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CAPITULO 1
CONTROL DE REACTORES DE COPOLIMERIZACION

1.1 INTRODUCCION

Durante la operacién de una planta quimica deben satisfacerse requerimientos tales como
seguridad, especificaciones de produccién, costos, ritmo de produccion, etc. que permitan llevar
al mercado productos competitivos en calidad, eficiencia y precio. Esto dicta un monitoreo
continuo del proceso requiriéndose la implementacion de sistemas de control que permitan
estabilizar y optimizar el desempeifio del proceso. Siendo que el control industrial se realiza en
ocasiones empiricamente, en base a la experiencia del proceso (Congalidis et al. 1989,
Arzamendi et al. 1991), es necesario estudiar el problema con herramientas mas rigurosas.

Por otra parte, existe una gran variedad de procesos con propiedades no lineales, entre
ellos todos los procesos poliméricos. Estos son sistemas complejos que se caracterizan por
ser: altamente no lineales, fuertemente interactivos y en ocasiones inestables; originando
dificultades en el estudio de modelos que permitan un entendimiento con algo de profundidad
de los fendmenos que ocurren.

Por lo anterior existe una gran demanda de desarrollo y disefio de procesos, asi como de
esquemas de control que sean robustos y que permitan estabilizar y conocer otras facetas del
sistema. Lo cual sumado a la rapida evolucion de los sistemas digitales (computadoras) permite
una mayor factibilidad y disponibilidad para responder a la demanda del mercado y
especificaciones de la produccion.

En el presente proyecto se aborda el problema del control de la composicién en un reactor
de copolimerizacion en solugion. Este es un problema industrial muy importante ya que implica
el disefio del proceso, las condiciones de operacion y en buena medida la calidad del producto
final. Ademas, la composicion del polimero en la copolimerizacién permite adaptar las
propiedades fisicas, quimicas y mecanicas de! polimero. Aunado a esto, se presentan
dificultades de operacion debido a la cinética de polimerizacién, la complejidad de
distribuciones del producto, la aita generacion de calor por reaccion, sus propiedades viscosas




CAPITULO 1 . CONTROL DE REACTORES DE COPOLIMERIZACION 2

(que generan dificultades difusionales) y las condiciones no isotérmicas. Tomando en cuenta
estas consideraciones se requieren métodos de control que permitan regular diversos
parametros de los procesos de copolimerizacion, y que garanticen las caracteristicas del
producto final y los criterios de calidad. Estudiandose en particular la solucién al problema de
control con enfoque en las posibilidades alcanzables de resolucion y la naturaleza de la
solucion con una interpretacion fisica al sistema, empleando como herramientas: ingenieria de
reactores, disefio de procesos, modelado y control no lineal.

A continuacion se hace un breve analisis de trabajos publicados, examinando primeramente
los que se enfocan a la parte de modelado de reactores de copolimerizaciéon y posteriormente
las investigaciones realizadas para el control de este tipo de reactores.

1.2 MODELADO DE REACTORES DE COPOLIMERIZACION :
ANTECEDENTES

En el modelado de reactores de polimerizacion un factor importante a considerarse es el
efecto gel o Trommsdorff, que corresponde a una autoaceleracion de la reaccién de
polimerizacién. Esto debido que a medida que el monémero se convierte en polimero, en un
sistema homogéneo, la viscosidad puede incrementarse rapidamente. Y en un medio altamente
viscoso las moléculas de mondémero todavia pueden difundirse con facilidad hasta las
moléculas en crecimiento, pero las cadenas grandes en crecimiento no pueden difundirse
facilmente una hacia ofra; de manera que la velocidad de propagacién aumenta y la de
terminacién disminuye. Esto genera que el grado de polimerizacion aumente. Esta
autoaceleracion es pronunciada cuando se forma un polimero de alto peso molecular,
agravando con ello una velocidad de generacion de calor mayor.
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Entre los trabajos enfocados a la introduccion del efecto gel se encuentra el de Balke y
Hamielec (1973), que estudian ia polimerizacion en masa del metii metacrilato obteniendo datos
experimentales a diferentes temperaturas (50, 70 y 90°C). Sugieren que el volumen libre es un
buen parametro para correlacionar el valor cuantitativo del efecto gel porque éste relaciona el
posible movimiento de las macromoléculas. Sin embargo, desarrollan una correlacion un poco
complicada (por depender de calculos extensos y de diversas graficas) en funcién de las tasas
y constantes de reaccién. En base a estos datos experimentales Ross y Laurence (1976)
desarrollan un modelo, donde la caracteristica es que los pardmetros cinéticos que son
controlados por la difusién son correlacionados con el volumen libre de la mezcla polimérica ; y
con estas correlaciones mas simples el efecto gel es simulado adecuadamente.

Otro articulo basado en la teoria del volumen libre para introducir el efecto gel es el de Chiu
et al. (1983), quienes evalian las limitaciones difusionales desde el inicio de una reaccién de
homopolimerizacion tomando en cuenta la movilidad de las cadenas poliméricas
(macroradicales) en el medio viscoso asi como el incremento de su longitud por la reaccion de
propagacion para la evaluacion de las constantes cinéticas (de propagacion y terminacion).
Obteniendo expresiones de estas constantes cinéticas en funcién de las concentraciones de
iniciador, monémero y temperatura. Este modelo ha sido incorporado en trabajos realizados por
Sanchez (1989), Alvarez et al. (1990) y Vargas (1991), para determinar parametros y
funcionalidades cinéticas en la polimerizacién en masa del metil metacrilato.

Una extensidon de la publicacién de Chiu et al. (1983) para la copolimerizacion en masa,
es el articulo publicado por Sharma et al. (1988). Donde también se incorpora el volumen libre
basado en teoria de difusion de polimeros para la determinacién de las constantes cinéticas.
Realizando un analisis para la regién de altas converc ines. Ademas introducen el cambio de
densidad de la mezcla (ya que al polimerizarse se vuelve mas densa la mezcla), mediante la
definicion de un factor de contraccién y una fraccidn conversional promedio.

Balaraman et al (1983) realizan un analisis de sistemas estireno - éster acrilico,
principalmente en la regién de alta conversion, en un reactor por lotes y continuo; incorporando
el efecto gel causado por el control de la difusion de la reaccion de terminacion. Describiendo
que este efecto ocurre cuando el movimiento segmental de las cadenas poliméricas
(movimiento de orientacién de las cadenas activas para reaccionar) iguala a su difusion
traslacional (movimiento de acercamiento de las cadenas activas). Estos autores obtienen
expresiones para las constantes cinéticas relacionadas con la conversidn, expresadas en
funcion de la fraccidén de volumen libre. Ademas analizan la existencia de estados
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estacionarios, tanto para reactores por lotes como continuos. Posteriormente, Balaraman et al.
(1986) con datos disponibles en la literatura para el sistema estireno - metil metacrilato
desarrollan un modelo de copolimerizacion en el que toman en cuenta el trabajo anterior, y
ademas consideran el efecto de la ccncentracién y temperatura en las etapas de propagacion y
terminacion. Realizando un estudio de estabilidad en estado estacionario (para condiciones no
isotérmicas) en un reactor continuo agitado.

Otro modelo es el desarrollado por Hamer et al. (1981), para la copolimerizacion en
solucién del metil metacrilato - acetato de vinilo en un reactor continuo agitado, incluyendo no
isotermicidad. Desprecian las variaciones de densidad en los balances de materia y energia,
justificando esto las condiciones de polimerizacion en solucién. Asi mismo se basan en el
estudio de homopolimerizacién en un reactor continuo agitado que fue analizado por Schmidt y
Ray (1981), donde asumen volumen constante, analizando su comportamiento dinamico. Por
otra parte, estudian dos diferentes correlaciones para el efecto gel; la primera basada en un
ajuste experimental de Friis y Hamielec (1976), y la segunda basada en expresiones
desarrolladas por Ross y Laurence (1976) fundamentadas en la teoria del volumen libre.

Padilla (1991) desarrolla un modelo de copolimerizacion en solucién en un reactor continuo
agitado, basandose en los trabajos de Hamer et al. (1981) y Schimidt y Ray (1981),
modificandolo con la finalidad de que se apegue a los sistemas industriales en cuanto a disefio
de entradas de materias primas, iniciadores, etc. En este modelado incorpora el efecto gel, y
considera que las variaciones en el nivel del reactor son debidas Unicamente a cambios en los
flujos de alimentacion y de salida, despreciando cambios en la densidad. El mecanismo cinético
es descrito via radicales libres, mediante las etapas de iniciacién, propagacién y terminacion, y
utilizando el modelo del factor @ (Odian, 1981) mediante el cual es calculada la constante
cinética de terminacién cruzada.
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1.3 CONTROL DE REACTORES DE COPOLIMERIZACION :
ANTECEDENTES

En el area de control de procesos, Congalidis et al. (1989) realizaron una combinacién de
control prealimentado y retroalimentado en un reactor de copolimerizacion en solucion para el
sistema metil metacrilato - acetato de vinilo (MMA - AV). Regulando directamente como salidas:
la produccidén de polimero, la composicién de copolimero, peso molecular y temperatura del
reactor; y tomando como entradas de control: el flujo de alimentacion de AV, la razén de flujos
de alimentacion de MMA y AV, la razén de flujos de alimentacion de agente de transferencia y
AV, y la temperatura de la chaqueta de enfriamiento. El modelo se refiere a un reactor continuo
agitado, tomando la cinética y condiciones de operaciéon de Hamer et al. (1981) y Brandrup e
Immergut (1975). Donde los resultados de estos ultimos autores corresponden a experimentos
de reactores a escala piloto e industrial. Ademas, la investigacion de Congalidis et al. incluye
un reciclaje de monémeros no reaccionados y del solvente, que produce una perturbacion al
sistema ya que modifica las propiedades del polimero; para esto proponen una estrategia de
control prealimentado.

La metodologia de Congalidis et al. consistio primeramente en el desarrolio de un
modelo no lineal y disefio de un punto de operacion en estado estacionario. Luego disefiaron
un controlador prealimentado de la recirculacion, verificando el rechazo a perturbaciones.
Posteriormente realizan la construccién del control retroalimentado de las propiedades del
polimero y produccién, obteniendo las funciones de transferencia del proceso y perturbaciones.
Finalmente analizan la estructura del control usando descomposicién singular de valores y
arreglio de ganancias relativas; asi mismo obtiene la realizacién lineal minima del modelo de
espacio de estados y sintonizan los controladores Pl para cambios en el punto de referencia.

La estrategia de prealimentacién y retroalimentacion se prueba mediante el modelo no
lineal de copolimerizacidon para cambios en el punto de referencia y compensacion de
perturbaciones no medidas del reactor. El desarrollo del sistema de control disefiado es
aceptable, siendo facil su implementacion y mantenimiento en planta. Cabe mencionar, que
estos Ultimos investigadores asumen que se‘dispone continuamente de ias medidas precisas
de las variables de salida para el contro! retroalimentado. Esto es facil para la medicion de
temperatura, pero no para las otras salidas (concentraciones y composicion de copolimero, y
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peso molecular); ya que estas son disponibles periddicamente mediante analisis en laboratorio,
pero introduce un significativo tiempo muerto. Para ello proponen mediciones en linea mediante
instrumentacion como viscosimetros 6 refractdmetro, o bien utilizando un estimador de estados
(como el filtro de Kalman modificado) para inferir propiedades del polimero. Por lo que se
concluye que los resultados de este trabajo no muestran una aplicacién practica, pese a que las
simulaciones mostradas muestran un buen desempefo del control construido.

Otra publicacion concerniente a Ia sintesis de controladores no lineales para procesos
multivariables es el de Kravaris y Soroush (1990). Ellos realizan una linealizacion del sistema
en el sentido entrada - salida, y derivan condiciones necesarias y suficientes para dicha
linealizacion mediante un control estatico retroalimentado de estados. Desarrollan leyes de
control que son aplicadas al proceso introduciendo una accién integral. La metodologia
propuesta se valida a través de simulaciones, en las que se tiene como fin controlar la
composicion en un reactor de copolimerizaciéon (semicontinuo), para lo cual toman como base
los modelos de Hamer et al. (1981) y Congalidis et al. (1989); sin embargo lo modelan sin
incluir el efecto gel y considerando cambios en el volumen sélo por variacién en los flujos de
entrada y salida. Seleccionando como salidas a regular: la fraccion molar de MMA en el
copolimero y el peso molecular promedio del copolimero, y tomando como entradas de control:
la tasa de intercambio de calor entre el reactor y la chaqueta, y el flujo de alimentacién del
monémero MMA. Mediante simulaciones analizan el rechazo a error en condiciones iniciales,
seguimiento del punto de referencia, y rechazo a perturbaciones escalén y ruido.

La metodologia de control desarrollado por Kravaris y Soroush esta basada
principalmente en el algoritmo de Hirschon (1979), con el cual se obtiene la inversa dinamica de
un sistema multivariable no lineal. Este algoritmo - onsiste en una secuencia de sistemas donde
se cambia el mapa de salidas hasta que el sistema pueda ser resuelto de tal forma que
dependa soélo de los estados, variables de control, y las salidas y sus derivadas. Asi mismo
deriva las condiciones suficientes y necesarias para que exista invertibilidad del sistema de
control no lineal.

Recientemente, Alvarez et al. (1993) han desarrollado controladores no lineales basados en
mediciones de entradas y salidas, para el caso de un reactor de homopolimerizacion.
Obteniendo condiciones suficientes para la existencia de una solucion al problema de control de
las concentraciones de monomero e iniciador y de la temperatura, siendo esta derivaciéon
constructiva. Construyen un controlador no lineal con prealimentacion y retroalimentacion de
estados combinado con un observador (estimador de estados) no lineal de orden completo. El
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control dinamico propuesto muestra un buen desemperfio, logrando rechazo completo a las
perturbaciones de las entradas medidas, y los estados estimados siempre convergen
asintoticamente a los estados reales (a modelo perfecto), y las salidas convergen
asintoticamente a las referencias. Siendo estos resultados obtenidos por simulaciones
numeéricas.

En base a esta ultima investigacién, Padilla et al. (1993) hace un analisis no lineal del
problema de control en un reactor continuo de copolimerizacion, en el que las salidas a
manipular son: la produccion, composicion de copolimero, concentracion de solvente,
temperatura y volumen del reactor; y las variables de control son: flujos de alimentacién de
monomeros y solvente, flujo de descarga y temperatura del medio de enfriamiento. Realizando
un estudio de control muitiples entradas multiples salidas, y la implementacién de un control
con retroalimentacion de estados. El esquema de control dinamico fue implementado al modelo
del reactor y verificado mediante simulaciones. En general, el desarrollo del controlador fue
bueno, pareciendo ser cualitativamente robusto. Indicando que esta propiedad deseable puede
ser facilmente perdida si la definicién de las salidas es modificada, aun con una redefinicion
estable de salidas.

Debido a que en el trabajo de Padilla et al. se manipularon como salidas directamente la
composicién y produccién se requiri6 de extensién dindmica, la cual consiste en una
redefinicion de estados y variables de control. Sin embargo, Padilla (Tesis doctoral en curso)
estudio las configuraciones de control de tal forma que no se manipulen en forma explicita la
composicion y produccion, se evite la extensidn dindmica y se logren obtener grados relativos
iguales a 1 (lo cual es importante ya que con grados relativos mayores se pierde robustez).
Analizando tres casos de configuraciones en los que las salidas seleccionadas son: caso 1)
concentraciones de monémeros convertidos, caso 2) concentraciones de los mondmeros
remanentes, caso 3) concentracién del mondmero remanente mas rapido en reaccionar y
concentracion del mondémero convertido mas lento en reaccionar; y como salidas adicionales
para los tres casos: concentracion de solvente, temperatura y volumen. Teniendo como
conjetura que de estos casos el que dara mejores resultados es el que contiene una dinamica
interna mas rapida, que corresponde al caso (c).

En resumen, en la mayoria de las publicaciones la seleccion de las salidas de control son
(en forma directa): composicion instantanea del copolimero o fracciébn molar, produccion y peso
molecular. En los que se aplican técnicas lineales convencionales, o bien, técnicas de control
no lineal pero que generan el problema de extensién dindmica. Exceptuando el trabajo de
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Padilla (tesis doctoral), en el que las salidas de control son las concentraciones de monémero
remanentes y convertidos; elegidas éstas por medio de interpretacion fisica. Sin embargo, esto
solo es aplicable a un control no lineal con retroalimentacion de estados.

1.4 JUSTIFICACION DEL PROYECTO DE TESIS

A partir del andlisis bibliografico, el estudio de un reactor continuo agitado de
copolimerizacion (en solucion) se ha abordado lo suficiente en el campo experimental. Ademas
en cuanto a modelado casi todo esta conocido, sin embargo se encuentra disperso; ya que
algunos investigadores no toman en cuenta o desprecian algunos efectos involucrados (como
es el efecto de la variacion de la densidad, el efecto gel, etc.)

Un aspecto importante que no ha sido tomado en cuenta en trabajos anteriores es el
estudio de la variacién de la viscosidad con el avance de la reaccion, esto es no se han
preocupado por el efecto que puede tener en la dinamica térmica. Este factor afecta en forma
directa al proceso dinamico ya que in..uye fuertemente en el coeficiente de transferencia de
calor, el cual varia en un rango apreciable; ya que cuando aumenta la conversién y el porciento
de solidos, la viscosidad del sistema aumenta considerablemente dificultando la extraccion de
calor generado por la misma reaccion. Ademas, la estimacion de la viscosidad del sistema es
importante ya que determina en buena medida las concentraciones y conversiones de los
reactantes, asi mismo determina el rango de factibilidad de operaciéon del reactor para no tener
problemas de agitacion, disparos térmicos o taponamientos del equipo.

Por lo que en el modelo que se desarrdlla en el presente proyecto de investigaciéon se
incorpora el efecto de la viscosidad para obtener un coeficiente de transferencia de calor
variable, y se incluyen cambios de densidad de la mezcla polimérica debido a la reacciéon de
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polimerizacién, mediante la definicion de factores de contraccidon de volumen para los
monomeros, monoémeros convertidos a polimeros y solventes.

Como se menciond en los antecedentes ya se ha estudiado sobre el comportamiento del
reactor en estado estacionario , entre ellos Hamer et al. (1981) que encontraron diferentes tipos
de multiplicidades para diversas regiones de operacién para el caso especifico de
copolimerizacion en solucidn de metil metacrilato - acetato de vinilo, pero sin incluir variaciones
en la densidad y viscosidad. Por lo que en los siguientes capitulos se corroborara el
comportamiento del reactor auténomo con el fin de determinar si es justificable el uso de
modelos reducidos (sin incorporar efectos de variacion en la densidad y viscosidad), asi como
para conocer el comportamiento del reactor autdbnomo especificamente bajo condiciones de
operacion seleccionadas; y ademas para estudiar la consecuencia de introducir el efecto gel
que para el caso de control no ha sido considerado (Congalidis et al., 1989; Kravaris y Soroush,
1990). Para este estudio se utiliza la teoria de bifurcacion, obteniéndose una region de
operacion adecuada donde no se corre el riesgo que se extinga la reaccidn o que se generen
altas temperaturas y fluidos viscosos. También se analiza la estabilidad de dichos puntos
estacionarios y se selecciona un punto inestable como condicion nominal, el cual a lazo abierto
no es posible alcanzarlo pero con la implementacion de un controlador si sera posible
obtenerse.

Por otro lado, son pocos los trabajos realizados para llevar a cabo el control de este tipo de
reactores. Enfocandose la mayoria de ellos al disefio de controladores lineales convencionales,
aun utilizados industrialmente, los cuales son construidos mediante una linealizacién local del
sistema no lineal;, pero esto para sistemas fuertemente no lineales causa problemas de
estabilidad, robustez y deser pefio. Sin embargo, como se mencioné en la resefia, en los
Uitimos afios se ha desarrollado la teoria del control no lineal, basada en la geometria
diferencial y que tiene una aplicacion directa en el disefio basico de ingenieria de reactores.

Por lo tanto, para hacer un estudio integral del problema del control de la composicién
instantanea del copolimero la investigacién se apoyara en la teoria de control no lineal. Cabe
indicar que uno de los trabajos que se han enfocado al contro! (teniendo un previo analisis de la
dinamica a lazo abierto) es el de Congalidis et al. (1989), en el que su punto de referencia
utilizado para controlar {condicién nominal) .corresponde a un estado estacionario estable,
manejando conversiones muy bajas (20%) y ademas su modelo no incluye el efecto gel, por
esto se pretende utilizar como base este caso, para luego modificar la conversién vy
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concentracion de solvente (lo cual dificultara su control}, y con esto verificar el desempeno de
los controladores no lineales que se disefen.

Para la seleccionar la configuracién de control se toma como punto de partida los resultados
de Padilla (Tesis de doctorado), siendo estos resultados importantes para el control con
estados retroalimentados. Esto porque los casos de configuraciones propuestos no controlan
en forma directa la composicién y produccién, sino manipulan como salidas las concentraciones
de mondmeros remanentes y convertidos, lo cual no se ha hecho en otros trabajos publicados.
Ademas que mediante una interpretacion fisica se conjeturé que el caso que dara un mejor
resultado es el que involucra una dinamica mas rapida. Por ello en esta tesis se pretende
corroborar esto mediante simulaciones numéricas y hacer su extension a un caso mas practico
que corresponderia al control con rétroalimentacion de salidas

Por tanto para la solucién al problema de control se analizaran dos aspectos de control: (a)
control con retroalimentacién de estados, en el que se requieren medir todos los estados del
reactor y salidas de control (el cual es necesario para el siguiente disefio de control), (b) control
con retroalimentacién de mediciones, que resulta ser un control lineal que se ajusta con
técnicas lineales multivariables y convencionales requiriendo unicamente la medicién de las
salidas, ademas depende de la condicion nominal.

Para estudio se ha elegido el sistema de reaccién de metil metacrilato (MMA) y acetato de
vinilo (AV), empleando acetato de estilo (AE) y Azo-bis-butironitrilo (AIBN) como solvente e
iniciador, respectivamente; este sistema presenta caracteristicas importantes como es la
presencia del efecto gel (aun con alta concentracién de solvente), ademas de presentar un
comportamiento dinamico interesante (de acuerdo a la revision bibliografica presenta muiltiples
estados estacionarios que varian dependiendo de la region de trabajo).
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1.5 OBJETIVOS

Debido al interés en este tipo de procesos de polimerizacion en continuo se tienen los

siguientes objetivos:

Estudiar el efecto de la incorporacién de la variacion de densidad y de la viscosidad en la
dinamica del reactor auténomo y a lazo cerrado.

Estudiar los tres casos de configuraciones de control propuestos por Padilla (Tesis de
doctorado) y verificar mediante simulaciones numéricas que al elegir como salidas a las
concentraciones de los monémeros no afecta la composicién y produccion del polimero final,
para el esquema de control con retroalimentacion de estados. Asi como comprobar cual es
la configuracion que genera un mejor desempefio en el comportamiento del reactor a lazo
cerrado.

Resolver el problema de control con retroalimentacion de mediciones (salidas) para el
reactor de copolimerizacién, el cual corresponderia a un disefio de control lineal PID, y
estudiar la posibilidad de trasladar los resultados del objetivo anterior a este esquema de
control. Analizando dos casos:

(a) Control multivariable (mdultiples entradas - multiples salidas)

(b) Control convencional (una entrada - una salida)
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CAPITULO 2

MODELO MATEMATICO PARA EL REACTOR DE

COPOLIMERIZACION EN SOLUCION

2.1 INTRODUCCION

En este capitulo se desarrolla el modelo matematico para la copolimerizacién en solucion
por radicales libres, que se lleva a cabo en un reactor continuo agitado. Con el fin de obtener
una ecuacion matematica como una representacion fisica del reactor y que permita entender el
comportamiento no lineal de éste a lazo abierto. Siendo este modelo aplicable a cualquier
sistema polimérico reaccionante. En el cual se abordan caracteristicas de este tipo de
reacciones como el incremento de temperatura por la aita generacion de calor, el incremento de
la viscosidad que genera dificultades difusionales; asi como el efecto "Tromsdorff" o efecto gel
que vuelve incontrolable la reaccion, aumentado la temperatura, produciendo una conversién
rapida y en ocasiones taponamiento del equipo (Chiu et al., 1983). Siendo una ventaja la
adicion de solvente ya que ayuda a regular la viscosidad de la mezcla polimérica, logrando con
esto bajas temperaturas (ademas de la eliminacion de calor por transferencia entre el reactor y
la chaqueta de enfriamiento).

Para el desarrollar del modelo se toma como base el presentado por Padilla (1991), que
corresponde a la copolimerizacion de metil metacrilato y acetato de vinilo con acetato de etilo
como solvente (y Azo-Bis-Isobutironitrilo como iniciador), incluyendo un mecanismo via
radicales libres y el efecto gel. A dicho modelo se le incorporar la variacion de la densidad de la
mezcla polimérica con respecto al tiempo debido a que los polimeros son invariablemente mas
densos que sus monomeros (lo cual provoca una contraccién en el volumen). Ademas se
introduce el efecto de la variacion de la viscosidad sobre el coeficiente de transferencia de
calor.

Para la obtencion del modelo matematico, en las siguientes secciones se plantea
primeramente el mecanismo cinético utilizando en los balances de conservaciéon de materia y
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energia. En seguida se desarrolla la expresion para la variacion de la densidad con respecto al
tiempo, la cual se requiere expresar la variacién del volumen asi como para los balances de
masa. Finalmente se obtiene un sistema de 8 ecuaciones diferenciales que constituyen el
modelo matematico del reactor de copolimerizacion en solucién.

2.2 MECANISMO CINETICO

El mecanismo de reaccién para una copolimerizaciéon en solucion por radicales libres puede
expresarse mediante uno convencional de procesos de iniciacién, propagacion y terminacion:

Iniciacion: |—— 2R 2.1)
R+M,—=—P, (2.2)
R+M, -5Q,, (2.3)
Propagacion: P tM, —20P  ,  (CaH,,) (2.4)
PotM,—"5Q ., , (aH,) 1snmseo (2.5)
Qn,m + M1 "_km_"” Pn+1,m s (—A_Hpm) (26)
Q. +M,—=5q, .., , (aH,,) (2.7)
Terminacién: Pom+Po—25D 04 (2.8)
P+ Q,—=>D_ .. 1<snm<ow (2.9)
Qn‘m + Qr‘q _—bL-) Dn‘r m+q (2 1 O)

donde | denota el iniciador, R los radicales primarios, M, es el monémero 1, M, es el monémero
2, P, es la cadena polimérica activa con n unidades de M, y m unidades de M, terminando
con un radical activo M,, Q. representa la cadena polimérica activa con n unidades de M, y m
unidades de M, terminando con un radical activo M,, D, es el polimero muerto con n unidades
de M, y m unidades de M,, S es el solvente. k,k, k .k, son las constantes de velocidad de
disociacion del iniciador, de formacion de radicales primarios, de propagacion y de terminacion,
respectivamente.
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2.3 MODELO DE COPOLIMERIZACION EN UN RTCA

Se considera un reactor de tanque agitado continuo (RTCA) en el cual se alimentan
continuamente el mondmero 1, el mondmero 2, el solvente e iniciador (en una misma linea de
alimentacién). Y debido a la alta generacion de calor producida por las reacciones de
polimerizacion se requiere removerlo, lo cual se logra con el flujo de salida de la mezcla
polimérica y mediante una chaqueta de enfriamiento. El esquema del reactor de
copolimerizacion se muestra en la figura 1.

monomero 1 oG B iniciador
0 solv
monomero 2 - 4 ente
_
enfriante
<
copolimero
2P R

FIGURA 2.1 REACTOR CONTINUO DE POLIMERIZACION EN SOLUCION

Para poder abordar el problema de control se requiere primeramente conocer el
comportamiento dinamico del reactor autéonomo, asi como las regiones de estabilidad a lazo
abierto. Para ello se desarrollan los balances de materia y energia del sistema en base al
esquema cinético anteriormente descrito, obteniéndose el siguiente sistema de ecuaciones
diferenciales:
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Balance de iniciador (l):
d(iv)

&t =W, -ql-kJV (2.11a)
Balance de radicales primarios (R):
9(—5%/—) =gR, - qR + 2fkJV — (kK RM, + k ,RM,)V (2.11b)
Balance de mondmero 1 (M,):
dM,V)
d; =Q1M1e _qM1 _ki1RM1V"M1(kp11P+kp21Q)/ (2-11C)

Balance de monémero 2 (M,):
diM,V)

S = QM — M, — K RM,V M, (k,1.P + K, QM (2.11d)
Balance de radicales poliméricos activos (P,,,, Q,,, ):
dP,.V)

dt = q1P(n,m)e - an +M (kpn n-1m + kp21Qn—1,m - Pn,m (kp11M‘l + kp12M2 + kmp + kan)V

(2.11e)
dQ,.V)
—-d't—_ = C12()(n,m)e - an,m + Mz(kp12Pn,m-1 + kpZZQn,m—l)/ - Qn,m(kpZIM‘l + kpzzMz + knzp + klZZQ)V
(2.11f)

Balance de mondémero 1 convertido a polimero (P,):
d(P,V)
S =GP, ~ AP+ KRMV + Mk, P+ K, QN (2.11g)
Balance de monémero 2 convertido a polimero (P,):
dP,V)

d2t =q,P,. —qP, + k,RM,V + Mz(kp,zP + ka)/ (2.11h)
Balance de solvente (S):
d(sv
-(—dt—)=qss,—qs (2.11i)
Balance de masa total:
d(pv) .
T = QiPse + APy + 5P, — AP (21 1])

Balance de energia:

d(vpC,T
( p ) M, [(- AHP,,)<D,‘P+( Asz,)pz,Q]uM [Cam, K0P+ (oM, K, Q) -

UA(T - Tc) + a,0,,C, Ty + G202 Crs T2 + 40,C,, T, —apC, T (2.11k)
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donde f representa el factor de eficiencia del iniciador (para tomar en cuenta reacciones
simuitaneas que puedan consumir R), V es el volumen del sistema reaccionante; q,, q,, q,
simbolizan los flujos de entrada de mondémero 1, monémero 2 y de solvente con iniciador,
respectivamente; q es la salida neta del reactor; p,, p.,.. P,, p Son las densidades de las
corrientes de entrada de monémero 1, monémero 2, solvente y mezcla polimeérica en el reactor,
respectivamente.

Para el estudio de polimerizacioén por radicales libres es posible simplificar el modelo con las
siguientes hipotesis, las cuales son asumidas en la mayoria de los modelos cinéticos:

i. La reactividad de los radicales poliméricos activos es independiente de su longitud (grado
de polimerizacion), es decir, las constantes de velocidad de propagaciéon (k) estan

determinadas Unicamente por la ultima unidad monomérica afadida (esto en base al
modelo de Mayo y Lewis 1944).

P + M, J‘———)on + (—AHP,,)
Poo +M, —kp!._)P:m + (‘AHpn)

ii. La cadena polimérica es larga, esto es, la propagacioén es la Gnica reaccién de importancia
ya que se repite muchas mas veces por cada etapa de iniciacién 6 de terminacién. Lo
anterior permite que las expresiones cinéticas de los mondémeros se reduzcan:

r(ormaoén da << rvfopaqac'én
radicales prmanos
Tw, = _knRMx - M1(kpnP + kpz1Q) = M, = __M‘(kP“P + kD?‘Q) (a)
fw, = K RM, -M, (kmzp + kDZZQ) =y, =M, (kp12P * k"”Q) ()

donde: P=>>P. , Q=>>AQ,,

iii. Suposicién de estado casi-estacionario, en el cual se asume que las concentraciones de los
radicales primarios (R) y los radicales poliméricos activos (P, .Q,.) permanecen
constantes, debido a que la reaccion de polimerizacion procede lo suficientemente lenta, de
tal forma que alcanza un estado estaciona;rio donde la poblacion de radicales poliméricos no
cambia apreciablemente con el tiempo (lo cual radica principalmente en los tiempos
caracteristicos de reaccién). De acuerdo a esta suposicion se tiene que:




CAPITULO 2 . MODELO MATEMATICO PARA EL REACTOR DE COPOQLIMERIZACION EN SOLUCION

17

dR dP dQ oM, dM, di

1 1 << 1 )
dt dt adt dat dt dt

entonces 98_ - (a)
’ dt

dpP
- =0 b
pm (b)
dQ
-0 o]
pm (c)

iv. Suposicion de estado estacionario para cada una de las especies reactivas P, y Q.

separadamente. Para que las concentraciones de éstas permanezcan constantes, sus

tasas de interconversion deben ser iguales. De acuerdo a esta suposicién las velocidades
de reaccion de (2.5) y (2.6) deben ser iguales:

kp21N|1Q = kp12M2P

A partir de la suma de todas las cadenas polimérica activas que terminan con monémero 1
(ec. 2.11e) se obtiene una ecuacidén para la variacién de la concentracién de radicales P con
respecto al tiempo; asi mismo, de la suma de todas las cadenas poliméricas que terminan con
monémero 2 (ec. 2.11f) se llega a una expresién para la variacion de la concentracion de los
radicales Q. Aplicando las hipétesis anteriormente descritas se obtienen expresiones para las
concentraciones de radicales P y Q (el desarrollo se muestra en el apéndice A):

kM
P= [—"3‘—‘—ch (2.12a)
kp12M2
2tk
Q- _ (2.12b)
kp2‘lM1 {k921M1
Koo |+ 2Kl o |+ Kz
KoM, (KM,

Desarrollando las derivadas temporales del lado izquierdo de la ecuacion (2.11) y aplicando
las hipétesis anteriores, la ec. (2.11) se transforma en:
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. M M v

M=qMe_oq" g _mY (2.13a)

, q1v ay Re. v

.M, M v

M, =q, \; “QT/Z‘_sz‘sz (2.13b)

oW ol oY (2.13c)
VERRY; Vv

- s, S _V

g 3 _4S gV 2.13d)

S=a.y -9y "5y (

- P P v

P1:q1”\1/—e“QV1+RP1"P1V (2.13e)

P-Z—":qu—ze—”qEZ"f'sz_Pz'Y‘ (213ﬂ

NEEREY, Y;

. p1eC 1T‘le pZeC 2T20 psC Tse T V p

T=r-y(T-Tc)+ ey 22— Qe =TT~ 2.13
= v( )+q, VeC, 9, VeC, q VoC, v Ty T, (2.13g)

° p1 pze ps p

VogPe,q P, g P g yP (2.13h)
e el I

siendo

Rp,(M,,M,,,T) =M, (K, P +k,,,Q)

R, (M, M,,1, T) =M, k,..P +k,,,Q)

R(T)=kJ
M, M,.P.P,.5T,)= 2,28,}!'9ij

(’AHpii )"‘:o

ﬁ.,(Msz-PvavSaTa): pC

(incremento adiabatico de temperatura)
P

M
rp11(M1'M2'|' T)= kp11P M:?
1

M
rp21(M1rM2'|' T) = kp21Q -M_;

1
M
F (M ML T) =k, P2
M,
M,
MM, T) =k, Q5

2

UA

Y(M,,M2,P1,P2.S.V) = VpC

[
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2.4 DENSIDAD DE LA MEZCLA POLIMERICA

Se definen las siguientes variables de concentracion adimensionales

M
m, = — 2.14a
Ve ( )
= 2.14b
e ( )
S,
P == 2.14c
s ( )
donde las constantes M,P° y S’ representan fisicamente las concentraciones molares de
cada una de las especies puras :
Me =P (2.15a)
m,
pp
P° = 2.15b
m ( )
s=£ (2.15¢)
g,

siendo 7 el peso molecular del i-simo mondémero, o, el peso molecular del i-ésimo solvente.

En términos de densidades de las especies puras y concentraciones molares, la densidad
de la mezcla polimérica para "nm" monémeros y "ns" solventes (desarrollo detallado en el
Apéndice B) esta dada por :

2. (prm, + o8p )+ D pts,
= (2.16a)

& f:(mi +p )+ gs‘

i=1

y su derivada temporal por

ey ) e

& . . ns . - m'e
2 Z(e m‘”f’p*)*gs? 5 i[s (q, “v—rpj
p 2. +p)+ ;S" Z,(m +p.)+?,~5.

=1

siendo ¢7,e0,¢’ los factores de contracciéh de volumen de cada monémero, monémero

convertido a polimero y solvente (con respecto a la densidad de la mezcla), respectivamente:
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e =1- P (2.17a)
p
pp

e =1-—+ 1<i<nm (2.17b)
p

e =1-2 (2.17¢)
P

Para el caso particular de 2 mondémeros y un solvente, la densidad de la mezcla es:

p - p:nm1 + pr;mz + prs + p;pz + sps (218)
m,+m,+p,+pP,+8S

donde p, p7, P, p5. p, son las densidades de monémero 1 puro, monémero 2 puro, monémero

1 convertido, monomero 2 convertido y solvente, respectivamente.

2.5 EXPRESIONES PARA EL MODELO DINAMICO (LAZO ABIERTO)

En la seccion anterior se desarrollé una expresion general para la densidad de la mezcla
polimérica, asi sustituyendo dicha expresion y su derivada (2.16) en el balance giobal de
materia, se obtiene una expresion general para la variacion del volumen respecto al tiempo
(desarrollo detallado en el Apéndice C):

v ie,Vrﬁ i “( )1—em e™m, +e°p ‘} 5: | s
V=- ,l1-:"( ] e e o 1+E; - -1||-

Smoryess w1 S T T S ey S )|

por et e rrali | = e

(2.192a)
0 bien
V=Y htV+D Qb+ D Az ~ G (2.19b)
121 1=1

u
-

la cual para el caso especifico de 2 monémeros y un solvente es:
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V= (s + oo V + G0, + G0, + Q05 — G (2.19¢)

donde cada funcionalidad corresponde a:

81
m,+m, +p,+p, +8S

8,(m,.M,.p,.p,,8)= -

82
m,, m,,p,.P.,S)=—
¢2( v Ma2:Py P ) m,+m,+p,+P,+$
1-gm e'm,_ +¢°p
¢3(m1,m2,p1,p2,s)=(1_8'1" 11l 114e 1M1e
1-¢, m,+m,+p,+p,+S

m
¢ (m m,,p..p S): (1__Em 1-—82m29 + €,M, +s§p28
AT Ee A 1-g, m,+m, +p, +p, +S

¢5(m1,m2,p1,p2,s)=1+g{ Ste —1)

m,+m,+p,+p,+$S

Se observa que si se considera densidad constante, los factores de contraccién de volumen
g',e” y £ son cero, y por lo tanto ¢,=0, ¢,=0, ¢é,=1 ¢,=1 ¢,=1, y con ello la
variacion del cambio de volumen con respecto al tiempo se reduce a:

V=g,+q,+q,-q

siendo esta expresion la utilizada por Padilla (1991).

introduciendo tanto la relacion del cambio de volumen respecto al tiempo (2.20a) en los
balances de materia y energia desarrollados (2.13) se obtiene el siguiente sistema de
ecuaciones diferenciales que modelan el comportamiento dindmico del reactor de
copolimerizacion (desarrollo detallado en el Apéndice C):

m, —-m ¢ m m
m, = '_rP1(1 + m1¢1)— foMib, +_q1(—__v_L—3-J+ q2(_ ‘“\1‘71’1)4- qs(— _gi) (2.20a)

n;z =M, - rP2(1 + mz¢z)+ Ch(" mi;bs )* Qz(mze :/mzm } + QS(_ f_n__g\;i) (2.20b)
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. . . W, (i) e [=igs )
1= —(rp,ni)1 + rp2|¢>2)~rI TV q,,\— —Vi)+ qz'k— v )+ qsi\ VSJI (2.20c)
: $9; | s9, s, ~sb
§ =180, —;S, + Q1(_ V3/|+ Cb[_ v )"' qs( Sj (2.20d)
. P ~Py¢ P, P.¢
P, =rp1(1_81 _p1¢1)_ fooP:0, +Q1( : v : 3)+q2[" 1\/ )J”qs(— Vs) (2.20e)
. P29 P2s — P9 P,¢
P, = ~1oP,0, +rrp2(1-e2 —p2¢2)+ q,(— z 3J+q2( 2 2 4j+qs(————2 5) (2.20f)
\) \% A%
(c ) c ) (c
: P1e p2 | P2e ps
T=r —y(T—Tc)+q1L mTe-TJ +q T, - T +qsL T, -T (2.20g)
T Cp 1 oV 2 Cp 2 ) RY, Cp
V= (rp1¢1 + rP2¢2)v + q1¢3 + q2¢4 + qs¢s -q (2.20h)

El sistema de ecuaciones diferenciales (2.20) puede representarse de la siguiente forma

vectorial:

X(t) = £(x) + 8,(X), + G, (X)q, + G (X)q, + 9,(x)q + G, (X) Tc

donde cada vector corresponde a

x=[x1 X X X X X X Xa]Tz[mt m i s p p T V]T

-h(x,,...,X,)— _ oy (1+0,%, )~ 120X,

fz(X,....,X7) ~To10,X, —rP2(1+¢2X\2/\)I

f (X,,...,X7) _(r91¢1 - r2¢2)(3 ~he |°\|;
f= fc(x1*""x7) = "(rp1¢1 —rP2¢2)(;’

1‘5(x1 ..... x,) rP1(1.81 _¢’x5)— Foy0,Xs

fs(x"""x7) —Toid,Xg +r92(1—82 _¢2x5)

f,(x,,...,xa) Ty =YX,

fs (X, """ X )-* L (rp1¢1 +rp2¢2)(8 .

(2.21a)

(2.21b)

(2.21¢)
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Xe—x1¢3
Xg
r o xe,
9, (X0 X5, X4, X5, Xe, X ) X,
X
gaz(xwxz-xuxsrxa'xa) a3
X
913(X1’X2vx4rxsvxeuxa) 8
( ) s
9. (X, %, , X1 X, X, X

g, = 14\ X X5, Xy, X5, Xy Xg X, (2.21d)
g15(x1,x2,x4,x5,x6,x8) Xge — X0,
g16(x1,x2,x4,x5.x6,x8) Xg

Gy (X0 %50 X001 X ) Xs®s
X
L_g1a(x1xxzvx4vxs'xa’xa)_ 8
(c ) o
p1 1
LC 1S—X7J
o PXq
ds
X,
Xg
- - X2e = X304
921(x1-x2'x4'x5vxsvxe) Xg
gzz(x1.X2.X4,X5,X5.Xa) —X3¢“
X
gza(xvxzvxa-xs'xs'xa) >
(%, X X0 X5, X6, X ) Xed4
g X,, 1 [ ’ . X -

g, = 24\ R X 24, X5, Xg a\ Xq (2.21e)
gzs(xlezvXA’x5-Xe’xa, X0,
gzs(xvxzvxvxs'xsvxa) Xg

9o (X0, X5 X s X ) Xeo — Xsb4
X
_gzs(xvxzvxwxsyxs'xe)_ 8
C.. P,
TZQ 7
C, PXy
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_x‘l(bs
XB
i ) X,
931(x1,x2,x4,x5,x6,x8) X,
932(X1,X2,X4.x5,x6,x8) X305
g33(x1,x2.x4,x5,xs,x8) . ..X;4¢5
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(donde las funcionalidades utilizadas en estas expresiones se detallan en el Apéndice D).
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2.6 CONSTANTES CINETICAS DE POLIMERIZACION

Las siguientes expresiones determinan las constantes cinéticas, de acuerdo a Hamer et al.
(1981) y Padilla (1991):

ke =Kq exn(— -Ei’f} (2.22a)
Ky, =Ko, exp(—%) ij=1,2 (2.22b)
K, =Kg exp(—- g—‘_‘:)gt i=1,2 (2.22¢)
Ky = 0knkiz) (2.22d)

El factor de "efecto gel" de cada monomero, g,,, se define como la razén entre la constante

de terminacién observada y la constante de terminacién a conversién cero:

S T

B (km)lso
y se determina mediante correlaciones (apéndice D). Mientras que la constante de terminacion
cruzada, k,,,, es determinada por la media geométrica de las constantes de homo-terminacion
multiplicada por el apropiado factor @ (éste es usualmente determinado experimentalmente).
Hamer et al. (1981) demostraron que el parametro @ no tiene fuerte efecto sobre el
comportamiento dinamico del reactor, estudiando entre valores extremos de 1 y 400; por esta
razén se considerara ®=1.

2.7 TRANSFERENCIA DE CALOR EN EL REACTOR

La eliminacion de calor en los reactores de polimerizacion es muy importante, debido a la
exotermicidad de este tipo de reacciones; Qudiendo llegar a ocasionar disparos térmicos o
taponamientos por la alta viscosidad. Generalmente, la transferencia de calor se realiza por
medio de una chaqueta de enfriamiento. Ademads, debe considerarse que dentro del reactor se
realiza agitacion para contribuir a Ia eliminacion de calor.




CAPITULO 2 . MODELO MATEMATICO PARA EL REACTOR DE COPQUIMERIZACION EN SOLUCION 26

En los procesos de transferencia de calor se conoce que la tasa de eliminacién (Q) de calor
esta dado por:
Q = UAAT (2.23)
donde U es el coeficiente global de transferencia de calor, A es el area de transferencia de
calor y AT es el gradiente de temperatura.

El coeficiente global de transferencia de calor viene dado por la siguiente expresion:
1 1 L 1
—_—=— o + — 2.24
U h K_  h ( )
siendo h, y h, los coeficientes individuales de transferencia, de calor interno y externo a la
pared del reactor, y (Lrn /Km) es la resistencia a la transferencia a traves de la pared.

o

Esta expresion (2.23) se puede simplificar eliminando el segundo término, considerandose
despreciable la resistencia de calor a través de la pared del reactor (entre el fluido de
enfriamiento y la mezcla polimérica). Ademas, como el coeficiente de calor externo se
considera que es mucho menor que el interno (lo cual es valido si el disefio de la chaqueta de
enfriamiento es el adecuado), obteniéndose que,

U=h, (2.25)

Asi mismo, los coeficientes individuales dependen de la geometria del reactor, tipo de
agitador, disefio de la chaqueta, condiciones de operacion y propiedades fisicas del fluido. Para
tanques enchaquetados con geometria mecanica, el coeficiente interno viene dado por (Kemn,
1960) :

\Dh

k Bh cnf M

h =— Ah Re™Pr -—) (2.26a)
D Mo

t

siendo Re el nimero de Reynolds y Pr el niumero de Prandlt expresados como :

2N

Re=——F (2.26b)
u
C.u

Pr= ; (2.26¢)

Utilizando un agitador tipo turbina de 6 aspas, las constantes Ah, Bh, Ch y Dh dependientes
de Re han sido correlacionadas por Bondy y Lippa (1983) (expresiones detalladas en el
Apéndice E).
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La densidad y viscosidad se refieren a la mezcla polimérica, la densidad se obtiene con la
expresion obtenida en la seccién 2.4. Mientras que la viscosidad de la mezcla polimérica
depende de las concentraciones de mondémeros, polimeros y solvente, asi como de la
temperatura. Para el caso de metil metacrilato existen datos y correlaciones para estimar su
viscosidad que dependen de la fraccién volumen de monomero sin reaccionar (solvente) y de la
temperatura (Chiu et al. , 1983; Baillagou y Soong, 1985), sin embargo para el caso del acetato
de vinilo no hay datos disponibles en la literatura. Por lo anterior se asume que el metil
metacrilato y acetato de vinilo se comportan en forma semejante, y se utilizara la expresion
obtenida por Sanchez (1989) en base a las publicaciones mencionadas anteriormente:

[r 23.

UTA(TY-Bs, |

pu=u, e (2.273)

u, es la viscosidad en condiciones de referencia, y se define como:

p, = Av(T-273)" (2.27b)

$,, es la fraccién volumen de solvente (considerando el monémero remanente como solvente
adicional), el cual redefiniéndolo para el caso de 2 polimero esta dado por:
volumen M, + volumen M, + volumen S m,+m, +s

¢ = = 2.27c)
volumen total m,+p,+m, +p, +S

El area de transferencia de calor es:

e

U

1
.

! Dt
FIGURA 2.2

L

VvV o,
A= 4_D~+ZD‘ (2.28)

t

siendo V el volumen del reactor y D, el didmetro del tanque (reactor).
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CAPITULO 3
COMPORTAMIENTO DEL REACTOR AUTONOMO

3.1 INTRODUCCION

El estudio del comportamiento del reactor en estado estacionario y en estado transitorio, asi
como su estabilidad ha sido motivo de varios trabajos publicados; como se menciond en los
antecedentes del modelado de reactores de copolimerizacion. En cuanto a homopolimerizacion
de metil metacrilato o de acetato de vinilo se ha comprobado teérica y experimentaimente la
existencia de multiplicidad de estados estacionarios, ain en condiciones isotérmicas (Liu y
Amundson, 1961; Uppal et al., 1976, Jasinghani y Ray, 1977; Schmidt y Ray, 1981,1984). Estos
trabajos demuestran que existen tres estados estacionarios, y algunos de ellos analizan
inclusive la estabilidad de cada uno de ellos; o bien la dindmica del reactor en estado
transitorio. Con respecto a copolimerizaciéon, también se ha encontrado la existencia de
multiples estados estacionarios comprobandose en algunos trabajos experimentalmente; asi
como la existencia de ciclos limites y bifurcaciones; asi mismo se han generado criterios de
estabilidad de estos puntos de operacion del reactor (Hamer et al,, 1981; Balaraman et al.,
1983, 1986, Teymour y Ray, 1989, 1992).

En las siguientes secciones se analiza la multiplicidad en estado estacionario y el
comportamiento transitorio a lazo abierto, para el modelo desarrollado en el capitulo 2.
Teniéndose como herramienta adicional para dicho analisis la teoria de bifurcacion. Ademas se
estudia el efecto de haber introducido variaciones temporales de la densidad y la viscosidad, ya
que en los trabajos publicados para el caso de copolimerizacion se han tomado estas
variaciones despreciables. Todo esto con la finalidad de: (a) verificar que con el modelo
desarrollado se obtiene un comportamiento del reactor auténomo como el reportado en la
literatura, (b) definir un criterio para justificar el uso de modelos reducidos, (c) generar una

condicion nominal de operacion propia.
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3.2 SELECCION DE LAS CONDICIONES DE OPERACION

La seleccién de un punto de operacidn (condicional nominai o “set point”) se basé en el
caso estudiado por Congalidis et al. (1989). En este trabajo no se considera el efecto gel ni
variaciones de la densidad y del coeficiente de calor (esto es densidad constante). Por lo tanto
se modificoé con las incorporaciones de estos tres efectos mencionados. Sin embargo por se un
ejemplo no muy representativo se modificaron algunas condiciones; debido a que dicho caso es
relativamente facil (es un estado estacionario estable con una conversion del 20%, poco
viscoso y produccion de polimero baja). Con las modificaciones hechas se obtiene un producto
mas viscoso, mayor conversiéon (aproximadamente del 47%), mayor produccién y con una
composicion de MMA de 28.9%, y es un punto inestable. Asi pues con el punto nominal de
operacion seleccionado se podra analizar mejor efecto de variar la viscosidad y la densidad por
los cambios de concentracién, ademas que bajo estas condiciones es mejor comprobar el

desempefio de los controladores que se disefiaran posteriormente.

Se ha considerado que los mondémeros, solvente e iniciador se alimentan individualmente,
ademas que la alimentacién de mondmero es puro y no hay monémero convertido en dicha

alimentacién. Siendo las condiciones de operacion seleccionadas:

me =10

my,e =10

Pie =0.0

Pre =00

Se =1.0

Tie = Tog =Tge = 315.0°K

Tc = 338.0°K

q, = 1.8423x105 m3/s = 1.105 L/min
d = 9.5824x105m3/s = 5.749 L/min
Qe = 3.5490x105 m3/s = 2.129 Umin
q = 1.3790x104 m3/s = 8.274 L/min
W),  =1.0272x10 Kmol/s

BR = 240.0 min
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3.3 ANALISIS DEL COMPORTAMIENTO EN ESTADO ESTACIONARIO
3.3.1 Multiplicidad de Estados Estacionarios

Para analizar la multiplicidad se resuelve el sistemas de ecuaciones que modelan al reactor

(2.21) en estado estacionario:

x() = f(x) +8,(X)a, + 9,(X)q, + 8,(X)q, + g,(X)q+ g, (X)Tc = 0 3.1)

utilizdndose el método de Newton - Raphson para resolver este sistema de ecuaciones
algebraicas. Localizandose tres estados estacionarios, como se habia encontrado para la
homopolimerizacién de cada uno de los monémeros MMA y AV (Schmidt, 1981; Sanchez,
1989; Vargas, 1991).

estado estacionario estable estado estacionario estado estacionario estable
inestable

my 0.082111 (0.7792 kmol/m?3) | 0.008137 (0.0772 kmol/m?3) | 0.002646 (0.0251 kmol/m3)

m; 0.632716 (6.8471 kmol/m3) | 0.422947 (4.5788 kmol/m3) [ 0.232502 (2.5170 kmol/m3)

i 0.001223 (0.0066 kmol/m?3) | 0.000997 (0.0053 kmol/m3) | 0.000062 (0.0003 kmol/m3)

s 0.239637 (2.4501 kmol/m?3) | 0.256432 (2.6225 kmol/m3) | 0.268400 (2.7449 kmol/m?3)

P4 0.034334 (0.4013 kmol/m?3) | 0.101477 (1.1860 kmol/m3) | 0.110981 (1.2905 kmol/m3)

P2 0.011202 (0.1548 kmol/m?3) | 0.211007 (2.9167 kmol/m3) | 0.385471 (5.3283 kmol/m3)
T(°K) 337.94 352.65 389.57

V(m-) 2.0 2.0 2.0

El primer estado estacionario corresponde a un punto de extincion (estable), de baja
conversion y baja temperatura, por 1o que no es un punto deseable para operar el reactor. El
tercer estado es un punto de ignicidn (estable), sin embargo por implicar alta temperara y flujo
viscoso tampoco es conveniente operar en dicho punto por posibles problemas de operacion,
como disparos térmicos o taponamientos. Por lo que el estado estacionario intermedio es el
seleccionado como punto de operacion, ya que permite obtener una conversion, produccién y
viscosidad tolerables, ademas como es inestable no se puede lograr alcanzar a lazo abierto

(solo mediante la introduccion de acciones de control).
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Para este punto nominal de operacion se obtienen las siguientes caracteristicas del

producto final:

conversion total de mondmeros 46.84 %
composicion del monémero mas reactivo (MMA) 28.91 %
produccién total de polimero 183.4 Kg/h
porcentaje de sdlidos 36.88 %

Para localizar la region donde existe la multiplicidad se construiran diagramas de

bifurcacion, en los cuales se comprueba que la existencia uno o tres estados estacionarios.

3.3.2 Diagramas de Bifurcacion

E! término de bifurcacién se ha utilizado para describir la “division” de las soluciones en

equilibrio de una familia de ecuaciones diferenciales (Guckenheimer y Holmes, 1980). Si
x = f_(x) ; xeR" aeR" (3.2)

es un sistema de ecuaciones diferenciales que depende de un parametro a (k-. .mensional),
entonces las soluciones en equilibrio de (3.2) estan dadas por las soluciones del sistema de
ecuaciones algebraicas f, (x) = 0. Como « varia, implica que este equilibrio esta descrito por
funciones suaves de o alejandose de aquellos puntos en los cuales la derivada del jacobiano de
f (x) con respecto a x, D f  tiene un valor propio cero. La grafica de cada una de estas
funciones es una “rama” (bifurcacién) de equilibrio de (3.2). En el equilibrio (xo,ao), donde
D f, tiene un valor propio cero, varias ramas de equilibrio pueden juntarse (colapsarse) y se

dice que (xo,ao) es un “punto de bifurcacion”.
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ramas de
equilibrio

punto de
bifurcacién

a.

FIGURA 3.1 DIAGRAMA DE BIFURCACION

Para el caso especifico del reactor de copolimerizacion se eligié el parametro de

bifurcacion, a, como una funcién de los flujos de alimentacion; esto es

q,l@)=ga
q,(a) = g,a (3.3)
q,(a) = g,a

donde g, son los flujos de entrada (mondémero 1, mondémero 2 y solvente) en la condicion
nominal, de tal forma que cuando a=1 corresponde al punto de operacion nominal

seleccionado.

En la figura 3.2 se muestra parte del mapa de bifurcacién correspondiente al reactor de
copolimerizacién, el cual se ha generado para tener un diagrama propio bajo evaluado con las
condiciones de operaciéon establecidas y con la incorporacion de efecto gel, densidad y
viscosidad variable. En éste se verifica la existencia de dos regiones, una en la que existe un
solo estado estacionario y otra donde existe la multiplicidad. Sin embargo la regién donde hay
un solo estado estacionario que es a flujos muy pequefios 0 muy aitos, no es una region
conveniente de operar. Debido a que flujos altos (tiempos de residencia pequefios) se extingue
la reaccion actuando el reactor como un tanque de mezclado en el que existe lavado, mientras
que a flujos bajos se obtiene altas conversiones pero también altas temperaturas y un fluido

*

ViSCOSO.
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Como se observa en la figura 3.2b, la multiplicidad también existe para la composicion final,
conversién y velocidad de produccion. Siendo éstos los parametros de calidad y cantidad de
mayor interés en la industria. Por esto es la importancia de modelar y seleccionar una condicién

nominal de operacion optima.

10 T I T 1 ¥
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1.0 —
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0.6 | ! -
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o.o 1 L I .
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FIGURA 3.2b MAPA DE BIFURCACION (Composicién, conversién y produccion)
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3.4 ANALISIS DEL COMPORTAMIENTO DINAMICO Y ESTABILIDAD

Para analizar el comportamiento del reactor en estado transitorio y la estabilidad de cada
uno de los estados estacionarios encontrados anteriormente, se resuelve el sistema de

ecuaciones diferenciales (2.21):

x(t) = £(x)+g,(x)q, +9,(X)a, +g,(X)q, +8,(X)q+ g, (x)Tc (3.4)
x(0)=x,

(para solucionar el sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias se utilizd el método de

Runge - Kutta - Verner de quinto orden).

Se hicieron pruebas que verificaron la estabilidad de cada uno de los estados estacionarios

a partir del comportamiento transitorio para condiciones iniciales de los estados (x,) iguales a

los estados estacionarios (X). Corroborandose que los dos estados extremos (ignicién y
extincién) son estables, mientras que el intermedio es un estado inestable que converge hacia

el estado de extincién.

La figura 3.3 corresponde a un caso donde las condiciones iniciales son diferentes a los
estados estacionarios, y converge al estado de ignicién. Entonces para poder alcanzar la
condicién nominal (estado estacionario inestable, linea horizontal en la figura 3.3) es necesario
acoplar un controlador que regule la operacién del reactor en dicho punto nominal. Ademas a
partir de esta grafica se observan ciertas caracteristicas, que tendia el reactor a lazo cerrado
(al introducir las acciones de control), primeramente el comportamiento a lazo abierto es
oscilatorio tardando en llegar al estado estable en un tiempo de 600 min (aprox. 2.5 veces el
tiempo de residencia); otra caracteristica es que la dinamica de la concentracién del iniciador y
de la temperatura son un poco mas rapidas (aprox. 400 min). Por lo anterior, es de esperar que
la dinamica a lazo cerrado de algunos de los estados sera como maximo de 600 min y como
minimo dependera de la magnitud de las ganancias que se introduzcan. Ademdas como se
introduciran acciones Pl entonces el comportamiento no sera tan oscilatorio como la dinamica a

lazo abierto.
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En la figura 3.4 se muestra el comportamiento transitorio de la densidad y viscosidad, y su
influencia sobre coeficiente de transferencia de calor. Observandose que ia densidad varia en
un rango pequeno por lo que podria considerarse como constante y tomar esta variacion como
un error de modelado para cuestiones de control; sin embargo la viscosidad oscila en un rango
mas apreciable entre 0.1 y 1.8 kg/m s (100 - 1800 cp), por lo que este factor no debiera
considerarse como constante, siendo que es el que tiene mas peso sobre la evaluaciéon del
coeficiente de transferencia. Este comportamiento también se refleja en la condicién nominal ya
que al considerar viscosidad constante se alcanza una condicién nominal distinta como se
observa en la figura 3.5, donde hay cambios apreciables en las concentraciones de solvente y
mondémeros convertidos principalmente, originando una conversidn aparentemente mayor.

Mientras que esto no ocurre con el caso de considerar densidad constante.
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FIGURA 3.5 COMPORTAMIENTO DINAMICO: EFECTO DE LA DENSIDAD Y LA VISCOSIDAD.

En resumen, se ha verificado que puede existir multiplicidad de estados estacionarios, pero

no siempre y depende de las condiciones de operacion (flujos de alimentacién y descarga,

temperaturas de entrada y de la chaqueta, concentraciones de alimentacion, etc.). Se ha

seleccionado una condicién nominal (X) que corresponde a un estado inestable, pero todo lo

que se realizara en los siguientes capitulos con respecto al control del proceso sera valido para

cualquier X. Y finalmente, se ha analizado el comportamiento transitorio con el fin de entender

la dindmica no lineal del reactor a lazo abierto.
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CAPITULO 4
CONTROL CON RETROALIMENTACION DE ESTADOS

4.1 INTRODUCCION

El interés principal es estudiar la existencia de solucion al problema de control y su
naturaleza. Entendiendo por el problema de control: (a) la eleccién de un conjunto de salidas
reguladas y entradas, (b) la interconexion entre éstas; teniendo varias alternativas tanto de
salidas como de entradas, por [0 que su eleccién dependera de la robustez, estabilidad y
tiempos de respuesta.

Para la seleccion de la configuraciéon de control (entradas - salidas) se toma como base tres
casos estudiados por Padilla (tesis de doctorado), donde las alternativas en las salidas a

regular son: (1) concentraciones de monémeros remanentes (m,, m,), (2) concentraciones del
monémero remanente 1 y del monémero convertido 2 (m_. p,), y (3) concentraciones de los
mondmeros convertidos (p,. p,). Escogiéndose estos casos por tener grados relativos igual a 1
para cada lazo de control (x, =1) , ya que grados relativos mayores implica perder robustez. Y

se tiene la conjetura que el caso 2 dara mejores resultados porque es el que involucra una

dinamica interna mas rapida, lo cual se estudia en detalle en la seccién 4.4.

Con respecto al esquema de control, en este capitulo se resuelve el problema de regulacién
con retroalimentacion de estados considerando que todos los estados del sistema son
conocidos (8 estados para el reactor). Sin embargo en un caso practico no es posible medir
todos los estados en tiempo real, por lo que es de mayor interés el problema de control donde
se requieran unicamente las mediciones de las entradas y salidas (que es el esquema de
control que se desarrolla en el siguiente capitulo). Pero para la resolucién al problema de
regulacion con retroaliemntacién de salidas es necesario el problema de regulacién con

retroalimentacién de estados (Isidori y Byrnes, 1990).
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4.2 CONCEPTOS PRELIMINARES

Para abordar el problema de control con retroalimentaciéon de estas se utiliza la técnica del
control no lineal, que se basa en geometria diferencial (Isidori, 1989). La metodologia a seguir
consiste principalmente en la obtencion de un sistema lineal equivalente a partir del modelo no
lineal, y luego aplicar la teoria del control para disefiar los controladores lineales, utilizando el
control convencional (criterios de estabilidad, disefio de controladores PID, sintonizacion, etc.).
La linealizacion total o parcial de un sistema no lineal se logra mediante una transformacion de
estados y/o entradas de control. Y con dicha transformacién se logra un sistema equivalente
lineal controlable y observable. Siendo este nuevo sistema exacto en comparacién a una
linealizacién local.

Para desarrollar el esquema de control se considera un sistema no lineal de la forma:
x(t) = f(x,d) + G(x,d)u (4.1a)
y = hix,d) (4.1b)
G-= [91 g, - gm]
dondex e XcR", ye YcR", ue UcR". fyg son campos vectoriales suaves en XxD. x
son los estados del sistema, y son las salidas, u son las entradas de control y d son las
entradas exogenas conocidas, siendo continuas por tramos en el tiempo.

La invertibilidad dinamica de este sistema es otro elemento importante, ya que se relaciona
con la factibilidad de una estructura de control. Hirschorn (1979) encontré las condiciones
suficientes para que un sistema no lineal multivariable sea invertible, y su algoritmo ha sido
extendido para los sistemas con perturbaciones exégenos por Alvarez et al. (1990).

4.2.1 Inversa Dinamica (Algoritmo de Hirschorn)

Definiciéon 1. Se dice que un sistema es invettible, en sentido de Hirschorn (1979), si para cada
salida y(t) existe una unica entrada u(t) que aplicada al sistema da como salida y(t); y ademas
no depende de extension dinamica de control [u, Y u"’) ‘
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El algoritmo de Hirschorn para invertir sistemas no lineales multivariables, consiste
principalmente en construir una secuencia de sistemas que se obtienen derivando las salidas
(y) sucesivamente respecto al tiempo, t. Las derivadas son efectuadas hasta que el vector de
entradas (u) aparezca explicitamente, y asi pueda resolverse u en términos de x y y.

De esta manera se obtiene la siguiente relacion entre entradas y salidas:

[ ygm [shd)] L h&d LUThd - L Ly7h((xd ][yl
; yg‘z) | | Z:h,(x,d)| | LLyh,(x, d) L7 h,(x d - L. L (x.d) |] u, ‘
I : =| : J+ : : : || : | (4'2)

' ' 4. -.1. ~1. | .
L(;m) [z;" h,(x.d) [LQL';“ h,(x.d) L Lr'h (xd) - L. L7 hm(x,d)J|_um J

donde: Lh, =(dh,f) = %f

2h =Lh +h d=hf+h_d
!i? hi =h,

f’?“.:&(f?"’h.) . az

h _[zh.. on, ah.} h _[m on, o0,
T ox,  ox, ] ' 9 |lad, a&d,  ad,

Correspondiendo x; al grado relativo de la /i-ésima salida y; (t), el cual es el nimero de veces

que es necesario derivar dicha salida pai. que aparezca explicitamente al menos alguna

entradau;, y x = K, + K, +---+K, es el grado relativo total del sistema.

La sistema (4.2) puede representarse como:  V = b(x d) + A(x, d)u (4.3)

que tiene solucion en u, si la matriz de coeficientes del vector de entradas A, llamada matriz de
desacoplamiento, es no singular.




CAPITULO 4 . CONTROL CON RETROALIMENTACION DE ESTADQS 42

4.2.2 Linealizacion Entrada - Salida del Sistema

Definicién 2. La planta (4.1) es linealizable entrada - salida si existe una retroalimentacion de
estados con prealimentacion de perturbaciones (con un nuevo control v y una nueva
perturbacion w)

u=p(x,w,v) (4.4)
de tal suerte que la planta a lazo cerrado

x(©) = f(x, d) + G(x, d) u(x, W, v) (4.5a)

y =h(x,d) (4.6b)
adquiere la siguiente dindmica entrada - salida

v =y, (4.7)

k; es el grado relativo de la ji-ésima salida, obtenidas a partir de la inversa dindmica en sentido
]

de Hirschorn).

Teorema 1. La planta (4.1) es linealizable entrada - salida si y solo si
DLLh=0 , O<ism , O0<jsm , 1<k<k -2

g f
if) Existen n-x campos escalares ¢ __,(x), -, ¢,(x) tales que el mapeo

o(x) = &11 (x), -, .zf"“)h,(x); e h (), - 2 (0): ¢, (%), ¢n(x)]

es globalmente invertible para x.
i) det] L5h] 20

De acuerdo a las nociones de invertibilidad y linealizacion entrada - salida, se puede definir
un sistema equivalente del sistema (4.1) por medio de la transformacién no lineal:

nuevos estados: z=d(x.t) (4.8a)
nuevas entradas: v =o(x ut) (4.8b)

correspondiendo a
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h,(x)
.éf““)h1(x)
i Z1 i hz(x)
“ ( )S
: 17,2_1 h, (x)
[z ]
P z, -
z=[——J o) =] h (4.9a)
z :
i rd .
T &= (x)
IR IR Y
¢, (x)

v, Lh o+ ;L“L"‘”mui

Vv = E =

S (4.9b)
Vol |£7h,+ 2L " u
=1
De tal manera que las derivadas de z, satisfacen la siguiente dinamica lineal
Z,=2,
z,=12,
z =12,
z =v, Y, =2,
————————— (4.10)
Zx-xm-ﬂ KKy +2
z'r =v, Y, =2

K-, +1
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y para el caso de z;

Z, = 8z, 2, p(X)) (4.11)
denotando este subsistema como dindmica cero (0 dinamica interna), la cual es susceptible de una
interpretacion fisica que se hara en la seccion 4.4.3. Ademas sera necesario que esta dinadmica sea

estable para tener solucién el problema de control, como se vera mas adelante.

En forma vectorial (4.10) - (4.11) se obtiene el sistema equivalente lineal en la forma normal

z =Tz + IV dimz, =x (4.12a)
i,, = 9(2,, z, p(x)) dmz;=n-x (4.12b)
y=A4z dmy =m (4.12c)
I, 0 - O] {o 10 - 0
0r, - 0 0 0 1 - 0
r=|. . . , L=. . . _
0 0 L 0 00 1
m, o - 0 [o"
0 m - 0
n- ° " . on-
: : :J 10
0 0 - om) 1]
A, O o]
0 A 0
A= .2 : ) Ai:[‘ o -.. O]
._0 O Al’ﬂj

donde el par (I',IT) es controlable y el par (I",A) es observable.
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4.3 SOLUCION AL PROBLEMA DE CONTROL CON
RETROALIMENTACION DE ESTADOS

Para este caso se considera que los estados y las perturbaciones son conocidos, lo cual

implica que pueden medirse en linea; pero que en casos fisicos no es posible accesar en

tiempos reales.

FIGURA 4.1 CONTROL CON RETROALIMENTACION DE ESTADOS

Definicién 3. Considerando un conjunto de estados iniciales Xq € Xgq, un conjunto de

perturbaciones conocidas d(t) € D, y un conjunto de salidas de referencia y ¢ Y. El problema

de control con retroalimentacion de estados tiene solucién si existe una ley estatica:

u=ux,D,d,D,¥)

(4.13)

donde Dd,D )y son las perturbaciones y sus derivadas, y las salidas de referencia y sus

derivadas. De tal suerte que el controlador:
x(t) = f(x,d) + G(x,d) u(x,.0,d.D,¥)
y =h(x,d)
hace que el sistema a lazo cerrado tenga el siguiente comportamiento:
a) Rechazo a perturbaciones:
X, =X, = yit)=y(t) , x(t)=x(t)

b) Dinamica del error de salida lineal, no interactivo y con «k polos asignables:

8'(x,) -k 8(““) e kg,s. =0

Igi

8.=yi(t)—y,(t) f K:K1+...+Km

c) Estabilidad interna global y asintética:
X, # X, = x(t) - x(t) , yt) > ¥(t)

(4.143)
(4.14b)
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siendo x(t) una trayectoria nominal de estados.

Teorema 2. Para la planta (4.1), el problema de control con retroalimentacién de estados tiene
solucion si y solo si:
iy La planta es linealizable entrada - salida.

i) La dinamica cero (interna) es semiglobalmente estable.

Como el sistema (4.12) se encuentra en la forma normal y es controlable, entonces existe

un contro! lineal equivalente:

v=V+K(z-2) (4.15)
tal que el sistema (4.12) a lazo cerrado tiene la dinamica:

z = ([ + 1K)z, + TIV - KZ (4.16a)

y = Az, (4.16b)

donde V, Z son sus respectivos valores en la condicion nominal (estado estacionario).

Se requiere que el sistema a lazo cerrado (4.16) tenga una dinamica del error de salida no
interactiva y lineal. Definiendo el error de salida como: |
£=2 -2 (4.17)

o bien en coordenadas originales €= y(t) - y(t) , entonces el sistema adquiere la dinamica

e = (I + [TK)e (4.18)
donde es necesario asignar x polos de la matriz (" + [1K) para que el sistema sea estable, y
esto seleccionando correctamente la matriz de ganancias K. De tal manera que e(t) » 0
cuando t—o, garantizando asi la estabilidad del sistema equivalente y del sistema original:
z(t) - Z(t), y(t) —» y(t)
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4.4 IMPLEMENTACION AL REACTOR DE COPOLIMERIZACION

4.4.1 Seleccion de la Configuracién de Control

La parte mas importante para la resolucion al problema de control de la composicién en el
reactor de copolimerizacién depende en buena medida de la seleccion de la configuraciéon de
control, porque ésta interviene tanto en la existencia de solucion como en la rapidez de

respuesta a lazo cerrado.

Como se ha mencionado los objetivos de control son regular la composicion de copolimero y
la conversion de monémero total a polimero (condiciones de calidad del producto); asi como la
mantener el nivel de solvente, temperatura y volumen del reactor, esto para tener condiciones
de operacién mas factibles en cuanto a manejo de flujos poco viscosos, evitar disparos
térmicos y ademas mantener el nivel de produccién total. Seleccionandose el punto de
operacién inestable (capitulo 3):

m, =X, = 0008137 conversion total = 46.84 %

m, =X, = 0422947 composicién del mondémero mas reactivo (MMA) = 28.91 %
i= X, = 0.000997 velocidad de produccion total de polimero = 183.4 Kg/h

s =X, = 0256432

P, = X, = 0101477

P, = X, = 0211007
52 65°K

=X

<l -

=3
X, =20m’

Ya definidos los objetivos de control ahora es necesario seleccionar las configuraciones de
control, esto es, escoger las salidas (y), las variables manipuladas (u) y las interconexiones
entre estas que generen un buen desempefio de los controladores disefiados. Dependiendo la
configuraciéon de control en forma directa de fos objetivos de control, de 1a naturaleza y de las

restricciones del proceso.
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En este aspecto se toma como punto de partida resultados sobre las configuraciones de
control estudiadas por Padilla (tesis de doctorado), seleccionandose tres casos donde los_
grados relativos son igual a 1 (con el fin de no perder robustez) y ademas que estos casos no
requieren el problema de la extension dinamica. En dichos casos las variables que se
manipularan (entradas) son los flujos de alimentacion del mondémero 1, del monémero 2, del
solvente, la temperatura de la chaqueta de enfriamiento y la descarga del reactor; y las
variables medidas (salidas de control) son:

CASO 1) Control de las concentraciones de monomeros remanentes (sin reaccionar) y
solvente, asi como el volumen y temperatura del reactor (m,.m,,s T,V). Lo cual implica
dejar libres las concentraciones de los monoémeros convertidos (p,.p,), esto es, actuaran de
acuerdo a su naturaleza dinamica y corresponde a la dinamica intermna.

CASO 2) Control de las concentracion de monémero remanente mas reactivo, mondémero
convertido menos reactivo, solvente, volumen y temperatura del reactor (m p, s T.V),
dejando aomo dinamica interna las concentraciones del monémero remanente menos
reactivo y del monémero convertido mas reactivo (m,.p ).

CASO 3) Control de las concentraciones de los monémeros convertidos y solvente, volumen y
temperatura del reactor (p,.p,.s,T.V); dejando como dinamica interna las concnetracione

de los mon6meros remanentes (m,, m,).

y las perturbaciones (d) al sistema son las concentraciones y temperaturas de entrada de cada
monomero y del solvente, que pueden variar con el tiempo; asi como las concentraciones de

los mondmeros convertidos en polimero en la alimentacion.

De estos tres casos se establecera cual es la mejor estructura para este proceso; estando
esto sujeto al estudio de: la existencia de solucién al problema de control y de la dinamica
interna (asi como de su entendimiento fisico). Para el caso 3 se demostrara mas adelante que
no existe solucion al problema de control, y considerando que las concentraciones que nos
interesan son los de los monémeros convertidos y no los remanentes entonces se tiene como
conjetura que el caso 2 funcionara mejor; esto porque en el caso 1 la respuesta estara
restringida por la naturaleza dinamica del monémero convertido mas lento en polimerizarse y

en el caso 2 s6lo esta restringida por el monémero convertido con dinamica mas rapida.
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Para el reactor de copolimerizaciéon se tiene que el sistema de ecuaciones diferenciales

(2.21) puede ser presentado de la siguiente notacion estandar de control:

x(t) = f(x,d) + G(x,d)u (4.19a)
y = h(x,d) (4.19b)
xeXcR8 , deDcR7, ueUcR5 |, yeYcRS

donde cada vector corresponde a
T 1
X = [x1 X, Xy X, X X X xs] = [m1 m, i s p p, T V]
U 1g
d= [d1 d, d, d, d; d d7] = [m1e m, W, s, T, T, Tse]
G= [91 9. 9 9. 9 ]T
u= [U1 u, u, u, usT = [q1 q, q Tc q]T

T 14
y = [y1 y2 Y3 Y4 ys] = [h1 h2 h3 h4 hs]
siendo x los estados del sistema, u las entradas de control, y las salidas o variables de control;

f(x,d), G(x,d) y h(x,d) son campos vectoriales suaves en XxD.

mondomero 1 Mq
mondmero 2 [ !
solvente + %2
iniciador a.{ [
s
—cmr—
N enfriante
Tc
. Gontral
......... T¢:opolimc:ro
q

FIGURA 4.2 REACTOR CONTINUO DE POLIMERIZACION EN SOLUCION A LAZO CERRADO
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4.4.2 Linealizacion del Sistema

Siguiendo el algoritmo de Hirschorn para encontrar la inversa dinamica (seccion 4.2 1), se
deriva el mapa de salidas (y) con respecto al tiempo hasta que pueda resolverse el sistema

para las entradas (u):

y, | Tah ] [Lah, Lph Loy Loh LohTu]
g, | 140, | [Lhy Loh, Lo, Loh, Lo, i,
y'3 =l 40y [+ Lghy Lohy Lohy Lohy Loh, flu, (4.20)
vl [4ho| [Lahe Loh, Loh, Loh, L, iy,
_);5_ L4 hs | _Lg1h5 nghs Lg3 5 gdls Lgshs_l_us~

Desarrollando las derivadas de las salidas (4.20) para cada caso se obtiene:

CASO 1: Control de los monémeros remanentes, solvente, volumen y temperatura.
—Y1 17 X, =m, ]
Y. X, =m,
salidas: Ys (=] X,=8 (4.21)
Y, X, = T
LYs) LXg=V
Y| [f] (9 9 9 0 ©Tu,]
Y, f2 g, 9, 9, O 0y,
y.3 = fa +HO G G O 0 ju, K, =K, =K, =K, =K, =1 (4.22)
Yo |71 19 92 95 9. 0 ju,
_y;_ _fa- _gw 928 938 0 gSB_J_US-
CASO 2: Control del monémero remanemte mas reactivo, monémero convertido menos
reactivo, solvente, volumen y temperatura.
ry1 ] pxi = m1 ]
Y. Xs =P,
salidas: Yy |=| X, =8 (4.23)
Y. X, =T
Yl L Xg = \4 i
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V| (6] [9n 92 9y 0 O u-
Y, fs Os 95 9, O O n Uz%
y‘3 :f‘, + 0 920 G 0 0 :{iual K, =K, =K, =K, =K, = (4.24)
y'4 f, 9y 97 9y 94 0 !! u»:l;
Ly.s_ Lfa_ 196 92 YGas 0 gse‘}tusj
CASO 3: Control de los monémeros convertidos, solvente, volumen y tempetura.
—y1 | ~Xs =P, |
Y, s = P2
salidas: Yy =) X, =S (4.25)
Y. X, =T
[¥s] L% =V]
Yo | [fs][gs 9 9 0O 0 Ju,]
y.z fs 915 gzs 936 Y 0 2
Vo =l fel+]9 9 G O 0 JUs| x=x,=x,=x,=x,=1  (4.26)
y'4 f7 97 92 9% 9« 0 ju,
_y'SJ _fa_ ng 92 Y8 0 G5 JLYs ]
Las ecuaciones (4.22), (4.24) y (4.26) pueden expresarse en forma vectorial
V =b(x d)+ A(x, d)u (4.27)

donde V corresponde al vector de derivadas de las salidas, b es el vector que contiene toda la

parte cinética de! reactor, y A es la matriz de desacoplamiento en la cual contiene las

interacciones entre los lazos de control.

De acuerdo a (4.27) para que exista solucidn en u debe cumplirse que la matriz de

desacoplamiento (A) no sea singular, esto es: |A|= 0. Para determinar la factiblidad de invertir

el sistema en cada caso, se desarrollan a continuacion los determinantes.

CASO 1




CAPITULO 4 - CONTROL CON RETROALIMENTACION DE ESTADOS

52

A(x,d)=

Al = 947958(911922934 + 09,7949 + 91499 — 914929 — 912921930 — 9119,495,

En variables originales:

A(x,d)=

Al =5 ..,

V

93

[_ m,, "m1¢3

”m2¢3

V
—32¢3

9,

T - T}

0 0]
0 0
0 0
g, O
0 g

V
mZe-mzq)A
\Y)
_s¢4
A
_pL &Z_Tz -T _p_Z_
pv \C, ~ pV
o,

TRETE
P2 fz
b(x,d)=1b, |=|f, (4.28a)
b4 f?
Lbs- LfB.J
(4.28b)

m 1
s 0 0
Vv
My 0 0
oh
—-S
> 0 0
\V}
C
[—"-’—T”—T)p‘ y o
C. pV
o, 0 -1]

5e¢4 + m2°S¢5)— mzese(m1e - m1¢3)

y para el caso de estudiom, =m, =s, =10, porlo tanto:

Al = %[m@, +m,, +sp, —1]= 0]

Analizando en términos fisicos se tiene que el detrminanate siempre sera diferente de cero,

debido a que el volumen y y son siempre positivos, 0 <¢,.¢,.¢, <

(por ser iguales a la unidad

en el caso de densidad constante); y si m,,m_ s llegarén a ser cero simultaneamente (lo cual

ocurriria dificilmente) entonces |A|=%3 y aiun asi se cumple que la matriz de

desacoplamiento a no es singular. Por tanto para este caso siempre hay invertibilidad.

CASO 2

A(x,d)=

LG1s

92
92
924

e P

0 0
0 0
0 o

g, O
0 gl

r

b(x,d) =

b1 f1
b2 fG
b, |=If, (4.29a)
b, f,
..bs.. _fa.i
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|Al = gngsa(gngzegu +3,,8..9, + 9,929 ~ 90093295 — $1692:9u — 9,,9..9x (429b)

En variables originales:

m,, ‘_m1¢3 "m1¢4 "m1¢’5 0 OT
\Y v V
_p2¢3 P2e ~p2¢4 _pzq)s 0 0
VvV \%) g/
A(x,d)= —__5\2/% “ij" _\j’s 00
C C C
( 8 -TJB‘— [ P2 —T]p—z [—”iTm —T]—Es— y 0
CP pV CP pV Cp pV
¢3 ¢4 ¢s 0 “1J

IAI = .\_/‘YT En\e@’zsa¢4 + pzes¢5)'_ pZQS!(m'IB - m1¢3)

y para el caso de estudiom, =s, =10y p,, =0.0: |A] = (,YT(DA).)# 0]

Donde fisicamente puede verse que el desempefio del controlador para este caso dependera

de la concentracion de p, ya que el volumen y y son positivos,y 0 <¢, < . En la situacion
extrema p,= 0 se tend’ra entonces que A es singular y no habra solucion al prroblema de

control. En conclusion a concentraciones pequefias de p, (/Al — 0) se podra tener problemas

de control.
CASO 3
_ - " 7 [f 7
Ois Qs G 0 O bt 1fs
9w Ox Gx O 0 b, fo
A(X, d)= Gis 92¢ 9 0 0 ' b(x’d)= b3 = f“ (4.302)
97 9» O8» 9y O b} |
Qe T2s O3 O sl Lbs | _fs.‘
|Al = gugsa (gxsgzagu +ﬂngugu + gugzsgae - gugmgas - gssg?ﬁgu - gwgz'g“ (430b)

En variables originales:
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[ m, - m1¢3 -m,¢, Mg, 0 0 j;
V¢ m Y ¢ V¢ ’
—M,9, 26 ~M,0, —m,o,
2 il A23 % 0 0
\Y% \% \
A(x,d)= ——-_8\2/¢3 _SV¢“ _ifs 0 0
Cc c C
[ d TW-T}—‘)L ( ez TZQ—T]& [—i‘—Tu-TJ Py 0o
C. v C, ov |, oV
¢3 ¢4 ¢5 0 _1_

IAI = '\_/Za_ Ig)u Q)zse‘bn + pzes¢s)— P..S. (pu - p‘¢3)
y para el caso de estudio p,, = p,, = 0.0: [AT=0]; por lo tanto no existe solucién al problema

de control para esta estructura. Siendo esta conclusién grave, ya que est’configuracién de
control aparentemente muestra ser la mejor por ser en la que se controlan directamente las
concentraciones de interes; y ademas al no haber solucién al problema de control origina tener

que seleccionar otras configuraciones alternativas.

Entonces es posible resolver las entradas de control invirtiendo (4.27), Gnicamente para los

casos 1y 2:
u=A"(x dV - b(x d)] (4.31)
(a, a, a; 0 O] KARRL
a, a, a; 0 O V2 Y2
A'(x,d)=|a, a, a, 0 O . V=V l=|y (4.32)
Ay A, 3, A, 0 4 y.a
3, a;, a;, O I | Vs ¢
LYs
CASO 1
a, = (g.ugzz - gug:z)/a a, = [917(924932 - gzzgu)+ 9, (gu:gu - g,.g,,)+ 9, (gugzz - 6,,9, ):Va
a,= _(921934 - gzag:n)/a ‘A, = _@n (gz‘gn = 9,9 )+ gn(gngu - gug:v)"' 9, (gugﬂ -9,9.. )]/(1
a, = (g‘ngaz - gzzg:n)/a aa: = [gn(gzzgn - g.zagu)*‘ gz7 (gngaz - 9‘293,)"' 9, (gmg:‘ -9,0, )y“
a, = —(g|2g:u - gugaz)/a a, = 1/947

a, = (gng:u - gug:u)/(1 a, = @m@zngu - gzzgu)+ 9., (gvzgy - gugn)+ 9. (gugzz - g(zgu )]/(1
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8y, = _(gﬂg;z - 91293‘)/(1 a, =- [gw(gugr - gzx934)+ 9 (gﬂgu - g,,g,.)+ gu(g"gﬂ = 9.9 )]/(1
al‘ = (9!2924 - gNgZZ)/a aSJ = [gw(gzzgn - gz1gu)+ gza (gng;z - gszgm)? gu(grzgzx - gugz;)ya
a, = —(gngzc - gugm)/a a,, = 1/955

a, = (gngzz - 912921)/(1
donde: a = g,,9,,9, + 9::949: + 91903 ~ 9192295 ~ 9129295 — 9119295,

CASO 2

a,, = (0295 ~ 9.0 ) 2, = [0, 09 ~ 929: )+ 91 (0,69t — 9.9, )+ 95,0, — 8.8, )}
a,, = — (0,94 ~ 9,9, ) 2, = -[0,0.9, - 9.9.)+ 9., 0.9, - 9.9,)+ 9, 0.9, - 9.8, )}
8, = (0,9, - 9.9, ) 2, = [0, 0.9, ~ 9.9, )+ 8, 0,95 ~ 948, )+ 950,69, ~ 9,9, )
8, =~ (9,9, ~ 9.9, ) a, =Yg,

a, = (0,9, - 9.9, )a 8y, = [0, 0.9 ~ 990 )+ 9.1 0,9s — 9,92 )+ 9, (0.9 ~ 9,8, )}
a, =-(9,9. - 9.9, )0 2, = -0, 0.9, ~ 9,9 )+ 98,9, - 9..9,)+ 9., 0.9, - 9..8.. )} e
8, = (0,49, - 9.9. )/ 3 = [0,0.9, ~ 9.9 )+ 928,95 - 9,68, )+ 9. 8.69. - 9,9, )}
a,, =-(9,9. - 9.9, ) 8, = V0

a, = (gngza - gseg'n)/a
donde: o= gugngu + 0,995 + 9109595 — 94489y — 99,9, — 9,,9,.9,,

Siguiendo la metodologia expuesta en las seccidén 4.2.2, la relaciéon (4.26) sugiere la

siguiente transformacién no lineal z = ®(x.t) , v = p(x. u t) :

¢, (xt) =y, =h,
o,(xt) =y, =h,
o,xt)=y, =x, o, (dim = x=5) (4.33)

o, (xt) =y, =x,
o, (x) =y, =x,
como el sistema equivalente debe ser de dimensiéon n = 8, entonces existen n-x = 3 funciones

adicionales (®d,) tal que el mapeo de @ sea globalmente invertible para x. Entonces
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9,
ércb,]! s
cp:i_-{: -- dim ® =n (4.34)
[can g
¢7
L s

siendo el espacio de estados transformados:

_21:y1_
Z, =Y,
Z; =Y,
e
Z={—“|= Z; =Y, (4.35)
2,] [-=---
s
¢,
L b

Z, =V, Y, =2,
Z,=V, Y, =2,
il 2.3 =V, Y =2,
2.4 =V, Y, =2,
2.5 =V, Ys =2

.............................. (4.36)
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donde z, corresponde a la dinamica interna asociada a la configuracién de control

seleccionada. Y es necesario que esta dinamica sea estable para que tenga solucién el
problema de control (condicion (i) del teorema 2), por lo que en la siguiente seccion se estudia

su estabilidad local alrededor de la condicion nominal de operacién.

La dinamica del sistema equivalente lineal (4.36) puede expresarse en forma vectorial

z, =Tz + IV (4.37a)
z, =6z, 2, tu) (4.37b)
y = Az, (4.37¢)

dondeze ZcR®, veVcR®’, yeYcR® paratodot>0.

1 0 0 0 O]

0 0 01 0 0O
I‘=[E , m=A=0 0 1 0 O
[o . 05“5 0 00 1O
0 0 0 0 1

4.4.3 Analisis de la Dinamica Interna

La eleccién de la dinamica interna debe se tal que satisfaga la condicién (i) del teorema 1,
esto es, la transformacion z = ¢(x, t) debe ser invertible para x. Ademas que para ser admisible

la estructura de control debe ser la dindmica’interna asintéticamente estable, condicién (ii) del

teorema 2.
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Como la dinamica interna corresponde a la parte no controlable del sistema entonces no es
posible acelerarla como se hace con la parte controlable, por ello debe pedirse que sea lo mas
rapida posible y sélo se logra con una buena seleccion de la configuracion de control. Esto es,
si se controlan aquellas variables tales que contengan parte de la “dinamica rapida” del sistema
entonces dentro de la dinamica interna estara la parte lenta, lo cual implica que el tiempo de
respuesta del sistema a lazo cerrado estara dominada por la parte lenta y el controlador
construido no dara un buen desempefio. Por el contrario, si se controlan las variables que
tengan la dindmica mas lenta (que por tanto podra acelerarse) de tal suerte que |la dinamica
interna contenga la parte mas rapida entonces favorecera al proceso logrando un tiempo de

asentamiento mas rapido.

Para el reactor de copolimerizacién se seleccionaron Iss siguientes coordenadas z; y

dinamicas internas:
CASO 1

En este caso se han fijado como salidas las concentraciones de mondémeros remanentes,
solvente, volumen y temperatura (Mm,,™,,s,T,V); de tal forma que la dinamica interna puede
elegirse como iniciador y concentraciones de monémeros convertidos (i, p,, p,), 0 bien iniciador
y concentraciones de mondmeros totales (i, e,, e,). Siendo en este caso las concentraciones
de mondémeros totales definidas como e, =m, +p, / (1 —s,) ye,=m,+p,/ (1 -g, , que en
variables originales corresponden a M, +P, y M, +P,, respectivamente. Al elegirse alguna de
éstas como dinadmica interna puede verse que contendra tanto el monémero convertido mas

rapido en polimerizarse como el mas lento, por lo tanto la dinamica del sistema estara

dominada por el mas lento (p,).

X, =
z, =l>‘<, +x,/(1-¢,)=e, (4.38a)
22+X6/("—82)=ez ‘




- €
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) 1T
Xs fy + 9,54, +923 t0sls
* X5 f5 15 92 ‘
z, = x,+1_81 = [f1+1_81j+{g” Y +ng, }12 Lg31 1_8 , (4.38b)

1

CASO 2

(
Lg32+1 52}13_

Como se han fijado las concentraciones del monémero remanente mas rapido, del

mondémero convertido mas lento y del solvente, temperatura y volumen (m,,p, .S, T.V) entonces

las alternativas para la dinamica interna son las concentraciones de: iniciador, monémero

remanente 2, monémero convertido 1 (i,m,,p,) o

iniciador, monémeros totales 1 y 2

(i, e,=m, +p,/ (1 —s,) e,=m,+p,/ (1 ~-¢, ). Para esta este caso la dinamica interna solo

esta restringida por la dinamica del polimero mas rapido (p,) debido a que la concentracién del

mondmero remanente no interesa en el producto final.

[ X, =i 1
z, =| X, +x_,,/(1—s,)=e1
| X, + Xg /6"82)292

X3_ fy + 95U, + 85U, +933
. « X f g
z, = X1+1_581 = (f1+1—581j+( 1,+1_‘;}‘1+ g,, +
. ¢ g
- Xg f 6 16
_X2+1—82_ _[2‘*1_82]*'(912*'1_82}41'*'(gzz —82

3
1

} }a_

(4.39a)

(4.39b)

Estos subsistemas deben ser estables segun el teorema 2, lo cual implica que debe existir

un solo punto de equilibrio y que sea atractor. A continuacién se demuestra analiticamente la

estabilidad de ambos casos.
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Desarrollando las ecuaciones (4.38b) y (4.39b) en varibles originales se tiene:
i=—( (e e, TH, (e,,0,,8)+ 1 (erre,,i, TH, (6,0 0,,8)) - G T

[ ¢3(e1,e2,S)+ ¢4(e”e2,3)+ ¢s(e,.e2,3)) (4.40a)

e = —(r,D1 (e1,e2,i,T)j>,(e,,ez,§)+ rpz(e,,ez,i,f):;z(e,,e2,§))e,+
a, (ew e, ¢3(e1,e2,s)}[ ¢4(e1,e2,s)+ ———¢5 (e”ez,s)) (4.40b)

e'2 = —Q’P, (e,,ez,i,T)b1 (e,,e2,§)+ oy (91,e2,i,7)p2(e,,e2,§))e2+
9, (eZB e, ¢4(e,,e2,s)) ( ¢3(e1,e2,s)+ ¢5(e,,e2,s)) (4.40c)

De acuerdo a la ecuacion (2.20h) : V= (r,,1d>1 + r,,2¢2)\/ +q,0, +q,0, +9,05 —C, y sustituyendo

ésta en (4.40):

R R

o bien
W)=k, (T s = -
(e1 V): G, e1e— qe1

(ez V): q,e,,—ge,

(4.41a)

(4.41b)

(4.41c)
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donde las tres ecuaciones (4.41) son linelaes y por tanto su dindmica es exponencialmente
estable, con lo cual se demuestra que la dindmica interna es asintoticamente estabie;
observandose ademas que la dinamica de las concentraciones totales de monémeros actua

como un tanque de mezclado ya que no aparecen los términos cinéticos (ec. 4.41b-4.41c).

Para corroborar que exite un solo punto de equilibrio, a continuacion se hace un analisis
numérico utilizando nuevamente diagramas de bifurcacién para el sistema en estado
estacionario. Tomando como el parametro de bifurcacién (w) para el primer caso como las
concentraciones de monémeros remanentes y para el segundo caso la concentracién de

monomero 1 remanente y monémero 2 convertido:

m,(®) = Mo m, (o) = M0
CASO 1 _ CASO 2 _
m, (‘D) =m,w P, (‘D) =p,0

Para realizar el diagrama de bifurcacién se considera el sistema en estado estacionario

z =0, z, =0. Por lo tanto el mapa de bifurcacion correspondera al subsistema (en

coordenadas originales):

X

A()—(1 3(.2 X3, —4' Xs, XG,,)—(7, -)Ea' a)‘ + b(.iv i2' X3, )_(4' Xg: X .)27 )—(8 a)= Y

—
v
xI
I
x
X!

17273 4’x5'x6‘x7‘d3)+g13(x1'x2'X4'X5’X6’x8)"i+gz3(x1'x2’x4'X5'x6'x8)J2+

933(7".)22’X4'x5'x6’)—(8)"3 =0
fs(x,, X, X,, xd,xs,xs,x7)+ g,_,)(x,,xz,x4,x5,x6,x8).x1 +gzs(x1,22,§4,x5,x6,>“(a ,+

gss(xv Xy, Xe. X5 X, xe)"a =0
fe(xvxz'xs'xa'xs'xs'X? )+ g16(x1'xz'xa'xs'xs-xe)"1 + 926(X1,X2.X4,X5.X6, Xa)"z +

gss(xa- Xy Xg X5, Xg Xy )"3 =

(4.42)

CASO 2 )

A()—(1 i2 X3, }4' Xs. Xe. 27 )_(a' a)“ * b(§1' —iz' X3, -)Ev Xs, Xg, 27 )_(s a-)z 0
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f3(x1,x2,x3,xd,xs,xe,x,,d3)+g13(x1,x2,x4,x5,x6,xa).|1 J.»gz3(x1,x2 X, X, xﬁ,xB)J2 +
933(X1,X2,X4,X5,X6,X8)13 = 0

fz(x1’X2’x3'x4’X5‘X6'X7)+g12(x1'X2'X4’X5’X6’X8)‘|1+gz2(x1’x2’x4’X5’xG‘x8’d2)‘|2 +
gzz(x,,xz,x‘,,xs,xts,xe)x3 =0

fs(xvxz’xs’xvxs’xs'x? )+ g15(x1'x2'X4-X5'xs'Xa)J1 + gzs(xvxz' x4-x5'x6'xe)‘|z +

(4.43)

En las figuras 4.3 Y 4.4 se muestran los mapas de bifurcacién correspondientes, en donde

las trayectorias crecen o decrecen monétonamente, no hallandose puntos de bifurcacion. Con
lo cual se demuestra que existe un sélo punto critico. Con esto se concluye que las dinamicas
internas de los casos estudiados son semiglobalmente asintéticamente estables, y por lo tanto

si es factible disefiar un controlador para estas dos estructuras seleccionadas.

0.3 T T T T
. - 0.3
| i
< 0.2 g
o o 6.2 E
+ +
g g
0.1 F
M . 0.1 F B
._ .—
0.0 L L 0.0 i 2
0.0 0.5 1.0 1.6 Q.0 0.4 0.8 2
w (pardmetro de bifurcacién) w (pardmetro de bifurcacién)
¥ ¥ o'a Ll T
.. o2} >
. ] "’_—_-*\
Y = :
- 0.70 g 0.7 - L
ol |
> by
S oesl ~
L] E
IE . 0.8}
'\ oesf -
0.64 4 4 0.5 L —1
0.0 0.5 1.0 1.% 0.0 0.4 0.8 1.2
w (pardmetro de bifurcacién) w (pardmetro de bifurcacién)
0.0014 . : - -
/ 0.0015 4
._ .-
~ ~
- 0.0007 | -
[ ] « 0.0010 } \q
0.0000 L 2 0.000% = L.
0.0 0.5 0.0 0.4 0.8 1.2

FIGURA 4.3 ANALISIS DE LA DINAMICA INTERNA:

CASO 1

1.0 1.
« (pardmetro de bifurcacién)

© (parémetlroc de bifurcacién)

FIGURA 4.4 ANALISIS DE LA DINAMICA INTERNA:

CASO 2
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En resumen: en en el primer caso la dinamica interna esta constituida por la dinamica de los

monomeros convertidos a polimeros (p, y p,) Y por lo tanto estara dominada por la dindmica del
mondmero menos reactivo p, (esto es, el mas lento para polimerizarse), mientras que en el

segundo caso la dinamica depende de la dinamica de conversién del mondémero mas reactivo

p; (el mas rapido en polimerizarse); entonces la respuesta del reactor a lazo cerrado debera ser

mas rapida en alcanzar la condicién nomiana! para el caso 2. Y con esto se concluye que la
dinamica no controlable puede modificarse mediante la seleccidn de una configuracién de

control y por lo tanto no es trivial esta seleccion.

4.4.4 Construccion de las Leyes de Control

(Retroalimentacion de Estados)

Basandose en el sistema lineal equivalente (4.37) que es controlable y observable, entonces

existe un control lineal equivalente,v = ¢o(x, u, t) :

v=v+K@Et-2) (4.44)
0 en coordenadas originales, con accion proporcional (P)
v=v+k,(y-¥y) (4.45)

Para considerar errores de modelado y rechazo ante perturbaciones se introduce acciones

proporcional - integral (Pi):
v=v+k,(y-¥)+k, j(y-y)dt (4.48)

donde v, =y, = 0 para el caso de regulacion.

Sustituyendo (4.45) en (4.31) se obtienen (as leyes de control:
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—U1— ka()ﬂ *‘91) ki, I(yw _91)“’ —b:

u, kpz(Y2 “Vz) knz j(yz - yz)ﬂ b2

uy |= A7, d) Koy (v, - 7, )|+ A (x, )k, J(vs - ¥, )0t -] s (4.47)
u, ks (0 =) K JG. -7 0] |bl

LUs Lkps(Y5 “95)_ LKis -[(ys _yS)jtJ LD |

siendo estas leyes de control para el caso de introducir acciones Pl, y para ek caso de solo

accion P entonces el segundo término de (4.47) se elimina.

4.4.5 Sintonizacion de los Lazos de Control

En esta seccion se establecen los valores de las ganancias Kp y K; que hacen que el

sistema a lazo cerrado sea estable, y ademas que generen una respuesta dinamica lo mas

rapida posible. La sintonizacién se realiza sobre el sistema equivalente lineal y aplicando la
teoria de control convencional.

. ACCIONES PROPORCIONALES

Sustituyendo las acciones de control (4.44) e:, el sistema equivalente (4.37) se obtiene el

sistema a lazo cerrado
z,= (T + 11k, Jg, + [TV - K2, (4.48a)

y = Az, (4.48b)

Definiendo el error de'salida como ¢ =z -2, , donde z corresponde al sistema en la

condiciéon nominal. Entonces,

.
.

£=2-2, (4.49)

y sustituyendo (4.48a) en (4.49) se obtiene la siguiente dinamica del error de salida
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e= (T + 11k, ) (4.50)

La matriz de ganancias K deben seleccionarse de tal forma que la matriz (F + Hk,) tenga

valores propios con parte real negativa, para que el sistema a lazo cerrado se estable. Y con

esto, cuando t—w g(t) —» 0.

Las ecuaciones diferenciales (4.50) en forma individual

6 —k,g =0 (4.51)
resultando un sistema de dinamica de primer orden. Y reescribiendolas en notacién estandar de
control 1e+¢ =0 (4.52)
donde t, es la constante de tiempo del proceso, y esta definida como el tiempo de

asentamiento por periodo (tiempo de asentamiento/2r).

Para un sistema de primer orden el tipo de respuesta es exponencial, y su tiempo de
respuesta puede se manipulado mediante la seleccion de la ganancia de control. Esta relaciéon
entre el tiempo de asentamiento y las ganancias se consigue comparando las ecuaciones
(4.51) y (4.52),

Ky, = —— (4.53)

Ti
Los tiempos de asentamiento de los lazos de control utilizados en la simulaciones numéricas
fueron de 125 min para los lazos de control de los monémeros, solvente, iniciador y
temperatura, y de 25 min para el lazo del volumen (1, =1, =1, =1, =125 /2n, 1, =25 / 2n),

tomandose estos tiempos de asentamiento para tener una respuesta lo mas rapida posible.

Il. ACCIONES PROPORCIONAL - INTEGRAL:

Siguiendo la metodologia anterior, para el caso de acciones Pl se logra la siguiente

dinamica del error de salida de segundo orden:

e~k, 6~k =0 (4.54)

la cual en notacién estandar de control se puede escribir como
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v 8|+ 2§I'S'I+ g, =0 (4.55)
donde 1, es la constante de tiempo del proceso (tiempo de asentamiento//2n), y &; es el factor

de amortiguamiento.

Resultando que las siguientes relaciones entre las ganancias y 1, ;.

_%

T

1
K, =-——

li 2
i

k., =

Pi

(4.55)

T

Asignandoles los mismos valores de tiempos de asentamiento y un factor de
amortiguamiento &, =&, =&, =§, =¢, =0.7 para obtener una respuesta dinamica poco

oscilatoria.

4.5 ANALISIS DE LA DINAMICA A LAZO CERRADO

La respuesta dinamica del sistema a lazo cerrado (esto es, con la implementacién del
control) se obtuvo mediante simulaciones numéricas para los dos casos expuestos,
considerandose las siguientes condiciones iniciales (x_) bajo las cuales el reactor a iazo abierto

tiende a estabilizarse en el punto de ignicién y no en la condicion nominal establecida (ver
seccion 3.2).

Condiciones iniciales:

x; = my = 0.0050 xs=p; =01050
x5 = my = 0.3000 ' X6 = py =0.2500
x3=i =00005 x; =T =3680°K

xy=s =03000 xg=V =20n’
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Las figuras 4.5 - 4.8 se muestra la respuesta dinamica del proceso, considerando solo

acciones proporcionales de control. Obteniéndose los siguientes resultados:

Para la configuracién del caso 1, donde se controla la concentracion de los monoémeros no
convertidos, se logra estabilizar los estados del reactor en el punto de referencia
establecido (condicion nominal), ver fig. 4.5. Siendo la respuesta dindmica de los estados
de forma exponencial, ya que por la construccion del controlador se obtuvo una dinamica

del error de salida de primer orden. Para este caso, las salidas (m,.m s T,V) llegan al

estado estacionario en un tiempo equivalente al tiempo de asentamiento establecido (125
min) el cual es la mitad del tiempo de residencia del reactor. Mientras que el iniciador tarda
aproximadamente el mismo tiempo que a lazo abierto (400 min.) pero en forma exponencial

y no oscilatoria; asi mismo los mondmeros convertidos (p; y p,) logran el estado

estacionario en un tiempo aproximado de 800 min. lo cual también corresponde al tiempo
de asentamiento a lazo abierto (fig. 3.7, capitulo 3). Esta respuesta es coherente, ya que los
monoémeros convertidos y el iniciador corresponden a la dinamica interna.

Sin embargo, a pesar de que se logran las concentraciones deseadas con la primera
estructura, se mejora la respuesta dinamica del reactor con la segunda estructura de
control. La cual corresponde a controlar el mondmero mas reactivo (rapido) y el polimero
menos reactivo (lento), con lo cual se tiene al mondémero mas lento y al polimero mas
rapido dentro de la dinamica interna. Como se menciond en el analisis de la dinamica
interna (seccién 4.4.3) era de esperarse un mejor resultado para este caso por el hecho de
controlar el polimer_b mas lento y estar el polimero mas rapido dentro de la dinamica interna,
asegurandose asi que la dindmica de ambos es lo mas rapida posible. En la figura 4.6 se
observa que realmente todos los estados llegan al punto de .:ferencia, sin embargo
comparando con el caso 1 se tienen mejores resultados debido a que los dos monémeros

convertidos (p, ¥y p,) tienen tiempos de asentamiento menores al caso anterior.

Se ha verificado que el caso 2 es mejor debido a que los estados convergen mas
rapidamente a la condicion nominal. No obstante nuestros objetivos son regular la
composicién y conversion indirectamente, asi como mantener la produccién de polimero. En
la figura 4.8 se muestra que tanto la respuesta de la composicion instantanea (en funcién
de la tasa de reactor dentro del reactor), la composiciéon del copolimero final (en funcion de
las concentraciones de los polimeros) y la conversion deseada es mas rapida para el caso

2. Ademas se muestra que la produccion total de copolimero (que se encuentra bajo la
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restriccion de +5% en la composicién final) es ligeramente mayor también para el segundo
caso. Comprobandose asi la conjetura inicial de obtener mejores resultados con el caso 2,

debido principalmente a la eleccién de la dinamica interna.

Por otra parte con lo que respecta a las acciones de control no existe gran diferencia en la
respuesta de las entradas de control para cada caso (flujos de alimentacion y de descarga),
existiendo solo un ligero cambio en la accién de la temperatura de la chaqueta (fig. 4.6).
Este pequefio cambio en la temperatura al tener principal efecto en la velocidad de
reaccion, y tomando en cuenta que al ser el monémero 1 el mas reactivo y por tanto sobre
el que se tiene mayor facilidad de maniobra, entonces se tiene un efecto positivo sobre la
rapidez de respuesta del sistema (que también es reflejado en la composicion, conversion y
produccién de polimero).
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EFECTOD ACCION Pi

Con el fin de verificar la robustez del controlador disefiado se incluye el modo integral, asi
como para ver su respuesta ante cambios en las entradas exdgenas (perturbaciones). Primero
se repite la simulacion anterior con las mismas condiciones iniciales y ganancias, para
comparar el comportamiento dinamico; luego se introduce una perturbacién en la concentracion

de alimentacion de monémero 1 (m,,).

Las figuras 4.9 - 4.11 corresponden al efecto de la accidn Pl, con los siguientes resultados:

+ Al introducir el modo integral las respuestas de los estados tienen una ligera oscilacién al
inicio lo cual no ocurre con el caso de sélo accion proporcional. Y esto es debido a que al
incluir la accién integral se genera un error de salida de segundo orden (obtenido en la
sintonizacién de los lazos de control). A pesar de esto, se alcanza el estado de referencia
en el mismo tiempo de asentamiento que sin haber introducido el modo integral.
VerificAndose que el caso 2 también da mejores resultados.

« En cuanto a los esfuerzos de control(fig. 4.10), estos también tienen una pequedia oscilacion
inicial. Y comparando con el caso de accién proporcional son practicamente los mismos, no
obstante que en los primeros 20 minutos los flujos (que convergen rapidamente a los

valores nominales) son un poco mas altos.
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Se introdujo una perturbacion senoidal en la concentraciéon de alimentacion del monémero 1,
con el fin de observar la estabilidad del sistema vy la robustez del controlador disefiado. Siendo
esta situacidon un caso extremo (por las oscilaciones continuas en la concentracion de
alimentacion) de operacion del reactor de copolimerizacion.

Se considera que la perturbacion es conocida: m,_ =0975+ 0.025sen(nt/ 40), y las

1

condiciones iniciales son las mismas establecidas con la finalidad de poder comparar.
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El comportamiento del reactor a lazo cerrado ante perturbaciones es el siguiente:

~ Larespuesta del sistema se muestra en las figuras 4.13 a 4.15. Observandose el rechazo a
la perturbacidn, ya que los estados tienden a convergir en la condicién nominal. Para el
caso de los estados que corresponden a las salidas (y) se logra en el tiempo de
asentamiento establecido, mientras que para los estados comprendidos como dinamica
interna lo logran en el tiempo equivalente a lazo abierto pero con un pequefo “offset” (que
para cuestiones practicas puede considerarse despreciable).

o El principal efecto para el rechazo de la perturbacién introducida esta en la accién de control
del flujo de alimentacion del monémero 1, lo cual se esperaba ya que aqui es donde esta
ocurriendo la variacién de concentracion. Por lo que respecta a los demas flujos, su
comportamiento es el mismo que el caso anterior donde no habia perturbacién al sistema.

~ Es de hacer notar que, observando los estados, el caso de la configuracion 1 tiene offset en
m, y p,, mientras que el caso 2 tiene offset en p, y p,; y como el principal interés esta en
los mondémeros convertidos podria considerarse como mejor selecciéon el caso 2. Pero
observando las composiciones, el caso 1 tiene un offset del 0.9% vy el caso 2 si logra
obtener exactamente la condicién nominal. Sin embargo como este pequefio offset del caso
2 se encuentra todavia dentro de la restriccion de obtener un producto final con 0.289 + 5%
y ademas como la respuesta es ligeramente mas rapida, entonces la produccion es también

un poco mayor para este caso. VerificAndose también que la configuracién del caso 2 da un

.

mejor comportamiento.
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De las caracteristicas de estas tres simulaciones realizadas (accién P, accién Pl y rechazo a
perturbaciones ) se concluye que el control con retroalimentacion de estados disefiado, que
corresponde a un control multivariable, permite estabilizar el proceso mediante una
manipulacién simultanea y sincronizada de las entradas de control (flujos de entradas y salida,
y temperatura de la chaqueta). Estas combinaciones de aumentar o disminuir los flujos y
calentar o enfriar mediante la chaqueta hace que el control de este proceso dependa tanto de

la transferencia de calor como de las tasas de reaccidon de polimerizacion.

La interaccion entre los lazos del control multivariable se encuentra en la magnitud de cada
uno de los elementos de la matriz de desacoplamiento (A), por lo que si sus elementos de la
diagonal tuviesen mayor magnitud que los elementos restantes entonces se podria tener un
control decentralizado, esto es un control convencional con lazos totalmente desacoplados y
donde cada salida es manipulada por una sola entrada, no afectando el desempefio del control

y mostrando un disefio e implementacién mas sencillo que el control multivariable.
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CAPIiTULO 5
CONTROL CON RETROALIMENTACION DE MEDICIONES

5.1 INTRODUCCION

En el capitulo anterior se obtuvo con la teoria de control no lineal una ley de control con
retroalimentacion de estados, esto es, bajo la suposicién que se conocen todos los estados del
sistema. Para una implementacion practica no se cuenta con mediciones de todos los estados
sino de algunos de ellos. A continuacién se evalta la posibilidad de implementar un esquema
de control que utilice Unicamente las mediciones, que en este caso corresponde a las
mediciones de las salidas.

Entre de las posibilidades para introducir un controlador que utilice unicamente las
mediciones de las salidas esta la implementacion de técnicas de estimacién, como es el filtro
de Kalman y el disefio de “ocbservadores” (Wonham, 1985) que consiste en recuperar
informacion de los estados no medidos mediante la medicién de las salidas. Sin embargo en
este capitulo se construye un control con retroalimentacién de mediciones a partir de una
linealizacion local del control con retroalimentacion de estados obtenido. El control que se
disefia se ajusta a técnicas lineales convencionales, cuya estructura corresponderia a un
esquema de contro! lineal multivariable, que maneja y compensa fuertes interacciones y
garantiza la estabilizacion del reactor que a lazo abierto tiene como punto deseado de
operaciéon un punto estacionario inestable. Ademas se considera el caso de desacoplar cada
uno de los lazos de control, logrando un control decentralizado formado por lazos
independientes una entrada - una salida (UEUS) y que puede mostrar ventajas sobre un control
multivariable (multiples entradas - multiples salidas, MEMS). Entre estas ventajas estan: la
flexibilidad de operacidn; la tolerancia de fallo, ya que si algun actuador o sensor falla solo
afecta al lazo de control involucrado; disefo y sintonizacién de control mas simplificados
(Campo y Morari, 1994).
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5.2 SOLUCION AL PROBLEMA DE CONTROL

El control no lineal obtenido de retroalimentacion de estados (4.13) se expresdé como:
u=p(xD,dD,y), obien
u=y(xv) (5.1)
Partiendo de (5.1), se linealiza el control mediante una aproximacion lineal en series de
Taylor. Dicha aproximacion se realiza alrededor del punto de operacion (x =Xy v=V):

=y(X, V) +

(v-v)+

3\4’(; v Mai v (x - X) + H(x,v) (5.2)

donde H(x,v) contiene términos de orden mayor. En esta aproximacién y(X,¥)=u, que
corresponde al valor de las entradas de control en la condicién nominal.

Considerando $(x,v) como la suma de los términos lineales en x y términos de orden
mayor de dos en x y v, y rearreglando (5.2)
ou(x, v)

u=u+ ~ (v-v)+8(x,v) (5.3)

Introduciendo acciones de control Pl, se tiene que las leyes de control (v) en variables
originales estan dadas por

v=V+k (yO-¥)+k, J(y©- v (5.4)

Sustituyendo (5.4) en (5.3), y considerando despreciable el término 9(x,V) se obtiene

_ aw(x V)

u=u-+

[k (yO-¥)+k f(y(a) y)d&} (5.5)

A partir de la inversa dinamica (en el sentido de Hirschon) se obtuvo que las entradas de
control (4.31) estan definidas como

u=y(x, V)= A" (x)(v - b(x)) (5.6)

entonces el jacobiano esta dado por
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-————a“’(i’ v) =A'(X) (5.7)
oV

Con ésta ultima expresion (5.7) y con (5.5) se redefiniran las ganancias de control como:

k, =k A™(X)
R (5.8)
k, =kA™(X)

en donde las nuevas ganancias de control dependen de la inversa de la matriz de
desacoplamiento evaluado en el estado estacionario (condicion nominal) y de las ganancias k,

y k, que deben seleccionarse tal que el sistema se estabilice. En la siguiente seccion se

sintonizan los lazos de control y se seleccionan los valores de dichas ganancias.

Con lo anterior el control (5.5) se reduce a:

u= Tk (yO)-5)+k, J(yE- ) 5.9)

que corresponde a un control lineal multivariable. Para el caso de introducir tunicamente
acciones de control proporcionales se elimna el uitimo termino de la ecucaion 5.9.

5.3 IMPLEMENTACION DEL CONTROL LINEAL AVANZADO

Como se menciond en la introducciéon de este capitulo un sistema de control decentralizado
(UEUS) puede mostrar ventajas sobre un control multivariable (MEMS), ademas de ser una
regla en control aplicado industrial. Pero el requerimiento para que un sistema de control
multivariable sea decentralizado introduce el'problema de hacer pares entradas - salidas en la
configuracion de control. Para una planta totalmente no interactiva la seleccién de éstas es

obvia y el beneficio de un control decentralizado es trivial. No obstante en un problema practico
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hay interacciones en la planta (en mayor o menor magnitud) como es el caso de la mayoria de
los procesos quimicos, y esto implica que si el control es decentralizado entonces los lazos del

sistema no son independientes uno del otro (Campo y Morari. 1994).

Por lo anterior la implementacion del control con retroalimentacion de mediciones se

realizara para dos casos de control:

CASO |. MEMS: E! control linealizado obtenido (ec. 5.9} corresponde al caso multivariable que
depende de la inversa de la matriz de desacoplamiento, en la cual estan contenidas las
interacciones entre los lazos de control.

CASO Il. UEUS: Este corresponde a un control decentralizado en el que se considera cada
lazo desacoplado. Para este caso se toman en cuenta sélo los elementos de la diagonal de

la inversa de la matriz de desacoplamiento, de tal forma que u, control y,, u, control y,, etc.

De acuerdo a (5.8) y (5.9) las expresiones para las entradas de control del reactor en

términos de las variables originales son:

CASO| (MEMS)

ul [T, ] Ik, k. k. O 0 |ly -7,
Ul (G| |K Ko K O 0 |lY,—7,
uy =T, [k, K Koy O 0 IIx, =%, |+
U | 1T, ] [Kpe Koo Ko Ko O 1% =%
LUsJ LUs LApS*\ Rp52 Rp53 0 Apss_nxe_iej .
Koo Ky ke 0 0 TG -yt
Ky Ky ke O 0 [ I, -7, 1t
Ky Ky Ky O O J'(XA»YA)jt (5.10)
K K Ko kw0 f G -
R Ky ke 0 Kol Sl — % 0t

CASOIl (UEUS)

0] T8 [k -7)] R JG -5

U, Uz ';pzz (yZ "72)' Rlzz ( 2 _yz)jt

Uy U=l T, L Ky (X, = %, )]+ Kisg f(x,, - %, it (5.11)
u, u, Rpu (x7 - §7) Em (x7 - X, ):it

LUs Las_ _ApSS (Xa —ia )_ _Alss .[(Xe —ia )jt‘
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donde para la configuraciéon del caso 1: y, =x,,y. =x. ;yparaelcaso 2.y, =X, ,Y, =Xg. Y

las ganancias de control estan dadas por

‘zpu = kP; au(i)
. ' (5.12)
k, =k, a,x)

los valores de a, (x) corresponden a los elementos de la matriz de desacoplamiento inversa, y
Ke, k,} son obtenidos mediante la sintonizacién de los lazos de control.

( para las situaciones donde solo se incluya accion proporcional las ecuaciones 5.10y 5.11 se
reduce eliminando el dltimo termino, respectivamente).

5.4 SINTONIZACION DE LOS LAZOS DE CONTROL

A N PROP IONAL:

Partiendo de la ley de control (5.4), pero con ganancias proporcionales unicamente

v,=V +k, (v -7) (5.13)
y definiendo el error de salida como la diferencia entre la salida y su el valor nominal

(e, =y, —¥,) se obtiene la siguiente dinamica del error de salida:

-y,

I

y
=V.-V
U
a.‘—kp‘\e. =0 (5.14)

8|
EI

resultando un sistema de dinamica de primer orden. Escogiéndose las ganancias de igual

forma que en el esquema de retroalimentacion de estados, k, = -1, . Y para hacer una
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comparacion con los esquemas de control disefiados en capitulos anteriores se escogen los

mismos valores utilizados de tiempos de asentamiento. t.=1,=71,=71,=125min y

T, =25 min.

ACCION PROPORCIONAL - INTEGRAL:

La sintonizacion se llevé a cabo en forma similar al caso anterior. Partiendo de (5.4), en

forma individual;

v, =7 +k, (v -7)+k, I(y, - it (5.15)

y con la misma definicién del error de salida se obtiene la siguiente dinamica del error:

e K, c—ke =0 (5.16)

como resulta ser de segundo orden se seleccionan las ganancias como k, =-2f/t, Yy
K, =—1/r|2; asignandole los mismos valores de tiempos de asentamiento y un factor de

amortiguamiento &, =§,=§, =, =§, =0.7 para obtener una respuesta dinamica poco
oscilatoria.

5.5 ANALISIS DE LA DINAMICA A LAZO CERRADO

Para los dos casos de control mencionados se llevaron a cabo simulaciones numéricas para
estudiar el comportamiento dindmico del reactor a lazo cerrado, empleando las mismas
condiciones iniciales y ganancias del control con retroalimentacion de estados diseriado en el

capitulo anterior con la finalidad de comparar las respuestas dinamicas. Analizando tres
situaciones:

- Efecto de incluir solo accion P.
- Efecto de incluir acciones PI.
- Rechazo ante perturbaciones.
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Las simulaciones se hicieron para las dos configuraciones de control seleccionadas en el
capitulo anterior, obteniéndose que con cualquier esquema de control siempre se logra una
mejor respuesta (menor tiempo de asentamiento) para la configuracion del caso 2, por lo que
solo se muestran los resultados para ésta configuracion.

A continuacién se sefalan algunas de las caracteristicas del sistema a lazo cerrado:

EFECTO DE LA _ACCIONP

e Para esta situacion se logra alcanzar la condicion nominal en aproximadamente 2 tiempos
de residencia (500 min) para la mayoria de los estados, en ambos casos de control: MEMS
y UEUS. El hecho de tomar un control multivariable (MEMS) que proviene de la linealizacion
del control con retroalimentacién de estados hace que la respuesta dindamica sea mas lenta
y no en forma exponencial como en dicho caso de control, pero aun asi muestra un buen
desempefo. El control UEUS que contempla esta linealizacion y ademas un
desacoplamiento entre los lazos, lo cual que implica que la interaccién que adquiere cada
lazo de modo natural no es tomada, sigue aun mostrado resultados tan buenos como el
caso MEMS ya que tiene respuestas dinamicas muy similares.

o Casi todos los estados exhiben el mismo comportamiento en ambos casos de control,
ocurriendo una diferencia en la concentracion de solvente y volumen que tiene tiempos de
asentamiento poco mayores para el caso UEUS. Siendo este comportamiento debido a la
accion de control del flujo de alimentacion de solvente, como se ve en fa figura 5.2 para el
caso MEMS este flujo al inicio es cercano al flujo nominal de operacién mientras que para el
caso UEUS muestra un comportamiento contrario ya que inicia con una saturacion (flujo
cero). Siendo los esfuerzos de control suaves para las restantes entradas de control y con
comportamiento semejante para ambos casos, por 1o que el lazo del flujo de control actia
de esta forma ya que es el que requiere de la interaccion de algun otro lazo de control.

« Asimismo, la composicion y conversion (fig. 5.3) alcanzan la condiciébn nominal en un
tiempo de asentamiento equivalente al de estados retroalimentados pese a no haber un
comportamiento exponencial. Y la produccion total es tan sélo afectada en los primeros 50
min. que corresponden a un periodo transitorio en el que las composiciones no se
encuentran bajo restriccion (de 5% de la composicion final en la condicién nominal), que
afortunadamente no afecta la velocidad de produccién promedio.
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EFECTO DE LA ACCION P!

Al introducir el modo integral la velocidad de respuesta se acelera radicaimente, ya que el
tiempo de asentamiento de las salidas es el deseado en la sintonizacion (125 min, ver figura
5.4) no lograndose para el control con solo accion proporcional. Ademas muestra otra
caracteristica importante, el comportamiento de los estados es muy similar al del control con
retroalimentacion de estados en cuanto a tiempos de asentamiento y dinamica con ligeras
oscilaciones. Y las composiciones y la produccion de copolimero también se ven mejoradas
por el efecto de la accién integral, figura 5.6.

En este caso las acciones de control son un poco bruscas, fig. 5.5, ya que el los primeros 50
minutos el control pide que los flujos de mondmero 2, solvente y flujo de salida sean casi
cero, lo cual no sucedid con la situacién anterior de solo incluir accién P. Siendo este
periodo de saturacién relativamente corto ya que se estabilizan los flujos rapidamente en
casi 200 min. equivalente a un tiempo de residencia. Ademas también ocurre el mismo
comportamiento del flujo del solvente comparado a cuando solo se incluye modo P, para
MEMS al inicio el fiujo es ligeramente mayor al de la condicién nominal y para UEUS el flujo
inicial es cero, siendo para este caso (acciones Pi) el flujo que mas se satura y oscila.

Sin embargo en la industria el interés es la composicion, conversion y produccién, las
cuales son estabilizadas en la condicién nominal en tiempos iguales a los tiempos de
asentamiento del control con retroalimentacién de estados, mostrando asi que el
implementar el control linealizado MEMS o UEUS da un buen desempefio con la ventaja
que solo esta basado en las mediciones de las salidas.

0.012 T T Y 0.45 T T T
[} L]
- o
N, 0.010 7 > 0.40 "y .
x X
" 0.008 jt- 5 '
- o -
g g 0.35 4
0.008 } .
1 ] 1 030 1 I i
0 400 800 1200 1600 0 400 800 1200 1800
tiempo {min) tiempo (min)
0.0012 . . : 0.30 . . .
e 0.0010 }----—-- ° |
S 2 0.28 }+
+ 0.0008 } 4 @
- ! R
0.26 }. 4
0.0008 | 4 ® { S
i
0.0004 1 L L 0.24 L L L 1
0 400 800 1200 1800 0 400 800 1200 1600

tiempo (min) tiempo (min)




CAPITULO 5 CONTROL _CON RETROALIMENTACION DE MEDICIONES 88
T 0.28 T T T
° o
— o 0.24 -
~
)
o
" 0.22 ¢ -
- " ) \
o
0.20 W -
008 I 1 1 1 1 1
0 400 800 1200 1800 0 400 800 1200 1600
tiempo {(min) tiempo (min)
370 T T T 2.2 T T T
3865 1 o
= 2.1 | =
< 380} - £
>
] 355 - 2.0
350 -
1 i i 1.9 1 1 i
0 400 800 1200 1800 0 400 800 1200 16800

a, (m’/n)

a, (m%/n)

tiempo (min)

e mmr am e e -

tiempo (min)

CONDICION NOMINAL

CASO I :

CASO I

UEUS

FIGURA 54 COMPORTAMIENTO DE LOS ESTADOS DEL REACTOR. ACCION PL.

0.108

0.072

0.038

0.000

0.324

0.216

0.108

0.000

1 T T T T ]
. 2.180 | .
P~
. "\ 1.440 }+
E .
7 o 0.720 4
o
£l J. 1 oooo (] 1 Lo
0 400 800 1200 1600 400 800 1200 1800
tiempo (min) tiempo (min)
1 L) 1 576 T Ll ]
~ 432+t -1
" i Z
v, ©
L g 288} -
" . -
’ o 1.44 Kf .
l: 1 J, 1 0.00 1 1. 1
0 400 80O 1200 1800 0 400 800 1200 1800
tiempo (min) tiempo {min)
350 T T T
? 340 b
~ 330 .
o
320 -
310 l‘ 1 1
0 200 400 800 800
tiempo (min)
FIGURA 5.5

ACCIONES DE CONTROL.




CAPITULO 5 - CONTROL

CON

RETROALIMENTACION DE MEDICIONES

89

1600

T T T = T a v
—_ ©
Q s J
5 n 4
2 3, °-30 s 1200 +
= Q. .g —
° 3 * & &
2 = e e = 800} -
o & . o X
E° = H
4 | 3 400 & 4
e R s
L
028 A . — 1 ; 0 L - - 1 - AJ
[+] 400 800 1200 1600 o] 400 800 1200 1600
tiempo (min) tiempo (min)
=
] 0.36 . : . 5000 . T T
= i
T = °
< “~ 0.34 - (3 4000 -
& | =
=3 o3z} : S __ 3000}
e = o o W
< o g x
§ .S < o.30 , .g 2000 }
3 ‘f L} N\ £
g <~ oz28f\/ i 1000 |
° .
b 0.28 — 2 - 0 L e n s
Q 400 800 1200 1800 Q 400 800 1200 1800
tiempo (min) - tiempo (min)
=] L)
0.6 v ¥ T © 5 200 T T T
3 sk
2 9 3 150}
- S o =
g e v 5
© ©
u 0.5 N & E - 100}
3 [+
© B w & =
: . LN
° = s 50+
< ) =
! ° ]
< =
0.4 . A . > 2 o0 . . o+ 3
0 400 800 1200 1600 : 0 400 800 1200 1800
tiempo (min) ~ tiempo (min)
FIGURA 56 COMPOSICIONY PRODUCCION. ACCION PI.

« Aqui se considera el caso de incluir acciones Pl y una perturbacion conocida en la
concentracién de alimentacién del monomero 1: m, = 0975 + 0025sen(nt/ 40) (fig. 4.12).
Como se menciond en el caso de incluir acciones Pl, la acciéon integral hace que la

respuesta de los estados ¢ . reactor sea mas rapida y ademas el comportamiento de éstos
sea semejante al de control con estados retroalimentados. Al introducir una perturbacién en
la concentracion del monémero 1 de alimentacién se observa que el control actua
rechazando esta perturbacién, ya que el comportamiento de los estados no es afectado
exceptuando la concentracion de mondmero 1 y su flujo de alimentacion que se mantienen
oscilando alrededor de la condiciéon nominal (fig. 5.7 - 5.9); manteniendo un “offset” del 2%,
pero que realmente no afecta a la composicién, conversion y produccién que son de interés
debido a que las oscilaciones son reflejadas solo en la composiciéon que se encuentra aun

bajo la restriccién establecida del +5% sobre la composicién final nominal.
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inicio (100 min) y ademas con fluctuaciones en los fiujos de mondmero 1 y de solvente. Esto
porque que la perturbacion ocurre en el flujo del monémero 1 y como se vio en las

simulaciones anteriores el lazo de control de solvente es el que necesita interaccion de

otros lazos para evitar este comportamiento.

« Estos resultados muestran que el control linealizado obtenido conserva fas caracteristicas

Con lo que respecta a las acciones de control, éstas nuevamente presentan saturaciones al

del control con retroalimentacién de estados, permitiendo también el rechazo de

perturbaciones aun en el caso de UEUS que corresponde al caso extremo porque ademas

de la linealizacién se han considerado despreciables las interacciones entre lazos que tiene
por naturaleza del proceso.
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Algunas de las conclusiones generales del disefo e implementaron de! controlador lineal
multivariable son:

Para existir solucidon al problema de control con retroalimentacién de salidas es necesario
que exista solucioén al problema con retroalimentacion de estados. Permitiendo la linealizacion
del control con retroalimentacién de estados la implementacién de un controlador que se basa
unicamente en las mediciones de las salidas, y que se necesita como principal requerimiento
para su solucion conocer el estado estacionario (condicién nominal) para evaluar las ganancias
de control, que son funcion de la matriz de de'sacoplamiento. Siendo ésta matriz la que contiene
el grado de magnitud de las interacciones entre los lazos de control.
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Por otra parte, con un contro!l lineal multivariable disefiado es posible tener respuestas un
noco mas rapidas en los casos de acciones Pl empleando ganancias de control mas grandes
(con tiempos de asentamiento mas pequenos, como minimo de: 45 min para MEMS y 67 min
para UEUS). Siendo estos tiempos de asentamiento menores a los posibles con un control con
retroalimentacién de estados, y esto es debido principalmente a que se pierde cierta parte de ia
informacidn no lineal del sistema al haber linealizado el control y es “recuperada” a su vez al
introducir el modo integral; por tanto las respuestas a lazo cerrado siguen logrando los objetivos
de control. Siendo dichas respuestas un poco mas oscilatorias que con estados
retroalimentados.

En cambio si las ganancias de control son disminuidas (con tiempos de asentamiento
mayores del tiempo de residencia, 240 min) de tal forma que el sistema responda de forma mas
fenta se inestabiliza el sistema, lo cual no sucede con un control con estados retroalimentados,
y esto nuevamente es debido a la linealizacion del control. Por lo tanto la sintonizacién de los
lazos de control es parte fundamenta!l para este control con retroalimentacion de salidas, ya que
emplear altas ganancias favorecen al proceso mientras que pequefas ganancias lo
inestabilizan por completo. ‘
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CAPITULO 6
CONCLUSIONES

Se ha estudiado una estrategia para el problema de control de la composicion en un reactor
de copolimerizacion aplicando la teoria de control no lineal (control avanzado), en la cual se
han determinado las condiciones necesarias para la existencia de solucién y se ha enfatizado el

estudio del problema de control en general en una interpretacion fisica del proceso.

Para determinar las posibilidades de implementar un control avanzado se concluyd que
depende en buena medida de la seleccion de la configuracion de control ya que ésta influye
directamente tanto en las condiciones para que exista solucién como en la naturaleza de dicha
solucién. Siendo estas condiciones para la existencia de soluciéon: (a) la matriz de
desacoplamiento debe ser invertible, (b) la dinamica interna asociada al sistema debe ser

estable.

Con lo que respecta a la dindmica interna se obtuvo que como ésta corresponde a la parte
no controlable del sistema entonces la forma de favorecer la respuesta dinamica global del
sistema a lazo cerrado consiste en eleqgir como salidas de control aquellas variables con
dinamica mas lenta (que por tanto es posible acelerar la dindmica interna) dejando asi como
dinamica interna las variables con dinamica mas rapida. Consecuentemente es posible
modificar la dinamica interna mediante la seleccion de la configuraciéon de control, que influird

en el desempefio del controlador que se disefie.

Para el problema aplicado al reactor de copolimerizacién se estudiaron tres casos de
configuraciones de control. El caso donde se eligieron como salidas los monémeros convertidos

(p, . p,) parecia ser el que diera mejor tiemp.o de respuesta ya que se controlan directamente

las concentraciones de interés, no obstante condujo a un sistema con una matriz de




CAPITULQO 6 : CONCLUSIONES a5

desacoplamiento no invertible y por tanto no fue posible disefar un control. Para los otros dos
casos de configuraciones si se cumplieron las dos condiciones necesarias (invertibilidad de la
matriz de desacoplamiento y estabilidad de la dinamica interna), distinguiéndose por la
dinamica interna asociada. En el caso 1 se manipularon los monémeros remanentes (m, ,m,)
implicando quedar dentro de la dinamica interna al mondémero convertido mas lento, mientras
que en el caso 2 se manipulé al monémero remanente mas rapido y el monémero convertido
mas lento (m, ,p,) dejando como dindmica interna al mondémero convertido mas rapido; asi
pues al contener el caso 2 una dinamica interna mas rapida da mejores resultados en el
desempefio del control, lo cual se comprobé mediante las simulaciones realizadas.
Demostrando asi que la seleccidn de la configuracion de control no es trivial comprendiendo el

problema en términos fisicos.

Es importante sefialar que para controlar la composicién y la conversién de copolimero en
el producto final no es necesario seleccionar a éstas como salidas de control directamente, ya
que en este trabajo se han manipulado las concentraciones de mondémeros remanentes y
convertidos lograndose estabilizar en la condiciobn nominal tanto para composiciones vy
conversion como para la produccién de polimero (siendo industriaimente éstas de mayor

interés que las concentraciones finales).

El primer esquema de control, retroalimentacién de estados, mostré un buen desempefio y
actuando los lazos en forma sincronizada permitiendo estabilizar en el tiempo deseado. La
respuesta dinamica fue de aproximadamente 4 tiempos de residencia para lograr estabilizar en
la condicion nominal, la cual resulta ser mas rapida comparando con controles implementados
reportados en literatura. Tal es el caso de Congalidis et al. (1989) que disefd un control lineal
convencional (UEUS) obteniendo un tiempo de asentamiento de aproximadamente 18 veces el
tiempo de residencia del reactor. Sin embargo una desventaja de la implementacion de este
control con estados retroalimentados es que se requieren medir todos los estados del reactor
(concentraciones de mondmeros, polimeros, solvente e iniciador; temperatura y volumen), pero
la obtencién de las leyes con estados retroalimentados es necesario para ia construccion de un

control con retroalimentacion de salidas. .




CAPITULO 6 - CONCLUSIONES 96

En el control con retroalimentacion de mediciones construido, que corresponde a un control
lineal multivariable, se requiere para su implementacidn conocer: (a) unicamente las
mediciones de las salidas, que en este caso son 5 de los estados, (b) la condicién nominal para
evaluar la matriz de desacoplamiento, lo cual no fue necesario en el control con
retroalimentacion de estados. Concluyéndose ademas que para considerar un control MEMS
(que corresponde a un control lineal riguroso manteniendo fa interaccién natural entre lazos de
control) o UEUS (el cual es obtenido a partir del control MEMS por medio del desacoplamiento
de los lazos) depende en buena medida de la matriz de desacoplamiento, debido a que esta
contiene Ia informacion sobre las interacciones entre los lazos de control. Obteniéndose que
para el caso del reactor de copolimerizacién es posible pasar de un control lineal MEMS a un
control convencional lineal (UEUS) sin que afecte el desempeno global del reactor, ya que con
la implementacion de este control se obtuvieron tan buenos resultados como el caso de control
con retroalimentacion de estados. Mostrando asi ventajas el implementar practicamente el
control UEUS construido con accion Pl que permite estabilizar el sistema rapidamente y tiene el
comportamiento de rechazo a perturbaciones, ya que es equivalente a un control lineal

convencional usado industrialmente.
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Apéndice A

Desarrollo de las Relaciones de Concentraciéon de los Radicales Py Q.

Aplicacién de la hipétesis (iii) de estado estacionario para los radicales primarios, a partir de
la ecuacion diferencial (11b):

d(RV
—(Elzo = 2kl =rg, + g, (A1)

siendo r,, =k RM, , r,, =K ,RM,.

Sumando las radicales activos que terminan con mondémero 1 (a partir de 11e) se obtiene:

apv) d 2P,
dat dt

Y
: )= qP, -qP +r,,V+k ,MQV -k MPV - (ka + ka)DV (A.2)

de igual forma para los que radicales activos que terminan con monémero 2 (a partir de

11):

gav) d2a..v)
at dt

=q,Q, ~qQ + T,V + K, ,M,PV — Kk ,M,QV - (k,,P + k,,,QQAV (A.3)

Aplicacion de la hipétesis (iii) de estado estacionario para los radicales poliméricos
activos Py Q:

Ty + kp21M1Q - kszzP - (ka + kan)D =0

(A.4)
fs +K,oMP =k M, Q - (k,,,P+k,,,QQ=0
sumando ambas expresiones y sustituyendo (A.1)
Far + o = (K P + K, QP + k1P + K, Q)Q = 2fk ) (A.5)
despejando de ésta ultima Q se obtiene la siguiente relacion
2fk |
Q-= - < A6
+ 2k”2’ o+ K

P
Jola) ~ 2 o)
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s« Aplicando la hipotesis (iv) de estado estacionario para cada una de las especies
P.. y Q._. separadamente. Se tiene que las velocidades de reaccion de (5) y (6) deben

ser iguales:
k,MQ=k_.MP (A7)
o bien
P (K2 M, \iQ (A.8)
- Lkszz J '

sustituyendo (A.8) en (A.6) se obtiene finalmente

2fk |
Q= (A.9)
y (kpmM m %, (KoM, ) p
mk 912 Lk M ) 122
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Apéndice B

Desarrollo de la Densidad de la Mezcla Polimérica y de su derivada temporal.

En esta seccion se desarrolla la expresion para la densidad asi como para la variacién del
volumen respecto al tiempo, de una mezcla polimérica que contiene en forma general "nm"
monoémeros y "ns" solventes:

« Considerando aditividad de volimenes especificos:

D N SRt B (B.1.a)
=1 =1
6
1 &(w’ W’
T)“Z[—*_J > (B.1.b)

donde v, v", V", v® son los volumenes especificos de la mezcla polimérica, monomero puro,
monémero convertido a polimero y solvente, respectivamente; p,p",p,p; son las
densidades de la mezcla polimérica, mondémero puro, monémero convertido a polimero y

solvente, respectivamente; w", w’,w’ son las fracciones masa de mondémero, monémero
convertido a polimero y solvente.

« Las fracciones masa de los componentes estan dadas por:

wh = — M- = (B.2.a)
S6+p),+ S50
WP = P (B.2.b)
Z(M}#F)}) .‘+ZS)GJ
. ’ So. -
W= (B.2.¢)

2. M +P), + 280,
11 I

y en términos de las variables adimesionales definidadas por (14), la ecuacién (B.2) se
vuelve:
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m pw

W= — (B.3.a)
2o -pp ) 2
W = — PP (B.3.b)
2+ )- 2
== >0 (B.3.c)
(e Pt ) sl
=1 =1
» Sustituyendo (B.3) en (B.1):
1 Z(mc +p|)+zsn
V=== (B.4.a)
P 2ot vpe) 2.8t
2(erm, < pfp )+ 2pis.
o bien p=-— = =5 (B.4.b)
2 p)r s
« Derivando la expresion de la densidad respecto del tiempo (B.4):
c . N :
= N-pD = P_ _/.._{_—_E (B.5)
P D p D )
siendo N= f(p:" m+ ;S,)+ Sos (B.6.b)
=1 i1
b: 3 (n:lx+;;|)+ nzss‘ (B.6.c)

p /
— = e = B.7.a
o . ( )
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rearreglando ésta ultima, en términos de los factores de contraccidn definidos por (15):

. i{s,m rr'1,+s|p p —iafé
= e (B.7.b)

2(m, +p)+ Zss

vl

o La relaciéon del cambio de densidad con respecto del tiempo (B.7) se encuentra en funcion
de las variaciones con respecto al tiempo de concentracion. de monémeros, monémeros
convertidos a polimeros y solventes. De acuerdo a los balances de materia para cada una
de estas especies (13), se pueden generalizar en forma adimensional como:

. m m V
m=q—2-—-g— —r. -m — B.8.a
) q| V qV Pi IV ( )
* P PPV
p| qV qv P p|p plv ( )
M S S \./
S =Qg-2 Q-8 — B.8.c
R RVRIVERAY (B82)
W, i Y
j=——m-Q——7 -8 — B.8.d
pv v TRy ( )
V=Zq|p_'°+Zqu_i_q_VE (BBe)
i=1 =1 p p
donde:
rPe:Rp: t |’l—__B.
Mm° r°

« Sustituyendo las expresiones de los balances de masa (B.8.a) - (B.8.c) en la expresién de la
derivada de la densidad, (B.7.b):

. . 14 .
P PO W 2 T A S }g .5V
‘:1L l L RV V. Pi ' VJ G, V] V] [ p.p P, \V; ! qs; vV qV Y]

121
J
i(m, - p)«» 254

| S—

rearreglando términos:
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@l e, : e )

ZLET(Q %‘3 - rp.}-% S.D(Q. % +1 F;?/l—;* ;85 ‘QS 5;7 / [{ . \./\\ Z(afm + Efp’)—— ‘ngsl
Sn+p)2s VVITS
=1 =1

_P_
P

|

i

|

ng 1‘

P )+ , |

[ 1=t ' 11 —J

y desarrollando el tltimo término del lado derecho de la ec. (B.9)

nm

Z(sm+sp.)+Zs,s, Z(m +p)+zs ;(p:er—pj Z%

=1-—=0
Z:(m,+pl)+ Zsi Z(m +p)+ Zs Z(m]+p‘)+ _218‘ p
entonces, se obtiene finalmente la derivada temporal de la densidad:
. f:fsm( -, J+s° Pe ¢ EﬁlJ1+ ies( iij
p 1[ " kq PP J 1 % \Y
5 s (B.10)
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Apéndice C

Desarrollo del Modelo Dinamico de Copolimerizacion

Considerando los balances de materia y energia ya desarrollados (13), asi como las
relaciones de densidad y su derivada temporal (B.4 y B.10) se obtienen las siguientes
expresiones:

« Variacion del Volumen Respecto al Tiempo

La variacion del volumen respecto al tiempo esta dada por la ec. B.8.e

R P NP p
V= LS L _g-V~<-
;q‘p+§qs'p a Vp

donde la densidad de la j/-ésima corriente de entrada es calculada mediante la relacion de
densidad mondémero-polimero (Alvarez, et al., 1990)

(C.1.3)

(C.1.b)
siendo ¢, el factor de contraccion de volumen del i-ésimo mondémero (con respecto a la
densidad del polimero). Entonces B.8.e se vuelve

N 3 nm p:“ 1'—8‘m'e\! l ns _pi .p
V_Z:q"p{ 1-¢ /IT.ZqS' -9

Cz2
(C.2)
Sustituyendo B.10 en C.2

nm

P, {1—sm

[ ( o
. Vs oF 4 [ET(Q,m,e - I'p,V)+ s"L
V= ;q. —t 'e)!+ Qs —

V]
i qlp)e + rP& 7““;‘)‘V J+
[ER]

-

nS

e (3:.5.)

2 +p)s2s,

rearreglando
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[ 1
ZE Ve, o, | € € +¢f
V= — +Zq,t (1-—8 ){11 ;'n - M. reP 5
Z(m +p)+Zs - t z(m‘+pl)+z:s
o ]
+ S qsll 1+€°| = Se -1 ; |- q (C.3)
R { | Z(m +p)+Zs JJ

Reagrupando cada termino se obtiene finalmente:

V=250V + 200+ 20— (C4)

donde cada funcionalidad corresponde a

8!

;(ml + pl)+ Z:si

b= (=) . T

( )

S
]
¢|‘2f\m =1+815 nm

— -1
Srp)e s

Cabe mencionar que para el caso que no se consideren cambios en la densidad de la
mezcla polimérica(es decir, densidad constante), la expresion (C.4) se reduce a la siguiente
expresion, ya que para este caso particular €7,¢%,¢’ =0:

!

3

ns

V=Yq+da -q (C.5)

-

t=

Para el caso particular de 2 mondémeros y un solvente se tiene la siguiente expresion:

V= (rp1¢1 + rpz‘bz)‘/ +Q,0,+Q9.0,+q,6:-q (C.6)




APENDICE C . 105

o Variacion de las Concentraciones de Mondmeros, Solvente e Iniciador Respecto al Tiempo:
Partiendo de la expresion adimensional para la concentracion del monomero 1 (B.8.a),

. m, _m.
m, = v "qv_rpt“mf\‘/‘

sustituyendo la variacion de volumen (C.6) en (B.8.a):

. o —Mb, m.$ m,$ m, m
m1:q1(_“\71— -4q, </4“q1 {/5_q—\7+q—\'/1__rp1“m1(rp1¢1+rpz¢2)

y finalmente rearreglando

. m,, —mg ([ m m¢
m, = _rP1(1+m1¢’1)_‘ Mo,M$, +q1("1—v._3.)+q |- )')'QS \1/ 5) (C.7.9)

De igual forma para las concentraciones de monémero 2, iniciador, solvente, monémero
1 convertido a polimero y monémero 2 convertido a polimero (B.8) se llega a las siguientes
expresiones :

oo ) ) ()
R q,(—- 533 ) + qz(— b ) + q,(5e —\,S(bs ] (C.7.d)
CI DI S IR

. A X Pye ~ P20, | X
P; = —TpiP20, — rz(p_g - p2¢2) + Q(" i/sj'*- qz( ; V] ; i* q‘(__z\_}_s— (C.7.0)

7
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Variacidén de la Temperatura del Reactor Respecto al Tiempo:

Tomando en cuenta el balance de energia del reactor (13g), en el que se incluye una
chaqueta de enfriamiento para la eliminacion del calor generado:

h . p1Cp1T1e pZCpZTZe pstsTse T \./ .p
T=r-y(T-Tc)+q, VeC, +q, VoC, +4Q, VeC, —qv - V+ 5 (C.8)

donde el ultimo término puede reemplazarse mediante el balance de masa global (11)) :

LGY)
dt

= q1p1 + q2p2 + qsps —‘Qp

el cual desarrollado y rearreglando:

Vo P p Py
vy p:_q1_1+q P2 g P

1
v +E EVARIRY -qo (C.9)

*pV OV

Sustituyendo (C.9) en (C.8) se obtiene la siguiente relacion de la variacion de la
temperatura respecto al tiempo:

. C p C., p c p
T=r —y(T—Tc)+q(—"—‘T,—T]—‘+Q[ - Te—T]-’-+q,[—"iT.,—TJ—'— (C.10)
T \C, pv = A C, ¢ pV C, pV
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Apéndice D

Funcionalidades para el Modelo Dinamico.

m m p p
M? _ Py , Mg _ P2 ‘ P1o — _91_ pe P2
"y " e Iy

M, M, P, P,

m, = —t m=-2 , p=-t , p=-2
ow M P TR

o (M, m,, i, T)= m, (K, P + K ,,Q)

fos (m1,m2,i, T)= mz(ka + ka)

rl(x‘l’XY): kai
o Ed

kd = k‘1 ex —ﬁ
E.

Kk, =K, ex;{- -5’1‘-_} ij=1,2
E

o =k° . " i=1

km k(n ex4 RT) g(n | |2
1/2

knz_z ¢(kmk(22

9u = exP[—(bn + b12T)(T]
Qi = eXp["(bm + bzzT)(r]

_ PPy +p.Py
mM; + mM: +p P’ +p,P; +s S°

k ..mM:
o min)-
p

X,

2fk jS°

2
k_..mM° k ..m
p21t 1 14Vi4 p21 'y
L o RAO k‘m
k“‘(kp,zmzmz] *2""2[kmm;)*

Q(m,,mz,i, T)=

s
(¢}
s
S=—
SO
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UA
pVC,

2.2

r(m,m,,p,,p,,s, T= ZZBJD@

1

("AHpii )A?

Bk(mvmz:pvpz:s:-rv): oC

v(m,.m,,p,.p,.8.V)=

p
(M, m, i T)= k,,Pm,
Mo (my,m,,i,T) =k ,,Qm,
F2(mMy,M,,i, T) =k, ,Pm,

Fo2(mMy, M, i, T) =K ,,Qm,

pYm, + p3m, + pip, + Pop, + Sp,
p(m,.m,.p,.p, )=
m,+m,+p,+p,+8S
€,
m,m,,p,,P;8J)=-
¢1( 1 2p1 p2 ) m1+m2+p1+p2+s
2
m lm 1 | 1s ==
¢2( 1 2p1 p2 ) m1+m2+p‘+p2+s
m
1- gm,, g,m, + afpw

¢3(m1,m2,p1,p2,s)=(1~81 1—81 +m1+m2+p1+p2 +S

)= mss 1250T)_T2 52
aNTe 2 FeFa A 1-g, m,+m,+p,+p, +S

_ s Sye
¢:(mm;.p.pyis)=1+e (m, +M, +Pp,+P, +S 1)
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Apéndice E

Propiedades Fisicoquimicas y Parametros de Operacion.

PROPIEDADES FISICOQUIMICAS

m, =100.11 Kmol/Kg
m, 86.09 Kmol/Kg

(o = 88.10 Kmol/Kg
p; = 950.0 Kg/m?3
p; = 932.0 Kg/m3
p, = 901.0 Kg/m3

-AH,, = 56484.0 KJ/Kmol
-AH,, = 87864.0 KJ/Kmol
k  =0.000193 KJ/m s°K

PARAMETROS CINETICOS
ke =5.95x1013 m3/Kmol s
Kp11© = 7.00x108 m¥Kmol s
Kg22® = 1.30x108 m¥/Kmol s

ki11° = 1.76x109 m3/Kmol s

kipo° = 2.80x10'0 m¥/Kmol s
by; =545

by, =322

f =0.60

Cp, =1.80 KJ/Kg°K
Cp, =1.97 KI/Kg°K
Cp, = 1.91 KI/Kg°K
o = 1170.0 Kg/m?
P = 1190.0 Kg/m?3

-AH,, = 56484.0 KJ/Kmol
-AH,, = 87864.0 KJ/Kmol

Ey = 123846.4 KJ/Kmol
Epyy = 26359.2 KJ/Kmol
Eppp = 26359.2 KJ/Kmol
Eyq = 11715.2 KJ/Kmol
Epy = 11715.2 KJ/Kmol
by, =-0.13

by, =-0.08

PARAMETROS DE TRANSFERENCIA DE CALOR

Av  =4.14x1025

Bv =96763

Cv =199 _

A(T) =AA+BA(1-T/Tg) + CA(1-T/Tg)2
B =0.03

AA  =0.1678

BA  =0.0000
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CA =-1.23577

Tg =387.15°K

Ah =054 Re<400 , Ah =074 Re>400

Bh =2/3

Ch =13

Dh =0.14

PARAMETROS DE DISENO

v =20md

D, =13m

D, =07m

L =151m

N  =2.33Revis (140.0 RPM)

CONDICIONES DE OPERACION

mye =10 M;° = 9.48960 kmol/m?3
mye =10 My° = 10.82588 kmol/m3
Pre =00 P =11.68714 kmol/m3
Pre =0.0 P> =13.82274 kmolm3
se =10 S°  =10.22701 kmol/m3
Tie = Tpe =Tee = 315.0°K

Tc =338.0°K

q; = 1.8423x10-5 m¥s
g, =9.5824x105m/s
Qs = 3.5490x10-5 m3/s

q = 1.3790x104m3/s
W,, = 1.0272x104 Kmol/s
6g  =240.0 min
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Nomenclatura

A Area de transferencia de calor, m?

A Matriz de desacoplamiento.

Ah  Constante de la funcion del coeficiente de transferencia de calor.
a;  elementos de la matriz inversa de desacoplamiento.

A(T) Funcionalidad de la viscosidad.

Av  Constante de la funcion de viscosidad.

B Funcionalidad de la viscosidad.

Bh  Constante de la funcion del coeficiente de transferencia de calor.
Bv  Constante de la funcién de viscosidad.

b Constantes de la funcién del efecto gel.

Ch  Constante de la funcién del coeficiente de transferencia de calor.
Cp Capacidad calorifica de la mezcla polimérica, KJ/Kg °K

Cp; Capacidad calorifica del i-simo monomero, KJ/Kg °K

Cps Capacidad calorifica del i-¢simo solvente, KJ/Kg °K

Cv  Constante de la funcion de viscosidad.

d Vector de entradas exogenas.

D, Diametro del agitador, m

D;  Diametro del reactor, m

Dh  Constante de la funcion del coeficiente de transferencia de calor.
D,m Concentracién del polimero muerto con n unidades de M, y m unidades de M,, kmol/m3
Ey Energia de activacion de disociacion del iniciador, KJ/Kmol

E_; Energia de activacion de propagacién, KJ/Kmol

Ey; Energia de activacion de terminacion, KJ/Kmol

f Factor de eficiencia dei iniciador.

f; Funcionalidades de la ecuacion de estado.

gjj Funcionalidades de la ecuacion de estado.

gy  Factor del efecto gel del j-esimo monémero.

h; Coeficiente individual de transferencia de calor interno, KJ/s

h,  Coeficiente individual de transferencia de calor externo, KJ/s
-AH,;; Constante de velocidad de propagacion, KJ/Kmol

i Concentracién adimensional del iniciador. .

! Concentracion del iniciador, kmol/m3

lo Concentracién molar del iniciador en la alimentacién, kmol/m3
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Kpij

Qsi

Conductividad térmica, KJ/m s°K

Constante de velocidad de disociacion del iniciador, s

Factor de frecuencia de disociacion del iniciador, s

Constante de velocidad de formacion de radicales primarios, m3/Kmol s

Constante de velocidad de propagacion, m3/Kmol s

Factor de frecuencia de formacion de radicales primarios, m3/Kmol s

Constante de velocidad de terminacién, m3/Kmol s

Factor de frecuencia de propagacién, m3/Kmol s

Longitud del reactor (altura), m

Concentracidn adimensional del /-ésimo mondmero.

Concentracion del i-¢simo monémero, kmol/m?3

Concentracién en la alimentacion del i-ésimo monémero, kmol/m?3

Concentracién molar del i-ésimo monémero puro, kmol/m3

Velocidad de agitacion, Rev/s

Concentracion total de los radicales activos que terminan con un radical My, kmol/m3
Concentracién adimensional del i-ésimo monémero convertido a polimero.
Concentracion del i-ésimo monémero convertido a polimero, kmol/m?3

Concentracién en la alimentacién del i-ésimo monémero convertido a polimero, kmol/m?3
Concentracién molar del i-&simo polimero, kmol/m3

Concentracion de la cadena polimérica activa con n unidades de M, y m unidades de M,
terminando con un radical activo M;, kmol/m3

NGmero adimensional de Prandtl.

Concentracion de la cadena polimérica activa con n unidades de M, y m unidades de M,
terminando con un radical activo M,, kmol/m3

Concentracion total de los radicales activos que terminan con un radical M,, kmol/m3
Tasa de transferencia de calor, Kd/s

Flujo de descarga del reactor, m3/s

Flujo de alimentacion del i-ésimo mondmero, m3/s

Flujo de alimentacién del i-ésimo solvente, m3/s

Concentracion de los radicales primarios, kmol/m?3

Numero adimensional de Reynolds.

Concentracion en la alimentacién de los radicales primarios, kmol/m3
Velocidad de reaccién dél iniciador, s

Velocidad de reaccion de polimerizacion del j-ésimo monémero, Kmol/m3 s
Velocidad de reaccién de polimerizacién del i-ésimo monémero, s°1

Velocidad de reaccion de polimerizacién del i-6simo monémero, Kmol/m3 s
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- -~ ®no 3
(1] o =

—

§<<c=8

o

£ £ =

S —% 3

*

Velocidades de reaccion individuales de propagacion, s
Velocidad en el incremento adiabatico de temperatura, °K/s
Concentracion adimensional del i-ésimo solvente.
Concentracion del i-ésimo solvente, kmol/m3

Concentracion en la alimentacion del i-ésimo solvente, kmol/m3
Tiempo, s

Temperatura, °K

Temperatura de alimentacion del i-ésimo monomero, °K
Temperatura de alimentacion del solvente, °K

Vector de entradas de control.

Coefiente de transferencia de calor, KJ/m2 s °K

vector de las derivadas de las salidas.

Volumen del reactor, m3

Flujo masico de alimentacion del iniciador, Kmol/s

Fraccion masa del j~esimo monodmero.

Fraccion masa del i-€simo monomero convertido a polimero.
Fraccion masa del i~€simo solvente.

Vector de estados.

Estados del sistema.

Conversién total incluyendo el solvente.

Vector de las salidas de control.

Incremento adiabatico de temperatura (individual), °K

Gradiente de temperatura, °K

Factor de contraccion de voiumen del i-ésimo mondmero (respecto a fa densidad del
polimero)

Factor de contraccidn de volumen del i-ésimo mondémero (respecto a la densidad de la
mezcla)

Factor de contraccion de volumen del i-ésimo polimero (respecto a la densidad de la
mezcla)

Factor de contraccion de 'volumen del i-ésimo solvente (respecto a la densidad de la
mezcla)

Funciones de contraccion de volumen. :
Fraccion volumen de solvente incluyendo el monémero remanente.

Velocidad de transferencia de calor entre el reactor y la chaqueta de enfriamiento, s!




NOMENCLATURA

n Viscosidad de la mezcla polimérica, Kg/m s

H, Viscosidad de referencia de la mezcla polimérica, Kg/m s

Peso molecular del i-ésimo monomero, Kg/Kmol

p Densidad de la mezcla polimérica, Kg/m3

P, Densidad del i-ésimo monémero puro, Kg/m3

p’ Densidad del i-ésimo polimero, Kg/m?3

P, Densidad del i-ésimo solvente, Kg/m?3

p.  Densidad del i-ésimo flujo de alimentacion de monomero, Kg/m?3

o, Peso molecular del i-ésimo solvente, Kg/Kmol

v Volumen especifico de la mezcla polimérica.

v Volumen especifico del i~ésimo mondémero.
o} Volumen especifico del i~ésimo polimero.
v; Volumen especifico del i-ésimo solvente.
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