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Resumen

Resumen

El objetivo de la presente tesis es abordar el problema de la regulacion de reactores
quimicos continuos por medio de un esquema de control proporcional integral no lineal
(NPI). La motivacion para realizar esta investigacion surgié a partir de la lectura realizada
del trabajo de Armstrong, Neevel, y Kusik (2001), la anterior investigacion fue realizada en
sistemas mecanicos, el esquema de control utilizado presenta un mejor desempefio que el
esquema de control proporcional integral lineal (PI), esto porque reduce el tiempo de
control y los valores maximos y minimos del error relativo en comparacion con el esquema
Pl. Lo que en este trabajo se hace es regular dos reactores quimicos, un reactor continuo de
tanque agitado (CSTR) y un reactor de lecho fluidizado (FBR), la dindmica de estos
reactores esta descrita por sistemas de ecuaciones diferenciales ordinarias de primer orden y
la aproximacion numérica que se utiliza para resolver estos sistemas es la de Runge Kutta
de cuarto orden. Uno de los primeros analisis que se realizan es el calculo de los puntos de
equilibrio de los dos reactores y el analisis de estabilidad de esos puntos de equilibrio, pero
a pesar de que estos calculos son indispensables para comenzar la investigacion, no es
relevante su presentacion en el cuerpo de la tesis por lo que se presentan en el apéndice II.
En el capitulo 2 se exponen las ventajas del esquema de control no lineal propuesto; una
de las ventajas que presenta el esquema de control es la caracteristica de intensificar la
respuesta del esquema de control cuando el sistema se aleja del punto de operacion y que
relaja esta respuesta cuando el sistema se dirige al punto de operacion, causando con esto
un tiempo de control menor que el de un esquema PI convencional, menos oscilaciones y
desviaciones menores que las producidas por el Pl convencional. En el capitulo 3 se realiza
un analisis de la fisica de los casos de estudio, la deduccidn de las ecuaciones que describen
la dindmica de los dos casos, la especificacion de los parametros de cada caso y el
comportamiento a lazo abierto de cada caso de estudio aqui presentado. En el capitulo 4 se
exponen los resultados de simular los esquemas de control Pl y NPI acoplados a las
ecuaciones de los reactores CSTR y FBR. En el capitulo 5 se presentan las conclusiones a
las que se llegan después de aplicar el esquema de control NPl en comparacion con un Ply

se plantean los trabajos a futuro que se pueden desprender de esta investigacion.
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Prefacio

El control por retroalimentacion es un elemento muy importante en el control industrial, la
referencia mas antigua que se tiene de la aplicacion de esta técnica, es la de James Watt, el
cual hace 200 afios la aplico para controlar un proceso que consistia en mantener constante

la velocidad de una maquina de vapor con carga variable.

El objetivo de la presente tesis es abordar el problema de regulacion de reactores
quimicos continuos por medio del control proporcional integral no lineal (NPI) propuesto
por Shahruz y Schwartz (1994). Este problema de control esta motivado por los resultados
obtenidos por Armstrong, Neevel, y Kusik (2001) en sistemas mecanicos, en los cuales se
reduce el tiempo de control y los valores maximos y minimos del error relativo en

comparacion con el control proporcional integral lineal.

El presente trabajo se realiza para sistemas de una entrada y una salida (SISO), y se
busca la regulacion del sistema, la minimizacion del tiempo de control y de las variaciones
del error relativo; la regulacion del sistema se lleva a cabo en un punto de equilibrio
inestable (si es que lo hay); para hacer el analisis de estabilidad se recurre al calculo de los
valores propios de la matriz Jacobiana del sistema linealizado evaluada en los puntos de

equilibrio del sistema.

En el segundo capitulo denominado “Métodos tedricos” se describe la idea general del
control no lineal propuesto, el esquema de control proporcional integral (PI) lineal, el
esquema de control NPI propuesto y la relacion de los valores propios con la estabilidad del
sistema; se continla en el capitulo 3 con una descripcidn y analisis de los casos de estudio
propuestos; en el capitulo 4 denominado “Simulaciones numéricas”, se aplica el esquema
de control PI lineal y el esquema NPI propuesto a los casos de estudio, y se discuten los
resultados arrojados por esas simulaciones; en el capitulo 5 se presentan las conclusiones y

los trabajos futuros que se desprenden de esta tesis.
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Posteriormente se presentan los apendices y las referencias bibliograficas citadas en

esta tesis de maestria.

En cuanto a la presentacion del trabajo, el texto fue capturado con el procesador Work
2000, las ecuaciones en el editor MathType® 4.0b, las Figuras fueron capturadas en Origin
6.0 y la programacién para las simulaciones numéricas se realizaron en el lenguaje Visual

Fortran 6.0a.




Capitulo 1

Capitulo 1
Introduccion

Motivacion

Los procesos quimicos como los fendmenos de la naturaleza son invariablemente no
lineales y aunque no en todos los procesos quimicos es necesario aplicar un control no
lineal, hay casos en que los controladores tradicionales no regulan de forma satisfactoria o
simplemente no estabilizan al sistema en el punto de operacion deseado. En esos casos
resulta interesante utilizar esquemas de control no lineales. En los trabajos de Armstrong,
Neevel, y Kusik (2001) y Xu Yangming, Hollerbach y Donghai (1995) las estructuras de
control no lineales que fueron implementadas en sistemas mecanicos, suelen controlar el
sistema en menos tiempo y con oscilaciones de menor magnitud, por esta razon resulta
interesante implementar por medio de simulaciones un controlador no-lineal en reactores
quimicos continuos, especialmente en un reactor continuo de tanque agitado (CSTR) y en
un reactor de lecho fluidizado (FBR), los cuales son ampliamente utilizado en la industria

quimica.

Los reactores continuos de tanque agitado, no s6lo son ampliamente utilizados en la
industria quimica, sino que también son, en muchas ocasiones, la parte central de un
proceso quimico completo y es por ello que el control de la operacion de los CSTR ha sido

de gran importancia para la industria quimica.
Definicion del Problema

En el control de reactores quimicos, la accion integral de control ayuda a llevar a las
variables de estado hasta el punto de operacién deseado, pero también puede conducir a
oscilaciones en las variables de estado, esto en algunos casos va en detrimento del proceso
quimico, pero en otros casos es importante que eso no suceda o que por lo menos que las
oscilaciones de las variables de estado se mantengan en un intervalo de operacion en el que

no se tengan dafios a los reactivos, los productos finales, o el equipo mismo. Para abordar el
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problema de mantener las variables de estado en un intervalo de operacion, se implementa
una estructura de control que contiene una accion integral no lineal, y ganancias no
lineales; con esto se espera lograr que las oscilaciones de las variables de estado se

mantengan en un intervalo de operacion o ancho de banda determinado.

1.1 Objetivos

Objetivo General. Aplicar un esquema de control proporcional integral no lineal en la

regulacion de reactores quimicos.

Objetivos Particulares. Comparar el comportamiento del esquema de control proporcional
integral no lineal propuesto, con el comportamiento de esquemas de control proporcional
integral lineal en un Reactor de Lecho Fluidizado y un Reactor Continuo de Tanque
Agitado.

1.2 Antecedentes historicos

¢ Qué usar, un control lineal o uno no lineal? Esta pregunta es basica para el desarrollo de la
tesis, si bien es cierto todos los procesos quimicos son no lineales es cierto también que no
todos requieren un esquema de control no lineal, ¢cual seria la directriz a seguir entonces?,
si sabemos que todos los procesos quimicos son no lineales, debemos reconocer tambien
que unos son evidentemente menos lineales que otros. Partiendo de ese punto los procesos
quimicos en los que se evidenciaria las ventajas de los esquemas de control no lineal serian
aquéllos que estuvieran mas cargados de un comportamiento no lineal, en los cuales un
esquema de control basico no estabilizaria de forma satisfactoria o simplemente no

estabilizaria al sistema en el punto de operacién deseado.

La revision bibliografica de los trabajos que se han hecho en control no lineal de
procesos quimicos, se dividira en dos partes de 1967 a 1991 y de 1992 hasta 2002, esto por
que de la década de 1990 a la fecha el nimero de trabajos hechos sobre control no lineal ha

crecido de forma rapida; teniendo un ndmero muy grande de articulos en la segunda
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seccion de la revision, por lo tanto sélo se mencionaran los articulos mas ligados a este

trabajo de tesis.

En la primera parte de la revision de articulos que abordan el problema del control de
procesos quimicos usando técnicas de control no lineal, tenemos a Luyben W. L. (1968)
quien realizé un estudio del control retroalimentado no lineal en reactores quimicos; y a
Marroquin y Luyben (1972) que evaluaron experimentalmente un controlador cascada no
lineal en un reactor por lotes. También Bruns et al. (1975 y 1977) realiz6 un estudio sobre
el proceso de regulacion retroalimentada no lineal de un CSTR no isotérmico, alrededor de
un punto de equilibrio inestable. Cebuhar y Costanza (1984) aplicaron un control no lineal
de un CSTR. Castro et al. (1987) estudio el control retroalimentado no lineal y la
estimacion del estado estable de una columna de destilacion. Rugh W. J. (1987) estudio el
disefio de controladores PID no lineales.

En lo que respecta al control de reactores biolégicos usando técnicas de control no
lineal, tenemos que Kravaris (1988) presentd un trabajo sobre la analogia no-lineal de la
ubicacion de polos en los ceros del proceso, por otro lado Brengel y Seider (1989)
trabajaron en un controlador predictivo no-lineal de pasos multiples, mientras que Henson y
Seborg (1990) implementaron estrategias de control no lineal para un fermentador

continuo.

Alvarez et al. (1989) presentd un trabajo llamado “control global no lineal de un reactor
continuo de tanque agitado”. Bartusiak et al. (1989) realizaron un trabajo sobre disefio de
estructuras de control retroalimentado sobre estructuras precalculadas no lineal en sistemas
de sintesis. Alsop y Edgar (1990) trabajaron en el control no lineal de columnas de
destilacion de alta pureza. Jayadeva et al. (1990) propusieron un esquema de control no
lineal para un proceso de regulacion de pH. Wright y Kravaris (1991) propusieron un
control no lineal de regulacion de pH.
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Para ilustrar mas los antecedentes histéricos sobre control de procesos quimicos usando
técnicas de control no-lineal desde el 1967 a 1991, se muestra la siguiente tabla, la cual es
tomada de la referencia [2]:

Tabla 1. Procesos quimicos controlados usando técnicas de control no lineal

Reactores Bioquimicos
Bequette (1990)
Brengel y Seider (1989)
Henson y Seborg (1990)
Kravaris (1988)

Reactores Quimicos
Adebekun y Schork (1989)
Aluko (1988)
Alvarez et al. (1989)
Bartusiak et al. (1989)
Brown et al. (1990)
Bruns y Bailey (1975, 1977)
Cebuhar y Costanza (1984)
Economou y Morari (1985)
Kravaris (1988)
Kravaris et al. (1989)
Luyben (1968)
Marroquin y Luyben (1972)
Morningred et al. (1990)
Parrish y Brosilow (1986)
Patwardhan et al. (1990)
Sistu y Bequette (1990)

Destilacién
Alsop y Edgar (1990)
Castro et al. (1987)
Lu y Holt (1990)

Nivel
Cheung y Luyben (1980)
Rugh (1987)
Shunta y Fehervari (1976)

pH
Jayadeva et al. (1990)
Parrish y Brosilow (1988)
Wright y Kravaris (1991)

Sistemas con Tiempo Muerto
Bequette (1990)

Contraccion de la Variable Manipulada
Bequette (1990)
Patwardhan et al. (1990)
Sistu y Bequette (1990)
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Aunque es cierto que los trabajos anteriormente mencionados son sobre control no
lineal, también es cierto que no estan relacionados con la estrategia utilizada en este trabajo
y s6lo se les menciona por ser avances en el control con estrategias no lineales.

Los trabajos que se han desarrollado en lo que respecta a estrategias de control no lineal
hasta 1991 son muchos y variados, pero de 1991 a la fecha la cantidad de trabajos sobre
control de procesos que utilizan técnicas de control no lineal ha crecido de forma
descomunal; uno de los trabajos que sirvié de pilar importante para el desarrollo de esta
tesis fue publicado por Shahruz y Schwartz (1994). En este articulo se plantea el esquema
de control que se aplica en esta tesis y se propone una forma de optimizar los parametros
del esquema de control; del trabajo desarrollado por Armstrong, Neevel, y Kusik (2001) se
toma la idea de proponer ganancias no constantes, las cuales pueden tomar un valor
méaximo o un valor minimo dependiendo de la direccion que tome el sistema: si el sistema
se aleja del punto de operacion deseado las ganancias toman un valor maximo y si el
sistema se acerca al punto de operacion deseado las ganancias toman un valor minimo. En
otra publicacion realizada por Xu Yangming, Hollerbach y Donghai (1995) se presentan
ganancias que varian con la misma idea que proponen Armstrong, Neevel, y Kusik pero en
lugar de tomar sélo un valor minimo o un valor maximo, las ganancias pueden tomar
cualquier valor entre el valor minimo y el valor maximo. En este trabajo la idea es que
cuando el sistema se aleja del punto de operacion deseado las ganancias vayan creciendo
hasta un valor maximo y cuando el sistema se acerque al punto de operacion deseado las
ganancias vayan decreciendo hasta un valor minimo. En suma, en el trabajo de Armstrong,
Neevel, y Kusik las ganancias s6lo toman dos valores, uno alto y otro bajo y en el trabajo de
Xu Yangming, Hollerbach y Donghai las ganancias pueden tomar todos los valores entre el
valor alto y el bajo propuesto por Armstrong, Neevel, y Kusik.

Para los casos de estudio se tienen dos reactores, un reactor continuo de tanque agitado
publicado por Aris (1956) y un reactor de lecho fluidizado publicado por Aoufoussi et al.
(1992), a estos dos casos de estudio se les controla la composicion del producto deseado.
Bequette Wayne (1991) realiz6 una revision tedrica e historica sobre estrategias de control
no lineal, haciendo lo propio Nikolaou y Misra (2001) abordaron el tema del control lineal
y no lineal, exponiendo las razones por las cuales usar un esquema de control lineal o no

lineal.
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Capitulo 2

M étodos Teodricos

En este capitulo se ve la teoria relacionada con los puntos importantes de este trabgjo de

tess.
2.1 Ideageneral del control no lineal

La idea fundamentad del esquema de control no lined, como € que s manga en ede
trabgo de tess, es no mantener una capacidad de respuesta congtante en los diferentes
estados del sstema como se hace en las edtructuras tradicionales de control, Sno que la
capacidad de respuesta dependa de la direccion en la que cambie la variable de estado a
controlar respecto del punto de operacion deseado.

Lo anterior se logra variando la ganancia proporciona con respecto a la direccion en la
que cambie la variadble a controlar, esto es que cuando la variable a controlar se mueva en
direccion del punto de operacion, se gplica una ganancia proporciona pequefia y cuando la
variable a controlar se dga de punto de operacion, se aplica una ganancia proporciona
grande; para ilustrar por qué se digen ganancias pequefies y ganancias grandes en cada
caso y qué nagnitud se adjudica a “pequefid’ y a “grande’ recordaremos que cuando crece
la ganancia proporciond & esquema de control regula més rdpido a sstema, pero e llega a
un vaor que inedtabiliza ad sgema y que conforme la ganancia proporciond decrece la
edructura de control regula més lentamente d Sstema sn desestabilizarlo, hadta llegar a un
punto en € que € sSsema précticamente presenta una dindmica a lazo abierto; d dilema
Sera qué tan rdpido se quiere regular d sistema, sin pagar @ precio de esa regulacion rapida
S optamos por ganancias muy pequefias para evitar inestabilidades en nuestro sstema,
entonces € control se vuelve lento y td vez ineficiente y por 1o mismo se opta por dternar
ganancias grandes y pequefies en d tiempo que se agplica € control; de esa forma
intensificamos la respuesta de esquema de control cuando nos degemos del punto de
operacion o relgiamos la respuesta cuando nos acerquemos a punto de operacion deseado;
ea es la idea fundamental de la estrategia de control no lined utilizada en este trabgo de
tess.
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2.2 Esguemadecontrol PI lineal convencional

El control Pl es un mé&odo de control muy popular utilizado en la industria, por su sencillez
y por su faoil gplicacion sn necesdad de grandes computadores y por ende Sn

implicaciones econdmicas.

En este esquema de control la accion proporcionad ayuda a etabilizar € sstema, la
ganancia proporciona nos permite intensficar o regar la respuesta del esquema de control
cuando la ganancia es grande o pequefia respectivamente. La accion integrd nos permite
también (como la ganancia proporciond) intensficar o relgar la respuesta del esquema de
control, pero en este caso a diferencia de la ganancia proporciond que es condante, la

accion integrd es variante en € tiempo.

El esguema de control proporciona integra convencional, que se puede encontrar en
cudquier literatura, esd sguiente:

u(t) =kee(t) +k (1) dt (2.2)

La forma en que gréficamente se puede observar @ efecto de la accion integrd sobre €
esquema de control, es consderando la integral (‘5e(t) dt como d &ea bgo la curva en la
Figura 2.2.1, por lo tanto cuando & &rea bago la curva entre t, y t, crece, la respuesta del

esquema de control se intensifica 'y de forma contraria S € éea bago la curva entre t, y t;

disminuye, larespuesta ddl esquema de control esrelgada.
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75

error, e(t)

oL - - - - .
o 2 4 6 8 10 12 14

tiempo, (h)

Figura2.2.1 Dinamicadd error relativo, provocada por un control Pl.

Entre mas nos algamos del punto de operacion deseado, en donde € eror es igud a

cero, € &ea bgo la curva crece, y por lo mismo, € vdor de la sdida del controlador u(t)

s incrementa también, es por €lo que se dice que la accion integrd intensfica o rdga la

respuesta del esquema de control.
2.3 Esquemade control no lineal propuesto

El esquema de control propuesto para la regulacion de los reactores quimicos que se
presentan como casos de estudio, se basa como ya se explicd en la seccion 2.1 en
intensificar la respuesta del esquema de control cuando € vaor de la variable a controlar se
adge dd punto de operacion y rdajar la respuesta dd esquema de control cuando € valor
de la vaidble a controlar se mueva hacia @ punto de operacion. Esto se logra

implementando una ganancia proporciond que cambia de una ganancia grande a una
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pequefia, dependiendo de la direccion del vaor de la variable a controlar con respecto a

punto de operacion.

Una de las caracteridicas de este esquema de control es que reduce la magnitud de las
oscilaciones que se tendrian S se usara un controlador Pl, asi como € tiempo de control
gue presentaria un esquema PI; y por dlo esta edtrategia es recomendada para esquemas de

control Pl o PID, los cuaes se gplican a sistemas o regiones de operacion inestables.

Para gplicar esta l6gica de control, se propone un esquema de control que no es
linedmente dependiente del error relativo y que fue propuesto por Shahruz S. M. y
Schwartz A. L. (1900). Este esquema de control esta dado por:

: t
x(t)=$e)2(t), x (0)=0 (2.2
u(t):kix(t)+g_kp +g,€e Iem'ge(t) (2.3)

Y las ganancias del proceso que se apegan a la logica de control propuesta y las cuades

fueron expuestas por Armstrong, Neevel, y Kusik (1900) son las siguientes:

(2.4)

2.4 ValoresPropios

Los vdores propios segin la teoria de edtabilidad de Lyapunov para sSstemas linedes
determinan § & dgtema lined o linedlizado es edtable 0 no. Por edta razon los vaores
propios son especiamente importantes para € desarrollo de este trabgjo de tesis, ya que son
una herramienta importante y practica para andiss de estabilidad dd sstema linedizado
arededor de un punto de equilibrio a lazo abierto o cerrado. Los vaores propios son bs

raices de la ecuacion caracteristica de la matriz asociada d Sstema.
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El criterio de edtabilidad para sstemas linedes de Lyapunov dice que S las raices de la
ecuacion caracteristica son: Re(l,)£0 entonces e sstema es edtable y § Re(l,) <0,

entonces @ dstema es asintéticamente estable.

Se puede ver que un sstema es estable en un punto dado ya que en la solucion del
sgema lined aparece d termino Rl y para que d termino exponencial de la solucion
permanezca finito conforme se incrementa € tiempo(t® ¥) la pate red de los vaores

propios debe ser negativa (Re(l )E O) .

10
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Capitulo 3
Casosde Estudio

En este capitulo se tratan d reactor de lecho fluidizado y € reactor continuo de tanque

agitado, ya que estos son |os casos de estudio.
3.1 Reactor deLecho Fluidizado

En edta seccion se abordan € esquema y una breve descripcion del reactor de lecho
fluidizado, las condderaciones que se hicieron para deducir su modeo maemético, los

pardmetros del caso que se utiliza, asi como su comportamiento a lazo abierto.
3.1.1 El Reactor deLecho Fluidizado

Un reactor de lecho fluidizado condste en un recipiente cilindrico de volumen V con
tuberias para dimentar y desdojar. Por las tuberias de dimentacion entran los reactivos

A, A,..., A, aunavedocidad de flujo volumérico u, y por la tuberia para desalojar salen

los productos  A,,,...., A, Y los reactivos remanentes a una velocidad de flujo de u,. La

m
reaccion puede ser escrita de la siguiente manera, § a;A =0, endonde a,,,, &,,,,..., @
1

son pogtivos y € resto de las a negativas. Este cilindro es inmerso dentro de otro cilindro

de volumen anular 'V, perfectamente mezclado, con dimentacion de are de enfriamiento a

temperatura T, aunavelocided deflujo de F..

11
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Productos
FI’ yl TI'
Aire de enfriamiento
Fc TcO —>
V
VC Lecho del reactor
—> I:c Tc
I:r yiO Trf
Reactantes

Figura3.1.1 Esguema de un reactor de lecho fluidizado no adiabético.

Para complementar la descripcion de reactor de lecho fluidizado, se edtablecen las
siguientes hipGtess.

Hipétesis 1 El volumen dd reector V' y d volumen de la chaqueta de enfriamiento V. son

congtantes, como también lo son € flujo de dimentacion d reactor g, y la temperatura de

dimentacion alachequeta T, .
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- 7

Hipdtesis 2. Se asume pseudo estado estacionario en la fase continua en relacion con la
dindmicade lafase emulson.

Hipdtess 3. Seconsderaque € lecho completo se encuentra uniformemente distribuido.
Hipétesis 4 La pared dd reactor y la estructura que lo soporta se encuentran a la misma
temperatura uniforme.

Hipdtesis5. Laconductividad de lapared del reactor es extremadamente dta.

Hipdtesis 6 El cdor transferido d interior y d exterior de la pared del reactor, en donde la

temperatura de la superficie de la pared del reactor va a ser denotada por T, puede ser
descrito por € coeficiente de transferencia de cadlor h y h, ta que la transferencia de caor
por unidad de dreaes h (T, - T,,) y hy (T, - T,) respectivamente.

Hipdtess 7. El trangporte de cantidad de movimiento se lleva a cabo en régimen turbulento.
3.1.2 Planteamiento del modelo matematico

Balance de materia en la fase continua:
La fase continua puede suponerse en estado pseudo estacionario con rdacion a la dindmica
de la fase emulséon, Hipltesis 2. Esta suposicion permite escribir un baance en estado

pseudo estacionario paralafase continua, de la Sguiente manera:

dG,
Uy, dzy - Fbe(cb,i - Ce,i) (3.1.1)
Desde ete momento en lo addante i sera igud a i=BZ, AM , las condiciones en la

frontera son C,; =C,; en z=0, F,_ es € coeficiente de transferencia de masa para cada

componente entre la fase continuay la fase emulson.
Balance de materia en la fase emulsion:

El bdance de materia en estado no estacionario en cada componente, sobre la fase emulsién

completa uniformemente distribuida (Hipdtesis 3) da como resultado la siguiente ecuacion:

13
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dc,, g
v dt’ = U A (Co,i - Gy )+ We,A (Cm B Ce,i) *Maad Vil (312
j=1

S integramos & baance de materia de la fase continua (3.1.1), obtenemos:

FreZ

(Cb,i - Ce,i) = (CO,i - G )e " (3.13)

Incluyendo la ecuacidon (3.1.3) en la ecuacion (3.1.2), obtenemos la sguiente ecuacion para

la concentracion en lafase emulsion:

V= =A(Cy - Ce,i),:;qmwebge* Y +Mu AV, f; (3.1.4)
j=1

Balance de energia en € reactor:
Un badance de energia combinado gas/stlido sobre € lecho uniforme digtribuido (Hipotesis

3) puede ser escrito de lasguiente forma:

dT S
(MCp.y +e(,Vrg,Cpg)E:Cpg (T,- T)+ha (T, - T)+M,Q r,DH, (3.1.5)
j=1

Balance de energia en las paredes ddl reactor:
Con la aseveracion de que la pared dd reactor y la estructura que la soporta estén a una

misma temperatura uniforme (Hipdtesis 4) podemas ecribir:

chpw%:hai (Tr - Tw)_ hoao (TW_ Tc)+| Q (316)

14
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En la chaqueta de enfriamiento:

La respuesta de la temperatura de la chaqueta de enfriamiernto es mucho mas rgpida que la
respuesta del resto de las variables del proceso y eso nos permite asumir que se encuentra
en pseudo estado estacionario con respecto de las demas variables, por lo tanto, d badance

de energia se puede escribir de lasguiente forma:

0=F,Cp.(T,o- T.)+ha, (T, - T.)+(1- 1) Q (3.17)
Despgjando la ecuacion anterior (3.1.7), obtenemos que:

-ha, (T,- T.) =Rl (T - T) +(2- 1)Q (318)
sustituyendo larelacion (3.1.8) en la ecuacion (3.1.6), obtenemos.

M CdeT =ha (T, - T,) + FurCn, (Too - T.)+Q (319)

Se supone que la temperatura de la pared del reactor es gproximadamente igud a la

temperatura de la chagueta (HipGtesis 5) y por lo tanto la ecuacion (3.1.9) se re-escribe de

lasguiente manera:
dT,
M.CPy =" =ha (T, - T,) + F,.Cp. (T, - T,)+Q (3.1.10)

Se proponen los siguientes cambios de varigble con @ in de adimensondizar d ssema de
ecueciones diferencides ordinarias de primer orden que aproxima la dindmica dd

trangporte de materiay energiaen e sstema:

15
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y,1 A" eslafraccion molar delaespeciei
esd nimero totd de molesen lafase gas
eslafraccion molar caracteristica de la dimentacion ddl reactor

eslatemperatura caracteristica, K
es latemperatura de alimentacion d reactor, K

t

— —|*~<* =

-

eslatemperaturai, K
eslatemperatura adimensond i

—

-'-IX-

esd flujo volumérico maximo, —
S

Aplicando los cambios propuestos € sistemna se reduce de la Siguiente manera:

Cp

g

(3.1.11)

(3.1.12)

(3.1.13)

(3.1.14)

dcC
T&:qc (CBzf ) CBZ)' ac(- rBz)
dC
d:m =0c (CAmf ) CAm)' ac(- rAm)
dT 3
dtr :qT (Trf - Tr)+g(TW - Tr)+aT é.l DHJ (rj)
=
dT
= Fa (Ty - Ty )+d (T, - T, )+ 1
En donde:
_A g _ Mg _
g= ha1 a; = M
(thcpcat +eovrg Cpg ) T* (M cathcat +Q)V rg Cpg )
q:F*Cpc 4=_ha - Q
" M,Cp, M, Chp, M.,Cp,T’

16
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3.1.3 Parametroseinformacion del caso especifico

La reaccion que se conddera es la oxidacion del benceno para producir anhidrido maeico y

Oxidos de carbono, como se muestraen € siguiente esquema triangular:

Benzeno %% Anhidrido Maleico
k, ™\ Kk,

Oxidos de carbono

Lacinéicaadimensiona de estareaccion es.

(r,) =kx,(T,) Cq, (r,) =k, (T.)Cps (r,) =kx,(T,) Cq, (3.1.15, 16y 17)
En donde:
& Tb; t:)
x, (T.) = T ool (3.1.18)

Las velocidades de descomposicion del benceno y del anhidrido maeico, son:

(- e ) = @X (T) + kX (T, ) BCe, (3.1.19)

(' rAm) =-kx, (Tr ) Ce, + kX, (Tr ) Cam (3.12.20)

Los vdores numéricos de los parametros térmicos, cinéticos, de dimentacion y de la
ecuacion de disefio son los Siguientes.

T, =633.11K T =33.11K y =0.02 0.1£F £1.0

Parametros térmicos, cinéticos y de la ecuacion de disefio del reactor:

k =[0.1186 0.0525 0.0509] 10°*
DH, =[1.5165 1.1521 2.6885]' 10°

b, =[1.1626 0.6747 1.1626]'

17
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b,=19.1172  d =12.0169 f =0.2646
qc =0.6265 g, =0.014 q. =0.1388

g =0.01 a,=5457 10*  a.=12847 10*
Alimentacion:

T, =633.1 K T, =00

T, =303.1 K T, =-9.97

Yoy =0.02 Cyy =10

Yaui =0.0 Cpu =00

3.1.4 Comportamiento alazo abierto

En esta seccion se aborda la dindmica a lazo abieto dd FBR, de acuerdo con las
condiciones de la seccion 313 y una dimentacion adimensond a la chagueta de
enfriamiento de F =0.25; se presenta también € retrato de los estados estacionarios y €

retrato fase.

La cinética que se presenta en este caso de estudio es dtamente exotérmica, esto se

puede apreciar en su vector de entalpias de reaccion a condiciones esténdar, @ cud es:
DH, =[-1.5165 - 1.1521 - 2.6885]' ><106iI
mo

El trangporte de cantidad de movimiento en este reactor se lleva a cabo en régimen

turbulento, como ya se dijo en la hipétesis 7 de la seccion 3.1.2

En las Figuras 3.1.1 y 3.1.2 = muedtran las dinamicas de las concentraciones y las
temperaturas de FBR a lazo abierto y a las condiciones que se establecen en la seccidn
313y un F =0.25 hagsta abandonar € trangtorio. En la Figura 3.1.3 se agprecia que la
temperatura de la pared del reactor sube répidamente, de acuerdo con la hipétesis 5, mas
esto no debiera de sorprendernos ya que los balances de energia fueron hechos bgo esa

suposicion y por lo tanto concuerda con los resultados esperados.

18



Capitulo 3

El retrato de los estados estacionarios (Figura 3.1.3) a las condiciones que se establecen
en la seccion 313 y un F =0.25, nos muestra € punto de conversén méxima y d
dominio de la concentracion y de las temperaturas, como este reactor no posee puntos de

equilibrio inestables, d retrato de los edados edacionarios tampoco  posee
discontinuidades.

El retrato fase, Figura 3.1.4, nos muestra  camino que siguen las variables para llegar
a estado estacionario bgjo las condiciones de la seccion 3.1.3 y un F =0.25; esto a pesar
de que las condiciones inicides cambien. La ruta que seguirdn las variables hasta llegar d
estado estacionario serd la misma y las vaiables se incorporaran inmedigtamente a este
canino a pesar de las condiciones inicides de aranque dd dSstema, porque
independientemente de donde seinicie d Sstema e estado estacionario seradel mismo.

19
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O.ﬂ

08+

0.74
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044
0.3+
024

014

Fracciéon mol de Anhidrido Maleico
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Figura 3.1.2 Dinamica de las concentraciones de FBR (a lazo abierto) a las condiciones

dedimentacion delaseccion 3.1.3yun F =0.25
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Temperatura de la pared del Reactor, (K)

Temperatura del Reactor, (K)

620

Figura 3.1.3 Dinamica de las temperaturas de FBR (a lazo abierto) a las condiciones de

adimentacion delaseccion 3.1.3yun F =0.25
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06
o5
0.4—-
0.3—-

0.2

00—

Temperatura de la pared del reacior, (K)

0.71

Fraccion mol de anhidrido maleico

o]
os]
04!
0.3—-
0.2—-

0.11

0.0 T

Figura 3.1.4 Retrato de los puntos de equilibrio de FBR (a lazo abierto) a las condiciones

de dimentacion dela seccion 3.1.3
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720

710

700
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700

Temperatura del Reactor, (K)
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00 01 0.2 03 04 05 0.6 07 08

Figura 315 Rerato fase dd FBR (a lazo abierto) a las condiciones de dimentacion de la

seccion 3.1.3yun F =0.25, cambiando las condiciones iniciaes de operacion
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3.2  Reactor Continuo de Tanque Agitado

En edta seccion se abordan @ esquema y una breve descripcion del reactor continuo de
tanque agitado, las condderaciones que se hicieron para deducir su modelo matemético, los

pardmetros del caso que se utiliza, asi como su comportamiento alazo abierto.
3.2.1 El Reactor Continuo de Tanque Agitado

Un reactor continuo de tanque agitado consiste en un recipiente cilindrico de volumen V
perfectamente agitado, con tuberiass para dimentar y desdojar, por las tuberias de

aimentacion entran los resctivos A, A,,..., A,, a una vedocidad de flujo volumérico
Q, O,..., 0, Y por la tuberia para desalojar sadlen los productos A,,,,..., A, Y los reactivos

remanentes, a una velocidad de flujode q=q+q,+---+q,. Lareaccion puede ser escrita

de la sguiente manera éajAj =0, en donde a,,, a,.,,..., &, SOn podtivos. Ede
1

cilindro es inmerso dentro de otro cilindro de volumen anular V., también perfectamente

mezclado, con dimentacion de agua de enfriamiento a temperatura T, a una velocided de

flujo de q..
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C, T
Trf —> —»
C
Tr
—>
C
Ty —» T

Figura3.2.1 Esquemade un reactor continuo de tanque agitado no adiabético.

En donde:
< a ., . . I
Cl A" esd vector de concentracion de las especies quimicas involucradas, 2;
m

C, T A" esél vector delaconcentracion de aimentacion, 2;'
m

T A eslatemperaturade reactor, K

I A eslatemperaturade dimentacion d reactor, K

Tr
Trf
T.1 A eslatemperatura de lachagueta de enfriamiento, K
ch

A A

| A eslatemperatura de dimentacion ala chagueta de enfriamiento, K

Nos Permitimos dar por obvia la aplicabilidad de las leyes fisgcas, tdes como la
conservacion de la materia y la energia o la ley de conduccion de cdor de Fourier y llamar

aedo, larazdon fundamenta, la Hipdtesis 0.
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De la descripcion anterior del reactor continuo de tanque agitado, se pueden desprender las

sguientes hipGtess.

Hipdtesis 1 El mezclado en d reactor y en la chagueta de enfriamiento es perfecto, td que
la concentracion C, la temperatura del reactor T. y la temperatura de la chagueta de

enfriamiento T,, son todos independientes de la posicion, sin embargo €los pueden ser
funciones dd tiempo. El volumen dd reactor V y d volumen de la chaqueta de

enfriamiento V, son congtantes, como también lo son € flujo de aimentacion d resctor g
y latemperatura de dimentacion alachaqueta T, .

Hipdtesis 2 La velocidad de reaccion es una funcion del tipo r (C,,...,C,,,T,), de td forma
que la velocidad de cambio en @ nimero de moles de A, por la reaccion solamente es a r

por unidad de volumen.

Hipdtesis 3. El caor trandferido d interior y d exterior de la pared dd reactor, en donde
las temperaturas de la superficie van a ser denotadas por T, y T, respectivamente pueden

ser descrita por @ coeficiente de transferencia de cdor h y h, de forma que la
transferencia de calor por unided dedreaes h (T, - T,) v hy (T, - T.) respectivamente.

Hipdtess 4. La ceapacidad cdorifica de la mezca que reacciona no cambia
sgnificativamente con latemperatura.

Hipdtess5. El sstema esta en estado estacionario.

Hipotess6. Lacurvaturade la pared es despreciabley las esquinas pueden ser ignoradas.
Hip6tesis 7. Laconductividad de lapared del reactor es extremadamente dta.

Hipotess8. La capacidad cdorificade lapared del reactor es despreciable.

Hipbtesis9. Larespuesta de la chaqueta de enfriamiento es virtud mente instantanea.

Hipdtesis 10. La reaccion es de primer orden e irreversble con respecto a los ges

espaciaes.
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3.2.2 Planteamiento dd modelo matematico

Usando € principio de la conservacion de materia como principio rector (Hipotesis Q)
nosotros tenemos @ siguiente balance para cada especie:

a/elomdad decamblou evelomdad deu evelocidad del évelocidad de formacionu

, u é a
édel numero de molesu— Aallmentauon - eremouon g+ ade Ay por causa Y

gdeA end reactor H gdeA i foeA H &dela reaccion il
Este ba ance de materia se expresa por medio de la sguiente ecuacion diferencid ordinaria:

aAﬁ-—a Vﬂga- dar(A..A.T) (32.1)

Como & sstema se encuentra en estado estacionario (Hipdtesis 5) entonces: q, =g Yy por

lo mismo V ® constante, y como & volumen dd reactor se encuentra bien agitado

(Hipdtess 1) la concentracion en todo € reactor es igud a C, :ﬁ. De lo anterior

derivamos @ sguiente resultado:

viic=dd (cy- ¢)-aayvr(c..C,T) (322)
dt i=1 J=1 =1

Utilizando € principio de consarvacion de energia (Hipdtess 0) tenemos € Sguiente
balance de energia en todo € volumen ddl reactor.

eAcumuIacion de u eCaI or que entrayy éCalor que sale (3 éCalorremovi dou
calor en e vol urnenu al reactor con 3 edel reactor conﬂ edel reactor por
@del reactor g éa alimentacion { @os productos g gntercarrblo Q

Como €& volumen dd reactor se encuentra perfectamente mezclado (HipGtesis 1) la
temperatura en todo € reactor es T, y por lo tanto & balance anterior o podemos expresar

mateméticamente de la Sguiente forma:

dtva_tlch( )= qé:ijh(Tr) aCh( )-ah(T-T) (32.3)
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Derivando € término izquierdo de la ecuacion (3.2.3), tenemos que:

d m ém d m l]
—VAach (T)=vea h (T, ) a C, +a c,—ah(T)a (3.2.4)
dt o =1 dt 7 o dt Q

Recordando la ecuacion (3.2.2) e incorporéndola a (3.2.4), tenemos, que:

d m m d m
—VaCh( )= qa (T qa h(T)-vaah(T)r(c...C.T)+vacah(T)
dt o = a A
(3.2.5)
Igualando € balance de energia (Ecuacion (3.2.3)), resulta:
4 d¢& g eg g u & _
vac —ah(T)=aac;ea h(T,)-ah(T)arvaan(T) r(C...C,.T)-an (T - T)
j=1 j=1 =1 ej=l j=1 u i=1
(3.2.6)

Y consgderando que las capacidades cdorificas de la mezcla no cambian sgnificativamente

con latemperatura (hipétesis 4), podemos decir, que:

da h(T,)=4 C,dT, (327)
j=1 j=1

g g g

ah(m)=ahs-ac,(&-T) (32.8)

j=1 j=1 j=1

g g g

an(t)=ah:-ac,(n-%) (3.2.9)

j=1 j=1 j=1

aa;h(T.)=(-DHx(T,)) (3.2.10)

j=1

Y que ém C = ém Cy=r (3.2.11)

j=1 j=1

Entonces la ecuacion de trangporte de energiaen € reactor queda de la sguiente forma:

|rv'.§’~lm C, dthf =qr ém Cy (T - T.)+(-DH)Vr(Cp.... T,)- @l (T, - T) (3.2.11)
j=1

j=1
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Utilizando € principio de conservacion de energia, Hipdtess O, tenemos € sSguiente

bal ance de energia en todo € volumen de la chagueta de enfriamiento.

eAcomuIaC|on de gCalor queentra u eCanr gque saleu eCanr ganado
a la chaqueta conu Cdela chaquetau Cdel reactor porg

a alimentacion § @conlasallda g gntercambio g

calor end volumen ;=

u
a_
u-
@del achaqueta g

(W_)(D (D>

Como € volumen de la chagueta s encuentra perfectamente mezclado, hipdtess 1, la

temperatura en toda la chaqueta es T_, y por lo tanto & baance anterior lo podemos

expresar mateméticamente de la sguiente forma:

dh, (T . N _
Vc% =qQ. 8% (ch )- hc (TC)H+aOhO (TO - Tc) (3212
Usando iguddades andogas a las de las ecuaciones (3.2.7) y (3.2.8), tenemos que la
ecuacion anterior toma la siguiente forma:

V.C,. dch—qC o T - T)+ah (- T.) (3.2.13)

Témese como cierto las siguientes igualdades, que por cuestiones que no corresponde a este
trabgo de tesis, no se demuestran:

AU (Tr - Tc) :aOhO(Tc - -TO) = aih (Tr - -]T) (3214)

Sudtituyendo la relacion (3.2.14) en las ecuaciones de disefio del reactor (3.2.11) y (3.2.13)
y mangiandolas dgebraicamente, estas toman la sguiente forma

dC

il (c/-C)-a (3.2.15)
ddI =q(T,-T,)+b r-g(T,- T.) (3.2.16)
ddl_c =0 (T, - T.)+0. (T, - T,) (3.2.17)
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En donde:
- DH, AU

q:\% b:({,n ) g:T q. =—%
rac, rva C,

It

i=1
3.2.3 Parametroseinformacion del caso especifico

Lareaccion que se considera es.
A® B

E

a

r, =k e RT C,

Ecuacion Cindtica:
BdancedeMaeria  C, :q(CAf - CA)— r

BdancedeEnergia T =q (Trf - T,)+ br,-g(T,-T,)

Parametros del Reactor y la Cinética:

E _10,000k k, =€®

R

b =200 LK q=1s"
mol

T,=350K T, =350K

g =AY

°TV.C,
(3.2.18)
(3.2.19)
(3.2.20)
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3.2.4 Comportamiento alazo abierto

En eda seccion s ve la dinamica edable e inestable, a lazo abierto, dd CSTR a las
condiciones de la seccidon 3.2.3 y a diferentes temperaturas de la chaqueta de enfriamiento,

Se presenta también € retrato de los estados estacionariosy € retrato fase.

En la Figura 3.2.2 s¢ muestra la dinamica estable de la concentracion y la temperatura
dd CSTR, a lazo abierto, a las condiciones que se establecen en la seccion 3.2.3 y una

temperatura en lachaquetade T, = 368.0 K , hasta abandonar € trangitorio.

En la Figura 3.2.3 = muedtra la dinamica inestable de la concentracion y la temperatura
del CSTR, a lazo abierto, a las condiciones de la seccion 3.2.3, a una temperatura en la
chaqueta de enfriamiento de T, =368.4 K, en esta Figura se puede ver que a acercarse a la

temperatura dd reactor de 400 K, la respuesta dd sistema es oscilatoria, esto por ser la
temperatura de 400 K un punto inestable del sstema.

El retrato de los estados estacionarios, Figura 3.2.4, a las condiciones que se establecen
en la seccion 3.2.3, 2 puede ver que a acercarse a la temperatura en la chaqueta de
enfriamiento de T, =368.4K se da una discontinuided en € retrato de los estados
estacionarios, esto debido que arededor de esta temperatura de la chagueta de enfriamiento
s locdiza un estado etacionario inestable (T =400K, C =0.5) y por lo mismo  ssema

No Se puede establecer en ese estado estacionario.

En d retrato fase, Figura 3.2.5, redizado a las condiciones de la seccion 3.2.3 y una
temperatura de la chagueta de enfriamiento de T, =368.0 K, se puede apreciar que las
vaiables llegan d primer punto de equilibrio, Ssempre y cuando las condiciones inicides
estén antes ddl punto inestable.
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Figura 322 Dinamica estable de la concentracidon y de la temperatura dd CSTR (a lazo

abierto) alas condiciones de alimentacion de laseccion 3.2.3y una T, = 368.0 K
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Capitulo4

Simulaciones Numeéricas

En ede capitulo s llevan a cabo las smulaciones numéricas dd reector de lecho fluidizado
y del reactor continuo de tanque agitado bago la influencia de los esquemas de control
propuestos para estos reactores. Se presentan también los resultados obtenidos a afectar a
sstema controlado con cambios del punto de operacion, perturbaciones de la temperatura y

de la concentracion de aimentacion de | os reactivos que entran a reactor.

En los esquemas de control smulados (NPl y Pl) se gplico una saturacion en la
variable a manipular, esto para poder apegar la respuesta del controlador a la redidad fisica,
ya que una vadvula de flujo no puede ser abierta mas dd 100 % o menos del 0 % de su
capacidad real, por o mismo es necesario saurar @ vdor de la vaiable a manipular
gpegados en primera indancia en principios fiscos y en ingancias subsecuentes en otros
principios. Aunque @ saturar la variable a manipular en limitar la respuesta dd esquema de
control esto es necesario no solo por cuestiones de apego a la redlidad sino también por una

cuestion de éica
4.1 Reactor Lecho Fluidizado

Las smulaciones que e redizaron para € moddo matemético dd FBR que se presenta en
la seccion 3.1.2, fueron la dindmica a lazo abierto y de la cud e trata y se muestran sus
resultados en la seccion 3.1.4. A continuacion se prueban los esquemas de control que se
vieron en las secciones 22 y 23 en d moddo matemdico ded FBR a través de
smulaciones numéricas, @ objetivo de control es regular la concentracion de anhidrido
maeico a la sdida dd reactor, manipulando la velocidad del flujo volumétrico que entra en
la chagueta de enfriamiento. Para las smulaciones a lazo cerrado de este reactor se aplica
una saturacion a los esquemas de contral limitando d flujo de la dimentacion a la chagqueta
de enfriamiento entre d intervalo de0.1a1.0
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4.1.1 Control decomposiciéon de anhidrido maleico

Para la smulacion numé&ica de ete sstema de ecuaciones diferencides ordinarias de
primer orden se utiliza la aproximacion de Runge Kutta de cuarto orden, con un intervao
deintegracion de dt =0.015 s

El lazo de control en todas las smulaciones de este reactor se activa después de
diminar d efecto trangtorio inicid, después de 0.5 minutos. Los métodos utilizados para €

sintonizado de los dos esquemas de control se encuentran en los gpéndicesA.2.1y A.2.2

Control Pl Convencional

El ssema de ecuaciones diferencides ordinarias de primer orden y @ esquema de control
Pl en @ espacio de estado y estrictamente invariantes en e tiempo, estén dadas por:

x(t)=f (t)+Bu(t) x(0) =q,
u(t) =k,e(t) +k 1(t)

I(t) =e(t) 1(0)=0
o(t) =(x- x(t))

Endonde xI A™ es e vector de las variables de estado

f(t)T A™  esd vector delaspartesno linedes del sstema

BT A™ €s unamatriz congtante

u(t)t A™ eslasefid de salidade controlador

e(t) ese error relaivo a punto de operacion deseado

Los resultados d implementar € esquema de control Pl se presentan en la Figura 4.1.1;
En edta Figura se pueden gpreciar los resultados de un control Pl convencional con un
sintonizado rigido, esto con € fin de intengficar la respuesta del controlador 1o més posible
gn llegar a provocar inestabilidades en € sstemaaregular.
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En otra smulacion (Figura 4.1.2) se prueba € esquema de control con un cambio en €
punto de operacion (de 0.7 a 0.77 %noar de AM) en € tiempo de 40 minutos. Esta Figura
nos muestra una muy buena respuesta del esquema Pl convenciond con un buen tiempo de

control y muy poca desviacion del punto de operacion deseado.

En una nueva smulacion, Figura 4.1.3, se prueba d esquema de control con una
perturbacion de la concentracion de dimentacion (de 20 a 25 %moa de AM) a los 40
minutos de smulacién. En esta Figura se puede apreciar que cuando se da un vaor de 0.1 a
a , la respuesta dd esquema Pl convenciona (ante perturbaciones de la concentracion de
adimentacion a reactor) es bastante buena, pero cuando a toma vaores mayores a 0.5

empieza a presentar respuestas lentas'y por ende unamala regulacion.

Redlizando otra smulacion se prueba € esgquema de @ntrol con una perturbacion de la
temperatura de adimentacion de reactor (de 633.1 a 600.0 K) a los 40 minutos de
smulacion, como se muestra en la Figura 4.1.4. En este caso la respuesta del esquema de
control Pl convencional es buena, pero como se explica en otras de las smulaciones, solo
cuando € vaor de a es proximo a 0.1, se tienen desempefios poco eficaces cuando a

superad valor de 0.5

Las smulaciones a lazo cerrado se redizan para tres valores de a y puede observarse
que para vaores muy pequefios de a, € comportamiento a lazo cerrado presenta

oscilaciones, y paravdores dtosde a se presenta unarespuestalenta.

Control NPI
El sstema de ecuaciones diferencides ordinarias de primer orden y @ esquema de control
NPI en @ espacio de estado y estrictamente invariantes en € tiempo, estan dadas por:

x(t)= f (t)+Bu(t) x(0) =q,
u(t) =ka (1) + G, + 0,610 eft)

z'(t):%, z (0)=0
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Los resultados d implementar € esquema de control NPl se presentan en la Figura
4.1.5, como se puede agpreciar en esta Figura, cuando € valor de a crece la respuesta del
esquema de control es més lenta y la regulacion dd sstema <e retrasa, en eda Figura se
puede ver claramente que la respuesta del esquema NPl es suficientemente buena aun para
vaoresde a rdaivamente dtos, pero 9 se hace muy pequefio € vaor de a , la respuesta
de esgquema de control inetabilizA d Sdema teniendo oscilaciones de la vaiable a
controlar.

En otra smulacion, Figura 4.1.6, se prueba € esguema de control con un cambio en €
punto de operacion (de 0.7 a 0.77 Y%moiar de AM) en @ tiempo de 15 minutos. En esta Figura
podemos apreciar una respuesta aceptable del esquema de control NPI, ya que se llega a
nuevo punto de operacion de forma rgpida y sin desviarnos mucho de nuestro objetivo de
control, teniendo bgo condiciones de sintonizado smilares un megor desempeiio que d

presentado por e esquema Pl convenciond.

En una nueva smulacién (Figura 4.1.7) donde se prueba € esquema de control con una
perturbacion de la concentracion de dimentacion (de 20 a 25 %moa de AM) alos 15
minutos de smulacion. En esta Figura vemos un desempefio reldivamente bueno en
comparacion con € que presenta € esquema Pl convencionad, sendo estos dos esquemas

de control sntonizados de la mismaforma

La Figura 4.1.8, muestra los resultados de otra smulacion donde se prueba € esguema
de control con una perturbacion de la temperatura de dimentacion del reactor (de 633.1 a
600.0 K) a los 15 minutos de smulacion. En esta Figura se aprecia que d esquema de
control responde més répido y se desvia menos del punto de operacion deseado que €
esquema Pl convenciona -esto claro bgo las misma condiciones de sintonizado- ya que no
se podria comparar este esquema de control con d Pl convenciond S estuvieran
sntonizados de forma diferente, puesto que de esa forma podriamos incrementar la
ganancia proporciond en aguno de los esquemas con € fin de intendficar la respuesta y
hacer gparentar que un esquema funcionamejor que € otro.
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Las smulaciones a lazo cerrado se redizan para tres valores de a y como puede
observarse que entre mayor sea a, € comportamiento a lazo cerrado presenta una

respuesta més lenta que para valores cercanos a 0.1
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Flujo Adimensional
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4.1  Reactor Continuo de Tanque Agitado

Las smulaciones que se redizaron para d moddo matemédtico dd CSTR que se muestra en
la seccidn 3.2.2, fueron la dindmica a lazo abierto, y de la cud se habla 'y se muestran sus
resultados en la seccion 3.2.4, pero en esta seccion se prueban los esquemas de control que
s vieron en la seccion 22 y 23 en d moddo maeméico ded CSTR a través de
smulaciones numéricas, € objetivo de control es regular la temperatura del reactor
manipulando la temperatura de la chagueta de enfriamiento, condderando que la
temperatura de la chagueta de enfriamiento es manipulada por € flujo de agua de
enfriamiento que entra a la chagueta. Para las smulaciones a lazo cerrado de este reactor se
gplica una saturacion a los esquemas de @ntrol limitando la temperatura de la chagueta de
enfriamiento entre @ intervalo de 250 K a 600 K.

421 Control delatemperaturadel reactor

Para la smulacion numérica de este Sstema de ecuaciones diferencides ordinarias de
primer orden se utiliza la aproximacion de Runge Kutta de cuarto orden, con un intervao

deintegracion de dt =3.6 s.

El lazo de control en todas las smulaciones de este reactor se activa después de
diminar d efecto trangtorio inicid, después de 5.0 horas. Los métodos utilizados para €

sintonizado de los esquemas de control se encuentran en los gpéndicesA.2.1y A.2.2

Control PI convencional

El sstema de ecuaciones diferencides ordinarias de primer orden y @ esquema de control
Pl en & espacio de estado y edtrictamente invariantes en e tiempo estan dadas por:

x(t)= f (t)+Bu(t) x(0) =q,

=k.e(t) +k I(t)
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Los reaultados a implementar € esquema de control Pl se presentan en la Figura 4.2.1;
en eda Figura se puede apreciar € comportamiento de un esquema Pl convenciona
céasico, € cud presenta una respuesta oscilatoria hasta llegar d punto de operacion, estas
ostilaciones ¢ ven amplificadas y multiplicadas cuanto mas grande hacemos @ vdor de

a.

En la smulacion modtrada en la Figura 4.2.2, se prueba € esquema de control con un
cambio en @ punto de operacion (de 400 K a 420 K) en € tiempo de 20 horas. En esta
Figura se observa que cuando € vaor de a es de 0.1, presenta una respuesta oscilatoria
pero hasta cierto punto aceptable y cuando establecemos valores de a mayores, la
respuesta presenta mas oscilaciones, con desviaciones del punto de operacion deseado cada

VEZ Mayores.

En una nueva smulacion, Figura 4.2.3, s prueba d esquema de control con una
perturbacion de la concentracion de aimentacion (de 1.0 a 0.90 fraccion molar) a las 20
horas de smulaciéon. En esta Figura se ve que la perturbacidon de la concentracion de flujo
de dimentacion d reactor no afecta gravemente la regulacion y que € desempefio dd
esquema ante esta perturbacion es bueno, tomando en cuenta que € sstema no se desvia
mucho del punto de operacion deseado y presenta un tiempo de control relativamente bgjo.

Redizando otra smulacion, Figura 4.24, s prueba € esguema de control con una
perturbacion de la temperatura de alimentacion del reactor (de 350 K a 400 K) a las 20
horas de smulacion. En esta Figura se puede apreciar que la respuesta dd esquema Pl
convencional es buena sdlo cuando € vaor de a es pequefio (de 0.25 o nenor), pues
cuando ese vdor s incrementa € Sdema = vudve inestable presentando un

comportamiento oscilatorio creciente.
Las dmulaciones a lazo cerrado se redizaron para tres valores de a y como puede

observarse que para vaores dtos de a , d comportamiento a lazo cerrado presentdé una

respuesta lenta y hagta inestabilidades; mientras que para valores pequefios de a (de 0.1 a
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0.3) s tienen respuestas aceptables por desviarnos relativamente poco dd punto de

operacion 'y por presentar un tiempo breve de control.

Control NPI
El sstema de ecuaciones diferencides ordinarias de primer orden y @ esquema de control

NPI en @ espacio de estado, y estrictamente invariantes en € tiempo estén dadas por:
x(t)=f(t)+Bu(t)  x(0)=q,

u(t) =ka (1) + G, + 0,0 M le(r)

z'(t)zﬁg(t), z (0)=0

e=(x, - X)

Los resultados d implementar € esquema de control Pl se presentan en la Figura 4.2.5.
en esta Figura se ve un desempefio dd esquema NPl mas adecuado en comparacion a
presentado por € esquema Pl convenciond; esto se debe a que este esquema presenta
tiempos de control y desviaciones ddl punto de operacion menores a los presentados en €
esquemaPl.

En otra smulacidn, Figura 4.2.6, s prueba d esquema de control con un cambio en €
punto de operacion (de 400 K a 420 K) después de 15 horas. En esta Figura se puede
gpreciar una de las principales caracteristicas del esquema de control NPI; esto es, llevar d
sstema a punto de operacion deseado sin necesidad de oscilaciones y en poco tiempo, esto

en relacion con € esquema Pl convenciond

En una nueva smulacion, Figura 4.2.7, se prueba € esguema de control con una
perturbacion de la concentracion de dimentacion (de 1.0 a 0.90 fraccion molar) a las 15
horas de smulacion. En esta Figura se puede apreciar que € esquema NPl presenta un
tiempo de control corto y pequefias desviaciones del punto de geracidn, mostrando asi un

megor desempefio que € esquema Pl convenciona sintonizado del mismo modo.
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Redlizando otra smulacion, Figura 4.2.8, se prueba d esquema de control con una
perturbacion de la temperatura de dimentacion del reactor (de 350 K a 400 K) después de
15 horas de smulacion. En edta Figura queda a descubierto una respuesta del esquema NP
buena en comparacién con la obtenida con d esguema Pl convenciond, por lo cud no se
mencionaran cudes son las ventgas dado que se evidencian a smple visa d comparar con

el esquema de referencia, d esquema Pl convenciond.

Las samulaciones a lazo cerrado se redizan para tres valores de a , Puede observarse
gue para valores los valores mas dtos de a , d comportamiento a lazo cerrado es mas lento
que para a cercanas a 0.1, pero esto es de esperarse ya que entre menor sea €l vaor de a
mes se presona la respuesta dd esquema de control teniendo tiempos de control y

desviaciones menores.
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Las smulaciones que s redizaron para eda teds, fueron llevadas a cabo en una
computadora con procesador pentiun 4 de 20 GHz AT/AT compdible, una memoria de
256 MB de RAM; se programo en d lenguge Visua Fortran verson 6, y se resolvieron los
sgemas de ecueciones diferencides ordinarias de primer orden numéricamente utilizando

el método numérico Runge Kutta de cuarto orden.
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Capitulo5

Conclusiones

En este capitulo se presentan las conclusiones a las cudes se llegaron en este trabgo de

tesis, asi como los futuros trabgjos que de esta tesis se pueden desprender.

Por los resultados obtenidos en € capitulo de smulaciones numéricas, se puede
concluir que la edtructura de control no lined utilizada en la regulacion de temperatura y
concentracion de reactores quimicos, reduce € tiempo de control, € nimero de
oscilaciones y la desviacion dd punto de operacion deseado, esto ®n respecto a esquema
Pl convenciond. Lo anterior se puede lograr sin forzar la sefid de sdida dd controlador, la
cud es d flujo de dimentacion a la chagueta de enfriamiento, y éte esta relacionado con la
goertura de la vdvula que regula ege flujo, por lo tanto se logra regular con las ventgas
mencionadas anteriormente sin forzar la vdvula dd flujo que dimenta la chagueta de
enfriamiento.

Una caracteristica importante del esquema de control NPI es @ hecho que en poco
tiempo regula la varigble a controlar en un intervalo de operacion reativamente peguefio,
edo a diferencia dd esquema Pl lined € cud trabga en un intervao de operacion

relaivamente grande.

Por lo antes discutido se puede concluir que la aportacion de la presente tesis, esla
regulacion de reactores quimicos manteniendo la variable a controlar en un intervalo de
operacion mucho menor que la estrategia tradiciona Pl.

Los trabgos que de este se desprende a futuro, son la implementacion de la estructura
de control utilizada en la regulacién de la temperatura de un reactor continuo de tanque
agitado y € edudio, asi como la aplicacion de esta edtructura acoplada a un sstema de
control en cascada.
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A.1.1 Nomenclatura

Letras
A

g

a,

Ye,
Yam

G,

Cp

C

CPe

Cp

g

Cp

w

Superficie del reactor, m?
Superficie interna de la pared del reactor, m?
Superficie externa de la pared de reactor, m?
Fraccion molar de benceno

Fraccion molar de anhidrido maleico

Concentracion de laespecie i en lafase burbuja, mo

Concentracion delaespecie i enlafase emulson,

Concentracion adimensiona de benceno
Concentracion adimensiona de anhidrido maleico

., . mol
Concentracion de laespecie A, —-
m

Capacidad calorificadd aire de enfriamiento, il
mo!

Capacidad calorificadel catalizador, il
Mo

Capacidad cdorificadd gasen € reactor, 3

mol

Capacidad cdorificade la pared ddl reactor, LI
mo

Energiade activacion de laespecie i, LI
mo
Energia de activacion promedio, il
mol

Fujo adimensond de dimentacion ala chaqueta
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m

(]

oI

@

8

2—|_h—|—|§§_2¢
£

.

Flujo volumétrico del reactor, m
S

, - . m’
Flujo volumétrico que atraviesa ala chaqueta, —
s

Coeficiente de transferencia de masa entre la fase burbujay laemulsion, s
Congtante de Arrhenius paralareaccion i, st
Masadd catalizador, kg

Masa de la pared ddl reactor, kg
Temperaturaadimensiona del Reactor
Temperatura adimensiond de flujo de alimentacion a reactor

Temperatura adimensiona de lapared del reactor

Temperatura adimensiona dd flujo de dimentacion ala chaqueta

Velocided delaburbuja, T
S

Veocidad minima paralafluidizacion, -
S

Volumen del reactor, m*

Volumen de lafase emulsion, m®

Entalpia de reaccidn paralareaccion i

Transformada de Laplace de la sefid del punto de control
Funcion de transferenciadd controlador

Funcion de transferencia del proceso

Transformada de L aplace de la sefid de salidadel controlador
Transformada de Laplace de la sefid de sdlida ddl transmisor
Alturadd lecho, m
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Letras Griegas:
a Parametro de gjuste

a;T A’ Vector delos coeficientes estequiométricos de la reaccion
b,, b,  Pardmetrosdd modelo de orden reducido

e, Fraccion del volumen del lecho ocupado por burbujas

I Fraccion de Q que se adhiere ala pared del reactor
r Densidad de lafase gas (benceno, anhidrido maleico y oxidos de carbono)

r Densdad ddl aire que se usa parad enfriamiento en la chagueta

A.1.2 Definiciones

Puntos de Equilibrio

En egte trabgo como en otras referencias, se considera un punto de equilibrio a estado en
gue € sstema ya no varia con € tiempo; en otras paabras, cuando las derivadas temporaes
de las variables dd sstema toman € valor de cero. Para poder encontrar los puntos de
equilibrio de un ssema de ecuaciones diferenciades ordinarias de primer orden, se puede
recurrir a diferentes méodos, d més sencillo y préctico es € método gréfico, pero éte se
limita a Ssemas de 3 vaiables, otra forma de encontrar los puntos de equilibrio de un
dsema de ecuaciones diferencides ordinarias de primer orden es resolviendo

agebraicamente € Sstema, pero esto no es sempre posible.

Estabilidad de un punto de equilibrio

Se dice que un punto de equilibrio es estable S todas las soluciones que comienzan en los
puntos proximos permanecen cerca; de otraforma, esinestable.

En otras padiras un punto de equilibrio dado X =0 es estable s para cada e >0, hay
d =d(e) >0 td que |x(0)|<d P |x(t)|<e, " t30
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Estabilidad asint6tica de un punto de equilibrio
Se dice que un punto de equilibrio es asintGticamente estable s todas las soluciones que
comienzan en los puntos proximos no solo permanecen cerca, SN0 que también tienden a

punto de equilibrio cuando € tiempo se goroximaainfinito.

Esto quiere decir que un punto de equilibrio dado x=0 es asntéticamente estable s para
cada € >0, hay d =d (e)>0 td que: |x(0)|<d P |x(t)|<e, " t*0 y d puedeser

degidotd que: |x(0)|<d b limx(t) =0
Dinamica a lazo abierto
Un sgema se dice que esta a lazo abierto cuando no esta sendo regulado; es decir cuando

no es afectado por un esquema de control, aqui la variable amanipular es congtante.

Tiempo Muerto
El tiempo muerto es € tiempo que tarda en verse afectada una o varias variables dd sstema

por una perturbacion en d sstema.
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A.2.1 Méodo de sintonizado por respuesta al escalén

El sntonizado de las ganancias dd proceso se lleva a cabo por una respuesta a escaon,
esto es por perturbacion de la variable manipulada de + 5.0%, de forma td que se pueda
medir € cambio en la vaiable a controlar, como podemos agpreciar gréficamente en la
Figura2.4.1.

0.336 —
0.332
= 0.328 dm
N—r
E -
0.324 4
0.320
T T T T T T T T T
50 60 70 80 90 100
tiempo
0.72
] e —
0.68 -
0.64 -
= dc
= ]
© 0.60 4
0.56 -
T T T T T T T T T T
50 60 70 80 90 100
tiempo

FiguraA.2.1 Curvade reaccion del proceso o respuestaa escaon.

AR@O—D G,(9) ()() > G(s) »C(s)
f

FiguraA.2.2 Diagramade bloques parala prueba escalon acircuito cerrado.
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La sefial de sdlida del proceso se expresa mediante:

C(s)=G(s) M(s) (A2.11)

Para un cambio en escaddn de magnitud dm en la sdida del controlador y un modelo de

primer orden mas tiempo muerto, setiene:

ke ° dm
C(s)= — A212
(5) ts+l s ( )
Expandiendo la ecuacion anterior en fracciones parciaes, setiene:
rl t AN
C(s)=kdme' & v (A.2.13)

& ts+1H

Invirtiendo la ecuacion anterior del dominio de Laplace d dominio del tiempo, obtenemos:

7 t-tg
t

é
de(t)=k dmu(t- t,) &- e i (A.2.1.4)
é a
Endonde: u(t- t,) eslafuncion escaldn.
El limitede d c(t) , cuando € tiempo tiende d infinito, es
Itg@rydc(t) =dc,=kdm (A.2.15)
Despelando la ecuacion anterior se obtiene:
k=95 (A.2.1.6)
dm

De estaforma se calculalaganancia del proceso Kk .

Para calcular la constante de tiempo, decimos que t =t +t, y lo sudtituimos en la ecuacion
(2.8) y tenemos, que:

dc(t +t0) =k dmu(t)gl- e‘la (A.2.1.7)
Endonde u(t)=1

dc(t +t,)=k dm0.632 (A.2.18)
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Y recordando la ecuacion (2.9), decimos que:

de(t +t,) =0.632 dc, (A.2.19)

Por lo concluido en la ecuacion (2.13), podemos decir que t +t, esigud da tiempo que s
ocupa para llegar d 63.2 % de dc,; y como en € caso de nuesiras Smulaciones no e tiene
tiempo muerto, por lo tanto la constante de tiempo en nuestro caso, sera € tiempo que se

ocupa parallegar d 63.2% dedc..

A.2.2 Método de sintonizado para e esquema NPI

El sstema de ecuaciones diferenciadles ordinarias de primer orden en @ espacio de estado y

edtrictamente invariantes en € tiempo, estan dadas por:
X(t) = Ax(t)+Bu(t) x(0) =q,
y(t) =ex(t)

El esquema de control esta dado por:

z'(t)=$te)2(t), z (0)=0

u(t) =ka (1) + G, + 0,610 eft)

Laentradad controlador es;

e=(x,-y)

El sstema alazo cerrado en & espacio de estado esta dado por:

(1) gAx()+Bq< +g,dl= c<)|[j (x - ex(t)) +Bkz (t)

¢ ()5 & (x- o) ﬂ (221
§L+mz(xs- cx(t))2 H

paratodo t 2 0, con lascondicionesinicides x(0) =g, y z (0) =0



Apéndice 2

Los puntos de equilibrio paa un Sstema dado estan dados por (x,, z,)T A"XA. Y

claramente x, satisface cx, = X, bao nuestra definicion de la salida del proceso.

El sstema linedlizado alazo cerrado esta dado por:

edx()u €A+B gk, + g Hc+Bk|uedX( Ju éBgk, +g, EI”
4= + P UX, (A.2.2.2)
&7 (05 & 66 (g & ;

paratodo t * 0, endonde d x(t) =x(t)- x, y dz (t) =z (t)-z..

Es bien sabido que en las vecindades del punto de equilibrio, la estabilidad del sstema a
lazo cerrado linedizado implica la estabilidad exponencid de ssema Td que la

edabilidad dd ssema linedizado es determinada por vaores propios de la matriz
asociada.

eA+Bék +g.mc+Bku
=@ B+ 0, b Ku (A.2.2.3)
&c a

Notese que los valores propios de A, estén dados por:

1 (A)=Re(l,(A))+iIm(l,(A)) i=1,2,3,...,n+1 (A.2.24)
Con estos pasos se puede convertir € problema de la determinacion de los parametros Kk,

ki, g,, | 'y m enun problemade optimizacion.
A.2.3 Internal Model Control (IM C)

Para comenzar con € mango matemético dd IMC, s plantea € esquema de control
proporciond, € cud esd dguiente:

u=u+k,e(t) (A231)
En donde:

u esd vaor numérico de lavariable amanipular (la saida dd controlador)

1] esun valor de referenciade la sdlidade controlador, cuando € sistema se estaciono

k,  eséd vdor delagananciaproporciond
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e(t) esd error relativo d punto de operacion deseado

Suponiendo que € vaor de referencia de la sdida del controlador es cero y manipulando

agebraicamente se obtiene:

p

Yok (A23.2)
e

Suponiendo un sstema de primer orden, ya que los casos de estudio son sistema de
ecuaciones diferenciaes ordinarias de primer orden, un modelo generd seria, d siguiente:

t, %m =k, U (A.233)

Y como d objetivo de control es que @ sstema se estacione cuando € error sea igud a cero
y por lo tanto que la sdida del controlador sea la sdida de referencia, entonces, se desea
que d sstemade primer orden sealigud d sguiente:

i %ie=0 (A.2.3.4)

dt

Acoplando las ecuaciones (A.2.3.3) y (A.2.3.4), se obtiene:

- t—°e+e =k ,u (A.2.35)

c

Manipulando dgebraicamente la ecuacion (A.2.3.5), sellegaalasguiente relacion:

u 4€ t.u
— =k, él-—OQ (A.2.3.6)
e cU
Acoplando las ecuaciones (A.2.3.2) y (A.2.3.6), se obtiene:
L& u
k =-k, “al-1 (A.2.3.7)
T g

Como ambost son constantesy t, >t ., entonces podemos suponer la siguiente relacion:

t =at, (A.2.3.8)

c
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Enlaque O0<a <1 y de eta forma la ecuacion (A.2.3.7) se puede presentar de la siguiente

manera
K, =-ky " gai . 1§ (A.2:39)

A.2.4 Célculo de puntosde equilibrio

Para cacular los puntos de equilibrio del caso de estudio 1 (6 FBR) se procede a redizar
una reduccion dgebraica dd sstema de ecuaciones cuando las derivadas tempordes de las
variables de estado se consideran igud a cero, para reducir d modelo de 4x4 a uno de 2x2 y
de esaformagraficar y poder apreciar visuamente |los puntos de equilibrio.

El sstema de ecuaciones d cud se le buscan sus puntos de equilibrio es:

CBZ =0c (CmBZ B CBZ) -ac ékixl(T) + kaxs(T)gCBz (A.24.1)
Can =0c (Cam - Coyy ) +ac X, (T) Cay - kX, (T)Cye (A.2.4.2)
T =g, (T"-T)+g(T, - T)+a; gH.kx, (T)Ca, + HokX, (T)Cpy +HakXs (T) Cep (A 24.3)

T.= Fa (TMe-T,)+d g(T-T,)+ f (A.2.4.4)
End equilibrio, C,, =0, C,, =0, T=0y T, =0, entonces:

0=0c (C"e - Cyy)- ac gkX, (T) + ks (T)fCe: (A.2.4.5)
0=0¢ (C"a - Cpy ) +ac g%, (T)Cax - kX (T)Con (A.2.4.6)
0=q, (T"- T)+g(T,- T)+a, gH,kx, (T)Ca, +HokX, (T)Cpy +HakXs (T) C, §(A24.7)
0=F g (T"-T,)+d g(T-T,)+ (A.2.4.8)

Endonde C"s; =1, C"au =0, T"=0y T"c =-9.97
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Reordenando agebraicamente las ecuaciones (A.2.4.5), (A.24.6), (A.24.7) y (A.24.8), =

tiene:
C,, = Ge (A.2.4.9)
de +ac (kx, (T) + kx, (T))
m = +;kl):(2>((2 zT) C,, (A.2.4.10)
T, =8%T+12T i aET(Hllgxl(T)CBZ +H kX, (T)Cpy + Hakto (T) Cay) (A2.4.11)
T.=- 29T, dg g (A.24.12)

Fg-.+dg  Fqe +dg

Sudtituyendo las concentraciones de benceno y de anhidrido maeco en la ecuacion

(A.24.11), se obtiene:

aq_T a, @ H kX, (T)ackx, (T) » o de
G SR T S m e i (e )
(A.2.4.13)
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Cuando graficamos la temperatura del reactor contra la temperatura de la chaqueta, de la
ecuacion anterior (A.24.13) y de la ecuacion del balance de cdor en la chaqueta de
enfriamiento (A.2.4.12), tenemos.

0.5

S 004
% i
o -0.5 -
© i
e

O -1.0 5
= |
c -15 4
=) |
2 20
GE) |
5 -2.5 4
< 4
© -3.0
3 4
S -35-
8 4
g -40-
d-) -
= 45

5.0 . , . , . , .
-2 -1 0 1 2

Temperatura Adimensional Reactor

Figura A.23 Puito de equilibrio Unico dd FBR, Temperatura adimensond dd reactor
contra Temperatura adimensiond de la chaqueta

las intersecciones de las dos graficas representan @ Unico punto de equilibrio del reactor, y

estees:
éx1 u €.9091 u éCg, 0 1818 u
U é U u
g E‘00615 o, =& _20123
gxsl,l g}- 1.015 g @T U 599. 50u
é é u
@XAE é- 28976 GAdirrensional gr E %37 19 l-blr’nensqonal

73



Apéndice 2

Para cdcular los puntos de equilibrio dd caso de estudio 2, d CSTR, slo hay que
manipular agebracamente d gsema de ecuaciones diferencides ordinarias de primer
orden cuando las derivadas temporaes de las variables de estado se consideran igua a cero,
y ad graficar la concentracion de reactivos contra la temperatura del reactor y gpreciar

visudmente los puntos de equilibrio.

Primero se renombran las variables:

s

u
g=X
u

P R
e ey e

Sudtituyendo los vaores de los parametros y expresando las variables de la nueva forma, se

tiene
25. 10000
=(1-x)-xe (A.2.4.14)
2510000
X, =(350- x,)+200x e * +(350- x,) (A.24.15)

Reordenando agebraicamente, se obtiene:

o) 10000 0
% =1- % §1+ e * : (A.2.4.16)
a
25. 10000
X, =200% € % - 2x,+700 (A.2.4.17)

End equilibrio, x, =0 y X, =0, entonces:
e 22
1- x gl+te * +=0 (A.2.4.18)
a

25-1

100x e % - x,+350=0 (A.2.4.19)
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Cdculando lasraices para x, Y X, , por un medio gréfico se obtiene:

1.0

0.8

0.6

0.4

Fraccién molar de reactivo

0.2

0.0

T I T I T I T I T I T I T I T I T I T
350 360 370 380 390 400 410 420 430 440 450

Temperatura Reactor, (K)

Figura A.24  Puntos de equilibrio dd CSTR, Temperatura (K) contra Concentracion

(Fraccion molar).

Las intersecciones de las dos graficas representan los puntos de equilibrio del reaector, y

ést0s on:

o €U _ €0.963660 o - &%U €050 o, <%0 _ €0.08851610
b8l 35363y ? 8y, EA00h PoBol, &44L15
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A.25 Andlissdeestabilidad

Como en € caso de estudio 1 s6lo hay un punto de equilibrio y € sstema es estable, no es
necesario redizar andisis de estabilidad en ese punto de equilibrio, ya que por ende se sabe
que dicho punto de equilibrio es estable, d andiss de estabilidad se rediza con d fin de
buscar los puntos de equilibrio inestables, ya que en dlos se dan los maximos de la tasa de
reaccion, y es por ende @ punto idoneo de operacion; por €lo se rediza un andisis de la

tasa de reaccion para buscar € punto maximo de esta.

Para llevar a cabo d andiss de la tasa méxima de reaccion, se grafica la tasa de
reaccion del anhidrido maeico contra e flujo de la chaqueta

0.25

0.20

0.15

Am

0.10

0.05

0.00

T T T T T T T T T T T T T T T T T
01 02 03 04 05 06 07 08 09 1.0
Flujo de Enfriamiento

Figura A.25  Tasa de reaccion del anhidrido maleico contra Flujo de la chagueta de
enfriamiento.
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El punto méximo de la tasa de reaccion del anhidrido maeico, obtenido por medio de

amulacionesy claramente gpreciado en laFiguraA.2.5, ese sguiente:

Flujo Y%molar de anhidrido Temperaturadel Temperaturadela - Tam
Madéico reactor, (K) chaqueta, (K)
0.250 0.775 718.816 682.250 0.243

Se andiza la edtabilidad de los tres puntos de equilibrio del caso de estudio 2 (6 CSTR)
sguiendo la sguiente metodol ogia:

Se linedliza drededor de los tres puntos de equilibrio, y se obtiene:

X :x|p+g_2‘p(xl- x1|p)+j_zp(x2- x2|p) (A.25.1)

Endonde: x| =0

% :3_2 (- xl|p)+g_j (%- %], (A252)
p 2lp

Se propone € sguiente cambio devariable: :(x - >g|p), entonces.

(y1)+j—j2 (v,) (A253

e

Yi dx,

p

AhoradefinimoslamarizY : Y = g
&

Entonces Y =AY, endonde A=#8
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€y, +%/,0
Pero recordando que: X =¢€ u
gy * X | oH

Se buscaran los vaores propios de la matriz A, para conocer por medio de dlos la
estabilidad en los puntos de equilibrio.

Los valores propios son las raices del siguiente polinomio cuadrético:

det(A-11)=0 (A.25.4)
e
det 694 T
e d% dx
g dq
aalx | dx, ¢ el dx, dx dx g _
|20 S48 4 2k “A R . AR = A.255
S, dxzjf‘édxl dy o, hasd

Y lostéminosdelamatriz A, son:

. ®e 10000 0
K e % s (A.256)
& § b

- 100
%~ (-10000) X2 & % (A.257)
dx, X

: 5.10000
P _(200) e * (A258)
dx;

. 10000
% - (2000000) 8¢ % -2 (A.259)
dx, X
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Parad punto p;:
- 037608 K- 000200404 P -7530633 T =. 141001
dx, dx, dx dx,

| #+(2.4567)1 +(1.4943) =0
Endondelasraicesson: |, =-1.1082 y |, =-1.3485, por |o tanto este punto es estable.

Parad punto p,:

X 107058 H-.o2m0e76 Pe-10a116 e
dx, dx, dx, dx,

| *- (9/4)1 - (9/4)=0

=48.1353

Endondelasraicesson: | ,=3.0 y |, =-0.75, por lo tanto este punto es inestable.
Para el punto p,:
dx, dx,

I 11008042 K- gosssaso e -o0s9.648504 P2 =7.36019
dx, dx, dx dx,

| 2+(3.9303)| +(1.3228)=0

En donde las raices son: |, =-1.96519 + 3.06049i y |,=-1.96519 - 3.06049i, por
lo tanto este punto es estable.
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A.2.6 Sintonizado por respuesta en escalon

Como ya se vio en la seccion 2.4, para € cdculo de la ganancia del proceso se recurre ala
respuesta que presenta la variable a controlar ante una perturbacion en escddn de la

variable amanipular (sefid de sdidade controlador).

Reactor delecho fluidizado

La variable a manipular, en este cao es € vdor dd flujo de dimentacion a la chaqueta de
enfriamiento, y la variable a controlar es la concentracion del anhidrido Maéco. Por lo
tanto se procede a perturbar @ flujo de dimentacion de la chagueta de enfriamiento cuando
e sdgema se encuentra estacionado y se mide € impacto en h concentracion de anhidrido

maeico, y d resultado se puede ver en lasiguiente Figura:

0.784

0.76

0.744

0.724

0.704

0.684

Anhidrido Maleico

%
mol

tiempo, (min)

Figura A.26  Respuesta de la composicion de anhidrido maeico a perturbaciones en
escaon del flujo de dimentacion ala chagueta
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Para cdcular la ganancia ddl proceso y la congtante de tiempo se procede segln se

dc,

s dc
dm

S

expone en la seccion A.2.1; es decir que la ganancia del proceso esigud a Kk, =

es € incremento o decremento de la variable a controlar y dm es € incremento o

decremento de lavariable amanipular.

Para perturbeciones en escddn postivas 0 negativas dd  flujo de dimentacion
adimensond de la chagueta de enfriamiento (variable a manipular), se logran los cambios

en la concentracion del anhidrido maleico que se presentan en laFiguraA.2.6:

_ _ _ ., (0.345- 0.722)
Paraun incremento en € flujo de dimentacion: k, = (O 0.0 35) =-754
. . y (0.775- 0.722)
Paraun decremento en € flujo de dimentacion: k, = =-1.06

(0.25- 0.30)

Y d tiempo que tarda la variable a controlar en llegar d 63.2% (ver seccion 2.4) de
incremento o decremento que presenta ante las perturbaciones ddl flujo de dimentacion es:

Paraun incremento en d flujo de dimentacion: t =420.0 s

Paraun decremento en d flujo dedimentacion: t =85.2s

Reactor continuo de tanque agitado

La variable a manipular, en este caso es € vaor de la temperatura de la chagueta de
enfriamiento, y la variable a controlar es la temperatura del reactor; por o tanto se procede
a perturbar la temperatura de la chagueta de enfriamiento cuando € sSstema se encuentra
estacionado y se mide € impacto en la temperatura ddl reactor y € resultado se puede ver

en laFguragguiente
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354
353 |
352 de U=350 a U=345
de T=353.63K a T=350.30K
1 kp=0.666 1=0.65
. 351
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354 de U=350 a U=355
de T=353.63K a T=357.3K
i kp=0.734 t=0.73
352
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0 10 20 30 40 50
tiempo, (h)

Figura A.27 Respuesta de la temperatura del reactor a perturbaciones en escaldn de la
temperatura de la chagqueta.
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Para cdcular la ganancia del proceso y la condante de tiempo se procede segin se

expone en la seccion A.2.1, en donde la ganancia del proceso es igud a k, = de, y en
m

donde dc, es d incremento o decremento de la temperatura del resctor y dm es d

incremento o decremento de latemperatura de la chaqueta.

Para perturbaciones en escalOn positivas 0 negativas de la temperatura de la chagueta de
enfriamiento (variable a manipular), se logran los cambios en la temperatura del reactor que
se presentan en laFigura A.2.7:

(350.3- 353.63)

= 0.66
(345.0- 350.0)

Para una perturbacion postiva: k, =

L, . (357.3- 353.63)
Para una perturbacion negativa: k, = (355 5-3%0 O) =0.73

Y d tiempo que tarda la varidble a controlar en llegar d 63.2% (ver seccion 2.4) de
incremento 0 decremento en la temperatura dd reactor ante las perturbaciones en escadn
de la temperatura de la chaqueta es.

Para una perturbacion postiva t =0.65 h

Para una perturbacion negativa: t =0.73 h
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