume que estd acotada en términos de una cierta distancia o norma.
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Modelamiento de perturbaciones

Los modelos mds simples para las perturbaciones usados en el control de procesos son: pertur-

baciones impulso. escaldn. rampa y sinusoidal.

Perturbacién impulso El impulso es una idealizacién de una perturbacién repentina de
corta duracién. Este tipo de modelo puede representar perturbaciones de carga. asi como

errores de medicidn.

Perturbacién escalén La perturbacién escaldn es otro prototipo de perturbacién. El modelo

escaldn se usa para representar una perturbacién de carga o una desviacién en una medicién.

Perturbacién rampa La rampa es una senal que es cero para un tiempo negativo y se
incrementa linealmente para el tiempo positivo. La rampa es itil para representar errores de
medicién que se incrementan y perturbaciones que inician repentinamente sin parar. En la

prictica, las perturbaciones estdn acotadas, sin embargo la rampa es una idealizacion itil.

Perturbacién sinusoidal La onda seno es un prototipo para una perturbacién periddica.
Con una eleccién adecuada de la frecuencia, es posible representar perturbaciones de carga de

baja frecuencia, asi como ruido de medicién de alta frecuencia.

2.3.5 Simulaciones numéricas

Con la llegada de computadoras poderosas, y el desarrollo de algoritmos eficientes fue posible
resolver los modelos con computadoras personales. El término de resolver se utiliza para el
proceso del cdlculo de una aproximacion a la solucién exacta. Tales soluciones involucran errores
de redondeo, errores de truncacién, y'érrores de discretizacién. Estos errores de aproximacidn
" son usualmente menos severos a los errores de modelamiento. Para un gran rango de problemas
la resolucién de modelos sobre una computadora ha llegado a ser una tarea directa. El proceso de

resolver las ecuaciones de un modelo por medio de algoritmos numéricos se denomina simulacidn

[51].
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2.4 Notas y referencias

Los conceptos de control introducidos en este capitulo se encuentran en la mayoria de textos
estdindares de control (p.ej.. 23] v (46}). Las definiciones de sistemas lineales son tomadas de la
referencia [44!. una revisién completa sobre sistemas lineales se puede consultar en el libro Linear
Systems. de Kailath. {54]. Los aspectos de modelamiento se cubren con el enfoque de Aris, R.
de la referencia {50]. Las nociones de estabilidad para sistemas no lineales se tomaron del libro
Applied nonlinear control. de Weiping Li y Slotine [49], el cual tiene un enfoque ingenieril. Un

excelente texto para sistemas en tiempo discreto se presenta en la referencia [53].
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Capitulo 3

Dinamica de los Reactores Tubulares

One of the most highly developed skills in contemporay western civilization is dissection:
the split-up of problems into their smallest possible components. Ve are good at it. So

good, we often forget to put the pieces back together again.
Alvin Toffler (1988)

When it is well constructed a good model is capable of suggesting further questions and

greater refinements. [ts several parts are beginnings and ends in themselves
Aris (1991)

En este capitulo se estudia el comportamiento dindmico de los reactores tubulares. en es-
pecial de tres tipos: el reactor bioldgico de cama empacada, el reactor tubular con dispersién
axial y el reactor tubular con reciclo. Ademss, se presentan los modelos matemdticos seudo-
homogéneos y heterogéneos de los reactores tubulares y se discute la incertidumbre asociada a

tales modelos.

3.1 Reactores tubulares

El reactor tubular en general, es cualquier reactor de operacién continua en el que hay movi-
miento constante de uno o de todos los reactivos en la direccién promedio (los reactivos entran
en un extremo del sistema y salen por el otro) y en el cual no se hace intento alguno por in-

ducir el mezclado entre los elementos del fluido en algin punto a lo largo de la direccién de
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~Hujo. Levespiel ha mostrado que para algunos sistemas quimicos puede obtenerse un meuor
volumen del reactor y una mejor produccion de los reactores. si no estén totalmente mezclados
17, En general los procesos continuos conducen a un menor costo de mano obra debido a
la eliminacién de operaciones auxiliares (p.ej. el constante llenado y vaciado de recipientes).
los cuales permiten una mayor facilidad de implementar el control automatico. ademis de que
existe una mayor uniformidad en las condiciones de reaccién. vy por lo tanto mayor uniformidad
eu la calidad del producto. La diferencia entre los procesos de reaccién por lotes y los continuos,
es la presencia de un estado de flujo en el proceso continuo lo que puede dar lugar a cambios
importantes del sistema. En particular, no todas las moléculas que pasan por el sistema de
flujo necesariamente tendrdn el mismo tiempo de residencia, ni estaran sujetas a los mismos
cambios en concentracién o temperatura. Estos factores pueden causar diferencias apreciables
en el rendimiento o en la velocidad media de reaccién si se les compara con el procesamiento
por lotes {1].

La aplicacién de los reactores tubulares es para una gran cantidad de reacciones en fase gas
v algunas en fase liquida. Por ejemplo la destilacién fraccionada térmica de hidrocarburos para
obtener etileno, la sulfonacién de olefinas, entre otras. En estas reacciones homogéneas el reactor
contiene sélo el fluido reaccionante. Los reactores tubulares se usan también para reacciones
cataliticas. En este caso, el reactor se encuentra empacado con particulas de catalizador sélido,
¥ por esta razén con frecuencia se le conoce como reactor de cama empacada. Los usos de este
reactor incluyen la sintesis de amoniaco, sintesis de metanol y otras importantes reacciones del
tipo heterogéneo [3].

En los dos reactores anteriores, los reactivos fluyen axialmente a la salida del reactor, pero
hay otros casos en los que el flujo no es tan simple. En algunos casos el fluido reaccionante fluye
radialmente, aunque el flujo es radial, el sistema satisface la condicién de flujo tapén debido
a que no se hace intento de provocar el mezclado entre el recorrido del flujo. Ademds, en los
reactores tubulares la composicién del fluido reaccionate necesariamente cambia en la direccién
del flujo. Sin embargo, también puede haber variaciones en la composicién en las direcciones
perpendiculares al flujo que pueden ser resultado de los gradientes de temperatura, de los de
velocidad, o de ambos [1].

Los reactores tubulares en ocasiones funcionan en condiciones adiabaticas y otras con trans-
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ferencia de calor a través de la pared. En el primer caso, la temperatura se eleva naturalmente
a lo largo de la direccién del flujo si la reaccién es exotérmica y decae si la reaccidn es en-
dotérmica. En muchos casos es necesario calentar los reactivos antes de que entren a la zona
de reaccién ya que de otra manera la reaccién seria demasiada lenta. pero una vez iniciada
la reaccion. con frecuencia es necesario eliminar calor a través de la pared, para evitar que la
temperatura aumente en forma excesiva. En el caso no adiabdtico, la temperatura tiende a
elevarse inicialmente a pesar del enfriamiento externo, debido a la elevada rapidez inicial de
la reaccién. Sin embargo, la temperatura del fluido reaccionante empieza a disminuir con el
tiempo, que es el resultado de que la rapidez de desprendimiento de calor caiga por debajo de
la rapidez de transmisién de calor a través de la pared [2]. También se presentan variaciones
radiales en temperatura, en especial si el fluido reaccionante y el catalizador tiene bajas con-
ductividades térmicas. En las reacciones exotérmicas se producen las temperaturas mas altas,
naturalmente en aquellas partes del reactor que estdn mds apartadas de la superficie en que se
elimina calor. En general, la presencia de una zona o punto caliente puede tener efectos muy
adversos, t.e.. aparicién de reacciones indeseables [17]. Para dispersar de manera efectiva el
calor, es evidente que el didmetro de un reactor tubular cilindrico debe ser pequertio, con el fin
de reducir la distancia a través de la cual debe de conducirse el calor hasta la pared. Cuando
existen razones de otra indole que obligan a seleccionar un didmetro grande o a colocar el ca-
talizador en grandes charolas, puede ser necesario colocar serpentines de enfriamiento inmersos
en el seno del catalizador {2].

Una comparacién del reactor tubular con el CSTR se observa directamente en el caso de
una serie de CSTR de forma que la corriente fluya de uno al siguiente, esto conduce a un cambio
de composicién escalonado, como consecuencia de ello, la velocidad media de reaccién es menor
que la obtenida en un reactor tubular que tenga la misma concentracién de reactivos en la
alimentacién. Por lo tanto, el volumen del reactor, para una produccién determinada debe ser
mayor y esto debe tomarse en cuenta en el disefio. Puede ser paradojico que el CSTR se utilice
para reacciones en fase liquida comparativamente lentas respecto al reactor tubular [1]. La

razén es que la construccién es més barata con respecto al reactor tubular.
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3.2 DMlodelos matemadticos de los reactores tubulares

Dependiendo del.propésito para el cual se requieren. se pieden derivar modelos matematicos
de varios grados de complejidad para los reactores tubulares. Desde un enfoque matematico los
reactores tubulares se modelan como un sistema de pardmetros distribuidos en estado transi-
torio. En estado estacionario pueden ser descritos por ecuaciones diferenciales parciales o por

ecuaciones diferenciales ordinarias {9].

3.2.1 Sistemas homogéneos y heterogéneos

Basados en el nuimero de fases involucradas dentro de las fronteras del sistema se pueden
distinguir dos clases: sistemas homogéneos y sistemas heterogéneos. Ambas categorias incluyen
modelos continuos y modelos discretos como los modelos de celdas. Los sistemas homogéneos
son aquellos donde solamente una fase estd involucrada en el proceso que se lleva a cabo dentro
las fronteras del sistema. En reactores quimicos. el comportamiento de estos sistemas est4
bdsicamente gobernado por la cinética de las reacciones que se realizan sin la interferencia de
cualquier proceso difusivo. La construccién de modelos matemadticos para un sistema reactivo
solido-gas o para un sistema heterogéneo, depende en gran parte del conocimiento de las leyes
fisicas y quimicas que gobiernan los procesos que se llevan a cabo dentro de las fronteras del
sistema. Esto incluye el mecanismo de difusién, las velocidades de difusién de las especies
reactantes hasta la vecindad de los centros activos (sitios activos) de reaécién, y la quimisorcién
de las especies reactantes sobre estos sitios activos para pellets no porosos. Para pellets porosos
se incluye ademds la difusién de los reactantes a través de los poros de los pe'llets cataliticos
(difusién intraparticula), los mecanismos y velocidades cinéticas de la reaccién de estas especies.
la desorcion de productos y la difusién de productos lejos de los centros de reaccién. Ademds
se incluyen las limitaciones termodinamicas que deciden la factibilidad del proceso para iniciar,
la produccién y absorcién de calor, asi como las velocidades de transferencia de calor. Las
velocidades de transferencia de calor y la difusién entre la fase gas y la superficie del pellet
.
depende en gran medida de la descripcién adecuada de los fenémenos del flujo de fluidos en el

sistema (2].
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3.2.2 Modelos de los reactores de cama fija

Modelos seudo-homogéneos

.

Los modelos seudo-homogéneos son los mas simples para el modelamiento del reactor de cama
fija catalitico. La consideracién bdsica que se hace es que el reactor puede describirse como
una entidad que consiste solamente de una fase simple. En el modelo se supone que toda la
superficie catalitica estd totalmente expuesta a las condiciones del medio v que tiene las mismas
condiciones a las del fluido y puede entonces ser completamente descrito por las variables del
medio (temperatura. concentracion, presién). Esto es estrictamente vilido cuando el factor de
efectividad (u.e.. la relacién de la velocidad de reaccién con resistencias difusionales sobre la
velocidad de reaccidn a las condiciones del medio) es igual a la unidad (n = 1.0) para todas las
reacciones y/o componentes. Esto permite que las velocidades intrinsecas de reaccién se usen
en el modelo de reaccién sin ninguna modificacién. En general, si el factor de efectividad del
pellet catalitico es diferente a la unidad. entonces el modelo heterogéneo es el que se debe usar

[1}.

Modelo de flujo tipo pistén! En el modelo seudo-homogéneo de flujo pistén unidimensional
se supone que el fluido se mueve como un tapén a través del tubo del reactor, v la velocidal
de reaccidn que depende de la concentracién local de las especies y la temperatura se describe
como la velocidad de generacién o consumo de especies por unidad de volumen. El flujo pistén

se define como un estado idealizado de flujo tal que:

e En cualquier seccién perpendicular al movimiento del fluido, el gasto masico y las propie-

dades del fluido (presién, temperatura, composicién) son uniformes.

e La difusién relativa al flujo del fluido es insignificante.

El efecto impuesto por tales consideraciones es que todos los elementos del fluido pasan el
mismo tiempo dentro del reactor y siguen la misma secuencia de cambios en presién, temperatu-

ra y composicién. Ademds de que las moléculas de los reactivos y los productos no se difunden

!Las ecuaciones del modelo se presentan con el biorreactor tubular de cama empacada (seccién
3.5.2.)
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de un elemento de fluido a otro durante el paso de estos elementos por el reactor. Entonces. se
deduce que la reaccidn se verifica en el mismo grado en cada elemento y que. por lo tanto. éstos
pueden considerarse como reactores intermitentes en miniatura que viajan a través del sistema.

Las desviaciones a la hipdtesis de flujo pistén incluyen

e La existencia de gradientes de temperatura perpendiculares a la direccién de flujo debido

al calor de reaccién.

¢ Difusién de un elemento de fluido a otro, i.e., efectos de turbulencia o la influencia del
empacue. asi como la difusién molecular comun y la mezcla conductiva debida a diferencias

de temperatura.

e La existencia de gradientes de velocidad normales a la direccién del fujo.

Modelo de dispersién? El modelo de flujo pistén puede sofisticarse al incluir dispersion
axial y/o radial, para el transporte de masa y calor. El mezclado en la direccién axial, el cual
se debe a la turbulencia o por la presencia del empaque, se toma en cuenta en un término de
dispersién efectivo. El flur que surge por este mecanismo se describe por una férmula andloga a
la ley de Fick para la transferencia de masa y la ley de Fourier para la transferencia de calor. La
dispersidn axial se caracteriza por la relacion del término convectivo y el término conductivo del
transporte de calor y/o masa (i.e., los nimeros de Peclet) [56]. Es una convencién general que
la dispersion axial de masa no es apreciable si la relacién longitud del tubo sobre el didmetro
cel pellet no es mayor a 30, mientras para el calor es despreciable si esta relacién es mavor
a 300. Existe evidencia experimental y tedrica que indica que el coeficiente de dispersion
axial es 10 veces mayor al coeficiente de dispersién radial, y es practica comun considerar sl
la dispersién axial por simplicidad [9]. Los modelos de dispersién axial se describen por nn
conjunto de ecuaciones diferenciales ordinarias de segundo orden del tipo de valor en la frontera
de dos puntos. Las condiciones frontera comunmente usadas son las denominadas condiciones

frontera de Danckwerts.

‘Las ecuaciones del modelo se presentan con el reactor tubular con dispersién axial (seccién
3.6.2).
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Modelos heterogéneos®

Para reacciones rdpidas es necesario distinguir entre las condiciones del fluido en el medio y
sobre la superfiie catalitica. asi como la superficie del pellet y dentro de los poros del catalizador.
De este modo las ecuaciones de conservacién de energfa y masa se escriben por separado para
la fase sélida y el fluido {57].

El modelo heterogéneo mds simple es el de flujo pistén y considerando resistencias a la
transferencia de masa y calor entre el fluido y la superficie catalitica. Un comportamiento mas
complejo del fluido es considerar mecanismos de dispersién axial y radial dentro el modelo. Si
el reactor es no adiabético. la dispersién radial es por lo general més importante.

En el caso general donde el material activo estd disperso a través del pellet, y el catali-
zador es poroso, la difusién interna de las especies dentro los poros del pellet debe incluirse.
De hecho, para muchos casos la difusién a través de los poros del catalizador representa la
principal resistencia a la transferencia de masa. Por lo tanto, los perfiles de concentracién y
temperatura dentro las particulas del catalizador son usualmente no planos y las velocidades
de reaccién en la fase sélida no son constantes. Como existe una variacién continua en los
perfiles de concentracién y temperatura dentro el pellet, se requieren ecuaciones diferenciales
de conservacién para describir los perfiles de concentracién y temperatura. Estos perfiles se
usan con las ecuaciones de velocidad intrinsecas para integrarse a través del pellet y obtener la
velocidad global de reaccion para el pellet. Las ecuaciones diferenciales para el pellet catalitico
son dos ecuaciones diferenciales de valor en la frontera de dos puntos y ademds de la cinética

intrinseca se requiere la difusividad efectiva y la conductividad térmica de los poros cataliticos.

.

Modelo elemental En este modelo se considera que no existen pardmetros distribuidos. Es
decir, todos los mecanismos de transporte son infinitamente répidos o lentos y aquellos que
son finitos o distintos de cero pueden agruparse en la superficie. Esto implica que el perfil
de velocidad es plano, la transferencia de calor estd agrupada en la pared y la difusién es
despreciable. En este caso resultan balances de calot y de especies de la forma mds simple sobre

el fluido intersticial y sobre la particula. Debido a tales consideraciones, los balances de energia

*En esta seccién se proporciona sélo una parte de la notacién por claridad en la presentacidn,
el resto de la notacién se reporta en el Apéndice C.
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serdn balances de entalpia. La reaccién quimica se escribe como Z 10,4, =0. donde a, > 0
para un producto. C, es la concentracién molar en el fluido intersticial, v c; es la concentracion
traparticula. Asi. la ecuacién de conservacidn de especies es

oC;

oC; :
»—C)—H‘ -{-lta"‘gz‘l‘ =(ZI\'gJ(l7_~(C] -C]) (31)

donde el 1inico mecanismo de transporte ademds de la conveccién forzada es el término de
transferencia agrupado en la superficie de la particula. Con el objetivo de realizar el balance de
calor. se toma una envoltura alrededor de la particula la cual incluye a la pelicula estancada. y

se considera que el fluido transportado lleva consigo su entalpia asociada:

—ua‘wayc L -a aZLgJ ]T-f-ha a(t-T)~UP(T,-T) =a72;(%llﬁ (3.2)

En esta ecuacidn A es el coeficiente de transferencia de calor de la particula, U es el coeficiente
de transferencia de calor global en la pared del reactor. A la izquierda de la (3.2) el primer
término se debe a la entalpia acarreada por conveccién forzada, el segundo término es la entalpia
de los reactantes y los productos transferida a través de la pelicula de difusién en la superficie
catalitica. el tercer término es el calor transferido por el mecanismo de conduccidn a través de
la pelicula de transferencia de calor, y el ultimo término es el calor transferido a través de la
pared del reactor. El término a la derecha es el término capacitivo. Multiplicando la ecuacién

(3.1) por fA{}T. sumando sobre j, v substrayéndola de (3.2) se obtiene

aﬁZCJOaO BH =ha,a(t -T)+UP(T, - T) (3.3)

¥ como dI?IjT = Cp,dT, tenemos
' = =Y CiCyy + uay 5= Zc Cpj = hava(t = T) + UP(T, - T) (3.4)

que se escribe usualmente como
a'\,prfZ% + ua*yprng =ha,a(t—-T)+UP(T, -T) (3.3)
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El modelo mds simple para la particula es en el cual se considera que toda la resistencia de
transporte dentro de la particula puede agruparse en la superficie de la particula para el calor

v la masa. La ecuacién de conservacién de masa para una particula esférica es

s Oc]

S

(3.6)

donde f; es la velocidad de reaccién en moles de A; formados por unidad de tiempo por unidad

de drea superficial. El balance de energfa es

s 85 ¢, H s ot
Zkg] Hr+h(t-T)= §a——2—a;——lf- +A§(1 —a)cspsb—g (3.7)

Al multiplicar la ecuacién (3.6) por f}ﬂ-, sumando sobre j, substrayéndola de (3.7) y si

fIJT—IT[ﬁ:ij(T t), f; =aqjf, Zal j¢ = AH,, se obtiene

. s ot
Tr-i [Z kgj(e; = C5) + ] 3PsS (-AH:) = 359 [ ZCJCPJ + (1 = a)esp, (3.8)
El primer término a la izquierda en (3.8) es el calor total transferido desde la particula, el
segundo término a la izquierda es el calor generado por la reaccion, y el término en el lado
derecho es el término capacitivo.
Las condiciones iniciales para el sistema de ecuaciones dado por (3.1), (3.4), (3.6), y (3.3)

son

€) = Cjin
C; = C‘in
Mo8=0, j=1,.m (3.9)
t=tin )
T= ﬂn
v las condiciones de entrada
CJ' = C;n
t=t» , z=0, j=1,..,m (3.10)
T=Tm"
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Para reacciones muy exotérmicas. la particula en estado estacionario puede existir en uno
de tres estados estacionarios. dos de los cuales son en general estables 91, Adems. los perfiles
de concentracién y temperatura a lo largo del reactor pueden no ser tnicos. Este modelo de
o transporte puede ser resuelto por el método de caracteristicas debido a que las ecuaciones
son de primer orden (ver Apéndice A). A pesar de que el modelo es matematicamente muy
simple. éste es fisicamente complicado porque supone que el transporte radial y el transporte

intraparticula son infinitamente rédpidos y que el transporte axial es cero.

Dispersién axial y transporte intraparticula En este modelo se introducen dos nuevos
efectos, la dispersién axial o mezclado, y la difusién v conduccién intraparticula. La ecuacién

de conservacién de especies puede derivarse simplemente y est4 dada por

9%C, oC; oC
1D,a e +akg]av( —C}):a‘y%’-%-uaw'—a—J (3.11)

donde el primer término a la izquierda considera la dispersién axial y se supone que es el mismo
para todas las especies debido al mezclado del fluido. La ecuacién de energia para este modelo

es

T
[Z Hr ] +1Kaas— +haa(t = T) +acay_ ko(e; = C))Hyr + UP(T, - T)
GIM_T_{_ ua A)M (3.12)

o8 or

A la izquierda de la ecuacion (3.12) el primer término es un transporte de entalpfa por la
dispersién del fluido mientras el segundo término se debe a la dispersién de calor. Por lo general
se supone que K, = pscpD, y existe evidencia experimental y tedrica que es una aproximacion
‘cierta. D, no es una difusividad turbulenta, sino una difusividad de mezclado o dispersividad.

Si la ecuacién (3.11) se multiplica por ﬁjr, se suma y substrae de (3.12), se obtiene

9T oT oT oC;
Y] +haya(t ~-T)+UP(T,-T) = ay [6—0' ZCJ‘CP]' + ™ Zij (UC] - Da.(?—l‘l)]
(3.13)

vKqa
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La ecuacion (3.13) se escribe normalmente como

. 0T i oT oT
*,!\aa—.()ur—.‘2 +haa(t-T)+UP(T,~-T) = a“,c,-pfge— +m,uc;pf5; (3.14)

con Aq = pscsD,. Las condiciones de entrada para el reactor son ahora

: aC,
uC]‘-" = uCj - D, sz’ =0, para j=1....m (3.15)
i ac; T
uY Ci"H i =uZC,HJ~T—DQZHJTFIi~Ka£, =0 (3.16)

la ecuacioén (3.16) normalmente se escribe como

or

55 =0 (3.17)

upfc,-(Ti" -T)=-K,

a la salida del reactor r = { se tiene

%5 _p (3.18)

6_7: =0 (3.19)

Ox
Si las ecuaciones para la particula son las mismas del modelo elemental. las ecuaciones a ser

resueltas son el sistema descrito por (3.6), (3.8)-(3.14). (3.15). y (3.17)-(3.19).

Si se supone que la reaccién quimica es el paso lento en el proceso entonces las ecuaciones

de conservacidn son

9*C; oC; oC; _
¥D,a 61.2] + (1 =)psSsaf; =aly +a(l —1)) —a—e-J- + ua7E:-J- (3.20)
*T . .

a [h +(1=1)e] Y CiCps + (1 - 7)C5ps] g—% + G%TE [Z Cpi (qu - Da%%)}&?l)
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El modelo anterior usa la aproximacion de agrupacion constante para la particula catalitica,
¥ por supuesto esto nunca es exactamente correcto debido a que siempre existe alguna resistencia
interna a la difusion de calor v de masa. La ecuacién de conservacién de especies para una

particula esférica se escribe como

0 [ ,0c de; :
QDJO_—,‘ (rz——a:> +psSear’f; = ar "-———()9’ (3.22)
con la condicién frontera simple
dc;
D5t =ky(Ci~¢)), r=x (3.23)

El balance de calor sobre la particula es

0 . 9c; g [ ,0t ot 9 0 . .
)0 < “Hj, Ty >+/\(1 )5<r 5;)_(1—0)"05'05()9 + ar dg(ZCJH) (3.24)

donde se supone una témperatura interna de equilibrio entre el fluido y el sélido. Aqui FI; es
la entalpia corregida por el calor de transporte fIJ‘t = ﬁjg - %RT, la cual puede probablemente
despreciarse en la mayoria de reacciones industriales. En general, se considera flujo de Knudsen

n la prdctica de forma que D; es una funcién débil de la temperatura y es independiente de la
concentracion. Si se desprecia el calor de transporte como es usual conduce a la ecuacién para

el balance calorifico.

20t 9 O [ .0t N 2 0t .
ar® Z D,Cp, E -rks(l—a)ar (r o +pySgré(=AH;) f =r- 50 {( - a)csp, +aZCch,J
(3.25)

con la condicién frontera

-(1- a)ksgt; = [—aZk?j(Cj - Cj') +(1- a)h] t-T), r=s (3.26)

las condiciones iniciales del modelo son
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T =T,(2)
t:fm o T

(r,r) 9=0 (3.27)
C; =G;.(x)

cj =cj (r.r)
Entonces. el modelo de dispersién axial con efectos intraparticula esta dado por las ecua-
ciones (3.11). (3.13). (3.15). (3.17), (3.21)-(3.23), y (3.25)-(3.27).
Para particulas con una elevada conductividad la conduccién intraparticula podria no ser
importante. Para particulas con una conductividad baja, la conduccién de calor puede ser un

factor limitante con la difusién intraparticula solamente de una importancia marginal.

Modelo de dispersién radial En los modelos previos se ha supuesto que la dispersidn
radial era tan rdpida que se desprecian los gradientes de concentracién y de temperatura.
A pesar de que esto no parece una consideracién realista, se conoce que los coeficientes de
mezclado axial son mayores a los de mezclado radial. Didmetros grandes de los reactores
se aproximan a adiabaticos en tanto que didmetros reducidos pueden tener aproximadamente
una temperatura uniforme. Sin embargo, los reactores de didmetro intermedio pueden tener
probablemente gradientes radiales apreciables. La presencia de gradientes de temperatura en
la misma direccién de flujo no es contraria a las condiciones postuladas en la hipétesis de fujo
pistén.

Las circunstancias que afectan el cardcter de los gradientes transversales pueden describirse
en forma breve. Si una reaccién exotérmica se realiza en un reactor en forma tubular del cual
se elimina calor a través de la pared de enfriamiento externa, puede esperarse un perfil de
temperaturas de forma que el fluido reaccionante estard mds caliente cerca del centro del tubo
que cerca de la pared. Por lo tanto, a primera vista parecerfa que no pueden presentarse si
no hay una eliminacién transversal de calor, o sea en un reactor con paredes perfectamente
aisladas. Sin embargo, también tiene que consi.c.lerarse el efecto del gradiente de velocidad.
Mientras el liquido cercano al tubo viaje mds rdpidamente que el que se encuentra cerca de las
paredes, la elevacién de su temperatura a una distancia determinada dentro del tubo es menor

(puesto que la reaccién ha ocurrido en menor proporcién) y por tanto, tiende a invertirse la
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forma del perfil de temperaturas. Sin embargo. los perfiles que mas se observan en reacciones
exotérmicas de reactores con enfriamiento externo. son del tipo Aujo pistdn (11,

Para el caso de reactores no adiabéticos con camisa, el método mds sencillo de tener alguna
tolerancia para la variacién de temperatura es suponer que ésta se localiza en la pared. Esto
equivale a decir que se supone que el sistema tiene una temperatura constante Ty en la seccién
transversal del fluido reaccionante. pero que cambia abruptamente v por etapas a un valor de
T, en la pared. Este proceso se conoce algunas veces como acumulacién, y por ello el problema
global de la transferencia de calor dentro de un lecho empacado y desde éste hasta la pared. se
“agrupa” en un solo coeficiente de transferencia de calor [2]. Cualquier concesidn a la variacién
transversal de la temperatura debe ir acompaniada siempre de la correspondiente concesién a la
variacion en la difusién transversal del reactivo. Una temperatura elevada y una alta rapidez de
reaccioén en la regién del centro del tubo provoca un agotamiento de las cantidades de reactivos
en esta regién. Por lo tanto, da lugar a marcados gradientes transversales de concentracién
de los reactivos. El resultado es un flujo de difusién radial del reactivo hacia dentro v la
correspondiente difusién radial del producto de reaccién hacia afuera.

Las ecuaciones de conservacién de especies y el balance de calor para este modelo son

aC; 02C’,- d oC; oC; R
—yny —Z —_J _ —1 . O = A2 98
uy o yDg E +‘}Dpap 2 35 + kgjay(c; - Cj) =1 T (3.2%)
or O*T 15} oT orT
—_y —_— —— - —_— e —_ . P 9
uscspy B +1K, 22 + ,Kpap (pap) + ha,(t -T) 1CiPf 20 (3.29)
con condicién frontera ¢
oC;
i R = 3.30
r 0, p=S (3.30)
esto conduce a
—vfﬁp% =U(T-T,), p=S (3.31)

El sistema de ecuaciones a ser resuelto estd dado por (3.15), (3.16), (3.22), (3.23) y (3.25)-
(3.31).

Los tres efectos dispersivos considerados para los modelo heterogéneos (axial, radial, e in-
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traparticula) pueden ser despreciados o incluidos dependiendo que tanto son necesarios para el
modelo particular. El modelo mds simple debe usarse de forma que dé la informacisn apropiada
para el problema. Como se ha mencionado previamente, estas ecuaciones son altamente no li-
neales. debido a que las velocidades de reaccién son por naturaleza funciones de la temperatura
v la concentracién v una combinacién lineal de estas variables no tiene sentido fisico-quimico.
Un procedimiento normal es incluir variaciones en los pardmetros tales como los coeficientes de
transferencia de calor y masa con cambios en velocidad. temperatura, concentracidn, etc. Otros
pardmetros pueden ser dependientes de la posicién tales como las difusividades. conductivida-
des. etc. Ademds puede existir acanalamiento en el reactor y no es raro tener un elevado flujo

en las paredes del reactor donde la fraccién de huecos es mucho mayor.

Modelo de celdas La idea principal bajo el modelo de celdas es que conforme el fluido Auye
a través de una cama empacada éste pasa a través de etapas donde la velocidad del fluido
intersticial puede variar. La misma clasificacién usada para los modelos continuos se aplica a
los modelos de celdas. En los modelos de celdas el mezclado se describe por una serie de celdas
mezcladas perfectamente, en lugar de la ley de Fourier o Fick. En el modelo de celdas se supone
que el fluido intersticial consiste de celdas conectadas en cada una de las cuales el fluido tiene
propiedades uniformes. En la direccién del flujo estas celdas se supone que estdn conectadas
simplemente en secuencia en la direccién axial. Si se considera el transporte radial. entonces
las celdas deben de conectarse lateralmente. En el modelo de celdas mas simple las condiciones
de temperatura y concentracion de cualquier celda dada son dependientes solamente de las fil s
previas de celdas. La gran ventaja de los modelos de celdas es que las ecuaciones finales
resolverse son relativamente mds simples a sus andlogos continuos al resultar un conjunto i

ODE.

3.2.3 Algunos comentarios adicionales sobre los reactores tubulares

Algunas consideraciones comunes en el modelamiento de reactores cataliticos industriales son

[3}:

e La dispersién en la direccién axial es despreciable en reactores industriales debido a lus

altos flujos y a la gran longitud de los tubos cataliticos, resultando en nimeros de Peclet
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(ue son suficientemente altos para justificar la consideracién de Aujo piston.

e La dispersion radial debida a gradientes radiales de concentracion v temperatura es des-

preciable. con lo cnal se justifica el uso de modelos unidimensionales.

o Lus resistencias externas de transferencia de calor y masa son despreciables debido a que

la velocidad de flujo destruye las resistencias externas.

e En muchos casos la conductividad térmica del catalizador es elevada dando lugar a perfiles

de temperatura intraparticula planos.

* En general. los reactores cataliticos industriales usan particulas cataliticas que son pe-
quenas comparadas a la geometria total del reactor mismo, y por lo tanto. se ha acos-
tumbrado escribir los modelos continuos para el fluido intersticial. La particula misma
se considera como un continuo incrustado dentro del campo de concentracién y tempera-
tura. entonces puede suponerse que los campos con los cuales interactua la particula son

uniformes.
Otras consideraciones generales de los reactores tubulares son [1]

e Cuando el reactor debe de trabajar a baja conversién, el grado de dispersién o retro-
mezclado no es muy importante, no es muy grande la diferencia entre un CSTR Vv oun

PIFTR.

e Si un lecho empacado es superior a 100 piezas de empaque, lo que casi siempre es el
caso. el efecto de la dispersién axial seria incrementar la longitud requerida en 1% apro-
ximadamente sobre el valor correspondiente a un reactor de flujo pistén. Esta es una
correcién insignificante en vista de las incertidumbres de la cinética y de la uniformidad

de produccién del catalizador.

e Algunas veces sucede que la reaccion es tan rdpida que sélo requiere un lecho de poco
espesor. Entonces la dispersién axial puede ser muy importante. Sin embargo, en tales
casos puede que no sea tan aplicable el modelo de dispersién. Seria més real el modelo

de tanques en serie.
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e Los reactores cataliticos involucran una sequencia compleja de eventos. La velocidad més
importante entre todas las que se llevan a cabo es la velocidad intrinseca de reaccidn.
la cual estd compuesta de tres velocidades; la velocidad de reaccién superficial. la velo-
cidad de quimisorcién y la velocidad de desorcién. Los tres procesos se denominan la
cinética intrinseca t.e.. la velocidad de reaccién en la ausencia de cualquier resistencia de

transferencia de calor y masa.

o Antes de que tenga lugar la catélisis. los reactivos tienen que difundirse a través de los
poros y puede ocurrir que la reaccién o la difusién sea el proceso que restringa la rapidez.
o que ambos tengan un efecto casi igual. Si la reaccion limita la velocidad, como tiende a
ocurrir en el intervalo de temperatura baja, los efectos de la concentracidén y temperatura
serdn los caracteristicos de una reaccion quimica. A la inversa, si la difusién restringe
la velocidad, como tiende a ocurrir en el intervalo de temperaturas alto, los efectos de
la concentracién y temperatura serdn los caracteristicos de la difusién. En la regién de
transicion, la influencia de la temperatura y la concentracién con frecuencia es bastante

compleja.

e La cinética intrinseca se predice por lo general experimentalmente en reactores de labora-
torio usando particulas finas para evitar resistencias difusionales. En general, no es una
tarea facil obtener tales velocidades intrinsecas, en especial para las reacciones exotérmicas

debido a los gradientes de temperatura.

e Los gradientes de velocidad por lo general no es un factor muy importante, excepto en
el caso de reactores tubulares no empacados cuando se operan bajo condiciones de flujo

laminar.

3.3 Caracterizacién de la incertidumbre

Antes de disefiar cualquier controlador robusto, las diferencias entre la planta real y el modelo
matemadtico para representar su comportamiento tienen que definirse y formularse matemadti-
camente. La clasificacién de las fuentes del error de modelamiento para el caso de los reactores

quimicos se puede clasificar como:
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o [ncertidumbre parameétrica: counstantes de la velocidad de reaccisn, perturbaciones de

entrada persistentes tales como las propiedades de la materia prima.

o [ncertidumbre en la estructura del modelo: reduccién en el orden del modelo debido a la

dlescripcion de fendmenos fisicos secundarios despreciados en los modelos espacio-estado.

Rara vez estd disponible la informacién experimental necesaria para que sea completo el
modelo del reactor de lecho fijo. Ademas, que no se conozca realmente la conductividad térmica
del lecho, v su coeficiente de temperatura puede tener un efecto considerable para fines de
disefio de equipo. El deterioramiento del catalizador es otro factor que provoca incertidumbre.
Debido a estas dificultades, el modelamiento de los reactores tubulares industriales de cama

empacada se realiza con frecuencia incluyendo parametros netamente empiricos basados en el

descubrimiento de condiciones de operacién satsfactorias en instalaciones a escala piloto.

3.4 Bifurcacidn, inestabilidad y multiplicidad de los reactores

tubulares

3.4.1 Multiplicidad de los reactores tubulares

Los reactores tubulares son sistemas abiertos (i.e.. sistemas que intercambian energfa y materia
con el ambiente a través de sus fronteras). Estos sistemas no tienden al equilibrio termodi-
ndmico. sino a un denominado “estado de no-equilibrio estacionario”, que estd caracterizado
por la produccién minima de entropfa. Los sistemas abiertos cerca del equilibrio tienden a un
estado nico de no-equilibrio estacionario, sin importar sus condiciones iniciales. Sin embargo.
lejos del equilibrio estos sistemas pueden exhibir multiplicidad de estados estacionarios y aun
estados periddicos (3. ,

Los reactores cataliticos de cama empacada son excepcionalmente ricos en problemas de
inestabilidad y bifurcacién {18]. Lo cual se puede deber a: multiplicidad isotérmica, multiplici-
dad térmica, y multiplicidad debido a la configuracién del reactor (3]. El estado estable de un
sistema abierto, como el reactor tubular; depende del régimen de flujo, de las velocidades de

reaccién, y del tamario del sistema.
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Multiplicidad isotérmica La multiplicidad isotérmica (o de concentracion) es probable-
mente la mayor fuente intrinseca de multiplicidad en reactores cataliticos que resulta de la
dependencia no-monotdnica de la velocidad de reaccion intrinseca sobre la concentracién de
reactantes v productos. Sin embargo. la cinética no-monoténica por si sola no produce multi-
plicidad. Esta tiene que estar acoplada con algun proceso de difusién. ya sea de resistencia a
la transferencia de masa entre la superficie del pellet catalitico y la fase gas o dentro los poros
de los pellets. Si las condiciones de flujo y el tamario de los pellets cataliticos son tales que
las resistencias difusionales entre la fase gas y los centros activos son despreciables (el sistema
en este caso estd descrito por un modelo seudo-homogéneo) y la fase gas estd en flujo pistdn.
entonces la multiplicidad no es posible. Sin embargo, para un reactor seudo-homogéneo si la
condicién del flujo no es flujo pistén, la muliplicidad de estados estacionarios es posible. El |
rango de desviaciones del flujo pistén que da multiplicidad de estados estacionarios corresponde
a camas poco densas con velocidades de flujo de gas pequefias, una situacién que no es aplicable

en la mayorfa de los reactores industriales [3].

Multiplicidad térmica Es el tipo de multiplicidad mds amplia y extensivamente investigada.,
y estd asociada a reacciones exotérmicas. La caracteristica esencial del problema del reactor
catalitico, el cual da lugar a la multiplicidad de los estados estacionarios es la forma sigmoide
de la curva de generacién de calor contra la temperatura, y debido a que la transferencia de
calor depende a su vez linealmente de la temperatura, el balance de generacién y remocién
de calor puede dar lugar a méds de una interseccién de las curvas de remocién de calor lineal
v la de generacion sigmoidal. De hecho, este tipo de multiplicidad resulta de algun tipo de
comportamiento no monotdnico asociado con el cambio de velocidad de reaccién bajo variacién
simultdnea de la concentracién de reactantes y temperatura acompanando las reacciones que se
llevan a cabo dentro del reactor. Para las reacciones exotérmicas, conforme la reaccién procede,
| los reactantes se agotan, lo cual tiende a causar un descenso en la velocidad de reaccién. Al
mismo tiempo, el aumento de calor incrementa la temperatura y causa que la velocidad de
reaccién se incremente a través de la dependencia de Arrhenius de la velocidad de reaccién
sobre la temperatura. Estos dos efectos de la velocidad de reaccién asociados con la conversién

de los reactantes conducen a una dependencia no monoténica de la velocidad de reaccién sobre
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la concentracion de reactantes. conduciendo a la posibilidad de multiples estados estacionarios.
Sin embargo. similar al caso isotérmico. la multiplicidad no ocurrird en reactores cataliticos de
cama fija debido a este efecto solamente. debe existir algiin mecanismo difusional acoplado con
la reaccion con fin de dar lugar a multiplicidad de estados estacionarios. Por lo tanto para un
reactor catalitico donde las condiciones de flujo son tales que las resistencias de transferencia
de calor y masa entre la superficie del pellet catalitico y la fase gas son despreciables. el tamario
del pellet catalitico, la estructura del poro y la conductividad son tales que las resistencias a la
transferencia de calor y masa intraparticula son ademds despreciables, la fase gas estd en Hujo
pistdn y el sistema es adiabdtico o enfriado a co-corriente, entonces la multiplicidad de estados
estacionarios usualmente no es posible. Si la condicién de fiujo no es flujo pistén entonces la
multiplicidad si es posible. La principal fuente de multiplicidad en reactores cataliticos de cama
fija es a través del acoplamiento entre la reaccién exotérmica y las resistencias a la transferencia
del calor y masa del pellet catalitico.

Raymond y Amundson en [12] consideraron el problema de la existencia de muiltiples estados
estacionarios para el reactor tubular con flujo tapén adiabatico, y demostraron que al aumentar
la velocidad de flujo es posible eliminar la multiplicidad en algunos casos. Para el reactor tubular
con dispersidn axial adiabético, Luss y Amundson (14] mostraron que existe la posibilidad de 3
estados estacionarios, con el estado intermedio inestable. Varma y Amundson en [15] presentan
resultados numéricos mostrando que para el reactor tubular no adiabatico existe la posibildad

de una multiplicidad de estados mayor, y en algunos casos més estados inestables que el caso

adiabatico.

Multiplicidad debida a la configuracién del reactor La configuracién del reactor puede
dar lugar a multiplicidad de estados estacionarios cuando otras fuentes no son suficientes para
producir el fenémeno. Por ejemplo un reactor catalitico donde la fase gas estd en flujo pistén
y las resistencias difusionales son despreciables, se lleva a cabo una reaccién exotérmica y es

enfriado a contra-corriente puede dar lugar a muiltiples estados estacionarios.
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3.4.2 Sensibilidad paramétrica

La sensibilidad paramétrica de los reactores cataliticos existe cuando alguna caracteristica de
operacién muestra una variacion extrema si se hace solamente un cambio ligero en una variable
de operacién 9i. El fendmeno de sensibilidad parameétrica no estd directamente relacionado
al fenomeno de multiplicidad. la sensibilidad paramétrica se encuentra al usar modelos e
flujo seudo-homogéneos. los cuales por definicién no muestran multiplicidad de los estados
estacionarios {17].

Bilous y Amundson [16], mostraron que el reactor tubular cuasi-isotérmico exhibe sensi-
bilidad paramétrica. En este caso. en algunas regiones de operacidén. un pequenc cambio en
el coeficiente de transferencia de calor en la pared del reactor o una pequena dilucién de la
alimentacién producird grandes cambios en el efluente. Para el reactor con una corriente de
reciclo reportaron la posibildad de inestabilidad provocada por el retroalimentado térmico v/o
de masa.

Rajadhyaksha y Vasudeva [61], estudiaron la sensibilidad paramétrica de los reactores de
cama fija considerando limitaciones de transporte del calor y masa. Ellos identificaron cuatro
regimenes (reacciones muy lentas. lentas, rapidas y muy rapidas) de operacién donde la presién
parcial tiene efecto sobre los procesos de transporte, y derivaron condiciones para delimitar los
limites permisibles méximos de presién parcial de entrada en cada regimen.

Debido a la sensibilidad de muchas reacciones a la temperatura, el control de temperatura
puede ser muy importante. Para una reaccién irreversible simple la temperatura ptima es
usunalmente elegida como la temperatura més alta compatible con los materiales de construc-
cidn. las propiedades del catalizador, el problema de precalentamiento a altas temperaturas sin
descomposicion v los problemas de transferencia de calor que surgen a velocidades de reaccién

elevadas.

Sensibilidad Otro fenédmeno asociado al reactor tubular y simplemente denominado sensi-
bilidad fue estudiado por Amundson en [58]|. La sensibilidad del reactor se define como la
relacion de la desviacion estdndar de una salida a la desviacién estdndar de una entrada cuando
tal entrada est4 sujeta a perturbaciones aleatorias pequefias sobre-impuestas al valor en estado

estacionario. Las ecuaciones diferenciales parciales se analizan con técnicas lineales debido a
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“que cualquier efecto transitorio se considera como una perturbacién del estado estacionario.

3.4.3 Estabilidad de los reactores tubulares

Un estado estacionario se dice que es estable si este tiende a retornar al mismo estado después
de sufrir una perturbacién {17]. Uno de los primeros trabajos sobre la estabilidad de reacto-
res de cama empacada se debe a Berkelew [42] en el cual se desarrollan algunas correlaciones
empiricas para estudiar la estabilidad. Sin embargo, dos propuestas son las mas importantes
para estudiar la estabilidad de los reactores tubulares. En la primera, las ecuaciones no lineales
transitorias se linealizan alrededor del estado estacionario, y las ecuaciones resultantes se exa-
minan para determinar bajo que condiciones las perturbaciones pequeiias se aproximan a cero
asintéticamente. En la sezunda propuesta, las ecuaciones no-lineales se resuelven numérica-
mente para mostrar que los criterios desarrollados en la primera propuesta son correctas en la
prediccién de estabilidad e inestabilidad y para analizar el efecto de mayores perturbaciones en
el comportamiento del sistema [13]. Estas propuestas se realizaban con mayor frecuencia en la
década de los sesentas debido a que la linealizacién local no habia sido desarrollada para PDE
como el trabajo de Lyapunov para las ODE [12]. A partir de 1970 el trabajo de Perlmutter [17]
motivé la derivacién de condiciones suficientes a través de funciones de Lyapunov. McGreavy
vy Soliman (62} estudiaron la estabilidad de los reactores tubulares con dispersién axial a través

del método directo de Lvapunov.

3.4.4 Bifurcacién de los reactores tubulares

Las caracteristicas dindmicas de los reactores tubulares se pueden observar en un diagrama de
bifurcacién. Jensen y Ray [18], clasificaron los diagramas de bifurcacién de un reactor tubular
con enfriamiento usando técnicas de discretizacién de las ecuaciones diferenciales. Subramanian
v Balakotaiah (59] combinaron una reduccién implicita Lyapunov-Schmidt con el método de
disparo para clasificar el estado estacionario y las caracteristicas dindmicas de varios problemas
de difusién-conveccién-reaccién, descritos por un éonjunto de ecuaciones diferenciales en una
dimensién. ‘

El trabajo de Jensen y Ray [18] conduce a los siguientes resultados*:

'Varios de estos resultados habian sido previamente reportados por otros autores utilizando distintos métodos
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e Para el caso de los reactores tubulares con dispersion axial no deben existir oscilaciones
debidas a la.interaccidn de los efectos de dispersion y reaccidn. Este efecto solo se deberia

presentar en el reactor tubular no empacado muy corto.

o Para el caso del reactor no adiabédtico con niimeros de Peclet distintos para la transferencia
de calor v masa, la solucion serd tnica para valores suficientemente altos de los nimeros
de Peclet. coeficientes de transferencia de calor altos, o valores pequenios del nimero de

Dambkohler.

e Incrementando el aumento de temperatura adiabatica o la energia de activacién, amplia
la region de multiplicidad y la mueve hacia nimeros de Damkohler mds pequenos. en

tanto que el incremento del orden de reaccién reduce la region de multiplicidad.
e Una multiplicidad mayor de tres es posible sélo para el caso del reactor no adiabético.

o L3 ausencia de perfiles oscilatorios en el reactor con dispersién axial puede explicarse por
el hecho que el tiempo caracteristico para el transporte térmico dentro de la cama es
mucho mds grande al transporte de material, i.e., el nimero de Lewis (Le) es tan grande

que las oscilaciones no se esperan aun en camas poco densas.
El trabajo de Subramanian y Balakotaiah [59] conduce a los siguientes resultados:

o Para el caso del reactor tubular con reciclo, pueden presentarse oscilaciones para valores
de los parametros fisicamente posibles y comportamiento bastante complejo cuando

enfriamiento se incrementa. .

e Para el modelo de dispersién axial de calor y masa se consideran dos casos: En el primero.
el caso adiabético, para regiones paramétricas factibles (Le > 1) es posible un compor-

. . . . , 2 . . .
tamiento oscilatorio es posible cuando ¢2 > ¢2,. Con una masa infinita son posibles

oscilaciones de temperatura altas para una regién paramétrica factible .

'L

e El caso del modelo del reactor autotérmico con intercambio de calor externo e interno no

es caracteristico el comportamiento oscilatorio.

de anadlisis (p.ej. Hlavacek et al,, 1979).
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3.5 Reactor Tubular Biolégico

3.5.1 Generélidades

Los procesos bioldgicos son sistemas que presentan retos interesantes para el diseio de esquemas
de control. La aplicacion industrial de este tipo de sistemas incluyen: remocién de contaminan-
tes de efluentes industriales. fermentacion de leche en la produccién de margarina. produccién
de antibidticos, produccién de etanol, entre otros. Los biorreactores tubulares permiten un uso
de volumen celular mayor, més eficiencia en la extraccién de productos, velocidades de Aujo
mayores. ademds de que proporciona mayor estabilidad térmica si el reactor estd empacado 631.

Uno de los problemas de los procesos en biorreactores es que los pardmetros del proceso no
son conocidos exactamente y pueden ser variantes en tiempo. Ademds, un problema importante
en el control de estos sistemas es que las variables clave del proceso tales como la concentracidn
de biomasa, concentracién de substrato, actividad enzimatica, etc., no son medibles instan-
tdneamente. El ruido de medicién es otra problema frecuente en la mayorfa de los sistemas
biolégicos [4].

Para los sistemas bioldgicos el desempefio relativo caracteristico del CSTR ideal y el PF-
TR depende de la velocidad de crecimiento especifica de reaccién involucrada y de la cinética
correspondiente. Para una reaccién simple con cinética ordinaria (aumento de la rapidez de
crecimiento con el incremento de conversién de substrato, tal como la cinética de Michaels-
Menten). el PFTR proporciona una gran conversién de substrato y mayores concentraciones
de producto que el CSTR de igual volumen. Para procesos microbianocs, el PFTR tipicamente
maximiza la concentracién de producto del efluente. Para crecimiento exponencial, el CSTR es

mas eficiente a un PFTR o al reactor de lote [4].

3.5.2 Modelamiento

Se considera un reactor bioldgico tubular de cama empacada como el mostrado en la Figura
3.2, donde se llevan a cabo dos reacciones, una de‘crecimiento autocatalitico de biomasa, y la

otra de desactivacién de biomasa,
S X (3.32)
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donde X es la concentracién de microorganismos inmovilizados en a

(:3.33)

lgiin soporte v los cuales

permanecen dentro del reactor: S es la concentracion de substrato fluyendo a través del reactor:

¥ Xq es la concentracion de biomasa desactivada. Para formular el modelo se hacen las siguientes

consideraciones {37]:

1. La seccidn transversal del reactor es constante.

2. Se desprecian los efectos difusivos

3. Los microorganismos desactivados son expulsados del reactor mediante el fujo convectivo.

4. El reactor es isotérmico.
Contois

U= Hmax S

Tk X+S

La descripcidn del sistema puede modelarse como:

0X -

hi N .

or = A kX
o) Fos
5{ .— —::{'()—Z' - A[,LL:Y
0Xae  FOXy .
ot - "Aaoez ThX

las condiciones frontera son:
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5. El término de velocidad de crecimiento especifica (u) estd dado por una cinética del tipo

(3.34;

(3.35)

(3.5

(3.375

(3.3>)



Xyt.Z=0)=0 (3.39)

con condiciones iniciales

$(0.2) =Sy, X(0.Z) = X, (3.40)

Las ecuaciones anteriores se derivan de los balances de materia sobre X, S. Xy4. El término
convectivo para el substrato y la biomasa desactivada est4n dados por el primer término a la
derecha de (3.36) y (3.37) respectivamente. El primer término a la derecha de (3.35) y el segundo
término a la derecha de la ecuacién (3.36) representan la rapidez de generacién de materia. El
término k4.X representa la rapidez de desactivacién de biomasa y, el término acumulativo estd

dado por cada una de las derivadas en el tiempo.

Remark 1 Dos modelos basicos disponibles para describir el crecimiento durante la fermen-
tacion microbiana son el modelo de Monod y el modelo de Contois. El modelo de Contois
considera limitaciones difusionales debido a densidades celulares elevadas. El modelo de Monod

presenta una funcidn de crecimiento monotdnica con la concentracién de substrato.

Remark 2 Debido a la estructura matemdtica que describe el comportamiento del reactor bio-
logico tubular con flujo tipo tapdn, siempre tiene estados estacionarios wnicos. Por otra parte.
un reactor tubular isotérmico con dispersién azxial donde se lleva a cabo una reaccion enzimdtica

inhibida por substrato puede dar lugar a maltiples estados estacionarios [65].

Remark 3 Es bien conocido que en el caso de reactores con enzimas inmovilizadas la presencua
de dispersion no tiene efecto sobre la conversion de substrato en la region de orden cero de n
cinética de Michaels-Menten, en tanto en la region de primer orden la conversién es menor en la
presencia de dispersidn. Sin embargo, se ha demostrado [66] que el modelo de flujo pistén puede
aplicarse para representar satisfactoriamente datos experimentales obtenidos con reactores e

cama fija con enzimas inmobilizadas.
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' 3.5.3 Incertidumbre del modelo

La principal incertidumbre del modelo del reactor tubular biologico es la expresién cinética. Se
puede examinar brevemente la incertidumbre de la expresién cinética como sigue: la complejidad
de la descripcidu cinética depende de la complejidad de la situacidn fisica v la aplicacion de la
cinética propuesta 63;. Muchos factores pueden influenciar la actividad catalitica de las enzimas
o los microorganismos. presumiblemete al afectar la estructura enzimdtica o el estado quimico
de los microorganismos. Entre estos factores podemos nombrar: pH, temperatura. flujo (fuerza
hidrodindmica, presién hidrostética, y tensién interfacial), agentes quimicos, irradacidén, etc. La
cinética de una enzima o un microorganismo inmovilizado puede diferir a la cinética en solucién.
En general. conduce a retener su actividad mds tiempo que una en solucién. Ademds. una
enzima o microorganismo inmovilizado puede fijarse en una posicién cercana a otras enzimas o
mircroorganismos participando en una secuencia catalitica, por lo tanto incrementa la eficiencia
catalitica para la conversién multipaso. Las propiedades cataliticas observadas de una particula
catalftica simple conteniendo una enzima o microorganismos inmovilizados depende ademss
de las interacciones de transporte de substrato y de la actividad catalitica de las enzimas o
microorganismos.

La principal perturbacién para el reactor biolégico es el cambio en la concentracién de
substrato a la entrada del reactor, la cual generalmente puede considerarse como una buena
aproximacién del tipo escalén. Por otra parte, la fragilidad mecdnica caracteristica de las
enzimas y los microorganismos puede imponer limites sobre el flujo que puede tolerarse para

aumentar la transferencia de masa (4].

3.5.4 Dinamica a lazo abierto

Aspectos Numéricos Para estudiar la dindmica del reactor bioldgico, las PDE resultantes
del modelo se resuelven por el método de lineas [64], con discretizacién de las ecuaciones en la

posicién espacial por el método de diferencias finitas. Las ODE resultantes estdn dadas por:

dX; _ ) .Umaxsi
dt kX + S

X; — kaX; (3.41)
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Tubla 3.1: Reactor tubular bioldgico. valores numéricos para la simulacién (Dochain et al..
1992)

dS _ FS =S,

it _ I :“maxsl o g
& - 1 az Tk X, (3.42)

kC 1\’1' -+ Sz -

donde ¢ indica el punto malla de la discretizacién y AZ el incremento en posicién. El conjunto
de ODE se resuelven por integracién a través del algoritmo de Runge-Kutta cuarto orden con
un incremento del tiempo de 0.02 h,

Como es bien conocido. para obtener resultados de simulacién con una presicién satisfactoria
con diferencias finitas. podria ser necesario un elevado numero de puntos malla. A través de
simulaciones numéricas se encontré que 50 nodos o puntos malla son suficientes para reproducir
los resultados obtenidos por Dochain, et al. [37], al utilizar colocacidén ortogonal.

Los perfiles de concentracién de biomasa y substrato a lazo abierto se muestran en la Figura
3.1. Los valores numéricos de los pardmetros usados en la simulacién son los reportados por
Dochain et al. 37|, se muestran en la Tabla 3.1, los cuales corresponden a un reactor planta

piloto anaerobio para tratamiento de aguas residuales.

Dindmica a lazo abierto (sin control) La respuesta inversa inicial puede ser atribuida a
efectos transitorios iniciales. Efectos similares se pueden observar en otros procesos quimicos
tales como las columnas de destilacién [23]. Se presenta ademads un crecimiento inicial elevado
de la concentracién de biomasa, esto se debe a la acumulacién elevada de substrato en la etapa
inicial. Este sobredisparo se desvanece al lograr el tiempo de adaptacién de los microorganismos
a las condiciones de alimentacién de substrato y por el efecto de la muerte y remocién de biomasa
causado por la alta concentracién de biorhasa.

El efecto de una perturbacién tipo escalén en la concentracién de subtrato de entrada se
presenta en la misma figura con una linea punteada. La perturbacién conduce a un nuevo perfil
en estado estacionario. Existe ademas un.fiempo de retardo entre la entrada de la perturbacién
y la respuesta de alrededor de 6-8 horas. El retardo se debe al flujo del subtrato a través del

reactor.
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Figura™3-1: Reactor tubular biolégico, dindmica a lazo abierto.
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3.6 Reactor Tubular con Dispersién Axial

3.6.1 Generalidades

.

Los reactores cataliticos de lecho empacado tienen gran importancia econémica y constituven
la columna vertebral de la industria quimica. La sintesis de amoniaco. la produccién de acido
sulfidrico v la refinacion del petréleo son tres procesos en los que se tratan grandes volumenes
y en los que se utilizan reactores cataliticos de lecho empacado [3]. Muchos de estos reactores
con menor volumen de produccidn, pero en los que se obtienen materiales de muy alto valor. se
encuentran en la industria petrolera.

El mecanismo por el cual el calor o la masa se dispersan en una cama empacada a traveés de
la cual un fluido estd fluyendo ha sido objeto de una gran atencién (56]. Se ha supuesto que la
dispersién de calor y masa en la direccién axial y radial es un proceso difusional sobre-impuesto
al flujo convectivo. de esta forma el efecto global se describe por un conjunto de ecuaciones
diferenciales parciales parabdlicas (i.e.. segunda derivada en el término dispersivo de calor y
de masa). Estas ecuaciones se simplifican por lo general para el caso simétrico en la direccién
radial. La dispersién radial de masa y calor en reactores cataliticos sélido-gas de cama fija se
expresa usualmente por los niimeros de Peclet para transporte de masa y calor. En muchos
casos la dispersidn radial es despreciable si el reactor es adiabatico debido a que no existe una
fuerza motora para gradientes elevados en la direccidén radial. Para reactores no adiabaticos.

el coeficiente de transferencia de calor en la pared entre la mezcla reactante v el medio de

enfriamiento se debe especificar.

3.6.2 Modelamiento

El sistema a ser considerado es un reacter tubular con chaqueta de enfriamiento descrito por el
.modelo de dispersién axial, en el cual una reaccién exotérmica de primer orden irreversible se

lleva a cabo

A — productos (3.43)

bajo las siguientes consideraciones [18]:
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1. Perfil de velocidad plano (v:)

2. Dipersividad de masa ( Dy ). conductividad térmica (K ). capacidades calorificas (Cos-Cpp .

densidad (pg.py) y calor de reaccion (—AH) constantes.

3. El término de reaccion tiene dependencia de la temperatura tipo Arrheneius.

Bajo tales consideraciones las ecuaciones del modelo de dispersién axial seudo-homogéneo
son dos ecuaciones diferenciales parciales parabélicas no-lineales acopladas para la concentracién

del reactante v la temperatura

de(z .t P*c(z, t dc(z, t
37 ) =Dy 0(2‘2 ) -, E?z' ) — ko(l —€p)c(2',t) exp [—EA/RT(Z ,t )] (3.44)
OT(z ., t) L 0T (2.t oT(z,t
[e,,prp, +(1- ep)psts] *f)-tf— = RL——E(ZT—) - prva:_—'fﬁT_)
+(=AH)ko(1 — €)T(2,t)exp [~Es/RT (2 ,t)]
—-diUw [T(z’,t') - Tw(z‘,t’)] (3.43)

donde ¢ v T representan la concentracién y temperatura, Dy y K son los coeficientes de
dispersién longitudinal, v, es la velocidad del gas. Los subindices f,s, y w denotan la fase del
fluido. del sélido, vy la pared del reactor respectivamente. €, y d- es la porosidad de la cama
v el didmetro. k, v E4 son los pardmetros de la expresién de Arrhenius. ', es el coeficiente
de transferencia de calor global entre el reactor y el medio de enfriamiento. El efecto de la
dispersion de calor radial puede incluirse en Uy, realizando una aproximacién en un punto de

colocacidn al perfil de temperatura radial.

Las condiciones iniciales y de frontera para resolver el problema en particular son
c(z,0) = cin(2'), T(2,0) =Tin(2) (3.46)

Oc(2', t)

~Dr—5-— lo= v [co(t)) — ¢(0,2)] (3.47)
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- [l ] A = E’ — E;l - Epprpf‘(l—fp)p C’pg
'l € ]Iy P€1 D Le = €pprCoy i
= (Y EL |zt | pe, = 2l Cr B = (3H oy
- To RTy €pl < ky IR
L-To\ Ey | ., _ 3 — l(l=epikoexp(~-) — Al
D = To )RTO “ = Da = vs 13‘7.777,"‘?7;

Tabla 3.2: Reactor tubular con dispersién axial, variables adimensionales

Oc(z, b
_-“(az- ) =0 (3.48)
T (z .t
—KL—ng lo= v:pr,,f [Ta(t') - T(0, t)] (3.40)
aT(z'.t) .
-—5‘;—— ((— 0 (300)
Aplicando el siguiente grupo de variables adimensionales:
se obtienen las siguientes ecuaciones diferenciales en forma adimensional
dz; 1 0%r, 1 8y Da T2 L
Ot ~ Pe,le 92Z ng+fg(l-rl)exP{l+r2/‘y‘} (3-51)
dxs 1 9%z, 1 9z BDa T3 3 3
A el St S Wil £ T —_ e —T = 3 59
0t ~ Pesle 922 LedZ T Lo L Il)exp{l-{—l‘g/’}'} et Tt (332)
con condiciones frontera
oz -
70,8, = = P (3.53)
B;rg
2(0,t), —=—= = )
201, 52 = Py (3.54)

En el caso especial adiabdtico y con Le =1, las ecuaciones del modelo pueden reducirse a

una ecuacion. Esto se hace al multiplicar el balance de masa por B y subtrayendo el resultado

del balance de energfa para dar una ecuacién cuya unica solucién es, o = Bzx;.
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Remark 4 4 pesar de las imprecisiones de algunas de las predicciones. el modelo de dispersisn
artal es el mds utilizado para representar el flujo de un fuido dentro de los reactores de cama
empacada. Entre estas imprecisiones estd el hecho de que el modelo de dispersion agial predice
retromesclado. Ademds. debido a la naturaleza parabdlica de las ecuaciones. el modelo predice

una propagacién de sernial instantdnea [56].

Remark 5 Para nimeros de Reynolds altos y una relacidn del didmetro tubo-particula sufi-
cientemente alta. el nimero de Peclet radial debe estar alrededor de 11. En tanto el nimero
de Peclet arial debe estar alrededor de 2 para numeros de Reynolds suficientemente altos y un

material de empacado esférico [1].

Remark 6 Debido a los complejos procesos de reaccidn y transporte en los reactores de cama
fya. se generan miiltiples estados estacionarios por varios mecanismos fisico-quimicos y cinéti-
cos. De los resultados de Jensen y Ray [18] se conoce que para la unicidad de lus soluciones
puede obtenerse con numeros de Peclet altos, valores elevados del coeficiente de transferencia

de calor. o valores de Damkholer pequenos.

3.6.3 Incertidumbre del modelo

El modelo del reactor tubular con dispersién axial presenta varios pardmetros que pueden ser
cousiderados como inciertos. Sin embargo, la principal fuente de incertidumbre es la expresién
cinética involucrada en el modelo. La causa de-tal incertidumbre se examina a continuacién.
La rapidez de reaccién observada depende de la naturalza de la superficie, de cudnta esté
presente en el reactor y de la capacidad de las moléculas para llegar v alejarse' de esta superfi-
cie 2. Cabe hacer notar que hasta ahora la capacidad para predecir la actividad catalitica es
limitada. aunque es posible descubrir tendencias generales. Ademas la superficie de un catali-
zador se envenena con mucha facilidad con pequenas cantidades de substancias perjudiciales.
Es importante mencionar dos puntos mas. Primero, la efectividad de un catalizador radica en
su capacidad de proporcionar una trayectoria de x:eaccién con una menor energia de activacion.

En segundo lugar, la interaccién entre la difusién y la reaccién significa que los datos cinéticos

de laboratorio deben interpretarse muy cuidadosamente.

Por otra parte, la obtencién de un estimado del término dispersivo y del término convectivo




tiene cierto grado de incertidumbre. Esto se debe a los efectos del empaque del catalizador.
variaciones del flujo. y de gradientes de temperatura en el interior del reactor que pueden

distorcionar el perfil de flujo.

3.6.4 Dindmica a lazo abierto

Aspectos Numeéricos Al aplicar el método de lineas {64] con discretizacién de las ecuaciones
resultantes del modelo (3.51)-(3.52) y las condiciones frontera en la posicién espacial por el

método de diferencias finitas conduce al conjunto de ODE dadas por:

dr, R T T2 T _ ith = 2r, +71,_, . &(1 ) I, 355
dt ~ Peile AZ Le AZ? Te Zy,)exp m (3.35)
dry, 1 xu—xa_ 113, —2r3+1_, BDa 2, 3 3
dt ~ Pesle AZ  Le AZ? e (ImTu)exp Trro/n ) T Ie

(3.56)
z1(0,¢t), z1, =1, - AZP, (3.57)
IQ(O‘! t)v .1?20 = IQL - AZ}D&? (358)

donde ¢ indica el punto malla de la discretizacién y AZ el incremento en posici'o‘n'. El conjunto
de ODE se resuelven por integracion numérica a través del algoritmo de Runge-Kutta cuarto
orden con un incremento del tiempo adimensional de 0.0002.

A través de simulaciones numéricas s.e encontré que 200 nodos o puntos malla son suficientes
para reproducir los resultados que obtuvo Jensen y Ray [18] al utilizar colocacién ortogonal.
A pesar del elevado numero de puntos malla utilzados, el tiempo cémputo es del orden de 1
minuto al utilizar una PC personal con procesador' Pentium a 133 MHz con 32 Megas en RAM.

Los valores numéricos de los pardmetros usados en la simulacién son los reportados por
Jensen y Ray [18] y se muestran en la Tabla 3.3 y la Tabla 3.4, los cuales corresponden a dos re-

giones fisicamente factibles de operacién y concuerdan con resultados téoricos y experimentales
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Pel [ P(:‘g Le | Da B B jch ‘\"Bw -’YIOT .\’3()
150 150 | 1.0]0.1531200)11.0122510.0 |00 |00

Tabla 3.3: Reactor tubular con dispersion axial. valores numéricos para la simulacion (Jeusen
v Rav. 1982). Perfi] Estable

rpel Peg Le Da B B JchH(gw ;Ym Xzo
i.r').D 5.0 | 1.0]0.185 200|140 (3.0 {0.0 {00 |00

Tabla 3.4: Reactor tubular con dispersién axial, valores numéricos para la simulacidén (Jensen
v Ray. 1982). Perfil Inestable

encontrados en un gran nimero de reacciones industriales [17, y sus referencias dentro.

Dindmica a lazo abierto (sin control) Los perfiles dindmicos a lazo abierto de la tempe-
ratura y la concentracién para dos casos se presentan en las Figuras 3.2 y 3.3. La Figura 3.2
presenta un perfil estable que corresponde a la regién de perfiles estacionarios estables wnicos.
El perfil inestable de la Figura 3.3 corresponde a una regién de multiples perfiles inestables en
estado estacionario. Las oscilaciones que presenta el perfil inestable son sefiales de la existencia
de un ciclo limite, y como se ha examinado en las secciones anteriores limitan el desempefio
en la produccién de los reactores tubulares. La operacién en tales regiones debe evitarse al

implementar control para permitir la operacién en tal regidn.

3.7 Reactor Tubular con Reciclo

3.7.1 Generalidades

La demanda para una produccién més eficiente ha resultado en que las plantas de procesamiento
quimico llegen a estar mds integradas. Las materias primas se reciclan para incrementar la
conversién efectiva y simultdneamente reducir las emisiones al ambiente. Similarmente. li
corrientes calientes del proceso se intercambian con las corrientes frias para incrementar la
energia en forma eficiente. Bilous y Amundson [16] consideran la dindmica del reactor de flujo
pistén cén reciclo, y a través de una analogia con sistemas de control retroalimentado ellos
concluyeron que el reciclo puede desestabilizar el reactor. Reilly y Schmitz (67]-[68] presentan
resultados mostrando que el reciclo en reactores de flujo pistén conduce a miiltiples estados

estacionarios y ciclos limites estables.
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Figura™3-2: Reactor tubular con dispersién axial, dindmica a lazo abierto (perfil estable).
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Figura™3-3: Reactor tubular con dispersién axial, dindmica a lazo abierto (perfil inestable).




- Ey . — —_ (ZAHCy
a = Losiy R‘4=(1—a)"e.\'p(‘\,l7{§) Da:l’.m $=3%
AQ ~Ja FoCin L

Tabla 3.5: Reactor tubular con reciclo, variables adimensionales

3.7.2 \lodelamiento

Se considera un reactor tubular donde se lleva a cabo una reaccién exotérmica simple 4 — B.
en el cual una fraccién del producto del reactor se recicla y mezcla con la alimentacién fresca.

Las consideraciones que se hacen son las siguientes [19]:

1. Se recicla la energia y masa del efluente.

2. La corriente de reciclo no tiene retardo.

(%]

. El fluido sigue un comportamiento tipo pistdn.
4. pardmetros constantes.

Los balances de masa y energia estdn dados como sigue:

8u,4 ou 4

—5?- = -—pw-—a—-z‘— + U;\[_q(—r.4) (3~59)
or ar
pCPEt- = —pu'Cp5; + (=AHA)(=ra) +6(6y - 0) (3.60)

donde u 4 es la fraccién masa, w es la velocidad, y /4 es la masa molecular del componente A.
El resto de los pardmetros se definen en el Apéndice C.
Introducendo las variables adimensionales:

Las ecuaciones (3.59) y (3.60) se pueden escribir como:

5 =% + (1= fio(a,8) (3.61)
% = —gg +(1 - f) [p(e,8) + 68y - 6)] (3.62)
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Si se supone que no hay reaccion ni perdidas de calor en el lazo de reciclo, las condiciones

de entrada se determinan al formular los balances de masa y energfa para el punto de mezclado

M,

a(0.7) = fa(l,7) + (1 = flas(7) (3.63)

8(0.7) = f8(1,7) + (1 = F)B,(7) (3.64)

donde «,, v 8, son las condiciones de alimentacién.

3.7.3 Incertidumbre del modelo

La expresién de velocidad de reaccién se considera en este caso como la principal fuente de
incertidumbre del modelo, y bdsicamente se debe a la limitada capacidad para predecir la

actividad catalitica.

3.7.4 Dindmica a lazo abierto

Aspectos Numéricos Al aplicar el método de lineas con discretizacién en la posicién es-
pacial por diferencias finitas a las ecuaciones (3.61)-(3.62) conduce al conjunto de ecuaciones

discretizadas dadas por:

i{z _ _ai - Q-] _ - o al3 Bai T
e VI +(1-f) [Da(l a;) 7 exp <'} I +,Ja,-> u] ' (3.65)
d9 _ 9,‘ —91'_1 _ 1 _ L3 ’ 3&{ _ 0. e
=M (o [Ddi - ey e (s v+ da 00| G
ay = fan + (1 - flayg (3.67)
6o = fOn+ (1~ f)bf (3.63)
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Figura™3-4: Reactor tubular con reciclo, dindmica a lazo abierto (perfil cuasi-periédico).
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Figura™3-5: Reactor tubular con reciclo, dindmica a lazo abierto (perfil caético).
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Tabla 3.6: Reactor tubular con reciclo. valores numeéricos para la simulacién (Jacobsen v Bere-
zowzky. 1993)

donde ¢ indica el punto malla de la discretizacién y AZ el incremento en posicién. El conjunto
de ODE se resuelven por integracion numérica a través del algoritmo de Runge-Kutta cuarto
orden con un incremento del tiempo adimensional de 0.001.

Por medio de simulaciones numéricas se encontré que 75 puntos malla son suficientes para
reproducir los resultados que obtenidos con el método de caracteristicas por Jacobsen v Be-
rezowski [19] que corresponden al comportamiento teérico reportado en el mismo trabajo. El
tiempo cémputo es menor a 1 minuto al utilizar una PC personal con procesador Pentium a 133
MHz con 32 Megas en RAM. La Tabla 3.6 muestra los valores numéricos de los pardmetros que
se usan en la simulacién y corresponden a los pardmetros reportados por Jacobsen y Berezowski

19].

Dindmica a lazo abierto (sin control) Cuando el pardmetro de reciclo f es igual a cero
las ecuaciones del modelo se reducen al modelo del reactor tubular con flujo pistén, para el
cual sélo son posibles perfiles estacionarios tnicos {17]. Sin embargo, cuando f # 0 el reactor
tubular con reciclo puede exhibir una gran variedad de comportamientos {59]. La Figura 3.5
muestra el comportamiento caético que puede presentar este tipo de reactor, y la Figura 3.4
un comportamiento cuasi-periédico. El comport-arniento periddico y caético que presenta este
reactor concuerda con los resultados obtenidos por Bilous y Amundson [16], Subramanian y
Balakotahai {39]. v Jacobsen y Berezowsky [19]. El comportamiento tan complejo de este
sistema se atribuye al efecto del reciclo fisico de calor y de masa, asf como al efecto simultdneo

de variaciones en la temperatura a través de la chaqueta de enfriamiento.

3.8 Notas y Referencias

El comportamiento dindmico de los reactores tubulares raramente se cubre en los textos est4n-
dares de reactores quimicos. La mayorfa de la teoria de los reactores tubulares presentada en

este capitulo se puede consultar en las referencias 1], (3], y [9]. Los aspectos del modelamiento
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matenidtico de los reactores tubulares con modelos heterogéneos se toman de la referencia 57
de Amundson. Un texto cldsico de reactores quimicos con un tratamiento amplio en andlisis v

diseno de los reactores tubulares se presenta en la referencia 2], '
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Capitulo 4

Control Robusto de Reactores

Tubulares

Perhaps mathematics is efective in organizing physical existence because it is inspired

by physical existence.
Ian Stewart (1989)

Este capitulo tiene como objetivo disefiar los esquemas de control robusto para el reactor
biolégico tubular de cama empacada, el reactor tubular con dispersion axial y el reactor tubular
con reciclo. Se analizan dos casos: El primero se refiere a sistemas sin efectos de retardo en
la entrada de control (sistemas de fase minima) mostrando la equivalencia de los controladores
robustos derivados con el controlador cldsico PI, con una parametrizacién en.términos de las
constantes de tiempo a lazo cerrado y de estimacién de incertidumbres. El segundo considera
un retardo en la entrada de control (sistema de fase no minima) y se deriva un controlador
con la estructura de un controlador cldsico PID, con una parametrizacion en términos de un
factor de amortiguamiento y las constantes de tiempo de estimacién de incertidumbres y a lazo

cerrado. .
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4.1 Reactor Tubular Biolégico

El objetivo de control es mantener la concentracion de substrato a la salida del reactor bioldgico
mediante manipulaciones del flujo de entrada. La Figura 4.1 muestra el sistema de control v el

diagrama de bloques para el esquema de control retroalimentado.

4.1.1 Control Ideal
En una primera etapa se desarrolla una ley de control ideal bajo las siguientes consideraciones:

1. La velocidad de flujo volumétrica F. es la entrada de control

[ 3]

. La medicidn de las concentraciones de substrato y biomasa estdn disponibles a la salida

del reactor.
3. Los parametros del sistema son conocidos.
4. La variable de control se satura en el rango de 0.0010 y 0.0030 m3/h

Al denotar con y a la concentracién del substrato a la salida del reactor, y con w a la

concentracién de biomasa en la misma posicién se obtiene:

dy F oy Pmaxy
B A Y [y gt 113, A 1,
dt A8z "' " kw+y (1)

En el punto de ajuste del control yref = Syef. Definiendo el error de regulacién respecto al
punto de control como e,y = yrey — Y. El objetivo es que e,.s(t) tienda a cero para valores
grandes de t. Asignando una dindmica lineal al error de regulacién, la ecuacién de primer orden

que lo describe estd dada por:

deref

-1 .
ot + 7 erep =0 (4.2)
donde 7. es la constante de tiempo del proceso a lazo cerrado. La rafz de la ecuacién caracte-
ristica es —7;1. Como 7! > 0, se tiene que er.(t) — 0, conforme t — co. Sustituyendo el
error de regulacion en (4.2) conduce a

dy

E; = Tc_l(yref - y) (43)

e
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Figura™4-1: (a) Reactor tubular biolégico con microorganismos inmovilizados. (b) Diagrama
de bloques del esquema de control retroalimentado.




al igualar las ecuaciones (4.1) y (4.3). y al despejar la variable de control F.

1 [ 9y Kmaxy | __
F=-47! <52 = ) [k‘lwm + T, ! (!/ref —y)J (14)

esta expresion de control como una funcidn de la saturacién esta dada por

F, = Sat (F) (4.3)

donde

Fmim 81 FSFmin
Sat(F) = F, $i Fumin <F < Frax (1.6)

Frax, 8t F > Frax

para el reactor biolgico en estudio, Finin = 0.0010 m®/h y Fiax = 0.0030 m3/A.

La ley de control ideal tiende asintéticamente al estado de la planta de referencia deseado.
Sin embargo, la implementacidn de la ley de control requiere el conocimiento de todos los térmi-
nos involucrados en (4.4). En la préctica tal situacién no es posible debido a las incertidumbres
del modelo del reactor bioldgico. Con el fin de disefiar un esquema de control considerando
tales limitaciones en la siguiente seccién se deriva una ley de control que utiliza a prioT: un
minimo de conocimiento del sistema y removiendo la consideracion 3 realizada en la derivacién

del esquema de control ideal.

4.1.2 Control Robusto PI basado en un modelo lineal de primer orden

El objetivo de esta secci6n es la derivacién de un controlador robusto basado en el ajuste de la
planta a un modelo lineal de primer orden.
Como punto de partida para la derivacion del esquema de control robusto se aplican las

siguientes consideraciones

1. La tasa de reaccién especifica es desconocida.
2. El modelo de la planta se ajusta a un comportamiento lineal de primer orden.
3. La planta estd afectada por no linealidades no modeladas y por perturbaciones externas.
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Figura™4-2: Reactor tubular biolégico, aproximacién a un modelo lineal de primer orden.
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La aproximacion al modelo lineal de primer orden se muestra en la Figura 4.2 donde se ha
realizado un cambio escalon positivo y negativo en el fiujo de substrato a la entrada del reactor.

En términos de variables de desviacién de la concentracién de substrato

dy -1 .
=T ¥ + hpu . (4.7)
donde k, = kp/7o, kp ¥ T, son la ganancia en estado estacionario y la constante de tiempo a
lazo abierto del proceso respectivamente, u es la entrada de control (F).

Aplicando la transformada de Laplace en la ecuacién (4.7), y como la condicién inicial es

Y(0) =0 ent =0 se obtiene

Y(s)  kp
U(s)  Tos+1

(4.8)

El modelo para la planta afectado por no-linealidades y perturbaciones externas est4 dado
por
dy

== ;M S =S)+k(F-F)+n (4.9)

donde Sy F son los valores nominales de la concentracién de substrato y el flujo respectivamente
(en este caso se toman como los valores en estado estacionario), n es el término que agrupa
los errores de modelado (7.e., incertidumbres en la expresion cinética, en el término convectivo,
perturbaciones externas, y no linealidades no modeladas), y y,.s es la concentracién de substrato
de referencia (Set Point). Ademds, el término T,y Se toma como una perturbacién constante
y se puede incluir en 7.

Introduciendo el error de regulacion, eref = yref —y, donde y = S - S, al substituir en (1.9)

conduce a

der. f

= 75 eres —ky(F = F) +1n (4.10)

Un controlador retroalimentado para el sistema (4.10) estd dado por
— 1 _ _
F—F:-};—[—Toleref + 75 eres +1) (4.11)
P
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El sistena a lazo cerrado conduce a la dindmica €ref= —rc‘le,ef. Sin embargo. la expresion
de la ley de control incluye el término 7. el cual es desconocido ¥ agrupa los errores de modelado
de la planta. Con el fin de implementar la ley de control es necesario estimar el valor de 7.
Para tal efecto. del modelo de la planta (4.10) se observa que

de,ef

n = —Et-—+r;‘e,ef+k;(F—F) (4.12)

Asi. n(t) puede reconstruirse usando mediciones de e, #(t), F(t), y un derivador con respecto
al tiempo para evaluar €,, #- Debido a que los derivadores perfectos no se pueden construir, una
alternativa es usar observadores. Entonces, se propone un observador de orden reducido como
un estimador para 7(t). |

La dindmica de reconstruccién del estado aumentado, n(t) esta dada por

a _ -
7 = Te (n=1) (4.13)
de la ecuacién (4.12),
an -1 |deres | w -1 N
E:‘re [ dte +h(F ~F)+7 e ~ 9 (4.14)

Introduciendo la variable W = 7.7 ~e,, £+ el controlador robusto est4 dado por las ecuaciones

W= bp(F = F) + 7500 =7 (1.15)

§ =771 + ere) (4.16)

. L o = -

F=F+F[(To -7 )e,.ef—r)] (4.17)
D

La entrada de control real est4 dada por F, = Sat(F). La equivalencia del controlador

robusto con el controlador clssico PI se presenta en la siguiente seccidn.
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Equivalencia con el controlador cldsico PI

Aplicando el retroalimentado dado por la ecuacién (4.17) en el filtro de estimacion (4.15) con-
duce a la dindmica del filtro dada por t{’: 77'y. Introduciendo la variable 7.V = ven las

ecuaciones (4.15). (4.16) v (4.17) se pueden re-escribir como

=Y+ €ref) (4.18)
— 1 - - -
F-F= o (ot =rot + 70 eres + (rere) M) (4.19)
D
U= €ref (4.20)

el cual es un controlador clasico PI, con ganancias proporcional e integral dadas por:

1
Kp= (it =75t + 70! (4.21)
kp
P 29
K; ) (TeTe) (4.22)
donde el tiempo integral estd dado por
mi=(rere) (TS =t 7Y (4.23)

El controlador descrito por las ecuaciones (4.15), (4.16) y (4.17) tiene la estructura de
un controlador cldsico P1, con ganancias integrales y proporcionales dadas en términos de las
constantes de tiempo de estimacién y a lazo cerrado. Al fijar un pardmetro de control (7¢, 7,)
s6lo resta un pardmetro ajustable, el cual se puede encontrar ficilmente mediante simulaciones

numéricas.

4.1.3 Control Robusto PI basado en el balance de masa sobre el substrato

Al tomar la ecuacién dindmica del substrato y denotando con y la concentracién de substrato

a la salida del reactor, y con w a la concentracién de biomasa en la misma posicién, obtenemos
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dy _ _FOS Hmayy ,
P ALl —Alum (4.24)

Debido a que el término convectivo y la rapidez especifica de crecimiento son desconocidas

v/o inciertas. un modelo para la planta estd dado por

d 3
d_3:=_<z)p+,, (4.25)

donde 1 agrupa las incertidumbres del modelo,

__F[os o Hmaxy
n= A {5‘2’,2:1 3}—/\110m (4.26)

y el término 3 es un estimado del término convectivo dado por

o8]
3 =E {ﬁ |Z=l} (4.27)
al introducir e,.5 = y,ef — y,
der.f 3
el — (2 )
= ( A) F+n (4.28)

un controlador retroalimentado para la ecuacién (4.28) estd dado por

F= {g] {Tc—l(yref - y) + ’7} (429)

Proponiendo el siguiente observador de orden reducido para reconstruir el término que

agrupa las incertidumbres:

g 4 - ,
2 =T (n=7) (4.30)
de (4.28) se puede ver que
_> deref 3
g=2el ) (Z) F (4.31)

Entonces, la ecuacién (4.30) se puede escribir como,
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“77__-1 ([eref, J - o

al introducir la variable IV = 7.7 - e,.f, las ecuaciones (4.29), (4.30) y (4.32) se pueden re-

escribir como

. 3 R
W= (:1-) F-75 (4.33)
‘4. -1 ~
F= (3) {Tc (yref - y) + ’7} (4.34)
R=17l (W +ere) (4.35)

Las ecuaciones (4.33), (4.34), y (4.35), constituyen el disefio del controlador robusto basado

en el balance de masa de substrato.

Equivalencia con el controlador cldsico PI

Aplicando el retroalimentado (4.34) en el filtro de estimacién (4.33), conduce a la dinamica
W= 77 'erer. Al introducir la variable 7,W = v las ecuaciones (4.33) a (4.33) se pueden re-

escribir como

G=r7U oty +erep) (1.36)

_— é -1 -1 -1 iy
F o= 3 {(Tc +Te )eref + (Tcre) U} (—IJA)
U= eref (4.38)

el cual es un controlador cldsico PI, con ganancias proporcional e integral dadas por:

K, = %(7-;1 +77h) (4.39)
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. _ K, A4 -
K, = T—p = E(TCTEJ ! (4.40)
donde el tiempo integral estd dado por
To=(rere) (et + 7Y (4.41)

Asi. el controlador robusto basado en el balance de masa sobre el substrato tiene la estructura
de un controlador cldsico PI, con ganancias integrales y proporcionales dadas en términos de
las constantes de tiempo de estimacién y a lazo cerrado. Al fijar un parametro de control (7.7,.)
sélo resta un pardmetro ajustable, el cual se puede encontrar facilmente mediante simulaciones

numéricas.

4.2 Reactor Tubular con Dispersién Axial

El objetivo de control es mantener en un punto de referencia la temperatura a la salida del
reactor mediante manipulaciones de la temperatura de enfriamiento. La Figura 4.3 muestra el

esquema de control retroalimentado del reactor tubular con dispersién axial.
4.2.1 Control Ideal
En una primera etapa se desarrolla una ley de control ideal bajo las siguientes consideraciones:

1. La temperatura de chaqueta Xo,,, es la entrada de control.

(S

. Los pardmetros del sistema son conocidos.

3. La variable de control se satura én el rango de -4.0 y 4.0, que corresponde a un cambio

de temperatura de aprozimadamente 150° C.

Al denotar con y a la temperatura a la salida del reactor, y con w a la concentracién del
reactivo A a la salida del reactor, la ecuacién de temperatura del reactor tubular con dispersién

axial se puede escribir como:
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Figura™4-3: (a) Reactor tubular de cama empacada con chaqueta de enfriamiento. (b) Diagra-
ma de bloques del esquema de control retroalimentado.




dy 1 9%y 1 dy BDa y 3 3
= BT 555 l:=l mT o5 lz=t l-w)e — Xy = — 42
&t = Peyledzi =l TLeoz VT (Lmwlexpy g Tg/q} Tletw Ty (4)
En el punto de control, yref = Xaures. definiendo el error de regulacion respecto al punto

de control como e.f = yref — y. El objetivo es que eref(t) tienda a cero para valores grandes
de t. Asignando una dinamica lineal del error de regulacidn. la ecuacién de primer orden lineal

para el error de regulacién es

deref
dt

+77 s =0 : (4.43)
donde 7, es la constante de tiempo del proceso a lazo cerrado. La raiz de la ecuacién caracte-
ristica es =771, Como 77! > 0, se tiene que ey.f(t) — 0, conforme ¢ — oo. Substituyendo el
error de regulacién en (4.43)

d

=T e =) (4.44)

Al igualar las ecuaciones (4.42) y (4.44), y despejar la variable de control X5,

. 1] 1 &% 1 9y BDa - y J3
Xoy = 3 7S (Yref —Y) — Pesle 927 [2=1 +Le<’9Z z=1 Te (1 —w)exp T+ 9/ + Le']/
(1.45)
la expresién de control con funcién de saturacién estd dada por
Xoyr = Sat (Xay) (4.46)
donde
Xowmin, 5t Xow £ Xowmin
Sat(Xow) = Xow, 5 Xowmin < Xow < Xowmax (4.47)
Xowmax, 5t Xow > Xowmax
para el caso en estudio: Xowmin = —4.0 ¥ Xowmax = +4.0
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El esquema de control ideal tiende asintéticamente al estado de la planta de referencia
deseado. Debido a que la implementacion de la ley de control requiere el conocimiento de todos
los términos involucrados en (4.45). v como el modelo de dispersién axial posee una elevada
incertidumbre, se deriva un esquema de control robusto en la siguiente seccién que usa a priori

un minimo de conocimiento del sistema.

4.2.2 Control Robusto PI basado en un modelo lineal de primer orden

El objetivo de esta seccién es la derivacién de un controlador robusto basado en el ajuste de la
planta a un modelo de primer orden para el reactor tubular con dispersién axial.

Las siguientes consideraciones se realizan para la derivacion del esquema de control robusto.

1. La tasa de reaccidn es desconocida.

o

. El modelo de la planta se ajusta a un comportamiento de primer orden lineal.

3. La planta estd afectada por no linealidades no modeladas y por perturbaciones externas.

La Figura 4.4 muestra la aproximacién al modelo lineal de primer orden. En términos de
variables de desviacién de la temperatura del reactor
dy

e 1 2 1.
5 =To ¥ + kyu (4.48)

donde A, = kp/7o, kp ¥ To oD la ganancia y la constante de tiempo a lazo abierto del proceso
respectivamente, u es la entrada de control (Xs,,).
Aplicando la transformada de Laplace a la ecuacién (4.48), y como la condicién inicial es

cero,

U(s) T s+l (3.49)

Un modelo para la planta afectada por no.linealidades y perturbaciones externas estd dado

por

% = —r7Y( = X2) + k(K — Xow) +71 (4.50)
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Figura™4-4: Reactor tubular con dispersién axial, aproximacién a un modelo de primer orden.
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donde X3 v Xa,, son los valores nominales de la temperatura del reactor y la temperatura de
chaqueta respectivamente (en este caso se toman como los valores en estado estacionario). 7 es
el término que agrupa los errores de modelado y y,. es la temperatura del reactor de referencia
(Set Point). Ademds. el término 7,y,.s se toma como una perturbacién constante v se puede
iucluir en 7.

Si€ref = Yref — y. donde y = X, — X,. Al substituir en (4.50) conduce a

de, - J—
_—dfi = =T, Ieref - kp(XZw - X?w) +n (4-51)

Un controlador retroalimentado para le ecuacién (4.51) estd dado por

1 - -
oy — Xow = o [—TD 1e,ef + 7 le,ef + r;] (4.52)
p

El sistema a lazo cerrado conduce a la dindmica e, 7= 7. les s Sin embargo, la expresién
de la ley de control incluye el término 71 el cual es desconocido y agrupa los errores de modelado
de la planta. Con el fin de implementar la ley de control es necesario estimar el valor de 1. Del

modelo de la planta se tiene

de
= J:f + 75 eres + Ky (Raw ~ Xau) (4.33)
Entonces. 7n(t) puede reconstruirse usando mediciones de eef(t), X2w(t), y un derivdor
[ ] .. . .« 4 <. .
para evaluar er.s. La operacidn de derivacién es una operacién muy inestable, un observador
de orden reducido se propone como un estimador de 7(t).

La dindmica de reconstruccién del término que agrupa los errores de modelado, n(t) esta

dada por
day _ - - .
T=; in-1) (4.54)
sustituyendo (4.53) '
de, - ~ =
%iz - T;1 [ Ztef + k; (X2w X?w) +7, 1ef‘ef =7 (4'5O)

) al introducir la variable W = 7,7 — ey, el controlador robusto estd dado por las ecuaciones
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W=ky(Xow = Xou) =75 teres =5 (4.36)
=710V +enep) (4.57)
_— 1 N
Xoy = X-w + Z',- [(T;1 - Tc—l)eref - r]] (458)
p

La entrada de control real estd dada por Xzur = Sat(Xo,). La equivalencia del controlador

robusto con el controlador cldsico PI se presenta en la siguiente seccién.

Equivalencia con el controlador cldsico PI

Aplicando el retroalimentado dado por la ecuacién (4.58) en el filtro de estimacién dado por
(4.56) conduce al comportamiento dado por t{/’: 7o ty. Introduciendo la variable 7.}V = v las

ecuaciones (4.56) a (4.58) se pueden escribir como

=117l + erey) (4.59)
— 1
Xow — Xow = = (7t =77 + 7 eres + (TeTe) Mo (4.60)
D
U= eref (4.61)

Kp = _."(Tc—l - 7-;1 + Te—l) (4,62)
K

e L 163

K T k,p(TcT) ( )

donde el tiempo integral est4 dado por
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o= (tere) (POt =T 2 7T (4.64)

El controlador descrito por las ecuaciones (4.59) a (1.61) tiene la estructura de un controlador
clasico PI. con ganancias integral y proporcional dadas en términos de las constantes de tiempo
de estimacion y a lazo cerrado. Al fijar un pardmetro de control (7.7.) sélo resta un parametro

ajustable el cual se puede encontrar ficilmente mediante simulaciones numéricas.

4.2.3 Control Robusto PI basado en el balance de energia

Al tomar la ecuacién dindmica de la temperatura y denotando con y la temperatura a la salida

del reactor y con w a la concentracién del reactivo A en la misma posicidn,

dy 1 &% dy y |
dt = Pey 022 =t Taz = D - - A2w — .
4t = Pe, 972 1=t ~pz =t TBDa(l w)etp{l+y/7} + B8X2y — By (4.65)

Debido a que el término dispersivo, el término convectivo y la expresién cinética y la entalpia
de reaccién son desconocidas y/o inciertas un modelo entrada-salida aumentado con un término

que agupa las incertidumbres del modelo estd dado por

Ejﬂ = ,Be‘Y?.w - Hey + 77 ' (466)
dt
con n definido por,
1 9% dy y } '
= 5557 le=t —55 lz= Da(l ~ 3 : 4.67
7 Pey 822 o=t oz o=t +BDa(l - w) e‘(p{l +y/v (4.67)

y el término 3, es un estimado del coeficiente de transferencia de calor 3, =e 3. Introduciendo

€ref = Yref — Y,

deref

dt = 'Be"Y'Zw ~ Beeref +'77 (468)

Un controlador retroalimentado para el sistema dado por (4.68) es
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Xy = 378 {(r,_,_L = J.)eres + 1}

(4.69)

Proponiendo el siguiente observador de orden reducido para reconstruir el término que

agrupa los errores de modelamiento

a _ __ -
E =T, 1(’7 - ’})
de (4.68) se puede observar que
deref -
n= T + ,de-x?.w + Jeeref

asi, la ecuacién (4.70) se puede escribir como,

(rﬁ — deref ; / 7
% _ Te 1 {-—dT- -+ }35‘¥2w + _Jeeref - r]}

introduciendo la variable WV = 7.7 — e,.f se obtiene
W= 3.Xow + 3.€ref =7
Xow =371 {(T.:l ~ 3.)eres + 17}

-~

7=171W + enep)

(1.72)

(4.73)

(4.74)

(4.75)

Las ecuaciones (4.73), (4.74), y (4.73), constituyen el disefio del controlador robusto basado

en e| balance de masa de substrato.

Equivalencia con el controlador cldsico PI

Aplicando el retroalimentado (4.74) en el filtro de estimacién (4.73), conduce a la dindmica

W= 77 leres, y al introducir la variable 7.)W = v las ecuaciones (4.73) a (4.75) se pueden

escribir como
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ﬁzrgl(rc'luJ.-e,ef) (4.76)
Xow =37H{(77 =3, + 7o )eres + (Tere) "t} (4.77)
U= eref (4.78)

el cual es un controlador cldsico PI, con ganancias proporcional e integral dadas por:

Kp=31(r =3, + 77 (4.79)
K
K; = ?:3 =37 rere) 7t (4.80)
donde el tiempo estd dado por,
Ti=(reme) (T - 8, + ) (4.81)

El controlador basado en el balance de energfa tiene la estructura de un controlador cldsico
PI. con ganancias integral y proporcional dadas en términos de las constantes de tiempo de
estimacién y a lazo cerrado. Al fijar un pardmetro de control (7.7,) sélo resta un pardmetro

ajustable. el cual se puede encontrar ficilmente mediante simulaciones numéricas.

4.3 Reactor Tubular con Reciclo

El objetivo de control es mantener en un punto de referencia la temperatura a la salida del
reactor mediante manipulaciones de la temperatura de enfriamiento. La Figura 4.5 muestra el

esquema de control retroalimentado para este reactor.

4.3.1 Control Ideal

En una primera etapa se desarrolla una ley de control ideal bajo las siguientes consideraciones:
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Figura™4-5: (a) Reactor tubular de flujo pistén con reciclo con chaqueta de enfriamiento. (b)
Diagrama de bloques del esquema de control retroalimentado.
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. La temperatura de chaqueta X, es la entrada de control.

(B

. Los pardmetros del sistema son conocidos.
3. La variable de control se satura en el rango de -0.2 y 0.2.

Al denotar con y a la temperatura adimensional a la salida del reactor, y con w a la
concentracion adimensional a la salida del reactor, la ecuacién de temperatura del reactor

tubular con reciclo se puede escribir como:

d 1% 3
¥ =S+ pDa ~wyep {7 (= NiXe -~ (1= By (432)

En el punto de control, yref = Xowres. definiendo el error de regulacién respecto al punto
de control como ey = yrey — y. El objetivo es que e,.¢(t) tienda a cero para valores grandes
de t. Asignando una dindmica lineal del error de regulacién, la ecuacién de primer orden lineal
para el error de regulacién es

deref

Sl 4 erey =0 (4.33)

donde 7. es la constante de tiempo del proceso a lazo cerrado. La raiz de la ecuacién caracte-

fsti -t o> 0, se ti t) — 0, conforme Sustituyendo el
ristica es —7_'. Como 77" > 0, se tiene que eref( ) — 0, conforme ¢t — co. Sustituyendo e
error de regulacién en (4.43)

— =77 (Yref — ¥) (4.34)

Al equiparar las ecuaciones (4.82) y (4.84), al despejar la variable de control X2y,

L -1 Oy { By } }
Xoy = 7= ref — == o=t =(1 = f)Da(l ~ 3 +6(1 -
Yw = G (75" s =)+ 52 Lo (1= Dt = wyexp {3725 1 460~ 1y
(4.85)
la expresién de control con la funcién de saturacién estd dada por
Xowr = Sat (Xow) (4.86)
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donde

Xowmine 81 Xy < Xowmin
Sat("‘{?w) = ‘Y?.wa st -Y‘Zwmin < Xow < *’Y‘Zwmax (487)

Xoumax, 8¢ Xow >/‘<‘2wmax

para este caso: Xyumin = —0.2 ¥ Xowmax = +0.2

El esquema de control ideal tiende asintéticamente al estado de la planta a la referencia
deseada. Debido a que la implementacién de la ley de control requiere el conocimiento de todos
los términos involucrados en (4.85), lo cual no es una consideracién realista por la incertidumbre
que presenta el modelo del reactor tubular con reciclo, un esquema de control robusto se deriva

en la siguiente seccién que usa a priori un minimo de conocimiento del sistema.

4.3.2 Control Robusto PI basado en un modelo de primer orden

Las siguientes consideraciones se hacen para la derivacién del esquema de control robusto.

1. La tasa de reaccion es desconocida
2. El modelo de la planta se ajusta a un comportamiento de primer orden lineal

3. La planta estd afectada por no linealidades no modeladas y por perturbaciones externas

dy _ .
Yo oty s by (3:88)

donde ky, = kp/T,, kp ¥ To son la ganancia y la constante de tiempo a lazo abierto del proceso.
u es la entrada de control X5,.
Aplicando la transformada de Laplace a la ecuacién (4.88), y como la condicién inicial es

cero, obtenemos

Y(s) - kp
U(s)  Tos+1

(4.89)

Un modelo para la planta afectada por no-linealidades y perturbaciones externas est4 dado

por
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dlj —1 .. — . 3
2 = To (2= X)) + ky(Xu - Xau) + 9 (4.90)

donde X3 v X, son los valores nominales de la temperatura del reactor y la temperatura de
chaqueta respectivamente (en este caso se toman como los valores en estado estdcidnario). n es
el término que agrupa los errores de modelado y y,. 7 es la temperatura del reactor de referencia
(Set Point). Ademas. el término T,y,¢f se toma como una perturbacién constante v se incluye
en n.

Sieref = Yres — y, donde y = X3 — X3. Al substituir en (4.90) conduce a

deref

= =75 erep = kp(Xaw — X2u) +1 (4.91)

Un controlador retroalimentado para la ecuacidn (4.91) estd dado por

1

— 1 _ _
Xow = Xow = 1= [~ ere + 75 eres + 1) (4.92)
14

El sistema a lazo cerrado conduce a la dindmica er.ef= —‘rc'le,.,f. Sin embargo, la expresién
de la ley de control incluye el término 7 el cual es desconocido y agrupa los errores de modelado
de la planta. Con el fin de implementar la ley de control es necesario estimar el valor de 1. Del
modelo de la planta se tiene

deref

n=-—+ 75 etes + Ky(Xow — Xow) (4.93)

Entonces. n(t) puede reconstruirse usando medicidnes de e,.s(t), X24(t), ¥ un derivador
para evaluar e, f. La operacién de derivacién es una operacién muy inestable, entonces un
observador de orden reducido se propené como un estimador de n(t).

La dindmica de reconstruccién del término que agrupa los errores de modelado, n(t) estd

dado por

_df_f_ -1/, = 4.94
dt—Te (’7 '7) ('9)

sustituyendo (4.93)
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(lrﬁ -1 deref . - . R ~
Zi—t =T, 7 -+ [\'p(.\gu. - .\'_)w) + 7 le,ef - I]J (405)

al introducir la variable 1" = 7,7 - eref. €l controlador robusto ests dado por las ecuaciones

W=k, (Xow = Xow) + 75 eres - 5 (4.96)
=717 + erep) (4.97)
1 __1 _]_ -~
Xoy = Xow + /x— [(7‘0 - Te )eref - ’7] (498)
P

La entrada de control real esta dada por Xour = Sat(Xy,). La equivalencia de! controlador

robusto con el controlador cldsico PI se presenta en la siguiente seccién.

Equivalencia con el controlador clasico PI

Aplicando el retroalimentado dado por la ecuacién (4.98) en el filtro de estimacion (4.96) con-
duce al comportamiento dado por Lf/= 77 'y. Introduciendo la variable W = v las ecuaciones

(4.96) a (4.98) se pueden escribir como

=77 + erey) (4.99)
— 1 )
Xow — Xow = = (Tt =75t + 77 eres + (Tere)™'0] (4.100)
P
U= eref (4.101)

el cual es un controlador clésico PI, con ganancias proporcional e integral dadas por:

Kp=—(r;' =77  + 171 (4.102)
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(4.103)

donde el tiempo integral estd dado por

l

Ti=(rere) (r7t =Tt w7 (4.104)

Cc

El controlador descrito por las ecuaciones (4.99) a (4.101) tiene la estructura de un contro-
lador cldsico PI. con ganancias integral y proporcional en términos de las constantes de tiempo
de estimacidn y a lazo cerrado. Al fijar un pardmetro de control (Tc, Te) s6lo resta un pardmetro

ajustable, el cual se puede encontrar ficilmente mediante simulaciénes numéricas.

4.3.3 Controlador Robusto PI basado en el balance de energia.

Al tomar la ecuacién dindmica de la temperatura y denotando con y la temperatura a la salida

del reactor y con w a la concentracién del reactivo A en la misma posicién se obtiene

= T3 o=t +(1 = f)Da(l — w) exp {71 nyy} + (1= f)6Xaw — (1L — f)by (4.105)

Debido a que el término convectivo, la expresién cinética y la entalpia de reaccién son
desconocidas y/o inciertas un modelo entrada-salida aumentado con un término que agrupa las

incertidumbres del modelo est4 dado por

dy

— = ~(1= 8y + (1~ fHiXow +1 (4.106)
con n definido por,
Oy By -
=22 - ~w) e ' 4.10
n 8£+(1 f)Da(1 zla)e\cp{')l_{_ay} (4.107)
al introducir e;ef = yref — v,
L0l e (1= )eres = (1= 6K +7 (4.108)
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un controlador retroalimentado para el sistema dado por (4.108) es

ng=[(1—f)é}'l{(Tc'l-(l—f)é)e,efJf-r)} ST (4.109)

Proponiendo el siguiente observador de orden reducido para reconstruir el término que

agrupa los errores de modelado

dn _ A
E:rel(r]—q) (4.110)
de (4.108) se puede observar que
dere_f
n:—gt—-+(1—f)6sz+(1-f)5e,ef (4.111)
la ecuacién (4.110) se puede escribir como,
dn de, -
il =r;! —e—e—f;'{'(l—f)é‘Y2w+(1-f)6€ref—ﬂ (4.112)
dt dt
al introducir la variable W = 7.7 — Eref,
W= (1= £)6Xau + (1~ f)eres -7 (4113)
Xow =[{(1 = 18T = (1= f)6)eres +7} (4.114)
7=1.1(W + eref) (4.113)

Las ecuaciones (4.113) a (4.115). constituyen el disefio del controlador robusto basado en el

. balance de masa de substrato.

Equivalencia con el controlador cldsico PI

Aplicando el retroalimentado (4.114) en el filtro de estimacién (4.113), conduce a la dindmica
pf/: 77 Yeres. Introduciendo la variable 7.W = v las ecuaciones (4.113) a (4.115) se pueden

escribir como
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~ “1/_-1 . .

=TTV + eref) (4.118)
Now = (1= A87HET = (1= HE+77Yerey + (rere) ') (4.117)
U= eref (4.118)

el cual es un controlador clésico PI, con ganancias proporcional e integral dadas por:

By=[1-H87 " (r7 = (1= f)s + 774 (4.119)
K= 57:3 = [(1 - f)é]—l (7"<:7'e)—l (4.120)

donde el tiempo integral esta dado por,

o= (rere) (et = (L= )5+ 771 (4.121)

El controlador basado en el balance de energfa tiene la estructura de un controlador cldsico
PIL. con ganancias integral y proporcional dadas en términos de las constantes de tiempo de
estimacidn y a lazo cerrado. Al fijar un pardmetro de control (7.7.) sélo resta un pardmetro

ajustable, el cual se puede encontrar ficilmente mediante simulaciones numeéricas.

4.4 Funcién de transferencia y anti-reset windup del controla-

dor PI

Como €ref = Yref — Y, U = F-F u =F-F, para el reactor biolégico tubular , y u =
Xow — Xow, Ur = Xow — Xowr, para el reactor tubular con dispersién axial y el reactor tubular
con reciclo, el controlador dado por las ecuaciones (4.15) a (4.17) para el reactor biolégico
tubular, (4.56) a (4.58) para el reactor tubular con dispersién axial, y (4.96) a (4.98) para el

reactor tubular con reciclo, en el dominio de Laplace toma la forma:




(T;1+T;l—r;l)s+(rcre)‘l -1
Eref(s) + ——E——_TU(S) (4122)

(s+77)

Ur(s) =

<l

(s+7h

Si la entrada de control no estd saturada, U,(s) = U(s), la funcién de transferencia del

controlador se puede escribir como

('rc‘l +77t - T;l) s+ (TeTe) ™!

S

U(s) =

SIS

Eres(s) (4.123)

La equivalencia del controlador robusto con el controlador cldsico PI se puede apreciar

facilmente, con ganancias proporcional e integral dadas por

1
Kp=—(rt =75t +771) (4.124)
kp
K, 1 ,
K; = o= ;;(TCTe) (4.125)

donde el tiempo integral estd dado por

Ti=(Tere) (5t =gt + ) ~ (4.126)

Ademds. en este caso el controlador robustd PI basado en la aproximacién a un modelo
lineal de primer orden posee una estructura natural anti-reset windup (ARW), la cual se obtiene
debido a que el controlador tiene conocimiento de los limites de entrada de control fisicamente

posibles (saturacién de la entrada de control).

4.5 Control Robusto basado en un modelo de primer orden més

tiempo muerto

En esta seccién se deriva un esquema de control robusto considerando el efecto del retardo en
la entrada de control. Para el reactor bioldgico este retardo se debe a el tiempo necesario para

obtener la medicién del substrato fuera de lfnea debido a la ausencia de sensores apropiados.
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Para el reactor tubular con dispersion axial y el reactor tubular con reciclo. este tiempo de
retardo es por lo general despreciable debido a la gran precision y al tiempo de respuesta de los
sistemas de medicidn de temperatura. Las consideraciones adicionales respecto a’la derivacién

del controlador robusto basado en un modelo lineal de primer orden son:

1. El modelo de la planta se ajusta a un comportamiento de primer orden lineal mds tiempo

muerto

2. La aprorimacion de Padé de primer orden para el tiempo muerto se usa para representar

el término exp(~—Ty4s).

La aproximacién al modelo de primero orden lineal mas tiempo muerto en el dominio de

Laplace es

Y(s) kp

U(s) = Tos +1

exp(—T1ys) (4.127)

donde &, ¥ 7, son la ganancia en estado estaciénario y la constante de tiempo a lazo abierto del
14 =3 y p
proceso respectivamente, T4 es el tiempo de retardo en la entrada de control, y u es la entrada

de control. La aproximacién de Padé de primer orden para el tiempo muerto estd dada por

1—(0.574)s
xp(— &~ —_— 128
SP(=Tes) = TGS (312%)
la ecuacién (4.127). se puede escribir como -
Y{(s) _ kp 1 - (0.574)s (£120)
U(s) Tos+1\1+(0.57y)s
re-ordenado
Yis) _ B (1= 7.s) (4.130)

U(s) s2+a1s+ag
donde 7. = 0.574 es la constante de tierpo del cero, a; = (7, + 7.)/(ToT2), @0 = (To7:) L. v
3 = kp/(7o7:). Se puede ver ficilmente que la funcién de transferencia est4 compuesta de dos
términos, el primero es un modelo lineal de segundo orden causal, y el segundo término est4

dado por 1 -7.s, el cual es no causal. Con el fin de que el sistema dado por la ecuacién (4.130).
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sea fisicamente realizable (i.e.. causalidad) se implementa un filtro de prinmier orden de forma

cue se puede escribir la ecuacién (4.130) como

Y(s) _ J (1 - T':S) (4131)

U(s) s2+ais+ag \l+74s

En el dominio del tiempo. se propone un modelo de segundo orden que corresponde a la
funcién causal de transferencia de segundo orden, v el término restante se considera como la
principal causa de incertidumbre.

dy  dy
— +a1— + agy = Ju -~ 4.132
dtz ldt oY 1 ( )

al introducir, eref = yref — y, se obtiene

dQerej deref
arr TN Ty

+ ageref = —3u +n (4.133)

¥ Coyref se incluye en n como una perturbacién constante. La ecuacién (4.133) puede escribirse

como

deref
Tdt (4.134)
‘3= —a1q — Qperef — Bu+1n (1.133)

Un controlador retroalimentado para la planta dada por las ecuaciones (4.135) v (4.134).

estd dado por

w=8""[(ki = a1)q + (ko — a0)eres + 1] (4.136)

bajo estd ley de control retroalimentada, la dindmica resultante es

dgeref N de,ef'
-k
az T T

+ koeres =0 (4.137)

Del modelo de segundo orden lineal general (i.e., 72 € +2re4e= 0), las constantes ky, y

kg estdn dadas por
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(4.138)

De la dindmica natural de la planta se puede ver que los pardmetros del modelo de segundo

orden estdn dados por

(4.139)

La ley de control dada por (4.136) incluye el término 7 que agrupa los errores de modelado

de la planta. Para poder implementar la ley retroalimentada se propone un observador de orden

reducido para reconstruir a 1.

La dindmica de reconstruccién de 7 es

=717 n-%)

25

donde 1 estd dada por

n=q +a1q + ageref + Su

sustituyendo en (4.140).

&5

al introducir " = 7.7 ~ q, conduce a

W= a19 + aperes + 3u — 7

=719 +a19 + ageres + Ju — 7))

(4.140)

(4.141)

(4.142)

(4.143)

Se puede ver que el filtro de estimacién estd en funcién del error de regulacién y de la

entrada g, la cual se obtiene como una versién filtrada de la salida natural de la planta y

=:"'T;1(yref - y)
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donde 7y es la constante de tiempo de filtrado. El controlador robusto basado en el modelo de

primer orden mds tiempo muerto estd dado por:

w=3" (k- ay)q + (ko = ag)eres + 7] (4.145)
W= 19+ ageres + Ju =7 (1.146)

deref -

- q (4.147)

q= —Tf—l(yref -y) (4.148)

La equivalencia con el controlador PID cldsico se obtiene en la siguiente seccién.

4.5.1 Equivalencia con el controlador cldsico PID

Aplicando el retroalimentado dado por la ecuacién (4.145) en el filtro de estimacién (4.146)
conduce a la dindmica del filtro dada por L{/‘: k1g +hkoy , como y =e.f,y g = éref se puede

re-escribir la ecuacién 5 = 77 (W + q) como

t t
n= T;L (/0 ky €ref (f)df + /0 /\‘oe,-ef(f)df +eref> (4.1-19)

o bien

t
=77tk €rep () + 771 / ko€res ()A€ + 77 erey (4.150)
0

al sustituir (4.150) en (4.145) conduce a

. . t
y =gt [(m k1 =77 8y +(a0 = Ko — 7o )erey — 721 /0 A-oeuf@)ds] (4.151)

el cual es un controlador clasico PID, con ganancias derivativa, integral y proporcional dadas
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por:
Kp=J"Yay =k -7 ©(4.152)
K, =37 (=kor 1) (4.153)
Kp=3"Y oo~k —77k) (4.154)
debido a que k1 = £, ko = 7,72, ay = (1, +7.)/(ToT2), ag = (To7:)7 v 3 = kp/(7o7:)
entonces

3 - 2
TeTe = ToT:TeTe — 28ToT,T5

K, = .
D hor3r, (4.155)
To+ Tz)TeTe —ToTsTe — 26T, T

Kp = TeXT:)%e —eite STl (4.156)
pTcTe
ToT:

K;=- 157

! kpT2r, (4.157)

El controlador descrito por las ecuaciones, (4.145) a (4.148) tiene la estructura de un contro-
lador clésico PID, con ganancias proporcional, integral y derivativa en términos de un coeficiente
de amortiguamiento y las constantes de tiempo de estimacién de incertidumbres v a lazo cerra-
do. Alfijar la constante de tiempo a lazo cerrado, y especificar el coeficiente de amortiguamiento
sélo resta la constante de tiempo de estimacién de incertidumbres que se usa para asegurar la

estabilidad a lazo cerrado.

4.6 Funcién de transferencia y anti-reset windup del controla-

dor PID

Haciendo uso de e,ef = Yref —y, de u = F —F, u, = F — F,, para el reactor biolégico tubular .

y de u = Xo,, — Xow, Ur = KXo, — X2wr para el reactor tubular con dispersién axial y el reactor

126




tubular con reciclo y ademds como ¢ =e el controlador dado por las ecuaciones (4.143) a (4.147)

en el dominio de Laplace se puede escribir como:

o o (an =ky =77 82+ (g — ko = ki Vs + (—hoT ) 7ot
L,.(.)‘)Z.j 1{( ) (S+T€—1) Eref(s)-i--—-—_—

Si la entrada de control no estd saturada, U,(s) = U(s), la funcion de transferencia del

controlador se reduce a

S
Ur(s) = [3‘1(00 —ko =k + 37! (ar =k =771 s+ 3_1(—k0;7:‘;2 Erep(s) (4.139)

No es dificil ver la equivalencia del controlador robusto con el controlador clasico PID, con
ganancias integral, derivativa y proporcional dadas por (4.157), (4.156), v (4.153) respectiva-
mente.

Ademds, en nuestro caso el controlador posee una estructura natural anti-reset windup
(ARW), la cual se obtiene debido a que el controlador tiene conocimiento de los limites de
entrada de control fisicamente posibles (saturacién de la entrada de control). Es decir, la

entrada de control real conduce a la planta correctamente ain con la presencia de saturaciones.

4.7 Resumen de los controladores derivados

.

En este capitulo se disefiaron esquemas de control para un reactor biolégico de cama fija. un
reactor tubular con dispersién axial y un reactor tubular can reciclo. La Tabla muestra las leyes
de control ideal (CI), robusta (CR), PI con base en la aproximacién al modelo lineal (PI!), y
PI con base en los balances de masa o energfa (PI?).

donde j = 7.1 (77 v +erey), D= €ref, cOn €. = S —S,.s para el biorreactor, e,y = Xo — Xorey
para el reactor con dispersién axial y el reactor con reciclo y los términos 3, ap, ay, kp, Ky, se

definen como en la seccién anterior.
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CU | F= =7 (B he) (bt <010, )]
CR | F=F+ Lo 7= 7. Deres = ]
PE | F-F = (T =T+ i Nerey + (rara 0]
PI* | F= j‘ (T;[ - Tg—l>eref + (Tcre)-ll/}
LPID F = 3—1 (01 -k — T'e—l) Ere)' +(QO - /\'O - Te—lkl)eref - 7';1 /ot kﬂeref(f)d&cT.
. 5

Tabla 4.1: Reactor tubular biolégico. resumen de los controladores

Cl | Xou= % < (Yrep —y) - PezLe g; |:=1 +flégzzl" Ja=1 - 70?(1 ~w) e‘(p{lw/v} T Le W

CR | Xou =Xou + - [T =72 Nerey - 7]

PIT | Xow — Xow = i (et =T+ 77 Deres + (TeTc) )

PI? Yoo = 37 {(+;1 - 3, + 77 )e,ef+(7‘cre )

PID | Xow = 37! [(o1 = ki ~751) &ray +(a0 — o - e k)eres =721 [ koere(€)de] |
Tabla 4.2: Reactor tubular con dispersién axial, resumen de los controladores

Cl | Xou = s |7 (Yrer =) + 5 le=t =(1 = f)Da(1 = w)exp {5 2} +5(1 - iy

CR | Xouw = Xouw + 1 [(75T = 7 )erey — 7]

PI | Xow = Xouw = - (77T = 75T+ 7. Terey + (roro) 10

PR Xou=[1-f8 {(ro = (1= )0+ 7¢ Deres + (1ere) I}

Tabla 4.3: Reactor tubular con reciclo, resumen de los controladores
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4.8 Notas y Referencias

El andlisis de estabilidad del controlador robusto PI ha sido previamente reportado por Alvarez-
Ramirez et al.. 69]. y se presenta en el Apéndice B. La derivacién general de los controladores
robustos PI se puede encontrar en la misma referencia. Algunas aplicaciones de los esquemas
cle control tipo PI y tipo PID para sistemas descritos por ODE ¥ por ecuaciones diferenciales

con retardo estdn reportados en las referencias [70]-[73].
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Capitulo 5

Simulaciones numeéricas

The theoretical side of chemical engineering is well in hand or will be shortly. Unfortu-
nately the experimental and practical implementation of these results lags. Universities are
not equipped to operate chemical reactors on a scale necessary to validate models appro-
priate to the industrial scene. The chemical and petroleum companies are loath to present
proprietary results and for a good reasons. This is regrettable, and one cannot fail to notice

that there is not one industrial paper presented in this volume.
Amundson (1984)

En este capitulo los modelos de los controladores derivados para el reactor tubular bioldgico
v el reactor tubular con dispersion axial se prueban a través de simulaciones numeéricas. Se
examina el efecto de perturbaciones, ruido de medicién y del error de modelamiento en el

desemperio del controlador.

5.1 Reactor Tubular Biolégico de Cama Fija

El objetivo de control es regular la concentracién de substrato a la salida del reactor manipu-

lando la velocidad de flujo volumétrico.
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5.1.1 Control de la concentracién de substrato
Control [deal

La lev de control ideal esta dada por

S~= e 5-— 'maV(S~= .
F= ‘—:l_l <-—l_l—Z;l) [kllL'E%ﬁ-gl:l‘ + Te ! (SrEf - 5::1) (5-1)

donde z = 1 denota la posicién a la salida del reactor. Para realizar las simulaciones numéricas
con la ley de control ideal, solo es necesario modificar el algoritmo de simulacién a lazo abierto
con la ecuacidn (5.1) y con la funcién de saturacién definida en la Seccién 4.1.1. Los pardmetros
del sistema son los reportados en la Tabla 3.1.

Los resultados de la simulacién al implementar la ley de control ideal sé presentan en la
Figura 5.1. EI lazo de control se activa después de eliminar el efecto inicial transitorio de 15
horas, y con un cambio en el Set Point (de 0.3 a 0.35 gDQOL™!) en el tiempo de 200 horas.
La simulacién con el lazo cerrado se realiza para tres valores de la constante de tiempo a lazo
cerrado. Puede observarse que para valores muy pequefios de 7., el comportamiento a lazo
cerrado presenta oscilaciones, y para valores altos de 7. se presenta una respuesta lenta. Si se
elige la constante a lazo cerrado del orden de la constante de tiempo a lazo abierto se obtiene

un desempeno aceptable.

Control Robusto PI

Las ecuaciones del modelo del algoritmo de control robusto estdn dadas por

IVH'At = IVt + At [klp(f - F) + TJI(Sref - Sz=1) - ﬁ] (5‘2)
=7, (Wisas + (Sref = Se=1)) (5.3)
F::F—i-;i— [(7';,'1 =771 (Sref = Sz=1) -7 (5.4)

P

donde se ha usado la aproximacién de Euler para la ODE del filtro de estimacién y un At de 0.5.
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Para llevar a cabo los experinientos de simulacién a lazo cerrado, e algoritmo de simulacién a
lazo abierto se modifica con una subrutina adicional. que se utiliza para integrar la ODE del
filtro y calcular la entrada de control. Para simular el ruido de medicidn se utiliza iin generacdor
de mimeros aleatorios con una amplitud de ruido del 5% al valor de salida del substrato por

medio de la Subrutina Ran0 del Vumerical Recipes.

Eleccién de las constantes Te. ¥ Te El desempeno del esquema de control robusto basado
en la aproximacién a un modelo lineal de primer orden se muestra en la Figura 5.2. La figura
muestra simulaciones para tres valores de la constante de tiempo de estimacion de incertidum-
bres. Para el valor de 7, mds pequefio se presentan oscilaciones que de hecho conducen a la
inestabilidad del sistema a lazo cerrado. Valores de 7. del orden de la constante de tiempo
a lazo abierto presentan un buen desempefio. De las simulaciones numéricas es ficil ver que
las constantes T, y T, se utilizan para designar un comportamiento a lazo cerrado deseado, y
para asegurar la estabilidad a lazo cerrado. Por otra parte, al examinar las ganancias integral y
proporcional (Kp K) cuando 7. v T, tienden a cero Kp y K tienden al infinito, conduciendo
a una elevada sensibilidad del sistema a lazo cerrado. El comportamiento oscilatorio indica que
la inestabilidad del sistema a lazo cerrado para valores pequefios de 7, se debe a que un par de

eigenvalores complejos cruzan el eje imaginario hacia el semiplano derecho complejo.

Rechazo de perturbaciones y cambio de Set Point El efecto de un cambio en la con-
centracion de substrato de entrada S;, de 20 % y un cambio en el Set Point se presenta en
la Figura 5.3 para 7¢ = 5.0 h, y 7. = 4.5 h. El cambio en el Set Point y e! rechazo de la
perturbacién se logra sin grandes esfuerzos de control.

La Figura 5.4 presenta simulaciones numéricas de las ecuaciones del esquema de control
robusto basado en el balance de masa sobre el substrato para tres valores de 7, conduciendo
a resultados similares al esquema de control basado en el modelo lineal. El cambio en el Set
Point y una perturbacién de 20 % en la concentracién del substrato de entrada se presenta en

la Figura 5.5. El desemperio del control presenta un sobredisparo inicial elevado en la accién

de control.
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Estimacién de incertidumbres En la Figura 5.6 se muestra la reconstruccion del error de
modelamiento real para diferentes valores del tiempo de estimacion r,. Para valores pequefios
de 7¢ la reconstruccién del error de modelamiento es mds rdpida. sin embargo presenta mayor

oscilacion. lo cual conduce al deterioro del esquema de control.

Efecto de la velocidad de muestreo y del ruido de medicién Tipicamenta. la medicién
del sustrato involucra muestreo seguido de anilisis en laboratorio, lo cual conduce a un retardo
en la disponibilidad de informacién actualizada para el controlador. En general, el retardo de
medicién deteriora el desempeno del control.

La Figura 5.7 muestra el efecto de la velocidad de medicién sobre el desemperio del esquema
de control para tres valores del tiempo de muestreo 7,,. Un retardo en la medicién mayor a
la constante de tiempo de estimacién conduce a oscilaciones e inestabilidades en la variable
controlada. Debido a que la derivacién del controlador robusto se basé en una aproximacién
a un modelo de primer orden sin considerar el tiempo muerto por el retardo en la entrada
de control, al presentarse el retardo conduce a un gran efecto de dindmica no modelada. El
efecto de perturbaciones externas persistentes, tales como el ruido de medicién no permiten una
regulacion perfecta. Sin embargo, el efecto del ruido de medicién (Figura 5.8) sobre el sistema

de control no conduce a un deterioro apreciable.

Control Robusto PID

La derivacién del esquema de control robusto b-a;ado en un modelo lineal de primer orden mas
tiempo muerto se realiza con el propdsito de compensar el retardo en la entrada de control
debida en el caso del reactor bioldgico a velocidades de medicién lentas del substrato.

La implementacién del esquema de control robusto PID mediante simulaciones numéricas,

réquiere resolver las siguientes ecuaciones

F= ‘3—1 (k1 —c1)g +‘(k‘0 - ao)e,ef +7) (5.5)

W= a1q + ageres + Ju — 7 (5.6)
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€ref=4 (3.7)
- -1 -
q= el (yref -y) (38)
donde k= i_i’ ko = 76—27 Gy = (TO +T3)/(TOT=)' Qg = (7_07—:)__1 v Y €ref = Sref "5:= N

3 = kp/(7o7:). En este caso, el algoritmo a lazo abierto se modifica con una subrutina que
integra la ODE del filtro de estimacién y la ODE del error de regulacién con el método de
integracién de Runge-Kutta cuarto orden y calcula la entrada de control F. La F igura 5.9
presenta el controlador robusto PID para tres valores del tiempo de medicién 7,,. El controlador
PID permite controlar la concentracién de substrato para valores de hasta 4.5 h de retrado en
la entrada de control. Ademds, en la figura se observa que el rechazo de la perturbacién en
el substrato de entrada y el cambio de Set Point se logra sin grandes esfuerzos de control.
Comparando el esquema de control Pl y el PID para retardos en la entrada de control se
puede ver facilmente que el controlador PID presenta un mayor margen de estabilidad que
el controlador PI. Esto se debe a que el controlador PI con retardo en la entrada de control
presenta un gran efecto de dindmica no modelada al despreciar el tiempo muerto en el canal de
entrada de control. Por otra parte, la implementacién de la accién derivativa del controlador
PID rara vez se usa en los sistemas de control con grandes cantidades de interferencia o ruido.
La Figura 5.10 ilustra el efecto del ruido de medicién sobre el desempeiio del controlador PID.
Debido a la presencia del ruido de medicién la regulacién perfecta no puede obtenerse. sin

embargo no se deteriora apreciablemente el desempenio del esquema de control.
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Figura™5-1: Reactor tubular bioldgico, ley de control ideal. Efecto del tiempo a lazo cerrado.
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Figura™5-3: Reactor tubular biolégico, control robusto basado en el modelo lineal. Efecto de
perturbaciones.
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Figura~5-4: Reactor tubular biolégico, control robusto basado en el balance de substrato.
Efecto del tiempo de estimacién.
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Figura™5-5: Reactor tubular bioldgico, control robusto basado en el balance de substrato.
Efecto de perturbaciones.
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Figura™5-6: Reactor tubular biolégico, reconstruccién del error de modelamiento. Efecto del
tiempo de estimacién.
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Figura™5-7: Reactor tubular biolégico, efecto de la velocidad de muestreo.
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Figura™5-8: Reactor tubular biolégico, efecto de la velocidad de muestreo y del ruido de medi-
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Figura™5-9: Reactor tubular biolégico, control robusto PID. Retardo en la entrada de control.
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Figura™5-10: Reactor tubular biolégico, control robusto PID. Efecto del ruido de medicién.




5.2 Reactor Tubular con Dispersién Axial

El objetivo de control es regular la temperatura del reactor mediante manipulaciones de la

temperatura de enfriamiento.
5.2.1 Control de la temperatura del reactor

Control Ideal

La ley de control derivada en el capitulo anterior para el reactor tubular con dispersién axial

esta dada por

1] 1 xo,_,,, —2%2,_, +T2,_,_
Xow = 3‘ [Tc (X2ref - X2z=1) - Pe,Le = AZ2 |+
1 1 I2Z=l —x22=l—1 BDa I?z 1 ‘3
== - 1- > — — .
il Le (TR SR\ T, T et B9

donde Z = [ denota la salida del reactor. Para realizar los experimentos de simulacién a lazo
cerrado, la expresién de control ideal (5.9) con la funcién de saturacion descrita en la Seccién
4.2.1 se incluye en el algoritmo de simulacién a lazo abierto y se activa después de eliminar un

poco de efectos transitorios iniciales.

Eleccién de 7. El desemperio del esquema de control ideal se muestra en la Figura 5.11 para
tres valores de la constante de tiempo de estimacién a lazo cerrado. La implementacién del
esquema de control se lleva a cabo en la regién de perfiles estacionarios 1inicos para el reactor
tubular con dispersién axial. Los pardmetros del modelo estan reportados en la Tabla 3.3. En
la Figura 5.11 se puede observar que valores pequerios de 7. presentan un sobredisparo inicial
elevado en la accién de control y una regulacion en la temperatura del reactor bastante rdpida.
El valor de 7. del orden de la constante de tiempo a lazo abierto presenta un buen desemperio,

y un valor de 7. muy grande conduce a una respuesta de control muy lenta.

kS
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Figura™5-11: Reactor tubular con dispersién axial, control ideal.
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Figura™5-12: Reactor tubular con dispersién axial, control robusto basado en el modelo lineal.
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5-13: Reactor tubular con dispersién axial, control robusto basado en el balance ener-

Figura
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Control Robusto

El esquema de control robusto esta dado por la ODE para el filtro de estimacidn. la expresion

de estimacicén de incertidumbres y la entrada de control dadas por las siguientes ecuaciones

Wiae = Wy + At [k,(X2u — Xow) + 75 H(Xores — Xo,,) = 7] (5.10)
T=77 W + (Xores — X2,.,)) (5.11)
o 1 -1 -1 s .
Xow = Xy + o (5t =77 (Xares — X2,,) = 7] (5.12)
P .

para implementar via simulaciones numeéricas la ley de control robusta, se modifica el algoritmo
de simulacidn a lazo abierto con una subrutina que integra la ODE por el método de Euler y
calcula la entrada de control. La subrutina Ran0 del Numerical Recipes se utiliza para simular

el ruido de medicién con una amplitud del 5% de la sefial de salida de temperatura.

Eleccién de 7. La Figura 5.12 ilustra el desempeno del esquema de control robusto basado
en la aproximacién a un modelo lineal de primer orden para tres valores de la constante de
tiempo de estimacién. Cuando el valor de 7, es muy pequeiio el desempeno del esquema de
control tiende al desemperfio bajo la ley de control ideal. Valores de T, mayores al tiempo a lazo
abierto conducen a oscilaciones o inclusive a inestabilidades del sistema a lazo cerrado. Ademas
se muestra en la Figura un cambio del Set Point. El desemperfio del controlador es excelente
para 7, = 0.05. '

El desemperfio del controlador basado en el balance energético para los mismos valores de
Te ¥y un cambio de Set Point se presenta, en la Figura 5.13. El esquema de control presenta un
comportamiento similar al controlador basado en el modelo lineal, pero con menor esfuerzo de

control.

-
Estimacién de incertidumbres La Figura 5.14 muestra la reconstruccién del error de mode-
lamiento real para diferentes valores del tiempo de estimacién 7.. En este caso valores pequerios

de 7. conducen a una reconstruccién del error de modelamiento répida y sin oscilaciones. Va-
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Figura™5-14: Reactor tubular con dispersién axial, reconstruccién del error de modelamiento.
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Figura™5-15: Reactor tubular con dispersién axial, efecto de la velocidad de muestreo.
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Figura™5-16: Reactor tubular con dispersién axial, efecto del retraso y del ruido de medicién.
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lores grandes de 7. conducen a una mayor oscilacién lo cual conduce al deterioro del esquema

de control,

Efecto de la velocidad de muestreo y del ruido de medicién La Figura 5.15 muestra el
efecto de la velocidad de medicién sobre el desemperio del esquema de control. En este caso un
retardo en la medicidn mayor a la constante de tiempo de estimacién de incertidumbres conduce
a oscilacidnes e inestabilidades en la variable controlada. De hecho, el esquema de control no
permite un retardo en la entrada de control mayor a un 10 % de la constante de tiempo a lazo
abierto. El efecto de tiempo muerto o bien del retardo en la entrada de control conduce a un
gran efecto de dindmica no modelada. El efecto del ruido de medicién se presenta en la Figura
3.16, en este caso el sistema de control no presenta un deterioro apreciable, se incluye ademads

un retardo en la entrada de control de 0.05 horas.

Control Robusto PID

La implementacién de las ecuaciones del esquema de control robusto basado en el modelo lineal
mas tiempo muerto, se realiza en forma similar al caso del control PID para el biorreactor.
El desemperio de la ley de control PID se muestra en la Figura 5.17. Para el reactor tubular
con dispersién axial el retardo en la entrada de control debida a mediciones de temperatura
lentas no es apreciable, sin embargo, para ilustrar las capacidades del esquema PID propuesto

se incluye un retardo en la entrada de control del 25 % y del 50 % del tiempo a lazo abierto.

5.3 Notas y Referencias

La implementacidn de los esquemas de control derivados para el caso del reactor tubular con
reciclo no se han presentado debido a la ausencia de datos reportados en literatura que permitan
{

realizar simulaciones confiables.
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Capitulo 6

Conclusiones

"in technology as in science, simplicity is the ultimate sophistication”
Publicidad de Rockwell
Everything should be made as simple as posible, but not simpler.
Albert Einstein

En este capitulo se resumen las principales conclusiones del disefio de los esquemas de
control robustos para el caso de los reactores tubulares. La dindmica de los reactores tubulares
ha sido previamente discutida en el Capitulo 3 y los resultados al implementar los modelos de

los controladores derivados en el Capitulo 4 se han presentado en el Capitulo 5.

6.1 Resumen del trabajo de tesis

En este trabajo se desarrollaron esquemas de control robustos para tres importantes tipos de
reactores tubulares: un reactor biolégico de cama empacada, un reactor tubular con dispersién
axial, y un reactor tubular con reciclo. En el Cap{tulo 1 se presento el estado del arte de los
reactores tubulares y bajo tales antecede_%tes se identifico la necesidad de desarrollar esquemas
de control robustos para este tipo de reactores. El Capitulo 2 cubri6 los aspectos tedricos ne-
cesarios para el desarrollo de los esquemas de control robustos. Especifficamente se presentaron

conceptos de sistemas lineales tales como observabilidad, controlabilidad y estabilidad, y de
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sistemas no lineales relacionadas al método de estabilidad de Lyapunov con el fin de clarificar
los términos de estabilidad exponencial y asintética v los criterios de estabilidad presentados en
el Apéndice B. Ademsds, se presento una breve discusion del modelamiento matematico con el
propdsito de identificar los diversos modelos que surgen dependiendo del fin que persiguen v la
incertidumbre que surge en los modelos matema4ticos. El Capitulo 3 se enfocé al estudio de la
dindmica de los reactores tubulares y en especial se estudio la dindmica del reactor biolsgico de
cama empacada, el reactor tubular con dispersién axial, y el reactor tubular con reciclo. El reac-
tor tubular biolégico representa una alternativa factible para algunos procesos de fermetacidn,
el reactor tubular con dispersion axial es el tipo de reactor mas importante para las industrias
de refinacidn del petréleo y la industria petroquimica en general debido a las importantes reac-
ciones industriales sélido-gas que se realizan en tales reactores, y finalmente el reactor tubular
con reciclo representa una alternativa para reacciones limitadas en el equilibrio. El desarrollo
de los esquemas de control robustos se realizé en el Capitulo 4 para los tres reactores tubulares
bajo estudio, con base a modelos lineales de primer orden con y sin retardo en la entrada de
control. Los modelos se derivaron del método de identificacién empirica y del balance de masa
de substrato para el biorreactor y los balances energéticos para el reactor con dispersién axial y
el reactor con reciclo, aumentados con un término que agrupa los errores de modelado. Adem4s.
se demostrd la equivalencia de los controladores robustos con los controladores cldsicos PI y
PID. Finalmente en el Capitulo 5 se implementaron los modelos de los controladores robustos
derivados a través de simulaciones numéricas considerando ademds el efecto del retardo en la
entrada de control debida al muestreo y el ruido de medicién. En este capitulo se presentan las

principales conclusiones sobre los esquemas de control derivados.

6.2 Conclusiones generales .

{

1. Sobre la estructura de los controladores robustos:

o Se disefiaron esquemas de control robustos simples basados en modelos de bajo orden
entrada-salida obtenidos de la identificacién empirica del proceso y de los balances
de materia y energfa al remover los términos inciertos y/o desconocidos. Los esque-

mas de control robustos derivados no presentan las desventajas de los controladores
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lineales clésicos (i.e., desprecio de dinamica no modelada y de perturbaciones ex-
ternas) disefiados sobre la base del modelo de la planta linealizada por jacobiano o
sobre la base de un modelo empirico lineal. Esto se debe a que el efecto de dindmica
no modelada y la presencia de perturbaciones externas se incluye en la derivacién
del controlador por medio de un término que agrupa los errores de modelado del

sistema.

El esquema de control robusto basado en un modelo lineal de primer orden tiene
una estructura del controlador clésico PI con solamente dos pardmetros ajustables,
la constante de tiempo de estimacién de incertidumbres y la constante de tiempo a

lazo cerrado.

El retardo en la entrada de control puede incorporarse en el esquema de control ro-

" busto al considerar un modelo de primer orden més tiempo muerto. El controlador

robusto retroalimentado que resulta al tomar como base tal modelo, es equivalente a
un controlador cldsico PID, con tres pardmetros ajustables, las constantes de tiempo
a lazo cerrado y de estimacién de incertidumbres, y un coeficiente de amortiguamien-

to.

Ambos esquemas de control robustos, a diferencia de los controladores clasicos PI y

PID poseen una estrucura natural anti-reset windup.

La ley de control robusta retroalimentada resultante estd compuesta de un lazo
retroalimentado y un estimador de incertidumbres. Para el controlador robusto PI,
el término de estimacién de incertidumbres se debe principalmente a los errores de
modelado del sistema a controlar. Para el controlador robusto PID la principal fuente
de incertidumbre es la dindmica correspondiente al tiempo de retardo en el canal de

entrada de control.

2. Parametrizacion de los controladores robustos PI y PID:

o Un resultado directo de la estructura de los controladores robustos PI y PID (Tabla

4.1 a Tabla 4.3) es la implementacién a sistemas industriales a partir de los controla-
dores l6gicos programables (PLC) comerciales. Adem4s debido a la parametrizacion

resultante en términos de las constantes de tiempo a lazo cerrado y de estimacién de
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incertidumbres permiten una sintonizacién simple de los controladores robustos PI

y PID.

e Para el controlador P1, al designar el comportamiento a lazo cerrado deseado a través
de 7, sélo resta un pardmetro ajustable T, el cual se usa para asegurar la estabilidad

del sistema a lazo cerrado.

e Los pardmetros del controlador PID estén relacionados con el desempefio deseado a
traves de 7., y de la dindmica a lazo cerrado por medio del coeficiente de amorti-
guamiento €. La constante de tiempo de estimacién de incertidumbres se usa para

asegurar la estabilidad del sistema a lazo cerrado.

3. Sintonizado de los controladores: Las simulaciones numeéricas de los esquemas de control
robustos derivados para el reactor tubular biolégico y el reactor tubular con dispersién

axial permiten obtener la siguiente sintonizacién de los controladores robustos PI y PID.

e Controlador PI y PID: para plantas estables, elegir la constante de tiempo a lazo
cerrado 7. del orden de la constante de tiempo a lazo abierto 7,. Teniendo en mente
que valores altos de 7. permiten mayores mérgenes de estabilidad, pero presentan la

desventaja de requerir un tiempo mayor para lograr la referencia de control.

e Controlador PI: elegir la constante de tiempo de estimacién de incertidumbres 7,
lo més pequena que sea permisible. La limitacién del valor més pequeiio se debe
principalmente a efectos de dindmica no modelada, tal como la dindmica despreciada
de los actuadores o de la presencia de ruido de medicién del orden de la frecuencia

de la constante de tiempo de estimacién de incertidumbres.

o Controlador PID: elegir el coeficiente de amortiguamiento a lazo cerrado € del orden
del coeficiente natural de amortiguamiento del sistema a lazo abierto si este es mayor

a 1. Para valores de £, menores a 1 asignar un valor de € alrededor de 1.5 a 2.
e Controlador PID: elegir la constante cié tiemi)o de filtrado 7 del orden de 7.

e Controlador PID: la constante de tiempo de estimacién de incertidumbres elegirla

del orden de 2.5-3 veces la constante de tiempo del cero.
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1. Desemperio de los controladores: Los esquemas de control propuestos han sido implemen-
tados en una PC por medio de metodos de solucién numéricos y se realizaron pruebas
simulando el desmpefio de control, obteniendo los siguintes resultados para un reactor

bioldgico de cama fija y un reactor tubular con dispersién axial:

Reactor tubular biolégico

* El esquema de control presenta un buen desempeiio a pesar de que el controlador no

tiene informacion acerca de la tasa de reaccién y de la presencia de perturbaciones.

e El controlador PI se desestabiliza con tiempos de retardo en la entrada de control

mayores a un 25% de la constante de tiempo a lazo abierto.

e El controlador PID soporta retardos en la entrada de control de hasta 70% de la

constante de tiempo a lazo abierto sin un deterioro apreciable.
Reactor tubular con dispersién axial

e El esquema de control presenta buen desempefio a pesar de las incertidumbres del

modelo.

e El controlador PI presenta una desestabilizacién severa para valores mayores al 15%

de la constante de tiempo a lazo abierto.

e El controlador robusto PID permite retardos en la entrada de control de hasta 507

del valor de la constante de tiempo a lazo abierto.
Ambos reactores

e Para valores practicos del ruido de medicién, no se degrada el desempefio del con-

trolador apreciablemente.
5. Estabilidad y Robustez de los controlador PI y PID

e Como se ha mencionado, las diferencias planta/modelo afectan el desemperio del
control. Tales diferencias se deben a dindmica no modelada y a no-linealidades. La

dindmica no modelada surge cuando la planta a ser controlada es de un orden mayor v
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cuando existe tiempo de retardo en la entrada de control. Para el controlador robusto
derivado en este trabajo, la constante de tiempo de estimacién de incertidumbres
puede tomarse como una medida de robustez del sistema a lazo cerrado y los valores
[fmites pueden obtenerse facilmente a partir de simulaciones numéricas con el sistema

a lazo cerrado o con argumentos simples como localizacién de raices.

e El andlisis de estabilidad de los controladores robustos PI y PID est4 fuera de los
objetivos de este trabajo. Sin embargo el an4lisis reportado por Alvarez-Ramirez et
al. (69], (ver Apéndice B) para los controladores tipo PI se aplica directamente para
los controladores del tipo PI derivados en este trabajo. El anlisis de estabilidad
muestra que existe una constante de tiempo de estimacién maxima. Valores supé-
riores a la constante de tiempo de estimacién méxima conducen a inestabilidad del
sistema a lazo cerrado. El andlisis de estabilidad para los controladores tipo PID es

mas complicado y estd reportado en [71].
6. Limitaciones en el desemperio:

o En general, los factores limitantes para lograr un desemperfio a lazo cerrado adecuado,
son los retardos en la entrada de control, restricciones de entrada, e incertidumbre del
modelo de la planta. En este trabajo se desarrollaron esquemas de control robustos
que tratan directamente con tales limitaciones, especificamente la incertidumbre del
modelo se considera en un término que agrupa los errores de modelado, el retardo en
la entrada de control se toma en cuenta en la derivacién de controladores robustos

conduciendo al esquema de control PID, y finalmente la saturacién en la entrada de

control considera restricciones en los limites de los actuadores.

Finalmente, se ha demostrado para el ‘caso de los reactores tubulares que despliegan un gran

comportamiento no-lineal, que se puede obtener un desempeio satisfactorio con esquemas de

control robustos lineales simples.
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6.3 Trabajo Futuro

Una linea de investigacién abierta es la valdacion experimental de los controladores robustos
tipo Pl y PID derivados en el presente trabajo para los reactores tubulares. La implementacién
experimental del algoritmo de control deberfa ser directa a través de los PLC comerciales.
En particular. para el caso del reactor biolégico, debido a que los pardmetros utilizados en
la simulacién corresponden a un reactor de planta piloto, la validacién a tal nivel es el paso
inmediato. Para el reactor tubular con dispersién axial, podria existir alguna dificultad de
implementar experimentalmente el esquema de control derivado, esto se debe principalmente a
que las universidades generalmente no estdn equipadas para operar este tipo de reactores sobre
una escala apropiada para validar los controladores y en general los modelos matemdticos para la
escena industrial. Sin embargo, debido a que el esquema de control derivado en este caso conduce
a controladores clasicos PI y PID, no es tan aventurado pensar sobre una posible implementacién
a nivel industrial con el equipo de control estdndar. Para el caso del reactor con reciclo al
encontrar valores confiables, el primer paso es validar a través de simulaciones numéricas el

esquema de control derivado y si es posible proseguir con su implemetacién experimental.
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Apéndices

0.1 A Métodos numéricos para el reactor tubular

En las dltimas 3 decadas se han desarrollado y mejorado diversos métodos para encontrar solu-
ciones aproximadas a las ecuaciones diferenciales parciales. Entre los métodos de aproximacion,
el método de diferencias finitas, el método de carateristicas, y los métodos variacionales han
dominado las aplicaciones para los problemas en ingenierfa. En los ltimos afios el método de
elemento finito, una derivacién de los métodos variacionales cldsicos ha ganado una popularidad
considerable entre los practicantes de matemadticas aplicadas.

El método de diferencias finitas estd dotado con la simplicidad de su principio (z.e.. la
representacién de las derivadas de una funcién, en términos de series de Taylor finitas). v
la facilidad de formulacién e implementacién sobre computadoras digitales. Las desventajas
incluyen: la dificultad en implementar las condiciones frontera sobre fronteras irregulares, v la
dificultad en representar con precisién dominios irregulares.

Los métodos variacionales cldsicos s'e' basan ya sea en la minimizacién de una funcién cua-
dratica asociada con el problema dado, o en la minimizacién del error de aproximacién. A
pesar de su simplicidad y precisién, los métodos variacionales cldsicos no se consideran compe-
titivos con el método de diferencias finitas, debido esto a la dificultad en construir funciones e

=
aproximacién para dominios irregulares.
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Método de caracteristicas El uso prictico del método de caracteristicas se restringe al caso
donde coeficientes constantes multiplican los términos diferenciales en un conjunto de ecuaciones
diferenciales hiperbdlicas. Esto conduce a lineas rectas para las direcciones caracteristicas.
Esto permite que la ecuacién diferencial parcial sea representada exactamente por una ecuacién
diferencial ordinaria a lo largo de la direccién caracteristica. Para el caso unidimensional, esto
reduce el problema a la aproximacién por integracién numérica en una dimensién (la direccién

caracterfstica).

Método de colocacién ortogonal La técnica de colocacién ortogonal en su forma m4s sim-
ple fue desarrollada como una modificacién de los métodos de colocacién. En los métodos de
colocacion, los coeficientes de la expansién de las funciones prueba son tipicamente determina-
dos por principios variacionales o por métodos de residuos pesados. El método de colocacién
ortogonal estd basado sobre la eleccién adecuada de series de prueba para representar la solucién
de las ecuaciones diferenciales parciales. Los coeficientes de las series de prueba se determinan
al hacer cero la ecuacién residual en un conjunto de puntos denominados “puntos de coloca-
cién”, en el dominio de solucién. La caracteristica del método de colocacién es que expresa
las derivadas en cada punto como una combinacién lineal de los valores en todos los puntos de
colocacién en lugar de solo los puntos vecinos como en el caso de diferencias finitas.

Por otra parte, el método de colocacién ortogonal no tiene ninguna de las restricciones del
método de caracterfsticas al considerar los coeficientes de la ecuacién diferencial o la forma
hiperbélica. Por ejemplo si existe un término dispersivo resulta un sistema no hiperbélico,
el cual no es manejable por el anilisis caracteristico. La colocacién ortogonal, sin embargo
conduce a aproximaciones en el tiempo y la longitud del reactor. Como tal, se debe esperar que
las soluciones sean menos precisas al método de caracteristicas, el cual requiere la aproximacién
en una sola dimensién. Dada la severa restriccién del método de caracteristicas a una forma
hiperbélica especial, deberfa preferirse el método de colocacién ortogonal, a condicién que la
solucién sea lo suficientemente precisa. Este nivel de precisién esta siempre dictado por el
fin para el cual se usa el modelo. Generalmente se considera que los modelos para control
son mucho més simples y menos precisos a los modelos de disefio y optimizacién. Ademss, la

eleccién del orden de colocacién es una aspecto crucial para el método de colocacidn, debido a
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.que puede introducirse oscilaciones artificiales en los perfiles dinamicos.

Método de elemento finito El método de elemento finito supera las desventajas de los
métodos variacionales cldsicos al buscar soluciones aproximadas sobre una coleccién de sub-
dominios simples (llamados elementos) sobre los cuales las funciones de aproximacién pueden
generarse sisteméticamente. La coleccién de elementos, llamados una malla de elemento finito.
reemplaza el dominio original a una precisién deseada. Los métodos variacionales. incluyendo
el método de elemento finito, estin basados en enunciados integrales, los cuales se obtienen
al multiplicar la ecuacién con una funcién peso e integrar sobre el dominio. Por lo tanto, no
son adecuados para problemas con gradientes pronunciados o discontinuidades debido a que el
método tiende a suavizar las discontinuidades, lo cual no es deseable cuando se est4 interesado

en predecir la magnitud del gradiente.

Colocacién ortogonal sobre elementos finitos La principal limitacién del método de
colocacién ortogonal se debe a que los puntos malla se localizan en los ceros de los polinomios
ortogonales y éstos no tienen una relacién directa sobre el perfil global. Sin embargo, el método
puede combinarse convenientemente con elementos finitos para dar un método de solucién muy
eficiente y flexible.

La atraccién particular de la colocacién ortogonal sobre elementos finitos es que los puntos
de colocacién pueden ser localizados en las regiones mas apropiadas. Sin embargo, mientras
es relativamente fcil encontrar una combinacién apropiada de elementos finitos y puntos de
colocacién que dan buenos resultados en estado estacionario, para los sistemas. dindmicos no
es tan sencillo. Esto se debe al cambio de los perfiles en posicién y tiempo de modo que es
necesario que los elementos finitos se muevan. El aumentar el niimero de puntos de colocacién
no es una alternativa muy itil, no solamepte porque aumenta el tiempo de cémputo, sino que no
garantiza una mejor solucién. De hecho la solucién tiende a oscilar y puede no converger. Una
alternativa para el problema anterior es adoptar una estrategia que re-localice los elementos

finitos en el dominio espacial. -
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0.1.1 Meétodo de diferencias finitas

El método de diférencias finitas trata con puntos especificos dentro un dominio, denominados
puntos malla. El dominio estd dividido en intervalos equidistantes, aunque tal consideracién de
intervalos iguales no es necesaria.

Si se supone que se tiene una funcién continua é(z), al usar una expansion de Taylor se pue-
den deducir férmulas en diferencias para la primer y segunda derivada involucrando solamente
los valores en x;_1, Z;, y i+, donde i indica el punto malla de la discretizacion. Sea 0; = 6(x;)

al escribir una serie de Taylor para 8,1, y 8;_; conduce a

, LAz? AL’

01 =91+9iA1.‘+9i—2—!— +91 —5!—-4-... (Al)
3 IIA‘E2 |||A:r:3

81 =€i—9.'Az+0i-2_!'_9i—3!—+-" (AQ)

al reordenar y dividir por Az se obtienen dos expresiones para la primer derivada

6i+1 - 9,‘ —a ,,A.’L‘ ;
_______oi.{_gi o1 + ... (A3)
0; — 0,’-]_ — “AJZ

=6 Gt (A4)

Cada férmula es correcta hasta el orden de Az. Alternativamente, se puede substraer las

ecuaciones (Al), y (A2), reordenar, y dividir por Az para obtener,

i1 —bic1 _ , . AZ :
—__—QAJ: = 91‘ -+ 0t. —BT + ... (.’\5)

La cual es correcta hasta el orden de Az?. Al sumar las ecuaciones (A1), y (A2), re-arreglar,

y al dividir por Az? se obtiene una expresién para la segunda derivada

2A72

91-_,_1 - 20; +‘?i—l - 0;4 + 0«;40__4_'__ + ... (AG)

Azx?

El método de diferencias finitas tiene la ventaja de su fécil formulacién, sin embargo es

necesario en algunos casos un elevado nimero de puntos malla para obtener una alta precisién.
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Cuando la solucidn en los puntos malla se conoce, la solucién en otra posicién se encuentra por
interpolacion lineal.

Para el caso de los reactores tubulares, las ecuaciones diferenciales parciales se discretizan
en la posicién espacial, lo cual conduce a un sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias (una
para cada punto malla en cada variable dependiente). Estas ecuaciones pueden ser integradas
por distintos métodos, por ejemplo, esquemas de integracién explicita, tales como los métodos

de Runge-Kutta o Euler mejorado pueden utilizarse.
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0.2 B Andlisis de estabilidad (Alvarez-Ramirez et al., 1998)

El andlisis de estabilidad que se deriva en esta seccién esta reportado en [69). Como punto
de partida, se denota como e; al error de regulacién y,.s — y ¥ como ez = n — 7. Ademds, se

considera lo siguiente:

S

. Las perturbaciones externas tiene una variacidn acotada

o

. Las no-linealidades permanecen en un sector cdnico

W

. El signo de la ganancia de alta frecuencia se conoce

Un modelo de primer orden lineal para una planta afectada por no-linealidades no modeladas

v perturbaciones no medibles estd dado por

1= —T: ‘e, + ole, u,d) — é—’—’u (B1)
[

donde (e, u, d) es el error de modelamiento de la planta y estd dado por

(e, u,d) = Aqey +o(e) +d(t) — Apu (B2)

donde o(e) representa las no-linealidades, d(t) las perturbaciones externas y u la entrada de

control. Al definir un estado aumentado n € R el sistema (B1) se puede escribir como

k
b= —rle 40— 2y (B3
o

la dindmica del estado aumentado estd dada por

= U(e,n,U, D) (B4
donde
. d(,?(l', U.,d) h [ . ) " -
= = (Au-i- o (31)) er —Apu' +d (B3)

susbtituyendo (B3) en (B5)
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asi.,

¥(e,n,U,D) = (Aa-i- b (el)) (—Fg‘lel +n - f—”u‘)‘ -~ Apu +d (BT)

al tomar la derivada de u de la sefial de control retroalimentada dada por la ecuacién u =
2 (rZ' = Ner +7)

ko ® - —_—1y * 2
conduce a 2 u= (17! =77 e, + 7

la cual se puede escribir como

s Tl 1 o k
u= Z— I:(TC Lo/ (—-TC ley +n— lu) +T;1e2} (B8)
.p 7.

entonces la ecuaciéon (B7) se puede escribir como:

o

. k,
¥(e,n.D) = (Aa+ o (el)) (—’T‘c‘lel +n- fu) - (B9)
2 (r7t-77h —?Z—lel+r7—£€£ +77 e +d
kP T

o

Ay

en términos de e; e3, y D

Y(ey, ez, D) = —Ab;—;i [rles] +Z(er,e2) +d (B10)
donde
— . ! ﬁ — — -
Z(ey,e2) = [Aa+ o (e1) — Abk—(%1 -7 I)J (-r7ler +e2) (B11)
P

el término —Ab;;'—: [rZ1ey] refleja el efecto retroalimentado inducido por la incertidumbre rela-
cionada a la entrada Apu. .
[ ]
La dindmica del error de reconstruccién se puede obtener con 7= ¥(e,n,D,U) y 1= 1-"tes

como
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[} _ )\P ‘77 _l - t
b= -2 <C> roles + S(er e2) + d (B12)

El sistema a lazo cerrado, se puede escribir como:

e1=-77ley + e (B13)

ey= —77'pes + Z(ey, €2) + & (B14)

donde p = % (E)

En virtud de la Consideracién 3 que como el sz‘gno% = signoé—f la dindmica nominal
€= —77!pe; es exponencialmente estable.

Por otra parte, de la Consideracién 2 que la clase de no linealidades no modeladas incluye
funciones en secciones tipo conicas, i.e., |lo(e;)]l < ¥y lleill + 73 ¥ de la Consideracién 1, la

ecuacién (B11) toma la forma

(e el < 2t el 1Al + 72t el vy + 721 lleall ﬁ(

o *r—o*)” + lleall [Aall + flezll 1

+Jle2]|

Dy, .y
S 19
La ecuacién (B15) se puede re-escribir como-

1Z(ensen)ll < At leall + Ae fleal ' (B16)

al definir los términos .

M=t {8+ + [0t -}

A2 =Ty

Como A; y A2 son independientes de 7., al designar un desempeifio a lazo cerrado a través
de 7., el controlador tiene un parimetrd ajustable simple 7., el cual se usa para lograr la
estabilidad a lazo cerrado.

Proponiendo la funcién candidato de Lyapunov
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e + el

Viz,e) = 5

(B17)

estd claro que esta funcidn tiene derivadas continuas con respecto a e, Y €2, ¥ que es positiva
L
definida. decreciente, y acotada. Tomando la derivada v (e1,€2) a lo largo de las trayectorias

del sistemma a lazo cerrado conduce a

V=—rrlet = 7 el + erer + e(Z(er e2) +dY) (B18)
substituyendo (B16) en (B18), tomando la norma euclidiana y con la desigualdad de Shwartz
y la del tridngulo, se obtiene el siguiente criterio de estabilidad

VS =M el = (77 = Aa) fleall® + (1 + A1) leal) leall + 62 flea]] (B19)

La idea de la prueba consiste en fijar el desempeiio a lazo cerrado via la constante de tiempo
a lazo cerrado 1. > 0 y sintonizar la constante de tiempo de estimacién Te > 0 para lograr la

estabilidad a lazo cerrado.
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0.3 C Notacion

0.3.1 Reactor tubular biolégico de cama fija
Notacién

A Area de la seccién transversal, m?

F Velocidad de flujo volumétrico, m3/h

F Velocidad de flujo nominal, m3/A

ky Coeficiente de produccién

k. Constante de Contois

k4 Coeficiente de degradacién, A~}

kp Ganancia en estado estacionario, gDQOhA/m3!

S Concentracién de substrato, gDQO/!

Sin Concentracién de substrato de entrada, gDQQO/!

S, Concentracién inicial de substrato, gDQO/!

Sref Concentracién de referencia del substrato, gDQO/!
S Concentracién nominal de substrato, gDQO/!

t Tiempo, h

u Entrada de control

w Concentracién de biomasa en la posicién Z = 1m

X Concentracién de biomasa, sélidos volatiles suspendidos (V' SS)
X¢ Concentracién de biomasa desactivada, (V' SS5)

X, Concentracién inicial de biomasa, (VSS)

y Concentracién de substrato en la posicién Z = 1m

z Variable espacial, m

Z Longitud del reactor, m

Letras Griegas

!;p
3 Estimado del término convectivo, gDQQ/Im
1 Rapidez especifica de crecimiento, A™!

Emax Rapidez especifica de crecimiento méxima, A~}
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0.3.2 Reactor tubular con dispersién axial
Notacién

B Aumento de temperatura adiabética, adimensional
¢ Concentracién

¢, Concentracién de alimentacién

C,s Capacidad calorifica de la fase fluida

Cps Capacidad calorifica de la fase solida

d, Didmetro del reactor

Da Nimero de Damkohler

Dy Coeficiente de dispersién longitudinal

E 4 Energia de activacién

ko Factor pre-exponencial

kp Coeficiente de conduccién térmica longitudinal
[ Longitud del reactor

Le Numero de Lewis

Pe; Nimero de Peclet para la dispersién de masa
Pe; Numero de Peclet para la dispersién de calor
R Constante universal de los gases

t Tiempo

t Tiempo adimensional

T Temperatura

T, Temperatura de la pared del reactor

T, Temperatura de alimentacién

U, Coeficiente de transferencia de calor '

v, Velocidad del gas

1 Conversféh

z2 Temperatura adimensional %

T2, Temperatura de pared adimensional

z' Coordenada longitudinal
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z Coordenada longitudinal adimensional

Letras Griegas

3 Coeficiente de transferencia de calor adimensional
1 Energia de activacién adimensional

AH Entalpia de reaccion

€p Porosidad de cama

py Densidad de la fase fluida

ps Densidad de la fase solida

0.3.3 Reactor tubular con reciclo
Notacién

C Concentracién del componente A, Amol/m3
Da Numero de Damkohler

f Fraccién de reciclo

n Orden de reaccién

T Temperatura, K

Letras Griegas

c Concentracién adimensional, ( QGC-,—:—Q)
o

J Numero adimensional relacionado al aumento de temperatura adib4tico
4 Energia de activacién adimensional

8 Coeficiente de transferencia de calor adimensional

0 Temperatura adimensional, (%’%ﬂ-) ‘

§ Coordenada de posicién adimensional a lo largo del reactor

7 Tiempo adimensional

Subindices

H Intercambio de calor
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. 0 Condicion de alimentacién

0* Condicion de alimentacién nominal

0.3.4 Reactores heterogéneos
Notacién

a Area transversal del reactor cilindrico

A; Especies quimicas

a; Coeficiente estequiometrico en una reaccién quimica

a, Area de empacado por unidad de volumen del empacado del reactor

cj Concentracién de A; en el fluido intraparticula

C; Concentracién de A4; en el fluido intersticial

Cp; Capacidad calorifica molar de A;

cy Calor especifico del fluido intersticial

cs Calor especifico de la particula catalitica

Cpjn Capacidad calorifica molar de A4; en la n — esima celda

Cjin Concentracién inicial de A; (en § = 0) en el fluido intersticial

¢jin Concentracién inicial de A; (en 8 = 0) en el fluido intraparticula

C*™ Concentracién de entrada de A;j en z =0

Cjn Concentracién de A; en la n — ésima celda

D, Dispersividad axial (difusividad) en el fluido intersticial

D, Dispersividad radial (difusividad) en el fluido intersticial

D; Coeficiente de difusién de A; en el fluido intraparticula

E™ Energfa libre molar de A; corregida por la energia de transporte

fi Velocidad de reaccién en moles de A;,producidos por unidad de tiempo por unidad de 4rea
f Velocidad de reaccién intrfnseca

h Coeficiente de transferencia de calor en la superf?cie catalitica

H; Entalpfa molar parcial de Aj o
H ;7 Entalpfa molar parcial de Aj; ala temperatura T

H v Entalpia molar parcial corregida por el calor de transporte

kq; Coeficiente de transferencia de masa para la j — esima especies de 4;
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K, Dispersividad radial en el fluido intersticial para el calor
K, Dispersividad axial en el fluido intersticial para el calor
[ Longitud del reactor

P Perimetro del reactor= 275

r Variable radial en la particula catalitica

s Radio de la particula catalitica

S Radio del reactor (cilindrico)

Sy Area superficial catalitica por gramo de catalizador

T Temperatura del fluido intersticial

t Temperatura intraparticula

T Temperatura de entrada del fluido

T;» Temperatura inicial del fluido intersticial

t:n Temperatura inicial de la particula

u Velocidad del fluido intersticial

U Coeficiente de transferencia de calor global a la pared del reactor

r Variable espacial axial

Letras Griegas

a Fraccién de huecos en la particula catalitica
4 Fraccién de huecos en el reactor

p Variable espacial radial en el reactor

ps Densidad del fluido intersticial

p, Densidad de la particula catalitica

@ Variable del tiempo

o Constante de Boltzman

AHr Calor de reaccién

AH; Calor de reaccién basado sobre un mol de A;*
R
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