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Resumen

Este trabajo aborda el problema de control robusto de reactores exotérmi-
cos de tanque agitado y operacién continua con reaccién tnica e irreversible.
Como es usual en la practica industrial, el control propuesto utiliza sélo
mediciones de volumen y temperatura para regular la temperatura, el vol-
umen y la concentracién del reactor manipulando los flujos del refrigerante,
de entrada y de salida, respectivamente, y funciona tanto para reactores con
cinética de reaccién mondtona como no-mondétona con respecto a concen-
tracion. En el trabajo se hace hincapié en las diferencias que el tipo de
cinética genera en el andlisis, diseno, funcionamiento, desempeno y carac-
teristicas del esquema de estimacién-control. La aplicacién de una técnica
constructiva permite determinar las condiciones de solubilidad con significa-
do fisico y proponer un modelo dindmico cuasi-lineal (quasi linear dinamic
QLD), confeccionado a partir de las propiedades de grado relativo, pasivi-
dad y observabildad en el caso monétono (y detectabilidad en el caso no
mondétono) del sistema. Este modelo matematico se utiliza como base de
diseno de un controlador-observador prealimentado (FF) y retroalimentado
por salida (OF) y de multiples entradas y salidas (MIMO) que: (i) recupera
el comportamiento de un controlador prealimentado y retroalimentado por
estado (FF-SF) robusto y no lineal, limitado s6lo por la convergencia del ob-
servador; (ii) constituye una mejora de los esquemas de control PI utilizados
en reactores industriales; (iii) es considerablemente més simple e independi-
ente del modelo que el control basado en un EKF o un control geométrico;
(iv) esta formado por la combinacion de componentes Proporcional-Integral
(PI) e Integral (I), y un componente de estimacién-control de concentracion,
y (v) tiene un criterio de estabilidad no local a lazo cerrado acoplado con
guias de sintonizacién convencionales.

La mejora de los esquemas de control PI utilizados en reactores indus-
triales consiste en la adicién de bloques adicionales de control (“backstep-
ping” y derivacién del “set-point”) que permiten un esquema de control de
temperatura en cascada que no requiere de separacion dindmica para su fun-
cionamiento y ofrece proteccién contra el “windup”

El control propuesto fue disenado para lograr la méxima linealidad, de-
scentralizacion, robustez e independencia de modelo matematico, de tal modo
que permita su aplicacién industrial. Los desarrollos metodolégicos asocia-



dos con el control propuesto establecen: (i) una conexién formal entre las
herramientas de control no lineal avanzado y control convencional de este
tipo de reactores, (ii) las particularidades y limitaciones que han de tomarse
en cuenta en el disefio dependiendo del tipo de cinética de reaccién y (iii)
una explicacién analitica que muestra porque funcionan correctamente los
esquemas de control convencionales. El control propuesto fue probado en
simulaciéon numérica utilizando dos reactores inestables a lazo abierto, uno
por cada tipo de cinética.
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Abstract

The problem of controlling continuous exothermic stirred tank jacketed
reactors with single irreversible reaction is addressed. As usual in industrial
practice, the designed controller regulates volume, temperature and concen-
tration, using only temperature and volume measurements, manipulating
feed, exit and coolant flowrates. The solution was proposed for reactors with
monotonic and non-monotonic kinetics with respect to reactant concentra-
tion, focusing in the differences that this property generates in the controller
analysis, desing and performance. The application of a constructive control-
observer design procedure permits to establish the solvability conditions with
physical meaning and leads to a quasi-linear dynamic (QLD) model designed
by considering relative degree, passivity and observability (for monotonic
and detectability for non-monotonic case) properties. This mathematical
model leads to a MIMO control-observer scheme that: (i) recovers the be-
havior of a robust nonlinear feedforward state-feedback (FF-SF') controller,
(ii) constitutes an add-on to the PI control scheme commonly used in in-
dustrial reactors, (iii) is considerably simpler and model independent than
an geometric or EKF based controllers, (iv) consists of a combination of
Proportional-Integral (PI), and Integral (I) plus a concentration estimation
components, and (v) has a closed-loop nonlocal stability criterion coupled
with conventional-like tuning guidelines.

The add-on to the PI control scheme commonly used in industrial reac-
tors consists in additional backstepping and set-point derivator blocks that
results in a temperature cascade controller scheme that does not need dy-
namic separation between primary and secondary to work properly and has
anti-windup protection.

The proposed controller was designed with emphasis on the achievement
of linearity, decentralization, robustness and model independency features,
that permits industrial applicability. The methodological developments asso-
ciated with the proposed controller formally: (i) connects the advanced non-
linear and conventional (linear-inventory) control approaches for this type
of reactors, (ii) shows the particularities and limitations to be taken into
account in the controller design depending on the type of reaction and (iii)
establishes an analytical explanation of why the conventional controllers work
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appropriatelly. The approach is tested with a pair of open-loop unstable re-
actor examples (monotonic and non monotonic) through simulations.
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Capitulo 1

Introduccion

1.1 Motivacion

En el drea de control de procesos hoy en dia se realizan diversos esfuerzos
para mejorar los procesos de produccién. Los principales objetivos consisten
en: reducir los costos de produccién, aumentar la calidad de los productos y
mejorar la robustez y seguridad del proceso mismo. En el drea de ingenieria
de control estos objetivos se traducen bédsicamente en: (i) aumentar la rapidez
de convergencia, (ii) disminuir el error en estado permanente, (iii) lograr la
mayor robustez del sistema ante incertidumbres pardmetricas y entradas no
medidas y (iv) obtener un sistema de control que maximice la produccién.
Sin embargo alcanzar estos objetivos es complejo, basicamente porque los
objetivos se contraponen entre si. Los esfuerzos por lo tanto se han enfocado
en establecer el mejor compromiso entre los diferentes objetivos.

Una gran cantidad de materiales quimicos y bioldgicos se producen en
reactores de tanque agitado STR (stirred tank reactor) por lo que probable-
mente este sea el sistema mas estudiado dentro del drea control de procesos.
Los estudios incluyen de manera conjunta el diseno, la operacion y el control,
pues la viabilidad econémica de los procesos de manufactura depende de las
tres partes.

En general el reactor de tanque agitado presenta varios problemas opera-
cionales debidos a caracteristicas complejas que éste presenta a lazo abierto,
entre las que se incluyen: multiplicidad de puntos de equilibrio, oscilaciones
no lineales, comportamiento de ignicién/extincién, sensibilidad paramétrica
y hasta comportamiento caético [19],[2]. Ademas, en el caso de reactores ex-



otérmicos adiabdticos, la generacién de calor da pie a fenémenos de reaccién
y de transporte de calor muy complejos que se reflejan como: acoplamientos
asimétricos de las entradas con las salidas y a generacién de bifurcaciones y
ciclos limite [21],[3].

Por otro lado los reactores STR pueden tener una cinética de reaccién
mondétona o no monétona en concentracion dependiendo del tipo de reaccién.
La mayor parte de las cinéticas son mondétonas, es decir a mayor cantidad de
reactante se genera mas producto. Sin embargo ciertas reacciones tienen un
efecto de inhibicién que ante grandes cantidades de reactante reducen la del
producto. Las cinéticas no monétonas aparecen en reactores bidlogicos [34],
reactores cataliticos [1], y reactores de polimerizacién [32].

Un reactor con cinética no monétona presenta problemas de observabi-
lidad ya que no es local ni globalmente observable, lo que limita el uso de
esquemas de observacioén, basados en observabilidad local e instanténea [37],
y que son necesarios para controlar la concentracion en lazo cerrado.

En resumen, el control robusto de los reactores STR representa un im-
portante reto dentro del drea de control de procesos, donde las normas de
produccién y seguridad cada dia son mas exigentes.

1.2 Estado del arte

El problema de control de reactores STR ha servido en el &mbito académico
como mesa de prueba de una gran cantidad de técnicas de control, obser-
vacién y estimacién. Se han hecho innumerables aportaciones al estudio del
control de este tipo de reactores [14][36][6]. En particular el problema de
control por retroalimentacién de salidas para el caso de reactores STR ex-
otérmicos en operacién continua CSTR, (continuous stirred tank reactor) ha
generado aportaciones tedricas [19]4][26], simuladas [24][30][9][10] y experi-
mentales [13][7]. La mayoria de las aportaciones estan basadas en el uso de un
modelo dindmico que combina un control geométrico por retroalimentacién
de estados (SF) [16][15], control por modelo predictivo (MPC) [22] [23] , ¥
control por inventarios [8], acoplados con un observador de concentracién
tipo filtro extendido de Kalman (extended Kalman filter EKF) [24][63], tipo
Luenberger[16], o tipo lazo abierto [31]. La mayoria de estas aportaciones
carecen de una prueba de estabilidad rigurosa [61]. Por otro lado, sélo partes
del problema de muiltiples entradas multiples salidas (multiple input multiple
output MIMO) han sido resueltas [16], y la mayor parte de los estudios de



reactores quimicos CSTR se han enfocado sélamente en reactores con cinética
monotona (tipo Arrhenius) y poco trabajo se ha realizado en reactores quimi-
cos con cinéticas de reaccién no monétonas (tipo Langmuir-Hinshelwood).

En el caso de reactores biolgicos STR en operacién por semi-lote (fed-
batch) con cinéticas de reaccién no monétonas (tipo Haldane) la mayoria
de los estudios se han enfocado en el diseno de observadores de estado a
lazo abierto. El problema de control-observacién se ha resuelto utilizando un
observador local y operando al reactor en un punto suficientemente lejano
de la méxima cinética de reaccién [66],[67],[68]. Esto permite que el sistema
control-observador funcione, pero implica una reduccién de la productividad.

Por otro lado, se ha logrado controlar un reactor biolégico de fermentacion
con cinética no monétona utilizando un algoritmo de conmutacién dependien-
do si la reaccion estd en la regién isoténica o antiténica, pero el algoritmo
falla a bajas concentraciones de substrato [20], [39].

Recientemente en el contexto de control por retroalimentaciéon de salidas
en columnas de destilacién [50] y reactores de polimerizacién con cinética
monétona [31][47] se ha utilizado exitosamente la metodologia de control
constructivo para el diseno de controles MIMO que logran recuperar el com-
portamiento de controles robustos por retroalimentacién de estados (state
feedback SF') basados en el modelo perfecto.

También recientemente, en el caso de reactores con cinética no monétona,
se mostré que es posible utilizar un EKF para observar la concentracién y
acoplar con un control por retroalimentacién de estado, aiin si se opera en
la regién de méxima produccion, sin embargo, la desventaja de este enfoque
es la poca robustez que presenta el controlador y la falta de una prueba
formal de estabilidad [77]. En el contexto de reactores bioldgicos y reactores
cataliticos con inhibicién, se ha mostrado que explotando la propiedad de
detectabilidad es posible disenar un observador global que, después de un
tiempo finito, recupere el verdadero valor de concentracién [37].

En resumen, del estado del arte se sabe que: (i) se puede estabilizar
al reactor CSTR regulando la temperatura con un control en cascada PI
convencional, (ii) la separaciéon dindmica del control en cascada puede ser
removida utilizando un control pasivado [12], (iii) la concentracién en reac-
tores con cinética monétona puede ser estimada rdpidamente, limitada sélo
por el ruido de medicién y las dindmicas no modeladas, utilizando un ob-
servador no lineal como un (EKF) basado en una forma de observabilidad
integral [60] o un observador tipo Luenberger basado en una forma de ob-
servabilidad instantdntanea [25], (iv) los dos observadores mencionados son
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fuertemente dependientes del modelo matematico del reactor, en particular
de las funciones de cinética de reaccién y transferencia de calor que, por lo
general, son altamente inciertas, y (v) es posible disenar observadores de con-
centracién tipo lazo abierto [74] o tipo EKF [77] y acoplarlos con un control
no lineal SF para controlar reactores con cinética no monétona, siendo am-
bos observadores los limites del compromiso entre rapidez de convergencia y
dependencia del modelo matemaético, respectivamente.

Sin embargo, aunque se ha avanzado notablemente en el &mbito académi-
co en el entendimiento de la problemadtica de este tipo de reactores y en la
generacién de soluciones, sigue existiendo un gran rechazo al uso de estas
propuestas en la prictica industrial. Las razones bdsicamente son la gran
complejidad que estos esquemas presentan para su implementacién y la falta
de fiabilidad de los mismos. Este trabajo busca, entre otras cosas, propon-
er una solucién basada en técnicas de andlisis y diseno de control no lineal
avanzado reescritas en una forma lo mas parecida posible a la utilizada en
los ambientes industriales y, por otro lado, reglas de sintonizacién basadas
en una prueba formal de estabilidad para que la propuesta de solucién tenga
un alto nivel de fiabilidad.

Los reactores CSTR industriales cominmente se controlan manipulando
el flujo de salida y de refrigerante con esquemas de control proporcional-
integral (PI) descentralizados para la regulacién de volumen y temperatura
respectivamente. Generalmente, el control de temperatura es un esquema de
control en cascada maestro-esclavo. La concentracion se deja a lazo abierto
o se regula utilizando un esquema de control supervisorio y modificando ma-
nualmente el gasto de entrada, ya que por cuestiones econémicas y practicas
no resulta viable medir en linea la concentraciéon de reactante o producto
[3],[4]. La limitante econémica es el elevado costo de un cromatégrafo, mien-
tras que la limitacién préactica es el inevitable retraso en tiempo que tiene
la medicién de concentracion, por lo cual suelen utilizarse mediciones fuera
de linea. Estos esquemas industriales ofrecen ventajas y desventajas, entre
las primeras estan: (i) son muy simples de sintonizar, (ii) tienen una de-
pendencia minima de modelado y (iii) presentan una gran robustez. Entre
las desventajas estan: (i) el esquema de control en cascada utilizado en el
lazo de temperatura limita el desempeno del lazo al requerir de una sepa-
raciéon dindmica entre el maestro y el esclavo, (ii) no se logra un buen control
de concentraciéon todo el tiempo, lo que se traduce en aumento de costos
de operacién y/o baja calidad del producto y (iii) la sintonizacién de los
controladores estd basada en la experiencia y la prueba y el error.
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El estado del arte da cuenta de que el problema de control de reactores
CSTR ya ha sido resuelto parcialmente, tanto a nivel tedrico, practico e
industrial. Sin embargo, también evidencia que existen puntos importantes
que atender, pues la mayor parte de las aportaciones:

1. Se analizaron, diseniaron y probaron para una dindmica simplificada
del reactor.

2. Carecen de un desarrollo sistemdtico y no son ficilmente implementa-
bles.

3. Carecen de una prueba formal de estabilidad a lazo cerrado y de guias
de sintonizacién pricticas y

4. Carecen de un andlisis de condiciones bajo las que se puede resolver el
problema y una interpretacién fisica de las mismas.

Asimismo, la comparacién entre los esquemas de control industriales y los
reportados en la literatura especializada muestran una gran diferencia entre
ambos enfoques, y motivan las siguientes preguntas: ;porqué funcionan los
esquemas de control PI industriales?, y ;se pueden mejorar estos esquemas
utilizando teorfa de control avanzado?

1.3 Planteamiento del problema

El estado del arte permite definir el problema a resolver: disenar un contro-
lador por retroalimentacion de salidas que auxiliado por las entradas medidas
(posiblemente variantes en el tiempo) y un modelo matematico adecuado,
regule al reactor CSTR exotérmico y de reacciéon simple alrededor de un
estado nominal z = [V,T , E} (posiblemente inestable a lazo abierto), con
estabilidad robusta a lazo cerrado (con respecto a errores de modelado y en-
tradas exdgenas), para cualquier tipo de cinética de reaccién, monétona o no
monaotona.

1.4 Objetivos

Las consideraciones anteriores permiten plantear que el problema se pretende
solucionar cumpliendo los siguientes objetivos:

1. Realizar un andlisis de controlabilidad, observabilidad y detectabilidad
de la clase de reactores para determinar la limitaciones que se imponen en
estas propiedades del sistema dependiendo el tipo de cinética.



2. Identificar y analizar las condiciones de resolubilidad dédndoles una
interpretacién fisica.

3. Explotar los mecanismos estructurales inherentes al modelo mateméti-
co para obtener un modelo matematico simplificado que a su vez se utilice
para el diseno del esquema de estimacién-control.

4. Establecer una prueba formal de estabilidad y gufas de sintonizacién
del control propuesto.

5. Establecer una conexién formal entre los esquemas de control indus-
triales y los de control no lineal avanzado.

6. Disenar un controlador que tenga aplicabilidad industrial al lograr
la mayor linealidad, descentralizacién, robustez e independencia del modelo
matemadtico y una sintonizacién simple.

7. Eliminar el requerimiento de separacién dindmica del control en cas-
cada de temperatura.

8. Mejorar el esquema de control PI ampliamente utilizado en la industria.

9. Analizar las diferencias y limitaciones que el tipo de cinética producen
en el diseno, y desempeno del esquema de control.

10. Comparar el desempeno en simulacién del esquema propuesto contra
un controlador por retroalimentacion de estados.

1.5 Contribuciones

Como ya se ha mencionado, el reactor CSTR ha sido ampliamente estudiado
a largo de varias décadas con trabajos tedricos, simulados y experimentales.
. Por qué entonces un trabajo mas? Este trabajo aporta tres contribuciones
importantes al drea de control de reactores tipo CSTR. Las primeras dos,
son contribuciénes que dan mds luz sobre el entendimiento de los problemas
asociados con el control de este tipo de reactores. Una vez entendida la
problematica se plantea una contribucién adicional que consiste en mejorar
los esquemas de control ya existentes.

Utilizando teorfa de control avanzado se logra establecer una conexién
formal entre los esquemas de control industriales y los de control no lineal
avanzado. Con ello se pueden explicar dos cosas: (i) jpor qué se utilizan ex-
itosamente esquemas simples y minimamente dependientes del modelo para
controlar la gran mayorfa de reactores CSTR, que son sistemas no lineales
complejos y presentan diferentes tipos de cinéticas de reaccién? y (ii) jqué
particularidades y limitaciones han de tomarse en cuenta en el diseno y sin-



tonizacién del esquema de control-estimacién dependiendo del tipo de cinéti-
ca de reaccién?

La tercer contribucion se logra a partir de la aplicacién de una técnica
de diseno de control constructivo. La aplicacién de esta técnica posibilita la
proposicién un modelo dindmico confeccionado a partir de las propiedades
de grado relativo, pasividad y observabildad/detectabilidad que permite la
inclusion de componentes adicionales en los lazos de control de concentracion
y temperatura con respecto a los esquemas de control industrial convencional.
Estos componentes logran mejoras (que no son triviales ni convencionales)
en el desempeno, disminucion del error en estado estacionario y aumento de
robustez ante ruido en las mediciones y perturbaciones paramétricas y de
entradas exégenas.

1.6 Organizacién del trabajo

El trabajo estd organizado del siguiente modo. En el segundo capitulo se
describen los reactores CSTR y se presenta el modelo matématico de este
tipo de reactores. Después se analizan las propiedades de controlabilidad,
observabilidad y detectabilidad de los reactores CSTR. En el capitulo tres
se disena un control geométrico basado en determinar la inversa de la plan-
ta con el modelo exacto que ademds sirve para determinar las condiciones
de resolubilidad del problema de control y darles interpretacién fisica. A
continuacion se disena un control pasivo por retroalimentacién de estados,
que constituye el primer eslabén del enfoque constructivo y que sirve como
referencia del mejor desempeno que se puede esperar en un controlador con
estructura pasiva. En el capitulo cuatro se disena un control por retroali-
mentacién de salidas acoplado con un EKF que sirve como un sistema de
referencia para comparar el desempeno del sistema de control. A contin-
uacién, se obtiene un modelo matematico simplificado y con la ayuda de éste
se disena un control prealimentado y por retroalimentacion de salida aplican-
do diversas herramientas de control constructivo y se reescribe en la forma de
controladores PI e I y un componente de control-estimacién de concentracién.
En seguida, se establece la dindmica de error y las condiciones de estabilidad
del sistema a lazo cerrado y con base en esta dindmica se establecen gufas de
sintonizacién. Finalmente se comparan los tres controladores propuestos con
un reactor representativo en forma simulada. En el capitulo cinco se hace lo
propio con el reactor con cinética no monétona. Finalmente se presentan las



conclusiones del trabajo.



Capitulo 2

Formulacion del Problema

2.1 Reactores tipo CSTR

Los reactores de tanque agitado (stirred tank reactor STR) (Fig. 2.1) con-
sisten bdsicamente en un tanque donde se alimenta con un cierto gasto de
entrada g, uno o varios reactantes con una cierta concentracién y tempera-
tura de entrada y cuyo contenido es mezclado de forma homogénea de tal
forma que se puede considerar que la concentraciéon de los reactantes y la
temperatura del reactor son uniformes en todo el tanque. Dentro del tanque
se realiza una reaccién que transforma él o los reactantes en uno o varios pro-
ductos y estos salen del reactor con un gasto de salida ¢ y una concentracién
de producto. Al reactor se le denomina de reaccién simple e irreversible si
sélo se introduce un reactante (A) y sélo se genera un producto (B)

(4% B)

donde R es la velocidad de reactante convertido en producto debido a la
reaccién quimica. Si la reaccién es exotérmica y el calor generado no puede
ser removido de forma natural por el flujo de salida g; y/o disipado por el
medio ambiente, el reactor tiene alrededor una camisa de enfriamiento con
temperatura 7; donde se fuerza a circular algin fluido (generalmente agua)
para remover el calor excesivo.

El reactor STR puede ser operado de tres formas distintas: en forma
continua, en lote y en semi-lote. La operacion continua significa que los flujos
de entrada y salida son iguales de tal modo que el volumen V' se mantiene
constante, y el reactor puede estar operando por tiempo indefinido. En la
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Figura 2.1: Reactor (STR) “Stirred Tank Reactor” con camisa de enfria-
miento

operacion por lote (o batch) el reactor también trabaja a volumen constante
pero no hay entrada ni salida de material durante la reaccién, de tal modo
que una vez consumido el reactante se detiene la operaciéon. Finalmente en la
operacion por semi-lote (o fed-batch) el reactante se va anadiendo al reactor
hasta llegar a un volumen méximo (pues no hay flujo de salida) donde se
detiene la operacién, o bien hasta que se logre la composicién deseada del
producto. En la Tabla 2.1 se pueden observar las caracteristicas de cada una
de las tres formas de operacién. Cuando el STR trabaja en forma continua
se le denomina CSTR (Continuos Stirred Tank Reactor).

El modelo dindmico del reactor, suponiendo que las propiedades fisicas
son constantes, surge a partir de cuatro balances [19]: (i) balance del i-ésimo
componente dentro del reactor

C = —R(CT)+(g/V)[Ce(t) = C]
c0) = G
(ii) balance de energia del reactor con su alrededor,
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Tabla 2.1: Formas de operacion del reactor STR

forma de operacién gastos volumen | tiempo de operacién
continua g=¢q.>0 V=V t €10, 00)
lote g=¢q.=0 V=" t €0,tr)
semi-lote q=0,0.>0 |V =V(t) t €0,tr)

T = [(=AH) [(pmey)] R(C,T) + (ge/V) (T. = T) = [AU (C) / (p V&) (T = T))

T00) = T,

(iii) balance de energia en la camisa de enfriamiento

Ty = [AU(C)/ (p;View)] (T = T3) + [(@pecne) | (p;Views)] (T

T;(0) = Ty

—1j)

y (iv) balance de materia que entra y sale del reactor (Apéndice A)

V = g—q-—7

V() = Vo
donde
Q- calor de reaccién por mol de reactante [Cal/mol]
Vv volumen del reactor [L]
T temperatura de la mezcla reaccionante [K]
T; temperatura de la camisa [K]
C concentracion del reactante [mol/L]
R tasa de reaccién molar por unidad de volumen [mol/min L]
U coeficiente de transporte de calor [Cal/m*min K]
V; volumen de camisa [L]
Prm densidad de la mezcla [kg/L]
Pe densidad del refrigerante [kg/L)]
P; densidad de la camisa [kg/L]
P1 densidad del reactante puro [kg/L]
P densidad del producto [kg/L]
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cp capacidad calorifica de la mezcla por unidad de masa[Cal/kg K]
¢p;  capacidad calorifica de la camisa por unidad de masa [Cal/kg K]
cpe capacidad calorifica del refrigerante por unidad de masa [Cal/kg K]
A drea de intercambio entre el reactor y la camisa [m”]

T tasa de contraccién volumétrica [L/min]
Ce. concentracién de entrada [mol/L]

T, temperatura de alimentacién [K]
Tje temperatura de alimentacién de la camisa [K]
q gasto volumeétrico de salida [L/min]

e gasto volumeétrico de entrada [L/min]

g gasto volumeétrico de refrigerante [L/min]

Introduciendo las siguientes definiciones:

C
c = ol
Ce
Ce = ﬁ[/ ]
A T,T; 1
(e, T, T3, V) _ AV 1.T;) { : }
PV ey min
1
- - sl
piVicp; L
chPC 1 :|
w; = —— |—=
’ P;Vicnj {L
-C°
L
PmCp
R(cC®T) T 1
T) : = :
p (C7 ) CO |:mln:|
donde:
C° concentracién del reactante puro [mol/L]
c concentracién de reactante adimensional [/]
Ce concentracién de entrada adimensional [/]
A aumento adiabdtico de temperatura [K]
Y funcién de dilucién de calor del reactor [1/min]

p tasa de reaccién en términos de concentracién adimensional [1/min]
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el modelo dindmico puede reescribirse como sigue:

V = —W(C,T,V)‘I'qe—QZ:fv(C,T,Vv,qe,Q), yV:ZV:V

(2.1)

T = Ap (C7 T) - (qe/v) (T - Te) - 7(67 T7 V;T']) (T - TJ) = .fT (C7 T7 V;TVJWTer)

yr = zr=1T
Tj = WV’}/(C, T7 V7T'J) (T - Tj]) — W;4g; (TJ - Tje) = .fj (C7 T7 V7T'J'7Tj€7Qj)
yi = T

¢ = —p(e,T)+(q/V)(cc—c)=fc(¢,T,V,qe, c.), ze=c

donde:

wV  razoén de capacidad calorifica reactor/camisa [/]
w;q; tasa de disipacién de calor de la camisa [1/min]

Cabe senalar que en la practica industrial, la tasa de reaccién p, la tasa
de dilucién de calor 7 y la tasa de contraccién volumétrica 7w son funciones,
generalmente no lineales e inciertas, de los estados. Ademds, dependiendo
el tipo de reaccién la tasa (o cinética) de reaccién del reactor p puede ser
monotona (isoténica) con derivada positiva respecto a concentracion, es decir
una funcién siempre creciente

—p(c,T) >0

dc

0 no monoétona, es decir, en una parte isoténica (creciente) y en otra parte
antiténica (decreciente), por lo que para este tipo de reactores existe una
regién en el espacio de estados {2 donde la concentracién de reactante es

méxima c*, es decir su derivada es cero.

dp(e, T
Q2 = {xex|pfen) =200 g
0

¢ = k(T)> —pk(T), T] =0
(1) 3 - pl(T), )
Para vizualizar graficamente la diferencia entre ambos tipos de cinéticas
se muestra el comportamiento isotérmico de ambos tipos de cinéticas en la

Fig. 2.2.
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Funcion de reaccion temperatura fija (T*)

1.2r P monotona R

—— no-monotona

p(c,, %)

0.8

0.6

0.4
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Figura 2.2: Concentracién vs cinética de reaccién monétona y no monétona
a temperaura constante

El modelo matemético (2.1) puede escribirse en variables de estado, donde:
los estados () son la concentracién (adimensional) de reactante (c), tempe-
ratura del reactor (1), temperatura de la camisa (7}), y el volumen de la
mezcla (V). Las entradas de control (u) son los flujos de entrada (q.) de sa-
lida (g) y de refrigerante (¢;). Las salidas reguladas (%) son la concentracién
(c), la temperatura (7T'), y el volumen (V). Las salidas medidas (y) son el
volumen (V'), y las temperaturas del reactor (7') y de la camisa de enfria-
miento (7j). Las entradas medidas (w) son la temperatura de alimentacién
del reactor (T.) y de la camisa (7}.), y la entrada no medida d es la concen-
tracién de entrada (c.). El vector de entradas del sistema (v) se forma con
las entradas de control (u) y las entradas exdgenas (w 'y d).

En notacién compacta el modelo del reactor (2.1) puede escribirse como:
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= flz,u,w,d), x(0) = o (2.7)
(

donde

for s fis el *
o T,T;,V]" € X
T.7;,V]" €Y
T, V' ez

= ¢c. €D

= [ge.q.q]" €U
= [T, Ty) e W

[
[
[
[

E 2 Qo nu © 8
|

Cy: Oz:

o O O
o O =
o = O
—_ o O
o O =
o = O
o O O
—_ o O

o en funcién de las entradas del sistemas:

z = f(z,v), (0) = xo, (2.10)
= h(z)=Cyz, z=nh,(z)=Cx (2.11)

donde:

v = [uT,wT,d}T eV

El principio de conservacién de materia y energia y la segunda ley de la
termodindmica aplicados en el modelo matemé&tico (2.1) permiten establecer
las siguientes restricciones de operacién a las entradas exdgenas, senales de
control y estados:
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c, < c<1

T, < T.<T/

T, < T <T;

G < ¢<¢q

¢ < ¢@=<q

¢ < q<q¢" =0<c<l1
Vo o< V<Vt

T, < T; <71y

min(7;,7;) = T~ <T <TT =max(T;,T,)

El reactor puede tener multiplicidad de puntos de equilibrio y posible-
mente el punto de regulacion es un punto de equilibrio inestable a lazo abier-
to. Matematicamente el problema de control consiste en regular al reactor
alrededor del valor deseado del vector estado Z junto con las entradas nomi-

nales (u, w,d) tal que:

f(z,a,w,d) =0 (2.12)

T = [67 T7Tj7 V:|T ’ d= Cey, U= [(jm q, Qj]T ;W= [Te7 Tje:|T
Metodolégicamente se busca resolver el problema de control junto con la

identificacién de las condiciones de solucién, y su respectiva interpretacién
fisica.

2.2 Analisis de las propiedades intrinsecas del
reactor CSTR

El anélisis de las propiedades de controlabilidad y observabilidad del reactor
CSTR es necesario para determinar a prior: las limitaciones que presentaria
cualquier esquema de control/observacién que se pretenda disenar. Para
facilitarlo, parte de este andlisis se realiza utilizando un modelo simplificado,
que contiene la esencia de la dindmica mas importante del reactor. Esta
simplificacién puede hacerse cuando: (i) exista un lazo de control de volumen
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y por lo tanto este permanece constante y (ii) exista un lazo de control de
temperatura de camisa que haga que esta dindmica sea mucho mas rdpida
que la dindmica de la temperatura del reactor. Si esto ocurre, el andlisis de
la dindmica del reactor puede realizarse sélo considerando las dindmicas de
concentracién de reactante y temperatura del reactor [30]:

¢ = —ple,T)+0(cc—c):=f.(c,T,0,c) (2.13)
T = Ap(QT)_Q(T_Te)_IY(T_TJ) = fT(C7T7Tj797T€)

Este modelo simplificado considera que:

(i) el volumen del reactor se mantiene constante V =0

(ii) la concentracién de reactante se controla mediante la tasa de dilucién
del reactor 6 = q./V

(iii) la temperatura del reactor se controla mediante la temperatura de la
camisa de enfriamiento 7}, despreciando la dindmica en la camisa de enfria-
miento Tj =0

(iv) la funcién de transferencia de calor 7 es constante, es decir que siem-
pre se puede transferir la misma cantidad de calor hacia el exterior

Para este modelo simplificado los estados (x) y las salidas reguladas (z)
son la concentracién de reactante (c¢) y la temperatura del reactor (7'). Las
entradas de control (u) son la tasa de dilucién del reactor () y la tempe-
ratura de la camisa de enfriamiento (7). La salida medida (y) es la tem-
peratura del reactor (T'). La entrada exdgena medida (w) es la temperatura
de alimentacién del reactor (71.), y la entrada exdgena no medida (d) es la
concentracién de entrada (c.). El vector de entradas del sistema (v) se forma
con las entradas de control (u) y las entradas exdgenas (w y d).

En notacién compacta el modelo simplificado del reactor (2.12.13) puede
escribirse como:

f(z,uw,d), =(0) = zo, (2.15)
= h(z) =Cyx (2.16)

o en funcién de las entradas del sistemas:

T = f(z,v), z(0) = xg (2.17)
= h(z)=Cyx (2.18)
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donde:

f = [.fm.fT]T

e, T"eX, y=TeY
=z, d=c. €D, C:[O 1}

u = 0,1 €U, w=T,eW

v o= [Q,Tj,Te,ce]TEV

8
I

Con este modelo simplificado se procede a realizar el anélisis de contro-
labilidad, observabilidad y detectabilidad.

2.2.1 Controlabilidad local

La propiedad de controlabilidad significa que el estado del reactor puede
ser transferido desde cualquier estado inicial a cualquier otro estado en un
intervalo de tiempo finito. Si el reactor posee esta propiedad entonces se
garantiza la existencia de un controlador a nivel local.

El reactor CSTR debe operar alrededor de un punto de equilibrio z =
(¢,T)T (posiblemente inestable a lazo abierto) donde se logre obtener un
producto con cierta concentracién de salida (cinética mondtona) o la méxima
produccién del mismo (cinética no mondtona), esto significa que en el modelo
simplificado (2.13):

0 = —p(c,T)+0(c. —¢) (2.19)
0 = Ap(e,T)—0(T—-T.)—~(T—T)
donde ¢ y T, son los valores nominales de la concentracién de entrada y la

temperatura de entrada. La matriz de controlabilidad C de la aproximacién
lineal alrededor del punto de equilibrio deseado (¢,7T") se define como:

C =B, AB]
con A = f,(X,V), B= fu(X, V).
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La matriz de controlabilidad es:

C = Ce —C (Ee_é) [_pc( T) } 7p (1 )
v (€= O)Ap(e,T) + [App(E,T) — 0 — ]y

y ésta matriz cuadrada tiene rango completo si:
det[C] = [ Apc T) + [App(e,T) =0 —~] ] -

de donde se puede observar que las condiciones para que el determinante
sea diferente de cero son:

ranklC]=2<~v#0, ¢ #¢

de este resultado sigue la siguiente proposicién

Proposicién 1 El reactor simplificado (2.13) tiene la propiedad de contro-
labilidad local si: a) hay reaccion quimica en el reactor b) el reactor es un
sistema no adiabdtico

Estas condiciones siempre se cumplen ya que: (i) al haber reaccién quimi-
ca la concentracién de entrada siempre es mayor que la del reactor ¢, > ¢ por
el material que estd reaccionando y (ii) en un reactor CSTR con camisa de
enfriamiento existe transferencia de calor hacia el exterior lo que garantiza
que la funcién de dilucién de calor, que depende del coeficiente de transporte
de calor, sea positiva v > 0 . Con el modelo simplificado se puede con-
cluir que en principio cualquier reactor exotérmico es localmente controlable
alrededor de cualquier punto de equilibrio deseado (¢, T') sin importar el tipo
de cinética de reaccién.

2.2.2 Anadlisis de las propiedades de Observabilidad

Basicamente la observabilidad significa poder distinguir la trayectoria interna
de un sistema dindmico utilizando las senales de entrada y salida s6lamente.
Para ello, el observador se encarga de estimar de las variables de estado
del sistema. Existen diferentes definiciones de observabilidad para sistemas
lineales y no lineales, y aquf se consideran algunas de ellas. El andlisis de las
propiedades de observabilidad es importante para el diseno del esquema de
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observacion, porque cualquier observador estd basado en alguna propiedad
de observabilidad y es un paso necesario previo al diseno de un observador
para garantizar la existencia y la convergencia del mismo.

Observabilidad local

La observabilidad local aqui considerada esta basada en la linealizacién del
modelo del sistema alrededor de un punto de operacién y la determinacion
de la matriz de observabilidad lineal O. Dado el caracter local de la lineal-
izacion del sistema este tipo de observabilidad linealizada sélo se garantiza
localmente. Para obtener la matriz de observabilidad lineal se requieren las
matrices de estado A y de salida C:

0
A = &];(:B,v)

oh,_ _
C = %(z,v)

donde:

7Tj7Te7ée:|T
T

]
|
ey

Ol

=

Finalmente, la matriz de observabilidad de la aproximacién lineal del
modelo simplificado (2.13) se forma como:

Kl

o0 c | 0 b
B CA B Apc(é7 T) ApT(E7 T) -0 7
El sistema es localmente observable si la matriz de observabilidad lineal tiene
rango completo, y la matriz de observabilidad tiene rango completo si:

rank[O] =2 < p,(¢,T) # 0

de este resultado surge la siguiente proposicién:

Proposicién 2 El reactor simplificado (2.13) tiene la propiedad de observa-
bilidad local si: p(c,T) es mondtona (isoténica) con respecto a c.
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Observabilidad no lineal instantanea

La observabilidad no lineal instantdnea implica que en cada instante de tiem-
po es posible reconstruir el estado del sistema a través del mapa de obser-
vabilidad no lineal ¢(x,v), es decir que el estado inicial puede ser recons-
truido utilizando las salidas medidas y las senales de entrada. Si el mapa
es invertible para todos los estados entonces el sistema es observable instan-
tdaneamente. El mapa de observabilidad no lineal del modelo simplificado
es:

o(x,v) = [L’;Efﬁl) ] = m - {Ap<c,T>-e<TTTe>—v<T—Tj>

para que el mapa sea invertible se requiere invertir la funcién de cinética de
reaccién p (¢, T') con respecto a c.
De ambos resultados surge la siguiente proposicién:

Proposicién 3 El reactor simplificado (2.13) tiene la propiedad de observa-
bilidad no lineal instantdnea si: p (c,T) es mondtona (isoténica) con respecto
ac.

Las condiciénes anteriores permiten concluir que la propiedad de obser-
vabilidad depende del tipo de cinética de reaccién [77],[37]. El reactor con
cinética mondétona es local e instantdneamente observable. Mientras que el
reactor con cinética no monétona no es local ni instantdneamente observable.

Sin embargo, estas condiciones sélo son suficientes, por lo que no permiten
concluir acerca de la existencia o inexistencia de un observador de estado.
Muestran que en el caso de reactores con cinética no mondétona existe pér-
dida de propiedades de observabilidad y que por ende no es posible utilizar
cualquier tipo de observador para la estimacién de la concentracién. Para

concluir sobre la existencia de un observador de estado es necesario el anlisis
de detectabilidad.

2.2.3 Detectabilidad

Para realizar el anélisis de detectabilidad también se utiliza el modelo sim-
plificado. La propiedad de detectabilidad estd basada en la nocién de indis-
tinguibilidad de trayectorias que a continuacién se enuncia [78]:
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Definicién 1 Dos trayectorias de estado z*(t), x?(t) son indistinguibles si
existen: una entrada v(t) y dos estados iniciales indistinguibles x§ y x2 tal
que h (o (t:2d, v(1)] = h [22(t a3, v(1))], ¥t > 0.

Con la definicién de indistinguibilidad de estados iniciales y de trayecto-
rias, la definicién de detectabilidad es como sigue [35]:

Definicién 2 El sistema (2.17) es detectable si para todas las trayectorias
xl(t), 22(t) indistinguibles se cumple que Jim {|=*(t) — 22(t)|} = 0.

Esto significa que un sistema detectable permite la existencia de trayec-
torias indistinguibles (que ningtin observador puede distinguir), generadas
a partir de una entrada v(t), pero estas trayectorias son convergentes. A
la entrada v(t) que hace que el sistema sea no observable se le llama en-
trada mala. Si un sistema es detectable entonces se pueden distinguir las
trayectorias indistinguibles. A continuacién el método propuesto en [78] se
utiliza para determinar las trayectorias indistinguibles y su comportamiento
dindmico.

Primero se escriben las ecuaciones de dos plantas con las mismas entradas

¢ = —pla,Th)+0(ce—c1) (2.20)
Ty = Ap(e, ) —0(Ty = T.) —v (T - T))
w o= T (2.21)
¢a = —plea, To) + 0 (ce — c2) (2.22)
Ty = Aplep,T) —0(Ty—T.) =y (Th — Tj)
Yo = Tb (2.23)

se definen los errores de estado y salida entre ambas plantas

Ec = C —C—=>Cy =2C1 — €&
er = Th—Ty, =Ty =1T) —¢ep
gy = h—p=¢e=T1—Tit+er=er

las dindmicas de errores de estado son:
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er = Ti=Ty=20p(cr,Th) =0 (Th = T.) =7 (Ty = Tj) — Ap(c2, Tz) + -
+6 (T2 = Te) + v (T2 — Tj)
er = Alp(er,Th) —plar —ee, Tt —er)] — (0 +7)er

éc = él — ég = —p (Cl,Tl) + QCe — 961 + ,O(CQ,TQ) — 968 + 962
¢ = —bOcc—pler,Th) +pler —ee, Tz)

y considerando que para cualquier trayectoria indistinguible se cumple
que

Vt>0:p(c;,Th) =plca, Ta) = p(c1 — ec, T2)

la dindmica de concentracién es

ot e, =0 (2.24)

con este resultado se establece la siguiente proposicién:

Proposicién 4 El reactor con cinética no mondtona (2.13) es detectable si
opera en forma continua, es decir si tiene una taza de dilucion positiva 6 > 0.

Una taza de dilucién positiva garantiza que la ecuacién (2.24) tiene al
origen como punto de equilibrio asintéticamente estable, y por lo tanto las
trayectorias indistinguibles convergen entre si.

El anélisis de detectabilidad muestra que:

(i) el reactor con cinética no monétona es detectable siempre que exista
una tasa de dilucién positiva 6 > 0y

(ii) ante una trayectoria indistinguible, la rapidez de convergencia de
cualquier observador queda determinada por la tasa de dilucién 6 (2.24).

Por otro lado, el andlisis de detectabilidad impone una restriccién de
diseno: no es posible disenar un observador de estado con una rapidez de
convergencia arbitraria para cualquier entrada.
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2.2.4 Mapa de Estimabilidad de estado con el modelo

detallado

El analisis de observabilidad/detectabilidad anterior se realiza utilizando un
modelo simplificado del reactor (2.13). Por otro lado, como ya se menciond,
los observadores de sistemas no lineales estdn basados en una propiedad de
observabilidad particular. En esta seccién se define y prueba en el modelo
detallado la propiedad utilizada para el diseno del esquema de control pro-
puesto basado en el mapa de estimabilidad del sistema. En el entendido de
que ya se ha determinado, con el modelo simplificado, la existencia del obser-
vador en caso monétono y la restriccién fundamental de diseno para el caso
no monétono. Para establecer la definicién de estimabilidad no lineal utiliza-
da [43] para el diseno del controlador propuesto en este trabajo considérese
el siguiente sistema no lineal:

= flzu(t), z(to)==o (2.25)
y = h(z)

dim(z,y,u) = (n,m,p) (2.26)
r € XueU (2.27)

donde los mapas f y h son suficientemente diferenciables en un conjunto
cerrado y acotado X x U. de tal modo que el par z(ty) y u(t) determinan en
forma tnica la trayectoria de estado del sistema:

x(t) = 0, [t, to, xo, u(t), ]

y por lo tanto también la trayectoria de salida

y(t) = hlx(t)].
La propiedad utilizada es denominada propiedad de estimabilidad [43],
y se basa en el diseno constructivo de un estimador de estado utilizando
las senales medidas (es decir la entradas u(t) y salidas y(t)) y sus derivadas
temporales para formar el mapa de salidas y sus derivadas

K1— km—11T
¢(t) = [ylw"?yll 17"'7ym7"'7ym 1:|
K = Ki+...+kp=n, K >1
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y el mapa de entradas y sus derivadas

1 11T
v(t) = Jur,.o Ul Ty, ul
v = n+...4+vm>p, v;i>1

Tomando derivaciones temporales sucesivas de los mapas de salida hq, ...h,,
sustituyendo & por la dindmica del sistema se obtiene el siguiente conjunto
de x ecuaciones algebraicas variantes en el tiempo

Y(t) = ¢lr,v(t)] = [hioo s Ly oo L ]

donde ¢ es un mapa no lineal y L;hl es la i-ésima derivada direccional del
campo escalar h(z,t) alo largo del campo vectorial f(z,t). La dimensién del
vector de estado es n, el orden de estimacién es k, el orden de estimacién de
la i-ésima salida es k; y a los v; se les denomina indices de exo-observabilidad.

Definicién 3 La trayectoria x(t) del sistema (2.25) es estado estimable si:
(i) existen m indices de estimabilidad K1, ...k, tales que kKi+. . .+ Ky, = K =n,
ki > 1y (ii) el mapa ¢ es x-invertible, es decir: x(t) = ¢~ ' {¢ [z, v(t)] ,v(t)}.

Utilizando esta definicién [43] en el reactor (2.1) se puede establecer la
siguiente proposicién:

Proposicién 5 La trayectoria x(t) del reactor (2.1) es estado estimable con
el siguiente orden de estimacion (eo) :

eo(x) = (ky,kr, k) = (1,1,2), ky+kr+r;=4=n

st fr es isotonica con respecto a c, es decir las siguientes desigualdades se
cumplen:

ofr

A [aap(;)] > (=T [ e T VT

0
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Utilizando los siguientes mapas de entradas y salidas

u(t) = g

¢(t) = [yV7 Y, Yr, yT]T

el conjunto de cuatro ecuaciones algebraicas variantes en el tiempo

yr = T (2.28)
y = 1; (2:29)
yy =V (2.30)
yr = Ap(eT) —q. (T =T0) )V = (T = Tj)v(c, T,V, T;) = fr(2.31)

tiene una solucién inica para el estado x.

Para los estados (7',7;,V) la solucién es trivial. Para que exista una
solucién inica del estado ¢ supongamos que fr es isoténica con respecta a c,
esto implica que

OAp (c,yr) — (yr — y;) (e yr, yv, ¥;)

>0
Oc

o bien

Oc

En todos los reactores exotérmicos con cinética monétona se cumple que
a% p(e,T) > 0y la funcién de dilucién de calor y(¢, T, V, T;) no cambia en for-
ma considerable con respecto a ¢ (a% (e, T,V,T;) =~ 0) y/o decrece conforme
aumenta la concentracién (Z7(c, T, V,T;) < 0)

ambas posibilidades en el comportamiento del la funcién de dilucién de
calor implican que

A {gcp(c, T)} —(T-T)) {gv(c, T,V, Tj)} > 0.

Algoten)| > =1 [ gate T VL)

¢

Notese que la condicién de estimabilidad de estado del modelo completo
(2.1) es més compleja que la condicién de observabilidad no lineal instan-
tdnea del modelo simplificado (3) y tampoco se cumple en reactores con
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cinética no monétona porque al existir una solucién de p(c,T) bivaluada
para ¢, implica que existen regiones en las que a% p(c,T) < 0. La condicién
de estimabilidad muestra que es posible disenar un estimador de estado im-
propio (pues requiere de las derivadas de las senales medidas). La utilidad
de este estimador es que muestra el desempeno limite que se puede lograr
con un estimador de estados y es el primer paso en la construccién de un
estimador propio [43], que no requiera las derivadas de las mediciones.

Ademss, el mapa de estimabilidad del modelo completo muestra que: si
se conoce la funcién de dilucién de calor (¢, T, V, T}) o su valor instanténeo,
es posible determinar de (2.31) el valor instantdneo de la cinética de reac-
cién r(t) = plc(t),T(t)]. Esta posibilidad serd explotada posterioremente
para establecer un estimador que logre recuperar el estado y las entradas
desconocidas al mismo tiempo.

Anadlisis de la dinamica de concentracion a lazo abierto

Como se ha visto en el estado del arte, los reactores CSTR industriales
cominmente se controlan manipulando el flujo de salida y de refrigerante
(¢,4;) con esquemas de control proporcional-integral (PI) descentralizados
para la regulacién de volumen y temperatura (zy, 27 ), respectivamente, mien-
tras que normalmente la concentracién se deja a lazo abierto (¢. = G.) o se
regula utilizando un esquema de control supervisorio y modificando ocasional
y manualmente el gasto de entrada con mediciones fuera de linea. Analizan-
do la dindmica de concentracion a lazo abierto con ¢. = ¢. y V = V, es decir
=0y T =T en la dindmica simplificada de concentracién

c':—p(c,T) +0(ce —c) = fc(c,T,Q,ce)

esta dindmica en estado estacionario es:

0 = —p(c.T)+0(cc—c) (2.32)
p(c,T) = —fc+ 0,

Como ya se ha mostrado, en general la funcién cinética de reaccién p (c, T )
puede ser expresada como el producto de una funcién de concentracién a(c)
y otra de temperatura 3(7'). Por lo tanto se tiene:

p (. T) = al0)p(T)
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Sin importar la forma particular de la funcién B(T") (que en el caso de
reactores exotérmicos es una funcién monétonamente creciente, generalmente
exponencial) al valuarla en la temperatura nominal T resulta un valor cons-
tante B(T) = 3, por lo tanto la dindmica isotérmica es:

p(c,T) = Ba(c)

y sustituyendo en la dindmica de concentracién en estado estacionario

Ba(c) = —0c + bc,. (2.33)

El lado derecho de (2.33) es la ecuacién de una recta con pendiente — y orde-
nada al origen fc,, mientras que el lado izquierdo muestra el comportamiento
de concentracién debido a la cinética de reaccién particular.

Para realizar el andlisis se considera una cinética de reaccién no monétona
tipo Langmuir-Hinshelwood con término de inhibicién o > 0 (constante de
absorcion) de la siguiente forma

Cc

Y= Troep

, , . . ] e s, A .
Noétese que cuando el término de inhibicién es cero o = 0, se tiene el caso
mondétono, es decir

p (c, T ) = fc
y cuando el término de inhibicién es mayor que cero o > 0 se tiene el caso
no mondétono

Be
(1+ 0c)?

Sustituyendo en (2.32) la dindmica en estado estacionario se tienen los
dos casos:

p(eT) =

fec = —fc+0c, (2.34)
Be

m = —éC—I—éCe (235)

Analizando ambos casos dentro del dominio de atraccién del sistema se
puede concluir lo siguiente: para el caso mondtono (2.34), la interseccién
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de las curvas es unica, de tal forma que el tnico estado estacionario de la
dindmica isotérmica siempre es estable. Para el caso no monétono (2.35) ya
que es una ecuacién cibica existen tres posibilidades: (i) que sélo exista una
solucién, lo que implica monoestabilidad de la dindmica isotérmica o (ii) que
existan dos soluciones, lo que implica un punto estable y otro inestable y
(iii) que existan tres soluciones, lo que implica que la dindmica isotérmica
sea biestable. Esta caracteristica se evaluard en los reactores de prueba ante
condiciones nominales para determinar la mono o biestabilidad del reactor
con lazo abierto de concentracién.

2.2.5 Resumen

Se realiza el andlisis de controlabilidad de la aproximacién lineal del reac-
tor alrededor del punto de operacién, mostrando que la propiedad se cumple
tanto en el caso monétono como en el no monétono. El andlisis de obser-
vabilidad de los modelos simplificado y completo del reactor permite con-
cluir que: (i) el reactor es localmente controlable, (ii) el reactor con cinética
mondétona es local e instantdneamente observable, por lo que cualquier ob-
servador no lineal bien disenado puede ser acoplado con un controlador por
retroalimentacién de estado SF, (iii) el reactor con cinética no monétona es
detectable (globalmente observable), por lo que es posible disefiar un obser-
vador de concentracién, (iv) la velocidad de convergencia de este observador
no puede ser arbitrariamente rapida para cada entrada, pues en los casos
limite una entrada mala generarfa una convergencia determinada por la tasa
de dilucién y (v) el andlisis del mapa de estimabilidad del sistema completo
muestra que, a diferencia del reactor no monétono, el reactor con cinética
mondétona es estado estimable y que es posible extrapolar esta propiedad
para estimar también las entradas desconocidas del modelo. Por 1ltimo, el
analisis de la dindmica de concentracién a lazo abierto del modelo simplifica-
do permite concluir que en el caso monétono esta dindmica es monoestable
mientras que en el caso no monétono puede ser mono o biestable.
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Capitulo 3

Diseno del controlador no lineal
de estado del reactor CSTR

Como se vi6 en el primer capitulo el reactor CSTR es localmente controlable,
por lo que si se conocen las entradas exdgenas, los pardmetros y las fun-
cionalidades del modelo en principio se puede disenar un control por retroal-
imentacién de estados, que regule (al menos en forma local) al reactor en el
valor de salidas reguladas deseado. En este capitulo se disena un esquema
de control por realimentacién de estados de manera constructiva. Primero
se resuelve el problema utilizando un control geométrico que sirve para de-
terminar analiticamente las condiciones de solubilidad, las cuales también se
interpretan ddandoles significado fisico. Este controlador no es pasivo, por
lo que se aplica la técnica de “backstepping” para lograr que el esquema de
control sea pasivo y con ello aumentar su robustez.

3.1 Control Geométrico.

En esta seccién se analizan las propiedades geométricas del sistema, es decir
aquellas que no cambian al efectuar un cambio de coordenadas [48]. El
interés se centra en las propiedades geométricas de las entradas de control
con respecto a las salidas reguladas que se mantienen invariantes ante un
esquema de realimentacién. Considerando que se pueden medir todos los
estados (¢, T,T;,V) y que el modelo matemético del reactor es perfecto, se
disena un control geométrico basado en la dindmica inversa de la planta. El
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diseno ayuda a determinar las condiciones bésicas de solubilidad del problema
de control y adicionalmente se da una interpretacion fisica de las mismas.

El reactor cuenta con tres entradas de control (¢.,q,q;) y tres salidas
reguladas (z, zv, zr). La eleccién natural y utilizada en la préctica indus-
trial de las entradas-salidas asociadas para controlar al reactor de forma
no-interactiva es la siguiente: (g, 2.), (gj,2r) y (¢, 2v). A continuacién se
calcula el grado relativo vectorial del sistema (2.1) utilizando la funcién de
salidas reguladas h,(z), se tiene:

para la primera pareja (qe, z.)

ha(x) = ¢
Liha(z) = é¢=—p(c,T)+ % (ce —c)

para la segunda pareja (g;, 2r)

hzg(l’) = T
. qe
Lihos(z) = T=2p(c,T)+ v Te=T) = (@) (T = 1))
.. . . Qe . . Qev‘l’ qu
Lhao(z) = T=A [pcc v pTT} - (Te - T) + e (r, T

(@) dp (e, T) + 35 (T = T) = (1 + @V) y(2) (T - T))
05 (T = Tpe)] = |76+ 90T + 15Ty + 0, V| (T = T3)

y para la tercera pareja (q, zy)

hzg (CE’) =V
L}hzg(x) = V=—n(c,T,V)+q—q
La pareja de entrada-salida formada por el flujo de refrigerante y la tem-
peratura ¢; — zr tiene un grado relativo (GR) igual a 2, es decir, la tem-

peratura del reactor es afectada por el flujo de refrigerante a través de dos
capacitancias: las dindmicas de T' y T .
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Esto significa que el control asociado (g;), que se puede despejar de
Lfchzg(:n), requiere la derivada del flujo de entrada de control (¢.), y en con-
secuencia, el reactor (2.1) con 3-entradas (u) y 3-salidas (z) no tiene grado
relativo vectorial. No tener grado relativo vectorial significa que el problema
MIMO de control geométrico no puede resolverse con componentes estaticos.

Sin embargo, al aplicar el procedimiento de extensién dindmica se puede
obtener un control geométrico dindmico [48]. La aplicacién del procedimiento
de extensién dindmica da como resultado una nueva entrada de control: ¢, =
ug_y un nuevo estado g.. Los nuevos vectores de estado (estado aumentado
X,) y entrada (entrada de control aumentada u,) son respectivamente:

Ty = |:C T T] Vv Qe :|T:|:XT,qe:|T
a T
ue = [q g wug ]

y el sistema aumentado puede escribirse como:

ia - fa($a7ua7w7 d)7 l’a(O) = Ta0, Y= Cya$a7 zZ = Cza$a (31)
dénde

.fa = [.fT7uZe]T
Cyara = Cu, Coox, = Cox

La nueva entrada ¢, puede despejarse de

Lihaa(z) = é=— [pcé + prT } + Ie

4.V + V. .
= (ce—¢)+ (¢ — ¢
T -+ e -y
La siguiente proposicién surge al aplicar el procedimiento de extension
dindmica:
Proposicién 6 El reactor aumentado tiene vector de grado relativo rd(ug, z)
Td(ucw Z) = (Q7 ZV)? (UZE> Zc)7 (Qj7 ZT) = [17 27 2] =9

sty sdlo si, en un conjunto compacto alrededor de T

c # ce (3.2)
L 4 T, (33)
fr + Tj; — mondtona ¢ (3.4)

32



Estas restricciones analiticas imponen las condiciones fisicas que se deben
considerar al disenar cualquier reactor CSTR para que pueda ser satisfacto-
riamente controlado. En general un reactor CSTR exotérmico bien disenado
cumple que:

(i) al haber reaccién quimica la concentracién de reactante es menor que
la concentracién de alimentacion (¢ < ¢.) (3.2)

(ii) para comenzar la reaccién quimica puede ser necesaria la inyecccién
de calor hacia el reactor (T}, > Tj)

(iii) una vez iniciada la reaccién quimica el calor fluye del reactor a la
camisa de enfriamiento y de ahi hacia el medio ambiente (7; > Tj.), por lo
que (ii) y (iii) implican (3.3)

(iv) la funcién de dilucién de calor y(c, T, T;, V') es inversamente propor-
cional a la temperatura de camisa 7}, esto implica (3.4) puesto que g—gj < 0.

Para probar la Proposicién 6 se utilizan argumentos de control geométri-
co. El reactor aumentado (3.1) forma el siguiente conjunto de ecuaciones:

v = —7(e,T,V)+q —q
2. = ¢
o= —ple,T) + e~ o)
. Qe . (Vuge B Qer)
%o = —pefe—prfrt (e —fo) + 9z (ce —¢)
Zr = T
_

ir = Ap(eT) (T'=T¢e) = () (T = T})

: Vue —q,
ro= A(pch‘l'prT)_q_Ve(Te—fT)—( uqﬁ'VQq fV)

—vfr — (T =T))(vefe + yrfr + v fv) +
[7 —(T - Tj)%ﬂ,} [@wV(T = T;) — w;q;(T; — Tje)]

%

(T —T.) +

este conjunto de 8 ecuaciones tiene solucion nica para el vector desconocido

[V7 ) T7 Qe Tj? q, uge7 qj}T

dada por:
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Vo= zy (3.6)
c = z (3.7)
T = 2 (3.8)
“ - zv (2 + plze, 2r)) (3.9)
(ce — 2c)
Tjj = ffl(ZC7ZT7Z./T7ZV7Qe7Te) (310)
q = qe— 2y — (2, 21, 2v) (3.11)
c .e . V
uge = |:]‘c;'/ + (]; _CC):| Qe + [ZC + pc.fc + pT.fT] (C _ C) (312)
- _ V(T -T))
VT =M - Ty
o (7 (Vg —aefv)
A(pch‘l'prT)_ V(Te_fT)_ V2 (T_fV) +
[@;(T; — Tje)] [V — (T - Tj)%ﬂ]}
—ir —vfr + (T = T)(VeSe + o + W0 V) (3.13)

[ (T — Tje)) [V —(T - Tj)%ﬂ]}

La condicién (3.2) se necesita para la solucién del control ¢. (3.9), la
condicién (3.3) se requiere para solucionar (3.13), y la condicién (3.4) es
necesaria para resolver (3.10). ¢

Nétese que la condicién (3.2) también fue requerida para la controlabili-
dad del reactor. Y por otro lado, la dindmica cero (zero dynamics ZD) del
sistema aumentado (3.1) estd dada trivialmente por x = z, y por lo tanto es
estable en forma robusta.

Para determinar la ley de control geométrico se escribe la siguiente dindmi-
ca de regulacién de salida lineal, no interactiva y de polo asignable (LNPA
“Linear Non-interactive Pole Assignable”) de dimensién 5 (en concordancia
con el grado relativo) en cada una de las salidas reguladas

ey + kyiey = 0 (3.14)
Eo+ kerbo+ ke = 0 (3.15)
éT + k‘TQéT + k:TleT =0 (316)

donde ey, e. y er son los errores de regulacién
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€y = V-V
€. = C
er = T—T

Corollary 1 El enforzamiento de la dindmica LNPA en lazo cerrado (3.14)
en el reactor aumentado (3.1) da como resultado el control geométrico FF-SF

q = pi(V,e,T,q.) (3.17)
qe = Nge(V» Cy T7 Tj7Q7qe7Te7Ce7ée) (318)
a; = NZ] (Vv? Cy T7 Tj?Q? qe?ﬂge7Te7TJe7Te7Ce7ée) (319)

donde:

Ng = Qe_k:V(V_V)_W(QT?V)

c .e v
Mo = {fVV + (’; _CC)} G+ [(pe + kea)fe = k(e = &) + prfrl =5
.,  wV(@=T)  kn(T=T)+ (Dpp+kra)fr + Dp.fe+ %(fr = T) .
Hoi = o (T — Ty.) (T, —Ti)| [y — (T - T,
[w]( j ]e)] |:'Y ( ])7Tjj|
Wit () < fr 4 (T = T) (e + e+ v d)

[@;(T; — Tje)] [V —(T - Tj)%’]}

Al sustituir la dindmica LNPA (3.14) en el reactor (3.1) da como resul-
tado:

by = —ky(V=V)
3, = —ky(c—¢) — ke(éc—c)
éT - —k‘Tl(T - T) - k‘TQ(T - T)

sustituyendo (Zy, 2. y Zr) de la ecuacién (3.5) en la ecuacién anterior y
resolviendo en forma tunica (garantizado por el grado relativo) para cada
entrada de control (g, g;,ud, ) se obtiene el control (3.17)-(3.19) 4

35



La estabilidad entrada-estado del sistema a lazo cerrado es consecuencia
de la estabilidad entrada-estado de la dindmica LNPA (3.14) forzada.

Noétese que este controlador:

(i) tiene un componente dindmico ¢, y dos estdticos g, g;

(ii) presenta una interconexién en cascada de un componente dindmico a
uno estético ¢; = ,ugj(qe, Ge),

(iii) requiere la derivada de las entradas exégenas, temperatura de entrada
T, y concentracién de entrada c,.

(iv) todos sus componentes dependen de los vectores de estado y entradas
x —u y del conocimiento exacto del modelo matematico (2.1), y

(v) tiene cinco pardmetros de sintonizacion: kv, keg, ke1, kra, k1.

El control geométrico (3.17)-(3.19) diseniado no es 6ptimo en el sentido
de méaxima tolerancia ante errores de modelado, pues el orden de la dindmica
entre la entrada de control y la salida regulada es mayor a uno. Dicho de otro
modo, el control geométrico no tiene una estructura pasiva. Sin embargo
nos muestra las condiciones de resolubilidad del problema de control que
a su vez imponen las condiciones fisicas que deben considerarse al disenar
cualquier reactor CSTR para que pueda ser satisfactoriamente controlado.
En si mismo, constituye el punto de partida del diseno constructivo que se
adopté en este trabajo, y que sirve para disenar primero los controles por
retroalimentacién de estados y por ultimo por retroalimentacion de salidas.
En la siguiente seccién el control geométrico es redisenado para obtener un
control pasivo.

3.2 Control Pasivo

En la teorfa de control no lineal es bien sabido que los controles éptimos
por retroalimentacién de estado son inherentemente robustos y pasivos, con
respecto a una salida regulada [54]. Sin embargo, la construccién analitica de
un control robusto utilizando la via directa de optimalidad es muy compleja.
Cominmente, el problema se resuelve utilizando un diseno de optimalidad
inversa, es decir, disenando primero el control pasivo y luego verificando para
qué funcién objetivo el control es éptimo [40].

Las caracteristicas enumeradas en la seccién anterior del control geométri-
co propuesto(3.17)-(3.19) muestran su poca utilidad préctica. Més atin, el
control no es pasivo, pues no tiene una estructura de grado relativo menor
o igual a uno en los componentes de control de concentracién y tempera-
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tura. Desde la perspectiva de control constructivo la mayor desventaja de
este controlador es la falta de robustez. Para eliminar este inconveniente
en esta seccion el control se redisena utilizando la técnica de pasivacién por
backstepping [54], una técnica de optimalidad inversa.

3.2.1 Rediseno del controlador por optimalidad inver-
sa

Para el rediseno del controlador geométrico FF-SF (3.17)-(3.19) se considera

que se pueden medir todos los estados del reactor: ¢, T,T},V. La pasivacién

del sistema consiste en lo siguiente:
La dindmica de temperatura (2.2) se escribe de la siguiente forma:

fr = Jfr+are;
jt = fT(l}Te?(Ze)_&T(Tj_T;)

donde:
6; = Tj — T;
_ ofr _ O 5
o (aT) Tor, T ) =0

T es un control virtual de la temperatura de la camisa, es decir, la salida
deseada en un esquema de control en cascada, mientras que ar es la ganancia
nominal estdtica de la funcién fr con respecto a T}, y €] es el error de
regulacién de temperatura de camisa.

Se propone la siguiente funcién candidata de Lyapunov E:

e; + ey +ep + e
2

FE =

>0 (3.20)
la disipacién de esta funcién a lo largo de las trayectorias del reactor es:

E = e.f. +evfv +er(f +are;) +ei(f; — T5)

se aplica la técnica de “backstepping” moviendo el término erare; del tercer
al cuarto miembro de la ecuacién
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E = ecfe +evfy +epfr+ e;‘T(ELTGT + /i - T;)

y se fuerza la dindmica del reactor a la dindmica deseada

fv = —kvev

.fc = _kcec

fr = —krer
arer + fj — T; = —k:je;’f

para obtener la siguiente funcién de disipacion:

E = — (keel + kyey, + krep + kjel?) <0 (3.21)

La dindmica a lazo cerrado es de dimensién 4:

b = —kee,, (3.22)
ey = —kyey (3.23)
ér = —k:TeT+ELTe"f (3.24)
¢; = —kjef —arer (3.25)

Aplicando esta dindmica a lazo cerrado al reactor (2.1) se obtiene el con-
trol no lineal pasivo prealimentado y por retroalimentacion de estado NLP-
FF-SF:

e = g, (., V,T,c.) (3.26)
q = p,c,V,T,q) (3.27)
T = (.. T.) (3:28)
T; = V(2,4 ¢, ]e,Te,Te,q'e) (3.29)
g = (e, Tje,T]*,T]*) (3.30)

donde
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v

Ce — C

Qe = Hg =

[—ke(c—¢) + p(e,T)] (3.31)

9 = 'uq = qe — k”(v - V) - 7T(67 T7 V) (332)

—kp(T = T) — Ap(e,T) + %(T — T, TV, T)(T — T
I} = w =T+ r(T=T) = Aple, T) + (T = Te) + (e T —T;)

(3.33)

ar
o= = ki(Ty — TF) — T + @Vy(e, TV, T)(T — T)) + ar(T — T)
’ w](T; - Tje)
- ot ot o’ .
T = =2 L Ge LT, 3.35
A e 7 (3.35)
v} se obtiene tomando la derivada temporal de T;
Co_ Gy L
Vj - E = Vj(‘/? Cy T7 Tj7Q7 Qe7Te7T1je7Teyceyce) (336)
W ke A - (T, =TV =V (T, =T
vi = Tj——TT——(pCch,oTT)+<Q( WV — Vel )>+...
ar ar arV

1 . . . . .
+2 [(%c+vTT+7vV+vTjTj) (T—T}HV(T—TJ-)} (3.37)

i — V(pel + prT — ket) —((ée_— c')>2 Vip(e,T) = ke(c — )] (3:38)

y tiene el siguiente vector k, de ganancias de control

k’p - [k’T, k‘j, kfv, k‘c]

En la préactica industrial es bien sabido que la forma mas efectiva de con-
trolar un proceso es utilizar una combinacién de dos controles: un control por
prealimentacién (FF “feed-forward”) méds un control por retroalimentacién
(FB “feed-back”) [3]. El controlador anterior (3.31)-(3.35) estd formado por
estos dos componentes entrelazados: (i) un componente prealimentado (FF)
[haciendo k, = 0 en las ecuaciones (3.31)-(3.35)] que realiza la mayor parte
del rechazo a perturbaciones equilibrando la masa y energfa entregadas al
sistema en funcién de la demanda de la carga (w,d, z) y (ii) un componente
por retroalimentacién de estado (SFB “state feed-back”) [haciendo k, # 0
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en las ecuaciones (3.31)-(3.35) ] que se encarga de las tareas de regulacion y
estabilidad.

Este control (3.26)-(3.30) tiene una dindmica lineal y desacoplada en con-
centracién ¢ y volumen V| y una dindmica no lineal y acoplada (tipo cascada)
de temperatura 7' — T}, ambas con una disipacién cuadratica y desacoplada.
El componente primario (maestro) de control de temperatura (3.28),(3.29)
se encarga de generar la entrada deseada T y su derivada T . Estas senales
son utilizadas por el componente secundario (esclavo) (3.30) que modifica
el flujo de refrigerante g; para lograr el seguimiento de la temperatura de
camisa deseada.

Por otro lado, nétese que al utilizar este control se obtiene una dindmica
en cascada en la temperatura por lo que la estructura de grado relativo es:

Td(“? Z) = (Q7 ZV)7 (Qey Zc)? (%7 Tj)7 (TJ}ZT) = (17 11 1) =4 (339)

si y sélo si

c # ¢ (3.40)
T 4 T, (3.41)
fr : T; — mondtona ¢ (3.42)

Las caracteristicas de este controlador son:

(i) requiere el modelo detallado del reactor, incluyendo las funciones
,O(C, T)a 7(67 T, Tj? V)a y 77(67 T, V)

(ii) requiere las derivadas parciales de estas funciones para el calculo de
la derivada de la entrada de control virtual T;‘,

(iii) no tiene dinamica cero,

(iv) tiene grados relativos iguales a uno, y

(v) tiene cuatro pardmetros de sintonizacién: (kr, k;j, kv, ke)

El control NLP-FF-SF (3.26)-(3.30) es considerablemente mas simple que
el control geométrico FF-SF (3.17)-(3.19) propuesto en la seccién anterior,
ya que se trata de un control estdatico con todos sus grados relativos iguales
a uno y tiene una dindmica de error de regulacién de dimensién 4, en lugar
de 5. Presenta, ademds, una ventaja adicional sobre los esquemas conven-
cionales en cascada: no necesita una separacién dindmica entre las ganancias
de control primario y secundario. Esto es debido a la compensacién forzada
por el intercambio del término erare] en la dindmica de error propuesta,
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que se refleja como un mecanismo de disipacién mejorado que el utilizado en
compensadores convencionales en cascada.

Utilizando argumentos de control constructivo no lineal [40] el control
(3.31)-(3.35) es 6ptimo con respecto a la siguiente funcién objetivo:

Jz()] = / [5;T5;+¢ (&, dy, @) Ro(F, dy, )| dt (3.43)
t
R = K (3.44)
donde:
T = [6676V76T7e;:|T
0(&,day@) = [forfv, fr —arel, f; + arer — 7]
d, = d,—d,
d, = [wT,d }
U = u—1u
T = T;‘—Tj

K = diag(ke, kv, kr,k;)

En esta funcién objetivo la desviacién de estado T es penalizada efectiva-
mente contra la desviacién de control @, porque para cada entrada (d,, @), la
funcién ¢ estd en correspondencia uno a uno con u. Esta funcién objetivo J
[z(t)] verifica la robustez estructural del control (3.31)-(3.35).

El comportamiento robusto y estable a lazo cerrado de este controlador
por retroalimentacion de estados constituye el mejor desempeno que se puede
esperar en cualquier control por retroalimentacién de estados (SF) con es-
tructura pasiva y esta funcién de costo en particular (3.43). El siguiente paso
en el diseno constructivo busca recuperar este comportamiento, a partir de
un control por retroalimentacion de salidas (OF) que se disena en el siguiente
capitulo. Para ello el modelo matemético del reactor (2.1) se reescribe de tal
forma que se logre obtener un modelo més simple que ayude a explotar las
propiedades intrinsecas de pasividad y observabilidad del reactor en favor del
propio rediseno del controlador.
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3.2.2 Resumen

En este capitulo se han disennado dos controladores no lineales para un reactor
exotérmico CSTR de operacién continua utilizando el modelo detallado del
reactor. El primer control estd basado en la teorfa de control geométrico y
su diseno muestra las condiciones fisicas de solubilidad del problema de con-
trol. Este controlador (3.17)-(3.19) resulta ser muy complejo y poco robusto,
por lo que es redisenado para aumentar su robustez utilizando el método
de optimizacién inversa. El controlador pasivo FF-SF (3.31)-(3.35) resul-
tante ofrece varias ventajas sobre el control geométrico (3.17)-(3.19) y sirve
para establecer el comportamiento a recuperar por cualquier controlador por
retroalimentacién de salidas.

El andlisis y diseno realizado hasta ahora ha sido genérico en el sentido de
que es vialido para los reactores CSTR con cualquier tipo de tasa de reaccién
ya que estd basado en la propiedad de controlabilidad local que cumplen toda
la clase de reactores tipo CSTR bien disenados. Ambos controladores son
ideales en el sentido que consideran el conocimiento exacto del modelo del
reactor y la medicién de todos los estados y entradas exégenas. Los capitulos
siguientes mostrardan los pasos subsecuentes del diseno constructivo utilizado
para diseniar un control por retroalimentacién de salidas para reactores con
cinética monétona y no mondtona respectivamente, considerando que no se
conoce con exactitud el modelo matematico.
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Capitulo 4

Diseno del controlador de
salida propuesto para el reactor
con cinética monotona

En el primer capitulo se muestra que el reactor CSTR con cinética monétona
es local e instantdneamente observable, por lo que en principio se puede dis-
enar un control por retroalimentacién de estados acoplado con un observador
de estado, que regule al reactor en el vector de salidas reguladas deseado. En
la practica, ademds de que no se cuenta con la medicién de concentracién c,
las funcionalidades no lineales del reactor y sus pardametros son poco conoci-
dos, y al menos una entrada exdgena, la concentracién de entrada c,, por lo
regular tampoco es medida, por lo que el disenio de un esquema robusto de
control con aplicabilidad industrial tiene que tomar en cuenta estas limita-
ciones. En la primer parte de este capitulo se disena un Filtro Extendido de
Kalman de orden reducido acoplado con el control NLP FF-SF para obte-
ner un control FF-OF (3.26-3.30). Este controlador se utiliza para comparar
posteriormente su desempeno versus el control propuesto. Posteriormente
se continda el diseno constructivo del controlador para reactores con cinéti-
ca monotona. La idea central consiste en reescribir el modelo matemaético
del reactor de tal forma que las entradas desconocidas (funcionalidades y
entradas exégenas) y la concentracién puedan estimarse a partir de las varia-
bles medidas explotando las propiedades de pasividad y observabilidad que
tiene el sistema.
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4.1 Control prealimentado y por retroalimentacién
de Salida (FF-OF) implementado con un
Filtro Extendido de Kalman

Es bien sabido que el Filtro Extendido de Kalman (Extended Kalman Filter
EKF) es el observador més utilizado en control no lineal avanzado de reacto-
res y en general de procesos quimicos [62] a pesar de que, en general, carece
de criterios de convergencia y procedimientos sistemadticos de sintonizacién.
En esta seccién se hace la implementacion del control NLP FF-SF (3.31-
3.35) con un EKF de orden reducido, es decir, sélo considera la dindmica de
concentracion y temperatura ¢ — 7', pues no es necesario estimar el resto
de los estados. Esta implementacién del controlador NLP FF-SF sirve para
comparar su desempeno contra el control propuesto.

El filtro extendido de Kalman estd basado en una propiedad de observa-
bilidad integral local, pues requiere que el Grammiano de observabilidad sea
no singular en un intervalo de tiempo [tg, ¢;]. Por lo tanto, si la trayectoria de
estado sélo cruza por la region donde se pierde observabilidad instantanea en
momentos aislados de tiempo o bien intervalos de tiempo lo suficientemente
grandes para lograr la independencia lineal de las funciones del Grammia-
no de observabilidad es posible que el filtro extendido de Kalman funcione
correctamente [77], [80].

El diseno del Filtro Extendido de Kalman esta basado en la optimizacién
de las ganancias de observacién en base a las caracteristicas estocdsticas de
las perturbaciones y ruidos del sistema, a modo de minimizar la covariancia
del error de estimacion [80].

La hipétesis fundamental para el diseno del EKF' es considerar que el sis-
tema dindmico es afectado con ruido blanco en forma de dos senales aditivas
a la dindmica de estado y salida, w(t) y v(t) respectivamente, es decir:

flz,u) +w(t), xz(to) = xo (4.1)

y = h(x)+v(t) (4.2)

Bésicamente se considera que la sefial w(t) engloba incertidumbres y per-
turbaciones del sistema, y que la sefial v(t) es el ruido presente en la medicién

de salida [80]. Se asume, ademds, que estos ruidos tienen las siguientes ca-
racteristicas:
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(i) son independientes entre si,

(ii) tienen valor promedio cero y

(iii) una variancia dada por las matrices R y () respectivamente.
Matemdticamente estas caracteristicas significan que:

Donde E {-} es el valor esperado de la senal (-). A partir de la optimizacién
del sistema (4.1) se obtiene el siguiente observador:

&= f(&,u) + K(H)(y — b)), i(0) = xo. (4.3)

Donde la matriz de ganancia de retroalimentacién de salida K (t) se calcula
como:

K(t) = P(t)h(2)"'R™! (4.4)

y la matriz de covariancia del error de estimacién P(t) resolviendo la ecuacién
dindmica de Ricatti

P(t) = F(&,u)P(t) + P(t)FT(&,u) + Q — P)HY (#)R*H()P(t) )
4.5
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R = [0
H(%) = :agf) L_z_
Po=[ 5o o

Q= i ]
R = [rrr].

() es la matriz simétrica de error de covariancia de la dindmica concentracion-
temperatura ¢ — 1"y R es la variancia de error de mediciéon de temperatura.
El filtro extendido de Kalman requiere de n(n + 1)/2 ecuaciones dindmicas,
donde n es el niimero de estados estimados. De este modo se forma un sistema
dindmico con cinco ecuaciones diferenciales, dos de las cuales corresponden a

los estados estimados (é, T) y tres asociadas con los elementos de la matriz
de covariancia del error de estimaciéon P(t):

A ~ _ O¢ - ~ ~
C= fC(C7T7yV7 Ge, Ce) + z (yT - T) 5 C(O) = Co (46)
~ oo o ~ ~
T = fT(C7T7yV7yj7ye7q€)+£ (yT—T> ; T(O) = Y1,
. dfi 0 f1 U2T
cc — 2| == cc P cc <
g |: dc Tec ¥ aTU T+ ? rrT
. 0 0 o2
orr =2 {%UJ’ + a—é—%a'TT:| + qrr — T—TT
T
. dfs ofi | Ofq df1 Ocr0TT
T = g Tee T {ac T | T o T

Definiendo las siguientes variables
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[Scc7ScT7STT] = —[UCC7UCT7UTT]

rTT
1
[9007 90T7 QTT] = [QCm qcT QTT]
rTT
fcc ch 8_];1 on
p o 5
¢ dc orT

el filtro extendido de Kalman (4.6) puede simplificarse y reescribirse como
sigue:

é = .fc(é7 T? Yv, Qge, Ee) + Ser (yT - T) s 6(0) = éo (47)
T = fT(é7 T? Yv,Yjs Ye, Qe) + Srr (yT - T) ) T(O) = Y1y (48)
S.CC = 2 { fCC(é7 T? Yv, (Ze):| Sce + |:.fTC(67 T) Yv, y]):| SCT} + gcc - 3<2:T
(4.9

Srr = 2 { |:fTT(67 T,yv, y]):| str + [ﬁ:T(@ T)} SCT} + Orr — sy (4.10
écT - |:.fTT(67 T? yV7yj) + fTC(é7 T? yV7yj):| Ser + fCT(é7 T)SCC (
+.fTC(é7 T? Yyv, yj)STT + QCT — SerSTT ( .

Aunque en este momento estamos considerando el observador para reac-
tores con cinética mondétona, se puede observar, en las ecuaciones dindmicas
anteriores, que el filtro extendido de Kalman funciona correctamente en re-
giones instantdneamente no observables siempre que sélo opere en instantes
aislados o intervalos breves de tiempo. Matematicamente esto se puede ver de
las ecuaciones dindmicas del filtro pues, en la regién no observable donde %’;—10
fecy %%0 fer son cero, existen otros términos en las ecuaciones diferenciales
que mantienen funcionando al observador.

Para combinar el filtro extendido de Kalman con el control prealimen-
tado y por retroalimentacién de estados (3.31-3.35) se requiere utilizar un
par de observadores de orden reducido (Apéndice B) para estimar las sefiales
derivadas de la temperatura de entrada T. vy gasto de entrada g. a partir de
las senales originales (7, g.) con ganancias de estimacién wr, y w,, respecti-
vamente, y que son requeridas por el controlador (3.31-3.35).
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X1, = —Wr.X1, — WTET
'&Te = Xt + wTeTe
X = ~WaXg — gl
Vg, = Xg. T W Qe

La combinacién del controlador (3.31)-(3.36) con los observadores (4.7)-

(4.12)

imentacion de salida (FF-OF) basado en EKF.

[ePX

S.CC
S.TT
SeT
XT,
Xge
Qe

T

T*

a;

fule. Ty, g + ser (yr = 1) (0) = ¢

Fr(& T, yv, Y5, e, qe) + Str (yT ) 1(0) = yr,
{[ T, yv,qe) } See + [ch(é T,y } Ser ¢ + Oce — 821
{[ (¢, T ?JVJJJ)} ST + [ch(é,T)} SCT} + Orr — SzT

A

[fTT(Q T, yv,Y;) + fre(e, TJJVJJJ')} Ser + fer(€,T)Sce
+fre(e, T, yv, Y;)srr + O — SerSTT
—Wr. X1, — WTET& ur, = xr, +wr.le
~Wee Xge — wqeqe7 Vg, = Xge T Waee
Yo(—ke(é =) + p(e Tv‘;—a
—ky(yv = V) + ¢ — (¢,

—ke(T —T) = Mp(e,T) — q—( — 1)+~ T, yv,y;) (T — y;

y (4.13)-(4.16) dan por resultado el control prealimentado y por retroal-

— + Y
ar
(4.27)
V;(& T7 Yv,Y5,94, Qe7ye7yje7'ﬁTe7'{]qe) (428)
_T;k + k:j(yj B T;) + aT(T1 - T) - waIY(d T7 Yv, y])(T - y]) (4 29)

@; (Y — Yj.)

Nétese que en (4.28) la funcién v valuada con 9, en lugar de ¢, elimina
la dependencia de c,, ¢, en comparacién con el control (3.36).
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El control control prealimentado y por retroalimentacion de salida (FF-
OF) basado en EKF:

(i) consiste de siete ecuaciones diferenciales ordinarias (EDO) y cinco
algebraicas (EA),

(ii) no requiere la medicién de concentracion,

(iii) tiene los siguientes nueve pardmetros de sintonizacién: ganancias
de control (kr, k;, k,, k.), ganancias de estimacién (wr,,w,, ) y ganancias es-
tocasticas (0., 0.1, 0rr) del EKF.

(iv) necesita el modelo detallado del reactor (2.1), las funciones p(c,T),
(e, T,1;, V) yn(c,T,V),y delas dos primeras funciones f.y fr, sus derivadas
parciales con respectoacy Ty

(v) utiliza un valor nominal de la concentracién de entrada ¢..

Cabe destacar que la sintonizacién de las ganancias estocasticas (0., 0.7, 017)
no es trivial [60] y usualmente consiste en encontrar valores de la matriz de
covariancia () por prueba y error hasta que se obtengan resultados satisfacto-
rios. Por otro lado, la prueba rigurosa de estabilidad a lazo cerrado con este
esquema de observacién-control (4.17-4.29) es una tarea complicada, poco
realizada en estudios previos, y no serd tratada en este trabajo ya que la
implementacion sélo se hizo para fines de comparacién, sélo serd senalado
que las propiedades de observabilidad local, instantdnea y global del reac-
tor con cinética monétona (Proposicién 3) sugiere que esta implementacién
es estable a lazo cerrado si las ganancias son adecuadamente seleccionadas.
Sin embargo, desde un punto de vista de control convencional (industrial)
este controlador es muy complejo y dependiente del modelo matematico, en
relacién con los controladores industriales estdndares, por lo que la aplicabil-
idad industrial de este controlador es muy limitada.

4.2 Modelo matematico para el diseno del con-
trolador FF-OF

Cuando se habla del modelo matematico de un sistema en particular, para
hablar con claridad, deberia de referise a éste siempre como “un modelo
matemadtico del sistema” en el entendido de que pueden existir diferentes
modelos del mismo sistema. En general, un modelo matemético siempre tra-
ta de encontrar el mejor compromiso entre (i) ser lo mas simple posible y (ii)
reflejar con la mayor fidelidad todos los componentes dindmicos y estaticos
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del sistema. Esa es la razén por la cual pueden existir diferentes modelos
matemadticos de un mismo sistema. En la bisqueda del mejor compromiso
se puede considerar que el modelo matemadtico utilizado para el diseno de
un controlador es en un grado de libertad del diseniador [45]. Utilizando es-
ta libertad en favor del diseno del controlador, en este capitulo se redisena
el modelo matemédtico del reactor. El rediseno busca hacer compatibles las
propiedades intrinsecas de pasividad y observabilidad del reactor con el pro-
pio diseno del controlador. El propdésito es obtener un modelo que refleje,
con un aceptable grado de certidumbre, el comportamiento dindmico del sis-
tema y que a la vez sea lo mds descentralizado y lineal posible. El modelo
resultante se utiliza posteriormente para el diseno entrelazado del esquema
de estimacién-control.

4.2.1 Observabilidad de estado-entradas desconocidas

En la proposicién (5) se establece que el reactor con cinética monétona es
estado estimable, es decir que en cualquier tiempo el estado = se puede deter-
minar en forma tnivoca utilizando sélo las senales de entrada y salida. Esta
es la propiedad de observabilidad més fuerte que un sistema pueda tener. De
esta propiedad se puede establecer que es posible disenar un observador que
estime arbitrariamnete rapido el estado x, y que la rapidez sélo tiene la lim-
itacién impuesta por la propagacién de los errores de modelado y medicién.

A continuacién esta propiedad de estimacién instantdnea [43] de estado se
extrapola para estimar los valores instantdneos de las funciones desconocidas
del sistema considerando a éstas como entradas desconocidas adicionales del
sistema.

Para determinar esta propiedad de observabilidad, se reescribe el modelo
del reactor (2.1) de la siguiente forma:
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Vo= —i4g—q, =2 =V (4.30)
= Ar—%(T—Te)—n(T—Tj), yr=2r=T  (431)
Ty = oVi(T-T) —wjq; (T; = Tpe), ;=T (4.32)
¢ = —r+ % (ce —c) Ze=c¢ (4.33)
v = 7(e,T,V) (4.34)
r = plcT) (4.35)
n = T, T;V) (4.36)

donde ¢, r y 1 son los valores instantdneos de las funciones 7, p y 7, respecti-
vamente. Para un reactor con cinética monétona la funcién r = p (¢, T) tiene
solucién tnica para c

Por lo tanto, si se conocen el valor instantdneo de la cinética de reaccion
r y la propia funcién p (¢, T) entonces es posible obtener un estimado de la
concentracion ¢ (sensor por “software”).

c=o(r,T) (4.37)

dénde o es la funcién inversa de p con respecto a c. Para calcular una senal

de control no es necesario conocer los valores instantaneos de las funciones 7,

p v 7. Por esta razon, el modelo matematico (para fines de control) se puede

escribir tomando en cuenta sélo sus valores instantdneos ¢, r y 1. Ademds,

si se introduce una medicién virtual de concentracién y,., obtenida a partir

de la solucién de concentracién (4.37), el valor instantdneo de la cinética de
reaccién r y la temperatura medida yr

Ye =0 (r,yr)
el modelo matematico del reactor se puede escribir del siguiente modo:

V- craca ==V
= Ar—%(T—Te)—n(T—Tj), yr=2p =T (4.39)
T, = @Vn(T-T)) —wq (T, — Tpe) .y =15 (4.40)
¢ = —r+ % (Ce - C) 5 Ye = 2¢c = 0(7’7 yT) =cC (44]‘)
dp = =1, cl]” (4.42)
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este modelo tiene cuatro estados x = (V,T,Tj, ¢), cuatro entradas descono-
cidas d,, = (¢,7,m,¢.), tres mediciones (yy,yr,y;) y una medicién virtual
(sensor por “software”) y.. Notese que este modelo (al cual se denomina
x, dy-estimable) requiere la funcién p (c,T') sélo para obtener la medicién
virtual de concentracién (4.37). La siguiente proposicién es la extrapolacién
de la proposicién (5) incluyendo en el célculo del vector de orden de esti-
macién las entradas desconocidas d,, [43]:

Proposicién 7 El modelo del reactor (4.38-4.42) es estado-entrada descono-
cida estimable [(x,d,,)-estimable] con el siguiente vector de orden de esti-
macion (eo):

06($7dm) = (/{Vﬂ'{j? KJT) = (27273) =7
sty solo si:
. 3y LV dp
(i) T#T;, (i) AF#0, (i) V #0, (w)q—%O, (v) 5, >0 ¢

El orden de estimacién propuesto (ky, kj, kr) = (2,2, 3) da como resul-
tado el siguiente conjunto de ecuaciones:

yw =V (4.43)
B = —L+qg—q (4.44)
yi = Tj (4.45)
v = wyyn(yr —1;) — @;q; (y; — Tje) (4.46)
yr = T (4.47)
yr = Ar-— e (yr —Te) —n (yr — ;) (4.48)

Yv

| “ a [ (e = T) + 0 (yr — )
v = Apryr+ Ap, {—7‘ i Gl C)] -

(4.49)

De este sistema de ecuaciones y la ecuacién auxiliar (4.37) se obtiene:
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Vo= yv (4.50)
L = Qe—q—?)v ( )
T; = y; (4.52)
Y + @45 (y; — The) (4.53)

wyv (yT—yj)
(4.54)

T = yr 4.54
. . 1i4+q;(y;—Tje)
7 + e y —T, ‘I‘%
oo It i w (4.55)
Ye = U(T7yT) (456)
d[ 2= (yr—Te)+n(yr—v;)] .
e - A
w = | Y P r| Wy (a5T)

Claramente se observa que (4.46) tiene solucion unica (4.53) si se cumplen
condiciones (i) y (iii), (4.48) tiene solucién unica (4.55) si se cumple condicién
(i), (4.56) tiene solucién tnica si se cumple (v) y (4.57) tiene solucién unica
si se cumple (iv).4

La estimabilidad estado-entradas desconocidas significa que en cualquier
tiempo el estado x y las entradas desconocidas d,, se pueden determinar en
forma tinivoca utilizando sélo las senales de entrada y salida del sistema.

Las condiciones mencionadas siempre se cumplen fisicamente en todos los
reactores CSTR exotérmicos ya que: existe un flujo de energia del reactor
hacia la camisa de enfriamiento (7" > T}), la reaccién, al ser exotérmica,
desprende calor (A > 0), y en operacién continua el reactor nunca se vacia
(V >0).

Este resultado muestra que para reactores con cinética monétona, el esta-
do y las entradas desconocidas (x, d,,) pueden ser estimados arbitrariamente
rapido con un estimador adecuadamente sintonizado. La rapidez de esti-
macién sélo estd limitada por la propagacién de los errores de modelado y
medicion.

4.2.2 Modelo quasi lineal y descentralizado (QLD)

En esta seccién el modelo (x,d,,)-estimable (4.38-4.42) es reescrito a partir
de un cambio de coordenadas inspirado en las propiedades de pasividad y
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observabilidad, para llevarlo a una forma quasi lineal y descentralizada con
el propdsito de simplificar atin més el diseno del controlador.

En una forma andloga a la representacién de curvas en célculo [51], se pro-
pone el siguiente cambio de coordenadas de d,, a b, es decir: de un vector de
entradas desconocidas d,,, = [¢, 7,7, ce]T a un vector de cargas desconocidas
b= [by,bj,br,b]" donde cada carga se define como:

by = ¢ —q—t+ayq (4.58)
by = wVn(T —1Tj) — [w; (T; — Tje) — aj] g; (4.59)
br = Ar— (T =) =T +(n - ar)T, (4.60)
b, = q—‘; (Ce—C) —aeqe — T (4.61)
se definen también cuatro funciones no lineales:

bV = BV(Q ‘/7 T7 q, qe) (462)

bj = ﬁj (C7 V; T7 ij? qj, Tje) (463)

bT = BT(Q ‘/7 T7 ij? Ge; Te) (464)

bc = ﬁc(g V; T7 qe7 Ce) (465)

B = [Bv.B;, 5. 8" (4.66)

b = [B(x,u,d,) (4.67)

Noétese que a cada carga desconocida le corresponde una entrada descono-
cida.

De esta forma, el modelo del reactor (4.38) puede ser escrito como:
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T = aTTj + bT, Yyr = 27 = T (469)
Ty = —aq;+1b, v =T (4.70)
¢ = aeqe + be, Ye = 2. =0(r,yr) =c (4.71)

notese ademas que el valor instantdneo de la funciénes cinética de reacciéon
r y dilucién de calor n pueden escribirse en funcién de las cargas desconocidas
bT y bj.

bj + [, (T; — Tje) — aj] g5

pr— @ pr—
K " oV (T — T))
e by + q=‘; (T —T.) + bj+[Wj(Tj;‘/?}e)—aj]qj + arT;
" A
y como

T(T7 Tj7 ‘/7 bT7 bj7 Ge, Qj7 Te7 Tje)
la dependencia de la funcién o es:

Ye = 0-(73 T) = U(T7 Tj7 ‘/7 bT7 bj7 Ge, 45, Te7 Tje)

Substituyendo el vector de cargas desconocidas b en el modelo (z,d,,)-
observable (4.38-4.42) se obtiene el modelo (z — b)-observable, (b—y) pasivo:

V = —avq+by, yw=2v=V (4.72)
T = ary; +br, yr=z2p =T (4.73)
Ty = —ajq5+b;, y =T, (4.74)
¢ = acge+bey Ye=0yr, yjyv,br,bj, e, @5, Te, Tje) = 2z = c(4.75)
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_ afc) Ee_i
e R Q= =—>0 4.76
(8% Ss 4 (476
() 0 g
ar =~ aT—(aTj)SS—'yaTj(T— i) >0 (4.77)
a; ~ ;= 0J; =@; (T — Tje) > 0 (4.78)
94 ) ss
ay &~ ay = (aa—{;) =1 (4.79)
Ss

ar fue definida anteriormente, a.. es la ganancia nominal estdtica de la funcién
fe con respecto a ¢, a; es la ganancia nominal estética de la funcién f; con
respecto a ¢;, y ay es la ganancia nominal estdtica de la funcién fy con
respecto a q.

Este modelo, al que se denomina modelo QLD (Quasi-Linear Decentral-
ized), tiene: (i) cuatro estados (V,T,Tj,c), (ii) tres entradas de control
(9,45, Ge), tres salidas reguladas (V,T,c), tres salidas medidas (yv,yr,y;),
una salida inferida (y.), los siguientes 6rdenes de estimacién (eo)

eo(z,b) = (vy,vj,vr,v.) =(2,2,2,2) =8

y los siguientes grados relativos (rd)

Td(“? Z) = (Q> ZV)7 (Qey Zc)? (%7 TJ)7 (T]}ZT) = [17 L1, 1] =4 (480)
rd(b,y) = (by,V),(br,T), (b;,T}), (be,c) =[1,1,1,1] =4 (4.81)

Como se puede observar, el modelo QLD tiene una estructura de grado
relativo diferente a la obtenida con el control geométrico Proposicién (6),
y, por construccién, la misma estructura de grado relativo que el control
pasivo (3.39). Ademss el modelo QLD (4.72-4.75) presenta dos caracteristicas
notables: (i) es considerablemente menos interactuado y dependiente de las
funciones desconocidas del modelo, y presenta menos términos no lineales
que el modelo original (2.1) y (ii) es un buen modelo para disenar un control
por retroalimentacién de salidas ya que las cuatro parejas de carga-control
(by —q,b; — qj, by — T}, b. — g.) cumplen la condicién “matching” [54] ya que
existe una pareja por cada dindmica escalar.

Este modelo es utilizado en la siguiente seccién para disenar el control
por prealimentacion y retroalimentacién de estados FF-SF.
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4.3 Control prealimentado y por retroalimentacién
de estado [Feedfordward State-Feedback
(FF-SF)]

En esta seccién se disena un control FF-SF' tal y como se hizo con el control
pasivo (3.31-3.35) pero ahora utilizando el modelo QLD redisenado (4.72-
4.75). Este paso de control constructivo es necesario para mostrar la forma
del controlador por prealimentacion y retroalimentacién de salidas FF-OF,
que es disenado en la siguiente seccién.

Por el momento, se asume que se conoce perfectamente el vector de error
de cargas b (4.58)-(4.61). El disefio consiste en forzar la dindmica de error
pasivada

be = —keee, év = —kvey, ér = —krer+tare;, €& =—kje;—arer (4.82)

utilizada para el disenio del control NL-FF-SF (3.22) al modelo QLD redis-
enado (4.72-4.75)

aeQe +b. = é.=¢=—kee, (4.83)
—ayq+by = éy =V =—kyey (4.84)
(]JTT;k + bT = éT = T = —k’TGT + QTG; (485)

(4.86)

dando como resultado:

Qe —I_ bc = —kjcec (487)
(lTT;k + bT = —k‘TGT (489)
—a;qj +bj — T; = —k:je; —arer (4.90)

donde: e, ey, er, €j son los errores de regulacién definidos previamente y 77
es la temperatura de camisa deseada (setpoint).
La tnica solucién para ¢, q,q; y T; genera el control pasivo QLD FF-SF
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qez—{&@_@+ﬂ (4.91)

ac
ky (V—-V)+b
g = V(QVH_V (4.92)
kr (T —T)+b
T o= - al ) b (4.93)
ar
g = k:j (Tj — TJ*) +ar (T — T) + bj — T; (4.94)
a;
T]T" _ [k‘T (arTy + br) + by (4.95)
ar

La derivada de la temperatura de camisa deseada T]T“ (4.95) se calcula
derivando la senal de control (4.93)

ﬁ:_<@@+@>
ar

y sustituyendo ér =T = arT} + br de la ecuacién (4.73).
Noétese que si en este control (4.91-4.95) se hace

((IV, ar, a;, ac) - (&V7 aJT? a]? ac)

y se sustituye el vector de cargas desconocidas b = [bv,bj,bT,bC]T por su
valor en funcion de las variables originales del modelo detallado (4.58-4.61),
se recupera exactamente el control NL FF-SF (3.31-3.35) diseniado con el
modelo original (2.1).

En la siguiente seccion se utiliza el control (4.91-4.95) y el modelo QLD
(4.72-4.75) para disenar el control prealimentado y por retroalimentacién de
salida.
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4.4 Control prealimentado y por retroalimentacién
de Salida [Feedfordward Output-Feedback
(FF-OF)] propuesto

En esta seccién el comportamiento del control pasivo por prealimentacion
y reatroalimentacién de estados, con modelo exacto, (3.31-3.36) es recupe-
rado utilizando el modelo QLD (4.72-4.75) y el control pasivo QLD FF-SF
(4.91-4.95). El control por prealimentacién y retroalimentacién de estado
es acoplado con un observador de estado-entradas desconocidas, recordando
que el problema de control ha de resolverse sin contar con la medicién de
concentracion ¢ ni la concentraciéon de entrada c.. Se hace hincapié que el
diseno constructivo, busca obtener en el control resultante caracteristicas de
linealidad, descentralizacién e independencia del modelo, sobre todo en las
funciones inciertas del propio modelo: las funciones p(c,T'), v(c,T,1;,V) y
(e, T,V).

Para el diseno suponemos que las cargas desconocidas b varfan de tal
forma que se puede encontrar una velocidad de reconstruccion ~ w, > 0 tal
que

bo| <K wq |bal s a=V,5T,c (4.96)

Se recupera el modelo quasi-lineal dindmico (QLD) (4.72-4.75):

V = —ayq+by, yp=V (4.97)
T = arl; +br, ypr=T (4.98)
Ty = —ajq5+b, y =T (4.99)

¢ = acfe+be,  ye=0(yr,yj,yv,br,bj, qe, 45, Te, Tje) = c (4.100)

Para lograr el mayor margen de estabilidad y por lo tanto, mayor toler-
ancia a errores de modelado, se aplica a cada elemento del vector de carga
b= [by,bj,br,b]" un observador de orden reducido (Apéndice B):

Xy = —wyxy —wv (Wyyy —avq) (4.101)
X; = —wixg — w; (WY — a;q5) (4.102)
Xr = —wrXr — wr (Wryr + ary;) (4.103)
Xe = ~—WeXe — We (Wele + acge) (4.104)
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donde el estimado de cada carga desconocida es:

by = xv+wviy
by = Xj +wjyj
br = Xr+wryr
be = Xetwel

Notese que para el estimado de la carga desconocida b, se utiliza el es-
timado de la ecuacién del sensor por “software” . obtenida con el valor
estimado 7

~

Ye = U(TA7yT) = U(yT7yj7yV7BT7Bj?Qe7Qj7Te7T1je)
ro= (T7Tj7V;bT7bj7Qe7Qj7Te7T1je)
Retomando el control QLD FF-SF (4.91-4.95) y sustituyendo (b, c = y.)

por sus valores estimados (b, 3.) y considerando la suposicién (4.96), da como
resultado:

¢ = —[kc(y‘:_chc (4.105)
ac
k —V)+b
g = V)t (4.106)
ay
k —T)+b
o= - r(yr = 1) +br (4.107)
ar
ki (y; — TF) +a —T) +b,—T¢
o - D) TQ(?T L bl (4.108)
J
) kr (aTyj+BT>
Tr = — (4.109)
ar
'gc = U(yT7yj7yV76T7i)j7Qe7Qj7Te7T1je) (4110)

finalmente la combinacién de este tltimo control con el observador de or-
den reducido (4.101-4.104) y el estimado de cada carga desconocida da por
resultado el control QLD FF-OF
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e Control de volumen (4.111)

Xv = —wvxy —wv (Wyyy —avq)
¢ - kv(yy = V) +wvyy + xv
ay
e Control de temperatura (4.112)
Xr = —wrxr —wr (Wryr — ary;)
o kr(yr —T) + wryr + xr
j ar
X; = —wix; — wj (WY — a;q5)
k(- T) twys tar (yr = T) T+ x
4; a;
e kr
7 = —kry; — P (wryr + xr) (4.113)
T
e Control de concentracion (4.114)
Xc = —WeXe — We (wc'gc + ach)
G = ke @c - E) + wele + Xe
e e

'gc = h’(y7 Xhs Uh, 'LU)

la funcién h se obtiene definiendo:

Y yv. yj yr]”
by = [b37b ]
i)h = [ 3 T]
Up = [Qer]T
w = [Te7TJe]
Xn = [X;» ]



y valuando la funcién o(y;, yr, br, bj, e, ¢, Te, Tje) = o(y,bn,un, w) con el
valor estimado de by, es decir b, = x;, + Qpy:

(Y, b, un,w) |y j, = (Y, bn, un, w)
U(?/? Xh + th,Uh,'LU) = h’(y7 Xh?ufhw)
Q, = diag(w;,wr)

El control QLD FF-OF propuesto: (i) consiste en 4 ecuaciones diferenciales
ordinarias, una por cada carga desconocida b = [by, b;, br, bc]T reconstruida
y 6 ecuaciones algebraicas, (ii) el componente de concentracién es un control
por balance de materia manejado por la informacién generada en el control
de temperatura x;, necesita una aproximacién de la ganancia estética a. y,
aunque en principio, también necesita de la funcién cinética de reaccion p
para obtener su inversa ¢ = p~!, en realidad una tendencia de la funcién
p basta para el célculo del término de innovacién h, (iii) el componente en
cascada de temperatura necesita de las aproximaciones de ar y a;, (iv) el
componente de volumen necesita de la aproximacién de ay que es unitaria
(ay == 1), (v) los componentes de temperatura y volumen son indepen-
dientes del componente de concentracién y (vi) tiene cuatro ganancias de
control (k., kv, kr,k;) y cuatro de observacién (w.wy, wr,w;).

Como un producto secundario el control QLD FF-OF propuesto permite
obtener estimados en linea de los valores instantdneos de las funciones cinética
de reaccion r, coeficiente de intercambio de calor 7, factor de contraccién ¢, y
el valor de concentracién de entrada c.. Esto se logra a partir de la definicién
de cargas desconocidas

br = Ar— qv (T —T.) — T + (n — ar)T; (4.115)
by = @wVn(T —1T;) — [w; (T; — Tje) — aj] g; (4.116)
by = Ge—q—t+ayq (4.117)
b. = q_‘; (Ce —C) —aeQe — T (4.118)

se despeja para ¢,n,r y c. respectivamente
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br+4 (T = T.) = n(T; = T) + arT

_ 4.11

. A (4.119)
4w (T — Ts) — ] g

. bj + [w; (T — Tye) — a;] g; (4.120)

wV (T —1T;)

L = q—qe byt ave (4.121)
T

Ce = — (bc + acqe + T) t+c (4122)

e

se sustituyen las cargas desconocidas con sus estimados:

br
b;
by
be

—

br = xr +wryr
by = x; +wyys
by = xv +wvyv
i)c = Xe¢ + wc'gc

para obtener las senales estimadas 7, ), L y Ce:

X7 + wryr + ary; + 5_‘6, (yr —T¢) +

X Wiy —a;qi+w5q; (y; —Tje)
oYy

—a;q; + x; + wiy; + @59 (y; — Tie)

A

>
I

~>
I

~

(
(
@y (yr — yj)
Ge — g+ avqg — Xy —Wvyv (

(

Ce = 'gc + (Xc +wc'gc + a.qe. +ff‘) —

Yv

e

Las cuatro senales (4.123-4.126) estimadas pueden calcularse sin interferir
en el funcionamiento del control propuesto y se pueden utilizar para moni-
torear el producto o el propio proceso. Las condiciones necesarias para este

proceso de monitoreo son:

T # T,
g # 0
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Estas condiciones se cumplen en todos los reactores CSTR, ya que la
temperatura de reactor siempre es mayor que la de la camisa (7" > T;) y el
reactor opera en forma continua (g. > 0).

4.5 Estabilidad a lazo cerrado y sintonizacién

En esta seccidn se establecen las condiciones de estabilidad a lazo cerrado del
control QLD FF-OF propuesto (4.111)-(4.114) y las gufas de sintonizacién
del mismo.

Las definiciones de estabilidad no local utilizadas se establecen a contin-
uacion:

Definicién 4 Considere un sistema dindmico no lineal con entrada exdgena
variante en el tiempo d.(t) :

é = fe(e, de), e(0) = ey, £.(0,0) =0 (4.127)

El estado estacionario (SS) e = 0 es entrada-estado (IS) exponencial-
mente estable [52] si existen constantes positivas a,by y A tal que la trayec-
toria de estado quede acotada como:

le(t)] < ae™ [eo| + ba [|de(t)]] |de(t)]| = sup|de(t)] V¢ =0
(4.128)

Definicién 5 Si la desigualdad (4.128) se mantiene para desviaciones de
estado inicial (69 > |eo|), entrada (64, > ||de(t)||) v estado (6. > le(t)|)
entonces el SS e = 0 es practicamente (P) estable [56].

Para simplificar el andlisis de estabilidad se definen los siguientes vectores
de error de regulacion a partir de los errores de regulacién ey, e}, er y e,
definidos anteriormente :

e = [ev,eT,e;,ec}T (4.129)
ey = [ev,eT,eﬂT (4.130)

y se proponen los siguientes vectores de error de estimacion de cargas:
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~ M~ - -~ 17T R

b = bV,bT,bj,bc} —h—b (4.131)
~ :N - ~ 1T

b, = bV,bT,b]} (4.132)
~ M~ 1T

b = bT,b]} (4.133)

donde b es el vector de cargas, b es el vector de cargas estimadas y b, lN)y Y
son los vectores de error de estimacién de cargas.

El reactor (2.1) en la forma (4.72)-(4.75) con el control propuesto en la
forma (4.105)-(4.110) tiene la siguiente dindmica a lazo cerrado (Apéndice
C):

&, = —Aye, — by (4.134)
b, = —Qb, —0,(e,da,u,dy, ) (4.135)
ée = —keee— be— keh(e,by,be, w; by, be, ) (4.136)
be = —webe — 0c(e,dy, u; do, 1) + W, (6, by, be, w; by, 5c,w) (4.137)
donde:
[ ky 0 0
Ay = 0 k‘T —ar
| 0 ar k‘j
[ wy 0 0
Qy = 0 wr 0
| 0 0 wj

las funciones: 6,, 0., h y ¢ estédn definidas en el Apéndice C. Las cuatro
funciones (6,, 6., h y § ) se hacen cero cuando:

1(0,0,0,0,0,0,0
3(0,0,0,0,0,0,0
0.(0,0,0,0,0
6,(0,0,0,0,0

— N N
I
o o o o
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Para establecer las condiciones de estabilidad se introducen las siguientes
definiciones

kp = (kc7 kv, kj? k:T) k:y = min(kv7 kr, k:])

wp = (We, wv,wj,wr) wy = min(wy,w;,wr)

y L(f,x;) que denota la constante de Lipchitz de la funcién f(xy, ..., x,)
con respecto al escalar x;.

De la aplicacién del teorema de pequenas ganancias [48] en el formato
empleado en [31] surge la siguiente proposicién:

Proposicién 8 La dindmica en lazo cerrado del reactor (2.1) con el con-
trol (4.111-4.114) es prdcticamente (P) estable si las ganancias (k,,w,) y el
dominio de atraccion cumplen las siguientes condiciones

L(0.,be)

w, > — (4.138)
L(E]?bc)_
L(G,b.) < 1 (4.139)
b > —Pee) —we g’ec) (4.140)
oo [1 = 2.0 +
w, > —L(0,,b,) (4.141)
o> Hne) (4.142)
wy + L(0y, by)
k, > L6y, e) (4.143)

L(6ys0) [L(00:By) = L(Ber ) + weL(3,€) — wel.(3,5,)]
ke (w0 L= L8] + L0 B)) — (Lo €0) — w3, e0)
L(8y, e0) [ke (we [1 = L(3.be)| + L0 e)) (L, ey) = LR,Dy) ) |

e (we [1= L(3,B0)] + L(8u: b)) = (L0 0) = weL (3 ¢0))

Las primeras tres condiciones (4.138)-(4.140) garantizan la estabilidad de
la dindmica de concentracién, las condiciones (4.141)-(4.142) garantizan la
estabilidad de la dindmica de temperatura-volumen, mientras que la tltima
condicién (4.143) garantiza la estabilidad de toda la dindmica a lazo cerrado
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del reactor, estableciendo primero la condicién de estabilidad de la dindmica
de los estados medidos:

L
k:y > (9y>ey)~
wy — L(6,,b,)

para que dominen el término de desestabilizacién

S L(0,,e,)
y —
wy + L(6,,b,)

L€ [L0eD) ~ Libee,) +wel(d.c,) ~weL(@.D)
ke (we [1- L3, >}+L<ec,b>) (L(Bere0) — wel (3 €0))

b
L(b,, e.) [( [ } L(GC,BC)) (L(ﬁ,ey)—L(iL,z}y))}
ke (we [1- LG )} +L<ec,b>) (L(0es ) = weL (3 ec)

debido a la interconexién de los subsistemas (4.134)-(4.135) con (4.136)-

(4.137).
De estas condiciones se desprenden las siguientes gufas de sintonizacion

[4]:

1. Fije la ganancia de control de concentracién igual a la tasa de dilucién
nominal (kp), las ganancias de control de temperatura y volumen tres
veces mas rapidas y las ganancias de observacion de tres a cinco veces
més rapido (n,) que las respectivas de regulacién.

ke = % = kg

We = Mnykyg

kr = kj=ky:=k=23kg
wr = Wwj=wy i=w =N,k
n, = (3ab)

2. Incremente gradualmente la ganancia de cada observador w hasta ob-
tener un comportamiento oscilatorio y encuentre ese valor limite w™,
regrese y fije w = w™ /I, donde [ € |2, 3].
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3. Incremente gradualmente la ganancia de cada controlador k£ hasta ob-
tener un comportamiento oscilatorio y encuentre ese valor limite kt,
regrese y fije k = kT /I, donde [ € [2,3].

4. Incremente k. y w. hasta obtener un comportamiento aceptable en el
lazo de concentracion.

5. Si es necesario ajuste en forma individual las ganancias de control y
estimacién para mejorar el desempeno.

4.6 Control QLD FF-OF escrito en términos
de elementos PI e I

En esta seccién se muestra como el control propuesto QLD FF-OF (4.111-
4.114) se puede reescribir utilizando bloques de control Proporcional-Integral
(PI) e Integral (I). Esto se hace por dos razones: (i) la bisqueda de aplicabili-
dad industrial del esquema propuesto y (ii) establecer que el control propuesto
es un versiéon mejorada de los esquemas de control PI cominmente utilizados
en la industria. Para ello se comienza definiendo las siguientes constantes

Rqg = k:a_l'wa
ta = k' 4w,!
a = V,3,T,c

y las variables de desviacién
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Yy = yv — v

v, = yi—Uj
Yr = yr—9r
Ve = Yo Ye
Y = Yn— Un
Vg = q—(
Vg, = 45—
Vge = Qe — (e
U = Up — Up
W = w—w

y los siguientes elementos de control (Apéndice G)

Pl = (et izt [ ) (4144)
0
PLi(r) = ff’(wﬁwj /0 wTdt)
J
PI{(¢y) = kZ:T (wT+kT /0 wTdt)

PI{(¢;) = kr (¢j+wT/ %dt)

0
I]l?(zﬂj—'r*) = wT/O (v, — %) dt
I%(Q/’T) = /O¢Tdt

t
I;l('r*) = k:ij/O T dt

utilizando los elementos y constantes definidas el control QLD FF-OF se
puede reescribir de la siguiente forma:

e Control de volumen (4.145)
Vg = PIV (¢V)
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e Control de temperatura (4.146)
T = Plr(y) + L —77)
o= Iy, — ) - PINwy) — PIL (1)

. k; . .
X; = Wj aTI%(Q/’T) - 7][;? (7/1; -7 ) -7
wr
: +*
vy, = Pl (¢j_T ) +PI§“(¢T)+;
j
Xr = —Wwr [k‘ijl%(d}T) - aTI;? (1/1] - T*)}
e Control de concentracién (4.147)

v, = PI, (¢)

¢c = @c(ih? ¢7 Uh, 'LZ])

Esta forma de reescribir el control propuesto permite diferenciar facil-
mente el esquema convencional y los bloques adicionales propuestos para
mejorar el esquema tradicional. El diagrama a bloques del control QLD FF-
OF propuesto en términos de elementos PI e I se presenta en la Fig. 4.1. Los
bloques en color gris constituyen la estructura de control cominmente utiliza-
da en la prictica industrial de control de reactores, los bloques adicionales,
en color blanco, constituyen la mejora propuesta al esquema tradicional.

El esquema convencional consiste en bloques de control descentralizado
de volumen Ply y en cascada de temperatura (Plr, PI;) y un control ma-
nual del gasto de entrada fijado en su valor nominal v, y recalibrado con
mediciones periédicas de concentracién fuera de linea, es decir:

vy = Ply(Yy)

T = PITW’T)
qu = ,DQE

Los bloques adicionales de control son: (i) derivacién del valor deseado de
temperatura (1§, PI$, PI%), (ii) término de “backstepping” (I?, PI}) en el
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lazo de temperatura, y (iii) controlador PI de concentracién (P1.) alimentado
por un bloque de estimacién de concentracion por “software” ¢, que utiliza
la informacién del lazo de temperatura. Los nuevos bloques de temperatura
mejoran el funcionamiento del control convencional en cascada de tres formas
diferentes: (i) removiendo la separacién dindmica normalmente necesaria
entre el bloque primario y el secundario, (ii) aumentando la capacidad de
seguimiento de trayectoria del lazo secundario (con el célculo de la derivada
del “setpoint”) y (iii) estableciendo un mecanismo de disipacién de calor
mas eficiente al existir un intercambio de informacién entre el lazo primario
y el secundario. Por su parte el bloque de estimacién de concentracién por
“software” (. permite habilitar un lazo de control de concentracién.

Cabe senalar que la sintesis de estos bloques adicionales son resultado de
la aplicacion del diseno constructivo, y que desde el punto de vista industrial
la adicién de los mismos no es trivial ni convencional.

También cabe senalar que es preferible implementar el controlador pro-
puesto en la forma QLD FF-OF (4.111)-(4.114) por sobre la forma PI e I
(4.145)-(4.147) ya que: (i) esta primera realizacién tiene per se una protec-
cién “anti-windup” pues el observador funciona atin en presencia de satu-
racién en la sefial de control y (ii) el disenio de una proteccién “anti-windup”
no es una tarea sencilla.

La implementacién del control QLD FF-OF propuesto logra una maxima
independencia con respecto a las funciones de transporte de calor y contrac-
ci6én volumétrica (v y m) que generalmente son desconocidas. El controlador
propuesto sélo requiere de: (i) valores aproximados de los pardmetros estati-
cos (ar,a; y ay) para los lazos de control de temperatura y volumen que
realizan la estabilizacién del reactor, (ii) el pardmetro estdtico (a.) para el
lazo de regulacién de concentracién y (iii) para propésitos de estimacion, la
funcién de cinética de reaccién (p) con pardmetros aproximados en el lazo de
concentracion, en el entendido de que no es necesario el conocimiento exacto
de la funcién, pues en una implementacion industrial el offset de concen-
tracion se puede corregir ajustando los pardmetros de la funcién a partir de
mediciones ocasionales efectuadas para monitorear el producto.

Desde una perspectiva de control avanzado el control propuesto es disena-
do explotando las propiedades de pasividad y observabilidad del propio reac-
tor. El control propuesto logra recobrar el desempeno de los controladores
fuertemente dependientes del modelo matematico NLP FF-SF (3.31)-(3.35)
y FF-OF+EKF (4.17)-(4.29) como se ve en la siguiente seccién.
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4.7 Ejemplo de Aplicacién (reactor monétono)

En esta seccién se presentan los resultados de simulaciones en lazo cerrado,
con condiciones nominales y robustas, en un reactor de prueba con los con-

troles NLP FF-SF (3.31)-(3.35), FF-OF+EKF (4.17)-(4.29) y QLD FF-OF
(4.111)-(4.114).

4.7.1 Descripcién del reactor de prueba

Considere el reactor (2.1) con las siguientes funciones no lineales de tasa de
reaccion p, tasa de dilucién de calor v y tasa de contraccién volumétrica 7:

p(e,T) = cel% 1)
v(e) = ay+bye+ e,
m(Vie,T) = eplce, T)V

con los siguientes pardmetros

a, = 25 b,=10" a,=07, b,=08, ¢, =04, ¢,=0.15
A = 200, w; =1, w=1

entradas de control nominales

. = 1.000, ¢ =0.925 g =8.775

y entradas exégenas nominales

T, =350, Tj. =293, ¢ =1.

Las dependencias de las funciones de tasa de dilucién de calor v y tasa de
contracciéon volumétrica w fueron adoptadas de un reactor de polimerizacién
[31]. Cuando la tasa de dilucién de calor se fija en v = 1, y se desprecian
las dindmicas de volumen y temperatura de la camisa (V,7}), el reactor
(2.1) se convierte en el bien conocido reactor de Aris-Amundson [21] con dos
dimensiones y tres puntos de equilibrio, que ha sido sujeto de inumerables
estudios de control.
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Tabla 4.1: Puntos de equilibrio del reactor monétono con entradas nominales

puntos de equilibrio Sk Su St

concentracion [/] 0.99 0.50 0.02
temperatura [K] 332.11 | 400.00 | 474.58
temperatura de camisa [K] | 314.75 | 350.00 | 374.54

volumen [L] 1.00 1.00 1.00
condicién local estable | inestable | estable

Dada la presencia de la tasa de contraccién volumétrica, el reactor even-
tualmente se puede vaciar V = 0, o llenar V = 1.3V, como se puede apreciar
en la figura 4.2

Si se considera por lo pronto un control ideal por balance de materia (MB
Material Balance)

G=q —epp(c, TVV — V=0, V=1 (4.148)
que mantenga constante el volumen dentro del reactor, entonces se pueden
calcular los puntos de equilibrio del reactor con las entradas nominales. Estos
puntos se enumeran en la tabla 4.1, dos de ellos son estables, y corresponden
al punto de extincién (Sg) e ignicién (S;) de reaccién respectivamente y el
tercero es un punto inestable (Sy).

La proyeccién del plano de fase en el plano concentracién-temperatura
se muestra en la figura 4.3. Las trayectorias que presenta el sistema en la
vecindad de los siguientes puntos de equilibrio:

zop = [0.5,399,350]",  xo; = [0.5,401, 350]"

se muestran en la figura 4.2, donde se observa que las trayectorias del reactor
con el control perfecto por balance de materia MB (4.148) tienden a los
puntos de equilibrio estables de extincién e ignicién, respectivamente.

La tarea de control consiste en regular al reactor en su punto inestable a
lazo abierto es decir:

z=[c,T,V]" =10.5,400,1)"
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4.7.2 Simulacién y sintonizacion

Las pruebas nominales se realizaron con valores exactos de los pardmetros
del modelo, mediciones sin ruido y entradas exdgenas fijadas en su valor
nominal. El propésito de estas pruebas es verificar el funcionamiento de los
tres controladores con condiciones ideales y contrastar la recuperacién del
comportamiento de los controles por retroalimentacién de salida contra el
control por retroalimentacién de estado.

Las pruebas robustas se realizan con valores aproximados de los pardameros
del modelo matematico, mediciones ruidosas y entradas exdégenas variantes
con el tiempo. El objetivo de estas pruebas es comparar de forma apropi-
ada los tres controladores con condiciones realistas. En todas las prue-
bas las condiciones iniciales son cercanas al punto de equilibrio inestable:
z(0) = [0.45, 397, 353,0.9]"

En las pruebas robustas el reactor es forzado a: (i) variaciones senoidales
de 2K de amplitud y frecuencia cercana a la resonante en las temperaturas
de entrada del reactor 7. y de la camisa de enfriamiento T},

T. =T, +2sin(4rt), Ty =T; + 2cos(4mt) (4.149)

(ii) un cambio escalén de la concentracién de entrada c, en t = 3 del —10%

ce(t)=1—-0.1p_4(t —3) (4.150)

y (iii) ruido gaussiano con cierta desviaciéon estandar (sd) a las mediciones
de temperatura y volumen

Yy = V+ wy , Sd(’wv) =0.1 (4151)
Yo = a+wW,, sdw,) =3, a=T,1;1.,T; (4.152)

Los tres controladores utilizan los siguientes valores aproximados de los
parametros:

~

a, = 095a,  b,=1.05b, A=105A, &,=1.05(4.153)
i, = 095a,, by, =105b, & =1.05¢c, (4.154)

El control QLD FF-OF (4.111)-(4.114) utiliza los siguientes pardmetros
estaticos aproximados del modelo QLD (5.35)-(5.38)
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a. = 1.3(16, ar = 0.8(1T, &j = 1.25(1]', ay = 0.75(1V

y las siguientes condiciones iniciales de los observadores

Xa(o) = —aaua(O) - waya(0)7 a = ¢, T7 j? V.

La aplicacién de las gufas de sintonizacién propuestas después de tres
iteraciones dan como resultado las siguientes ganancias de control y esti-
macion:

(k:m k:V7 k:T7 k]) = (37 37 37 12)7 (wV7 Wy, wr, wc) = (307 307 307 20)

Noétese que la ganancia del componente secundario de temperatura k; es
s6lo cuatro veces mas rapida que la del componente primario k7.

Los controles NLP FF-SF (3.31)-(3.35), FF-OF+EKF (4.17)-(4.29) uti-
lizan el valor nominal de concentraciéon de entrada ¢, = 1, y las mismas
ganancias de control que el control propuesto. Las ganancias utilizadas por
el EKF se toman de una investigacién previa de estimacién de reactores [60)].

Qee = 7.590 X 1073, grr =6.006 X 107", g =0, rpp=2.376x 107"

y las siguientes condiciones iniciales:

~

&(0) = 0.5, T(0) =400, 50(0) = s77(0) = se0(0) = X7, (0) = X, (0) = 0

En las pruebas nominales se utilizan las mismas ganancias de control y
estimacién y mismas condiciones iniciales que en el caso robusto para poder
compararlos equitativamente.

4.7.3 Comportamiento nominal.

La prueba nominal es la mds desfavorable para el controlador propuesto
(4.111)-(4.114) ya que éste solo utiliza la informacién estética del modelo
QLD (5.35)-(5.38), mientras que los controles NLP FF-SF (3.31)-(3.35), y
FF-OF+EKF (4.17)-(4.29) utilizan la informacién del modelo dindmico de-
tallado (2.1). En la figura 4.4 se muestra el comportamiento en lazo cerrado
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de cada uno de los controladores donde se observa que: (i) los tres con-
troladores estabilizan al reactor en su punto de equilibrio inestable, (ii) el
control NLP FF-SF presenta el mejor comportamiento (sobreamortiguado y
con senales de control razonablemente lejos de saturacién) ya que utiliza la
medicién de todos los estados y estd basado en una propiedad de optimali-
dad, (iii) como consecuencia de la detectabilidad de estado- observabilidad de
entrada el controlador FF-OF+EKF' tiene un comportamiento muy similar
al control NLP FF-SF y (iv) el control QLD FF-OF, después de un transito-
rio, recupera el comportamiento del controlador pasivo basado en el modelo
exacto NLP FF-SF (3.31)-(3.35).

En la figura 4.5 se presentan los estimados del estado y las entradas
desconocidas del control QLD FF-OF, mostrando que en concordancia con
la propiedad de observabilidad entrada-estado los estimados convergen a su
valor actual cuatro veces mds rapido que la dindmica del reactor.

Para verificar que el controlador de temperatura propuesto no requiere
separacién dindmica entre el componente primario y secundario se simulan
tres corridas diferentes con los siguientes juegos de ganancias maestro-esclavo:

(kr, k;) = (3,12), (6,6), (12, 12)

En la figura 4.6 se observan los resultados de la simulaciones mostrando
que los tres pares de ganancias tienen una respuesta transitoria satisfactoria,
corroborando que los componentes adicionales de derivacién del “set point”
(14, PI{, PI{) y de “backstepping” (I?, PI%) mejoran el comportamiento de
un esquema de control en cascada convencional, al no requerir separacion
dindmica entre ambos componentes.

4.7.4 Comportamiento Robusto

Las respuestas de la prueba robusta se presentan en la figura 4.7, mostrando
que: (i) los tres controladores logran estabilizar a la planta en forma préctica
alrededor del punto de equilibrio inestable, (ii) los controladores NLP FF-SF
y FF-OF+EKF presentan desempenos muy similares, y (iii) el controlador
QLD FF-OF supera a los controles NLP FF-SF y FF-OF+EKF en t > 3 (re-
spuesta asintética), mientras que estos ultimos superan al control propuesto
en t < 3 (respuesta transitoria). De tal modo que el control propuesto tiene
mejor comportamiento asintético que transitorio tal como se refleja en sus
senales de control que tienen mayores oscilaciones en la parte transitoria.
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También ofrece una regulacion sin desviacion en el control de temperatura y
volumen, y practicamente ninguna influencia en cambios de la concentracién
de entrada c.. Ya que en la practica industrial el rechazo a perturbaciones
sobre periodos largos de tiempo es el principal objetivo de control de procesos
continuos, se puede afirmar que el control propuesto supera el desempeno de
los otros dos controladores. Por otro lado, la estructura del control propuesto
es mas simple ya que: (i) esta basado en un modelo con mayor cantidad de
términos lineales, (ii) es mas descentralizado y (iii) es menos dependiente del
modelo matemadtico que las contrapartes.
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actuales (—) y valores estimados (- -).
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Capitulo 5

Diseno del controlador de
salida propuesto para el reactor
con cinética no monotona

Las reacciones con cinética no monétona no son tan comunes como las de
cinética monétona. Sin embargo, existe un importante grupo de reacciones
quimicas y bioldgicas con comportamiento no mondétono, por ejemplo: reac-
ciones autocataliticas, reacciones inhibidas por el producto y reacciones ex-
otérmicas adiabdticas. Una carcateristica fundamental de los reactores con
cinética de reaccién no monétona es que, por lo regular, deben operar alrede-
dor de un punto de equilibrio (posiblemente inestable a lazo abierto) con
méxima velocidad de reaccién, para lograr la mayor produccién por unidad
de tiempo.

En el capitulo introductorio se mostré que los reactores CSTR con cinéti-
ca no monotona no son localmente observables alrededor de los puntos con
méxima reaccién. También se mostré, que a causa de presentar una taza
de reaccién bivaluada se debe realizar el andlisis de la dindmica isotérmi-
ca para determinar la observabilidad global del reactor. En caso de ten-
er una dindmica isotérmica biestable entonces el reactor no es globalmente
observable. Esta pérdida de propiedades de observabilidad implica la ex-
istencia de entradas malas que hace imposible construir un observador de
concentracion convergente con rapidez de convergencia arbitraria para cada
entrada [37]. Sin embargo, como se ve en la Proposicién 4 el reactor CSTR
con cinética no mondétona es detectable siempre que se opere en forma con-
tinua. Esta propiedad de detectabilidad impone restricciones en el diseno del
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sistema de control-estimacién, y es la que se utiliza para el diseno del con-
trol por retroalimentacién de salidas acoplado con un estimador de entrada
desconocida-detector de estado, que regule al reactor en el vector de salidas
reguladas deseado, aun sin conocer todas las funcionalidades del reactor y
sus entradas exégenas.

Siguiendo un procedimiento similar al del caso monétono, en este capitulo
se disena de forma constructiva un control que regule al reactor con cinética
no monotona alrededor de una salida deseada. La idea central consiste de
nuevo en explotar las propiedades de pasividad y detectabilidad que tiene el
sistema para reescribir el modelo matemaético del reactor de tal forma que
las entradas desconocidas puedan estimarse (y la concentracién pueda detec-
tarse) a partir de las mediciones. El disefio y el controlador resultante son
muy similares al caso monétono, sin embargo la propiedad de detectabilidad
de estado modifica varios aspectos: (i) el lazo de estimacién-control de con-
centracion, (ii) la dindmica de error y por ende las condiciones de estabilidad
y (iii) las senales recuperadas con el esquema de estimaciéon. Como varios
de los pasos del enfoque constructivo son muy similares al caso monétono se
toma especial cuidado en hacer notar las diferencias y las limitaciones en el
diseno y desempeno del controlador propuesto para el caso no monétono.

5.1 Modelo matematico para el diseno del con-
trolador FF-OF

En esta seccién se redisena el modelo matematico del reactor buscando hacer
compatibles las propiedades intrinsecas de pasividad y detectabilidad del
reactor con el propio diseno del controlador. EIl propdsito, de nuevo, es
obtener un modelo que refleje satisfactoriemente el comportamiento dindmico
del sistema y que a la vez sea lo mds descentralizado y lineal posible.

5.1.1 Observabilidad con entradas desconocidas

A diferencia del reactor CSTR con cinética monétona que es estado-entradas
desconocidas estimable (z, d,,,-estimable) [43], el reactor con cinética no mond-
tona sélo es entrada desconocida estimable, pues no es posible estimar todo
el vector de estado x. En este caso, las entradas desconocidas son los valores
instantaneos de las funciones (¢, T, V), p(¢,T) y v(c, T, V, T}).
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Para poder concluir lo anterior, se reescribe el modelo del reactor (2.1)
de la siguiente forma:

V = —it+¢.—q, Yv = 4 (51)
_— Ar—%(T—Te)—n(T—Tj), yr =T (5.2)
Ty = @Vn(T—T) —wq; (T; = Tye), v =T, (5:3)
¢ = -—r + q_‘; (Ce - C) ) (54)
A © = [t,r,m]" (5.5)
= w(eTV) (5.6)
= p(C7 T) (5'7)

n = (T,V,Tj) (5.8)

este modelo tiene cuatro estados x = [¢, V, T}, T ]T, tres entradas desconocidas
d,, y tres mediciones y = (yy,yr,y;). Noétese que a diferencia del caso
mondétono: (i) el modelo (5.1)-(5.5) es completamente independiente de la
funcién de cinética de reaccién p(c,T), (ii) no existe la medicién virtual
de concentracién, ya que en general no es posible escribir una funcién tipo
sensor por “software” y. = o(r,yr) para determinar el valor instanténeo de
concentracion porque que la solucién de r puede ser bivaluada, y (iii) el vector
de entradas desconocidas d,,, se ha reducido de cuatro a sélo tres elementos,
pues ya no es posible determinar la concentracién de entrada c,.
Dado que las condiciones de solubilidad garantizan que

T#T, A#0

y la forma de operacién continua garantiza que nunca se vacie el reactor

V' # 0, el conjunto de cinco ecuaciones (5.1)-(5.5) tiene solucién unica para
: T

las tres entradas desconocidas d,, = [¢, 7, 7]
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V = Yv (59)
L= ge—q—Yv (5.10)
T =y (5.11)
- o — T
n = Ui + @545 (Y5 — The) (5.12)
wyv (yr — Y;)
T = yr (5.13)
. . 7+ ;0 (y;—Tje)
Ur + 2 (yr — T.) + %
oo Ity G i by (5.14)

De la propiedad de estimabilidad de estado extrapolada a entradas des-
conocidas surge la siguiente proposicién:

Proposicién 9 El modelo del reactor (5.1-5.5) es entrada desconocida es-
timable [d,,-estimable] con el siguiente orden de estimacion:

OG(dm) = (VL7 Vﬂ? VT) = (27 27 2)
sty solo si:
(i) T#Ty, (i) M40,  (iii) V#0.

El orden de estimacién (v,, v,, v,) = (2,2, 2) da como resultado el siguien-
te conjunto de ecuaciones:

yw =V (5.15)
gy = —t+q—q (5.16)
yp = T (5.17)
v = wyvn(yr — 1) — @;q; (5 — Tje) (5.18)
yr = T (5.19)
o= Ar = (yr—T) = n(yr — yy) (5.20)

Yv

De este sistema de ecuaciones se obtiene (5.9)-(5.14) si se cumplen condi-
ciones (i), (ii) y (iii).4
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Se puede observar que en comparacién con el caso monétono: (i) las
condiciones de solubilidad son sélo tres, (ii) estas condiciones son iguales a
las primeras tres que se requieren para el caso monétono y (iii) el orden de
estimacién se transforma de (2,2,3) en el caso mondtono a (2,2,2) en el
caso no monotono, ya que la segunda derivada de la senal de temperatura no
permite determinar en forma univoca el valor de concentracién de entrada
ce.. La proposicién (9) implica que el nuevo vector de entradas desconocidas
dm = [ty n]T puede ser estimado arbitrariamente rapido.

Sin embargo, en este caso la sustituciéon de la ecuacién (5.14) en (5.4)
genera la dindmica indistinguible de concentracién:

. )i+ ;0 (y;—Tje)
Ur 4+ 2= (yp — To) + EJ‘*‘_J_;J_J_J_ .
_ T yv ( T ) yv + q= (Ce _ C) , C(O) = Cy (521)
A yv

C =

El andlisis de detectabilidad muestra que una tasa de dilucién positiva % > 0
garantiza la detectabilidad del reactor, es decir, la estabilidad de la dindmica
del error €. entre dos trayectorias indistinguibles

q

_eczo
VS

o equivalentemente la convergencia de las trayectorias indistinguibles de con-
centracién. Por lo tanto, para reactores con cinética no mondétona en ope-
racién continua las dindmicas indistinguibles (si existen) convergen entre si
y esto permite que la concentraciéon pueda ser estimada inclusive con un
observador a lazo abierto.

La dindmica indistinguible de concentracién (5.21) reescrita en funcién
del valor instantédneo de la cinética de reaccién r como:

Ec+

é:—r+2(ce—c)
Yv
muestra que conociendo T, ¢e, Yy, y Ce €l subsistema (5.21) es detectable.
Por lo que de la combinacion de las Proposiciones 9 y 4 surge la siguiente

proposicién:

Proposicién 10 El modelo del reactor (5.1-5.5) es entrada desconocida es-
timable [d,,-estimable] con orden de estimacion

60(55107 dm) = (Vm Vn, Vr) = (27 2, 2)
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y c-detectable si y sdlo si:

(2R NI N | N
S o o~

4

SIR < BoS

Nétese que en el caso monétono las entradas desconocidas (¢, 7,7, ¢.) y la
concentracion de reactante ¢ pueden ser estimadas arbitrariamente rdpido,
mientras que en caso no monétono: (i) sélo las entradas desconocidas (¢, r, )
pueden ser estimadas arbitrariamente rapido, (ii) la velocidad de estimacién
de concentraciéon ¢ queda determinada por la tasa de dilucién del reactor

= % (iii) no es posible reconstruir la concentracién de entrada c., y (iv)
la concentracion de entrada c, debe conocerse para la observacién del estado
no medido c.

5.1.2 Modelo quasi lineal y descentralizado (QLD)

En esta seccién el modelo d,,,-observable c-detectable (5.1)-(5.5) se reescribe
en una forma quasi lineal y descentralizada con el propésito de utilizar este
modelo para el diseno del controlador.

El cambio de coordenadas es nuevamente de d,,, a b, es decir de un vector
de entradas desconocidas a un vector de cargas deconocidas.

b = [bv,br.b]" (
by = ¢ —q—t+ayqg (5.23
by = @V (T —Tj) — [w; (T; — Tje) — a;] g5 (
br = Ar—q.(T—-T.)/V—nT+ (n—ar)T; (
donde las ganancias nominales estdticas (ay, a;, ar) fueron definidas anteri-

ormente (4.76)-(4.78). Notese que ahora el vector de cargas desconocidas b
s6lo tiene tres elementos.

Se definen también tres funciones no lineales
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by = Byl V.T.q,q) (5.26)
bj = ﬁj(g‘/vT? Tj?Qj7Tje) (527)
bT = BT(Q V;T7 Tj?QmTe) (528)
T
B8 = [Bv,B; Br] (5.29)
b = [B(x,u,dy) (5.30)
A cada carga desconocida le corresponde una entrada desconocida.
bV ~ L
bj ~ 7
bT ~ T
de esta forma el modelo del reactor (4.38) puede ser escrito como
V = —ayq+by, y=z2v =V (5.31)
T = aTTj + bT, Yyr = 21 = T (532)
T; = —ajq +by, y; =1j (5.33)
¢ = —r+&(ce—c), Ye = 2Ze = C (5.34)

Yv

De nueva cuenta, el valor instantédneo de la funciones cinética de reaccion
r y dilucién de calor n puede escribirse en funcién de las cargas desconocidas
bT y bj.

bj + [w; (T; — Tje) — ajl g5

@V (T - 1)
B by + q_‘; (T —T.)+ bj+[Wj(Tj;‘/?}e)—aj]qj + arT;
N A

’]’, g @n:

r = &,

Aplicando el cambio de coordenadas (5.22)-(5.25) al modelo d,,,-observable
c-detectable (5.1)-(5.5) se obtiene el siguiente modelo c-detectable, b-observable,
(b — y)-pasivo quasi-lineal dindmico (QLD):
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V = —avg+by, yv=zy =V (5.35)
T = ary;+br, yr=z2r=T (5.36)
Ty = —a;q;+1b, y; =T, (5.37)

¢ = alcy, unbnda), Ze=c (5.38)

donde: uy, by, y d, fueron definidas anteriormente y la funcién

Q (C7 Y, Up, bh7 da) = (C7 Yr, yj7 Yv, Ge, Qj7 bT7 bj7 Ce, Tjje)

€es:

e _ bj+[w; (y;—Tje)—ajla; )
_bT - yv (yT Te) +- ! ZT/'?JV] T hary; + Ye [(Ce — C)]

o =
A Yv

Este modelo tiene: (i) cuatro estados (V, T, T}, c), (ii) tres entradas de con-
trol (q, g;, g.), tres salidas reguladas (V, T, c), tres salidas medidas (yv, yr, y;),
los siguientes érdenes de estimacion (eo)

eo(b) = (vy,vj,vr) = (2,2,2) =6

y los siguientes grados relativos (rd)

Td(“? Z) = (Q> ZV)? (Qp TJ)7 (Tj7 ZT)? (qe> ZC) = [17 17 17 1] =4 (539)
rd(b,y) = (bv,V),(b;,T}), (br,T) = (1,1, 1) (5.40)

Este modelo (5.35)-(5.38), considerablemente menos interactuado y de-
pendiente de las funciones desconocidas del modelo, y con menos términos
no lineales, tiene tres parejas de carga-control (by —¢q,b; —q,, y br —T}) que
cumplen la condicién “matching” [54], y a diferencia del modelo QLD para
el caso monétono, es independiente de la funcién de cinética de reaccién .

Este modelo se utiliza en la siguiente seccién para disenar el control por
prealimentacién y retroalimentacion de salidas.
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5.2 Control prealimentado y por retroalimentacion
de estado (FF-SF) con el modelo quasi-
lineal dindmico (QLD)

En esta seccién se hace el disenio de un control FF-SF utilizando el mode-
lo simplificado QLD (5.35)-(5.38) del reactor no monétono. Este paso de
control constructivo es muy similar al caso monétono y muestra la forma
del controlador FF-OF, que se disena en la siguiente seccién, con el modelo
matemaético simplificado del reactor.

Por el momento se asume que se conoce perfectamente el vector de error
de cargas b = [by, b;, br]". El disefio consiste en forzar la dindmica de error
pasivada

al(e,y,un, by, dy) = —keec
—avq+by = —kvey
arTy +br = —krer + arej
—ajq;, +b; — T]T" = —kje; — arer

donde los errores de regulacion (e,, e, er, €}) y la funcién a han sido definidas
antes. La tinica solucién para (q,,q, T}, q;) de este conjunto de ecuaciones da
como resultado el control pasivo FF-SF.

q. = My,c q,bn,da) (5.41)
g = by + k‘v(v — V) (5.42)
ay
T~ - {"“‘T(T —N+ bT} (5.43)
ar
qj _ k'](T; — T;) + b]a— T; + (lT(T — T) (544)
j

kr(arT; + br) + by

ar

TF = — (5.45)

donde la funcién A(yv,y;,yr,c, g, br, b;, ce, Tje) = Ay, ¢, q;, bn, da) = ge€ se
obtiene a partir de la dindmica en lazo cerrado de concentracién
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br + 2= (yr — T.) + bi+[@;i(yi—Tje)—a;l9; + ary;
- b =y Nt deo—e) = —klc—0)
A Yv
bi+[wi(y;—Tje)—a;la;
&—(yT—Te)_‘_&(C _C)_bT—I—] 1L =ilti 4 gy, _ he—o)
yv A yv o A ‘
y despejando para g
bi+[wi(y;—Tje)—ajla;
& _(yT_Te)—|—(C—C) :_k;e_l_bT_l—] J;yVJ ]]_I_aTyj
yv A e c-cC A

)= I ( 7) N ary; + by + bj—&-[wj(y;;z/}e)—aj]qj "
Ge = - c\C C A (Ce — C) _ (yT;Te)

Nétese que si en este control (5.41)-(5.45) se hace

((IV, ar, aj) = (&V7 &T7 &j)

y la carga b se remplaza por su valor exacto

b = B(z,u,d,w)—b (5.46)
ﬁ($7u7d7 'LU) = f(l’,d,'[U,U) — Au (547)
A = diag(—av,ar, —a;) (5.48)

al igual que el caso mondétono se recupera exactamente el control NL FF-SF
(3.31)-(3.35) disenado con el modelo detallado (2.1).

En la siguiente seccién se utiliza el control (5.41)-(5.45) y el modelo QLD
(5.35)-(5.38) para disenar el control prealimentado y por retroalimentacién
de salida.
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5.3 Control prealimentado y por retroalimentacion
de salida [Feedfordward Output-Feedback
(FF-OF)]

En esta seccion el comportamiento del control pasivo por prealimentacién y
reatroalimentacién de estados NLP FF-SF, con modelo exacto, (3.31)-(3.36)
se recupera utilizando el control (4.91)-(4.95) acoplado con un observador de
entradas desconocidas b y un detector del estado no medido c¢. El diseno con-
structivo, busca obtener en el control resultante caracteristicas de linealidad,
descentralizacién e independencia del modelo, sobre todo en las funciones
inciertas del mismo.

Para el diseno, de nuevo suponemos que la entrada desconocida varfa de
tal forma que se puede encontrar una velocidad de reconstruccién w, > 0 tal
que

ba| << walbal, a=V, 5T
Recuperando el modelo quasi-lineal dindmico (QLD) (5.35)-(5.38):

V. = —ayq+by, yy =2y =V (5.49)
T = ary;+br, yr=2p =T (5.50)
Ty = —ag +b;, y; =15 (5.51)

¢ = alcy, unbn,da), Ze=c (5.52)

y aplicando a cada elemento del vector de carga b un observador de orden
reducido (Apéndice B) se obtiene:

Xy = —wvxy —wv (Wyyy — q)
X; = —wix; —w; (wiy; — a;q;)
Xr = —WrXp —Wwr (WT?JT - CLT?Jj)

donde el estimado de cada carga es:

by = Xy +wvyv
bj = X;+wiy;
br = Xp+wryr
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Por otro lado, apoyados en la propiedad de detectabilidad del reactor con
cinetica no mondétona se propone un detector de concentracién partiendo de
la dindmica de concentracién

y el valor instantdneo de la funcién cinética de reaccién r en funcién de los
estimados de las cargas desconocidas br y b;.

j)T + qT; (T —T.) + 5j+[Wj(7};‘/?}e)—aj]qj + arT;
A
Utilizando el valor de estimacion de cinética de reaccién 7 como una
medicién virtual, se propone el siguiente detector (observador a lazo abierto)
de concentracién:

F=

A L Qe A
C=-—T+—(C—¢C
yv( )

este detector se puede escribir en terminos de la funcion «(c,y, up, by, d,)
valuada con ¢ = ¢ y b, = b, como:

é = (67 Y, Un, i)l‘m da)

Sustituyendo los valores estimados de la concentracion ¢ y del vector de
cargas b en el control control pasivo FF-SF (5.41)-(5.45) y recordando la

suposicién de diseno )bT) << wr |br| se obtiene:
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q. = )‘(y7 67 Qj7 Bl‘m da) (553)
by + ky(V = V)

= 5.54
q o (5.54)
T—T)+b
T?:——M( ) & br (5.55)
ar
ki(T; —T3) 4+ by —TF +ap(T — T
g = = ])]w] w21 (5.56)
J
. T 4}
T = — br(arT; +br) (5.57)
ar
¢ = a(é,y,uh,i)h,da> (5.58)

La combinacion del detector de concentracion y del observador de cargas
con el control QLD FF-SF (4.91)-(4.95) da por resultado el control QLD
FF-OF

e Control de volumen (5.59)
Xy = —wyxy —wy (wyyy —avg)
¢ - kv(yy = V) +wvyy + xv
ay
e Control de temperatura (5.60)
Xr = —wrXr —wr(wryr — CLTyj)
o kr(yr = T) + wryr + xr
j ar
% * kT
T; Z—%%—ﬂ%gjww+m)
X; = —wix; — wj (WY — a;q5)
. = ki(y; —T7) + wyy; +ar(yr = T) = T7 + x;
i =
a;
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e Control de concentracién (5.61)

c = ﬁ(é7y7uh7Xh7da) (562)
e = 7(é7y7Qj7Xh7da)

donde las funciones 3 y v son:

ﬁ (67 Y,Unh, Xn» da) = o (67 Y, Up, bh7 da) |i7h:Xh+th

8 (67 Y, 455 Xn» da) = A (67 Y, 4q;, bh7 da) |i7h:Xh+th

X;—wjyi+[w;(y;—Tje)—ajlg;

ary; + Xr — wryr + g . —T. .
f = - ! A o +5V{yTA +(ce—c)]
. ary; + Xr — wryr + Xj_wjyﬁ[w;;y‘f_TjE)_aj]qj Yv
’y = —k‘C(C - C) _I_ A T_Te N

el control propuesto: (i) consiste en 4 ecuaciones diferenciales ordinarias, una
por cada elemento del vector de cargas y una por el detector de concentracion,
y 5 ecuaciones algebraicas, (ii) el componente de concentracién es un control
por balance de material manejado por la informacién generada en el control
de temperatura y no requiere de la funcién cinética de reaccion, y (iii) los
componentes de temperatura y volumen son independientes del componente
de concentracion y son exactamente iguales al caso no monétono.

Como un producto secundario el control QLD FF-OF propuesto para el
reactor con cinética no mondétona permite obtener estimados en linea de los
valores instantdneos de las funciones cinética de reaccién r, coeficiente de
intercambio de calor 7, y factor de contraccién ¢. Esto se logra a partir de la
definicién de cargas desconocidas y utilizando el mismo procedimiento que
para el caso monétono, dando como resultado:
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Xj+wiyi—a;jqi+w;q;(y;—Tje)

Xt +wryr + ary; + 57 (yr —Te) +

A A wYyv
(5.63)
b T e @t (v~ Tie) (5.64)
@wyv (yr — yj)
L = ge—q+avq— Xy —wviv (5:65)

Las tres senales estimadas pueden calcularse sin interferir en el fun-
cionamiento del control propuesto y se pueden utilizar para propésitos de
monitoreo. Las condiciones necesarias son las mismas que para el caso
mondétono y se cumplen en todos los reactores CSTR.

Cabe senalar que en este caso ya no es posible obtener un estimado en
linea para el valor de concentraciéon de entrada c.. Esto se puede deducir de
las ecuaciones utilizadas en el caso monétono

Y = o(r,yr) (5.66)

d[ﬂi(yT—Te)Jrn(yT—yj)] .
+ S ~A
Ce = A thp Pt +7r y_V + Y (567)

La senal c, depende del valor estimado de concentracion y. que a su vez
depende de la funcion o(r, yr). Como en este caso no mondtono la solucién
es bivaluada el valor de y, calculado también lo es. Esto puede generar un
valor erréneo de c,.

5.3.1 Control escrito en términos de componentes PI

el

Retomando la definicién de las constantes «, y t, con a =V, 5, T, los bloques
de control Integral y Proporcional-Integral (4.144) definidos previamente en
el caso monétono y un nuevo bloque de control integral:

t
Ic(c7¢7vh7XT7Xj7da) = _k:c/ ﬁ(c7¢7US7XT7Xj7da)dt
0
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el control en lazo cerrado (5.59)-(5.61) para cinética no mondtona se puede
reescribir como:

e Control de volumen (5.68)
v, = PIy (i)

e Control de temperatura (5.69)
T = Plp(¢p) + I§(¢j —77)
T = ;=) = PIi(¢g) — PI} (¥;)
k;

G = w farBn - B, ) -
wr
N T
Vq; = PI; (¢j_T ) +PI%(¢T)+T
j
Yo = —wr [klp($r) —arly (¥; — )]
e Control de concentracién (5.70)

Vg, = 7(C7¢7qu7XT7Xj7da)
c = IC(C7w7US7XT7Xj7da)

Este controlador (Fig. 5.1), al igual que en el caso monétono, consiste
en una estructura de control PI cldsico cominmente utilizada en la préctica
industrial de control de reactores (bloques en color gris), més nuevos bloques
de control (bloques color blanco) generados a partir del diseno constructivo.

El esquema convencional consiste en bloques de control descentralizado
de volumen PIy y en cascada de tempertaura (PIy, PI;) y un control manual
del gasto de entrada fijado en su valor nominal y recalibrado con mediciones
periddicas de concentracion fuera de linea, es decir:

v, = Ply(Yy)

T = PITW’T)
vy, = PIL(¢;—1%)
qu = 'qu
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Los nuevos bloques de control son los mismos que en el caso monétono,
excepto que en el lazo de concentracion ya no es posible un bloque de control
PI. Ahora se tiene un bloque integral (I.) alimentado por un estimador de
concentracién a lazo abierto (3) que utiliza la informacién del lazo de con-
trol de temperatura y que permite habilitar un control en lazo cerrado de
concentracion.

Cabe senalar, que de nueva cuenta es preferible implementar el contro-
lador propuesto en la forma QLD FF-OF (5.59)-(5.61) por sobre la forma PI-
inventario (4.145)-(4.147) porque el primero tiene un esquema anti “wind-up”
intrinsecamente.

5.4 Estabilidad a lazo cerrado y sintonizacion

Las condiciones de estabilidad a lazo cerrado del controlador propuesto para
un reactor no mondétono (5.59)-(5.61) se establecen en esta seccién. Tam-
bién se establecen las gufas de sintonizaciéon del mismo. La definiciéon de
estabilidad local utilizada es la misma que en el caso monétono.

El reactor (2.1) con el controlador (5.59)-(5.61) tiene la siguiente dindmica
a lazo cerrado (Apéndice D):

éy — _Ayey _ by (571)
By == —ngy - Qy(e7 867 By> Ja? Ja) (5'72)
éc = —k‘cec - )\e(emey»ec»l;y»da)ec + h(eng?Bj) (5'73)
€ = —Adec, ey, €, By» da)ec — hiey, BT? BJ) (5.74)

donde: ey, e, by, by, bj, Ay, €y, d, fueron definidas anteriormente en el caso
monoétono y

Qy(07 07 07 07 0)
h(0,0,0) =

I
o O ™»
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~ o~ 1 7
h(ey, br,b;) = X by + w(eV:_ 7
7 Qe
)‘E cy Ly c7b 7da = =
(€c, ey, €c; by, d) P
= oz 3 . 0 08 . o8 . o8 -
buescobudd) = by= 5o 5tk Sodut S,
C y a

ﬁ(e,da,u) = f(x,u,d,w)—Au

= diag(—ay, ar, —a;)

(ey,e.) son los errores de regulacién, b, es el error de estimacion de carga, y
€. es el error de estimacién de concentracién. Para establecer las condiciones
de estabilidad se introducen las siguientes definiciones:

k, = (ke kv, kj, kr)

Wy = (MV, Wi, wT)
k‘y = min(k:v, k‘j, k‘T)
wy = min(wy,w;,wr)

De la aplicacién del teorema de pequenas ganancias [49] en el formato
empleado en [31] surge la siguiente proposicién:

Proposicién 11 La dindmica en lazo cerrado del reactor (2.1) con el control
(5.59-5.61) es P estable si las ganancias (k,,w,) y el dominio de atraccion
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cumplen las siguientes condiciones

LOwe) > 0 (5.75)
ko > —Lw.e)+ 2 (AE’L?;)ELESQ’ ) (5.76)
wy, > L(B,,b,) (5.77)
k, > _ LOye) (5.78)
Wy — L(9y> by)
k, > L(9y> ey)~
Wy + L(9y7 by)
L(y, ee) [ L ) (L0 Byey) + LR, bye,))|
- (k:c + L()\87 ec)) L()‘m ec) - L()‘m ec)L()\ey Ec)
L(6,, ¢.) [L(AE, €) (L()\e, bye,) — L(h, Byey))}
T e+ L0 ) L €0) — LOvs ) LA €2)
(5.79)

donde L! denota la constante de Lipchitz de la funcién f(z1, ..., z,) con
respecto al escalar x;.

Las primeras dos condiciones (5.75)-(5.78) garantizan la estabilidad de
la dindmica de concentracién, las condiciones (5.77)-(5.78) garantizan la es-
tabilidad de la dindmica de temperatura-volumen, mientras que la tltima
condicién (5.75) garantiza la estabilidad de toda la dindmica a lazo cerrado
del reactor garantizando primero la estabilidad de la dindmica de los estados
medidos

L(ezwey)~
wy + L(8,,b,)

y dominando el término de desestabilizacién
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L(8,,e,
v wij(ey,)By)
L(6y, ) [LO ) (L byey) + L. byey) )|
(ke + L(Aes €c)) (Ae,ec)—L(Ae,ec) ( €c)
Lo L0 &) (L Byey) = Lk, ))}
(ke + L(Aes ) L(Aes €c) = L(Ac, €c) L(Ae, €c)

Ae, Ec

debido a la interconexién de los subsistemas (4.134)-(4.1 ) con (4.136)-
(4.137).

De estas condiciones de estabilidad se desprenden las siguientes gufas de
sintonizacién [4]:

1.

Fije la ganancia de control de concentracién igual a la tasa de dilucion
nominal (kp), las ganancias de control de temperatura y volumen tres
veces més rapidas y las ganancias de observacion de tres a cinco veces
mas rapido (n,,) que las respectivas de regulacién.

ke = % = kg

w, = nyke

kr = kj=ky:=k=23kg
wr = Wwj=wy i=w =N,k
n, = (3ab)

. Incremente gradualmente la ganancia de cada observador w hasta ob-

tener un comportamiento oscilatorio y encuentre ese valor limite w™,
regrese y fije w = w™ /I, donde [ € |2, 3].

. Incremente gradualmente la ganacia de cada controlador £ hasta ob-

tener un comportamiento oscilatorio y encuentre ese valor limite kt,
regrese y fije k = k™ /I, donde [ € [2,3].

Incremente k. hasta obtener un comportamiento aceptable en el lazo
de concentracion.

Si es necesario ajuste en forma individual las ganancias de control u
observacion para mejorar el desempeno.
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5.5 Resumen

En esta seccién se utiliza el control constructivo para el diseno de un contro-
lador FF-OF a partir de un modelo cuasi-lineal-dindmico (QLD) que explota
las propiedades de pasividad y detectabilidad del reactor CSTR con cinética
no monétona, de tal forma que se logre la méxima descentralizacién, inde-
pendencia del modelo y linealizacién del control tal como se hizo en el caso
mondétono.

La implementacion del control QLD FF-OF propuesto logra una méxi-
ma independencia con respecto a las funciones que generalmente no estan
disponibles en medios industrializados: cinética de reaccién, transporte de
calor y contraccién volumétrica (p, v y 7). El controlador propuesto sélo
requiere de valores aproximados de los pardmetros estdticos (ar,a; y av)
para los lazos de control de temperatura y volumen que realizan la estabi-
lizacién del reactor. Noétese que en este caso, el control de concentracién no
requiere de ningtin pardmetro estético ni de la funcién de cinética de reac-
cién. Sin embargo este lazo de control no puede contrarrestar cambios en la
concentracion de entrada ¢, como en el caso monétono, pues con la propiedad
de observabilidad utilizada no es posible la estimacion de esta entrada exo-
gena. Sin embargo, para minimizar los efectos de esta entrada se pueden
utilizar mediciones ocasionales fuera de linea que generalmente se efectian
para monitorear el producto.

5.6 Ejemplo de Aplicacién no-monétono

En esta seccién se presentan los resultados de simulaciones en lazo cerrado,
con condiciones nominales y robustas, en un reactor de prueba con cinética no
monotona con los controles NLP FF-SF (3.31)-(3.35), FF-OF+EKF (4.17)-
(4.29) y QLD FF-OF (5.59)-(5.61). Se incluyen resultados de simulaciones
donde se compara el control QLD FF-OF (5.59)-(5.61) en el reactor de prueba
con Yy sin lazo de control de concentracion.

5.6.1 Descripcion del reactor de prueba

Considere el reactor (2.1) con las siguientes funciones no lineales de tasa de
reaccion p, tasa de dilucién de calor v y tasa de contraccién volumétrica 7:
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Sy

ce(ap_ )
plc,T) = RETE (5.80)
Y(c) = a,+b,c+c, (5.81)
f(VieT) = eppleTIV (5.5

con los siguientes pardmetros

a, = 25, b,=10% ¢,=3, a,=07 b,=108, c¢,=0.54
e, = 015, A=200, w;=1 w=10

entradas de control nominales

g. = 0.989, 7=0.989, G =8.685

y entradas exégenas nominales

T, =370, Tj. =293, ¢ =1

Las dependencias de las funciones de tasa de dilucién de calor v y tasa de
contraccién volumétrica m fueron adoptadas de reacciones de polimerizacion
[31]. La tasa de reaccién no monétona es tipo Langmuir-Hinshelwood y fue
adaptada de un reactor catalitico experimental [62].

La tasa de contraccién volumétrica provoca que el reactor a lazo abierto
con entradas constantes eventualmente se pueda vaciar. Esta situacién se
puede notar (figura 5.2) en las trayectorias divergentes que presenta el sistema
en dos puntos muy cercanos entre sf:

rop = [0.332,436.07,370]",  xo; = [0.334,436.07, 370)"

Para determinar el comportamiento a lazo abierto se utiliza el control
ideal de volumen MB (4.148). Con este control ideal se puede determinar que
el reactor tiene tres puntos de equilibrio (enumerados en la tabla 5.1), dos de
ellos son estables, y corresponden al punto de extincién (Sg) e ignicién (Sy)
respectivamente y el tercero es un punto inestable(U). La adaptacién hecha
a la tasa de reaccion logra que este punto de equilibrio inestable U al mismo
tiempo sea de méxima produccién, es decir el punto inestable pertenece al
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conjunto de puntos que forman la regién de médxima produccion U € ()
donde:

Q:{XEX|pc(c,T)::%:0}

de esta manera el reactor de prueba constituye un caso extremo. La proyec-
cién del plano de fase en el plano concentracién-temperatura se muestra en
la figura 4.3. Las trayectorias que presenta el sistema con las siguientes
condiciones iniciales:

Top = [0.332,436.07,370]7,  xq; = [0.334,436.07, 370]"

en la vecindad del punto de equilibrio inestable U y con el control ideal
de volumen MB (4.148) se presentan en la figura 5.4, mostrando que las
trayectorias del reactor con este control tienden a los puntos de equilibrio
estables de extincién e ingnicién respectivamente.

El objetivo de control consiste en regular al reactor en este punto de
equilibrio inestable U con méaxima tasa de reaccion U € ().

z=1[cT,V]" =[0.333,436.07, 1]"

5.6.2 Anadlisis de la dinamica isotérmica

En esta seccién se analiza la dindmica isotérmica del reactor de prueba para
determinar las condiciones bajo las cuales puede existir biestabilidad, recor-
dando que este fenémeno puede presentarse en reactores con cinética no
mondétona segin lo analizado en el capitulo introductorio. La funcién de
cinética de reaccién p (¢, T') del reactor de prueba (5.80) puede ser expresada
como el producto de una funcién de concentraciéon «(c) y otra de temperatura
B(T), donde:

(1+cpe)?

B(T) = o)
con los siguientes pardmetros:

a, =25 b,=10" ¢,=3
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Tabla 5.1: Puntos de equilibrio del reactor no monétono con entradas nomi-
nales

puntos de equilibrio Sk U St
concentracién [mol/L] 0.998 0.333 0.017
temperatura [K] 345.54 | 436.07 | 479.07
temperatura de camisa [K| | 321.12 | 369.57 | 392.58

volumen [L] 1.0 1.0 1.0
condicién local estable | inestable | estable

es decir
c
ale) = (14 3c¢)?

BI) = )
al valuar 3(T) en la temperatura nominal T' = 436.07 resulta:

B(T) = e~ ae) — 7.9082

y sustituyendo en la dindmica de concentracién en estado estacionario se
obtiene

7.908 2¢
(1+ 3c)?

El lado derecho de (5.83) es la ecuacién de una recta con pendiente —6
y ordenada al origen fc., mientras que el lado izquierdo muestra el compor-
tamiento de concentraciéon debido a la cinética de reaccién particular.

La solucién gréfica de la curva y la recta de la dindmica de concentracion
en estado estacionario (5.83) se presenta en la figura 5.3. Se puede obser-
var claramente que para condiciones nominales existe monoestabilidad de la
dindmica de concentracion.

= —0c+ e, (5.83)

5.6.3 Simulacién y sintonizacién
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Las pruebas nominales y robustas se realizaron en forma similar al caso
mondétono pues de nuevo su propésito es verificar el funcionamiento del con-
trol propuesto versus los controles NLP FF-SF (3.31)-(3.35) y FF-OF+EKF
(4.17)-(4.29) con condiciones ideales (nominal) y realistas (robusta) para
contrastar la recuperaciéon del comportamiento de los controles por retroali-
mentacion de salida contra el control por retroalimentacién de estado e iden-
tificar las limitaciones que impone la cinética no mondétona en comparaciéon
con el caso mondétono. Se muestran también las respuestas del reactor de
prueba con y sin lazo de control de concentracién para determinar el efecto
que este lazo tiene sobre la respuesta del sistema ante condiciones nominales
y robustas.

En todas las pruebas las condiciones iniciales son cercanas al punto de
equilibrio inestable U:

x(0) = [0.2, 430, 365,0.9]"

Las gananacias y condiciones iniciales del Filtro Extendido de Kalman
y de los filtros de primer orden, las variaciones senoidales de las las tem-
peraturas de entrada del reactor 7T, y de la camisa de enfriamiento Tj,, el
cambio escalén de la concentracion de entrada c,, y el ruido gaussiano ana-
dido a las mediciones de temperatura y volumen son los mismos que en el
caso monoétono.

Los tres controladores utilizaron los siguientes valores aproximados de los
parametros:

i, = 0.99%a, b,=1005b, & =1.006c, A=1.054, (5.84)

~

g, = 1.005¢,, ay=0.95a,, b, =0.77b,, & =0.70c,  (5.85)

El control QLD FF-OF (5.59)-(5.61) utiliza los siguientes pardmetros
aproximados del modelo QLD (5.35)-(5.38)

ar = 0.8(1T, (ij = 1.25(1j, ay = 0.75(1V

y las siguientes condiciones iniciales de los observadores

Xa(o) = _aaua(o) - waya(0)7 a = T? j? V

La aplicacién de las guias de sintonizacién después de cuatro iteraciones
dieron como resultado las siguientes ganancias de control y estimacion:
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(km kV? kT? k:]) = (27 37 37 6)7 (wV7 Wi, wT) = (307 207 30)

Noétese que la ganancia del componente secundario de temperatura k; es
s6lo dos veces mas rédpida que la del componente primario kr.

Los controles NLP FF-SF (3.31)-(3.35), FF-OF+EKF (4.17)-(4.29) uti-
lizaron el valor nominal de concentracién de entrada ¢, = 1, y las mismas
ganancias de control que el control propuesto.

De la misma forma que el caso monétono, en las pruebas nominales se
utilizan las mismas ganancias de control y estimacién y mismas condiciones
iniciales que en el caso robusto para poder compararlos equitativamente.

5.6.4 Comportamiento nominal.

De nueva cuenta, la prueba nominal es la mas desfavorable para el controlador
propuesto (5.59)-(5.61) ya que éste sélo utiliza la informacién estética del mo-
delo QLD (5.35)-(5.38), mientras que los controles NLP FF-SF (3.31)-(3.35),
y FF-OF+EKF (4.17)-(4.29) utilizan la informacién del modelo dindmico de-
tallado (2.1). En la Fig. (5.5) se muestra el comportamiento en lazo cerrado
de cada uno de los controladores donde se observa que: (i) los tres contro-
ladores estabilizan al reactor en su punto de equilibrio inestable llevando a la
tasa de reaccion (p) a su méximo, (ii) el control NLP FF-SF presenta el mejor
comportamiento (sobreamortiguado y con senales de control razondblemente
lejos de saturacién) ya que utiliza la medicién de todos los estados y estéd
basado en una propiedad de optimalidad, (iii) como consecuencia de la de-
tectabilidad de estado y observabilidad de entrada desconocida del sistema
el controlador FF-OF+EKF tiene un comportamiento muy similar al control
NLP FF-SF'y (iv) el control QLD FF-OF, después de un transitorio, recupera
el comportamiento del controlador pasivo NLP FF-SF (3.31)-(3.36).

En la figura 5.6 se presentan los estimados del estado ¢ y las funciones
desconocidas (p,7,t) del control QLD FF-OF, mostrando que en concordan-
cia con la propiedad de detectabilidad de estado y observabilidad de entrada
desconocida los estimados convergen a su valor actual dos veces més rapido
que la dindmica del reactor.

Para verificar que el controlador propuesto para el caso no monétono tam-
poco requiere separacion dindmica entre el componente primario y secundario
de temperatura se hacen tres simulaciones diferentes con los mismos juegos
de ganancias utilizadas en el caso monétono:
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(kr, k;) = (3,12), (6,6), (12, 12)

En la figura 5.7 se puede observar el resultado de la simulacién mostrando
que los tres pares de ganancias del lazo de temperatura tienen una respuesta
transitoria satisfactoria, corroborando que los componentes adicionales de
derivacion del “setpoint” y de “backstepping” mejoran el comportamiento
de un esquema de control en cascada convencional al no requerir separacion
dindmica entre maestro y esclavo.

5.6.5 Comportamiento Robusto

Las respuesta de la prueba robusta se presenta en la figura 5.8, mostrando
que: (i) los tres controladores logran estabilidad préactica alrededor del estado
estacionario inestable a lazo abierto y de méxima tasa de reaccién, (ii) los
controladores NLP FF-SF y FF-OF+EKF presentan desempenos similares,
(iii) el controlador QLD FF-OF supera a los controles NLP FF-SF y FF-
OF+EKF en t > 3 (asint6tico) ya que tiene la menor desviacién con respecto
a la tasa de médxima produccién y con respecto a las tres salidas reguladas
(¢, T, V), (iv) en t < 3 (transitorio) el controlador QLD FF-OF también
supera a los otros dos controladores, pues ofrece una regulacién sin desviacién
en el control de temperatura y volumen y una desviacién similar que los otros
dos controles en el offset de concentracién y (v) el controlador QLD FF-OF
presenta la menor desviacién de tasa de reaccion tanto en la parte transitoria
como en la asintética comparado con los otros dos controladores. De tal
modo que el control QLD FF-OF tiene mejor comportamiento asintético y
transitorio que los controles NLP FF-SF y FF-OF+EKF a pesar de que
su estructura es mds simple. Se puede observar que a diferencia del caso
mondétono, donde la concentraciéon de entrada c, se estima gracias a que es
entrada observable, en el caso no monétono el cambio en la concentracién de
entrada (en t = 3) tiene mayor repercusién en el estimado de concentracién
y por ende en el tamano del “offset” de regulacién.

En la Tabla 5.2 se muestran para los controladores NLP FF-SF, FF-
OF+EKF y QLD FF-OF (caso monénoto y no monétono) las senales y re-
querimientos del modelo matematico que se necesitan para su implemenetacion,
de tal modo que se puede comparar la dependencia de entradas exégenas, fun-
ciones y pardmetros del modelo matemético de los controles mencionados.

La Tabla 5.2 muestra claramente como el control propuesto requiere un
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Controles Estados Entradas exégenas
glalglclT||VIT]T

Tie | Ce | Ce
NLP FF-SF  fun: v, 7, p, pr, pe, Y1, Ve P @j, @, A
q [ J [ J [ J [ J
qe [ J [ J [ J [ J
q] [ J [ J [ J [ J [ J [ J [ J [ J [ J [ J

FF'OF+EKF fun: VTP Pry Pes V1) Ve DAL wj>w7A

q [ ] [ ] [ ] [ ] [ ] [ ]
ge [ ] [ ] [ ] [ ] [ ]
q] [ ] [ ] [ ] [ ] [ ] [ ] [ ] [ ]

QLD FF-OF mono fun: p par: w,w;, A, a.,ar,a;,ay

q [ J

qe [ J [ J [ J [ J [ J [ J

4a;j e

QLD FF-OF non mono par: w,w;, A, ar,aj, ay
q [ J

qe [ J [ J [ J [ J [ J [ J [ J

q] [ J [ J

Tabla 5.2: Comparacién de las senales, funciones y pardmetros necesarios
por los algoritmos de control
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menor conocimiento de las senales, pardmetros y funciones del reactor que los
controles NLP FF-SF y FF-OF+EKF. Al comparar las dependencias entre
el control propuesto para el caso monétono y no monétono, se puede ob-
servar que el primero requiere el conocimiento de la cinética de reaccién, la
concentracion de entrada y el pardmetro estatico de la dindmica de concen-
tracién (p(c,T), ce, a.) mientras que el segundo no. Esta mayor dependencia
del modelo matemaético del control en el caso monétono, que en principio
puede interpretarse como una desventaja, se traduce, en combinacién con la
propiedad de observabilidad, en un mejor desempeno y un menor error en
estado permanente que en el caso no monétono. Esta constituye la principal
diferencia del desempeno del controlador del esquema propuesto con respecto
al tipo de cinética que presente el reactor.

5.6.6 Comportamiento nominal y robusto sin el lazo
de concentracién

En esta seccion se muestra la comparacion de las respuestas del control pro-
puesto (5.59)-(5.61) con los lazos de concentracién, temperatura y volumen
VS los lazos de temperatura y volumen sélamente. El objetivo es determinar
el efecto del lazo de control de concentracién en la respuesta del reactor. En
la Figura se muestra el comportamiento nominal y en la Figura el compor-
tamiento robusto. El comportamiento nominal muestra que: (i) la presencia
del lazo de concentraciéon no es indispensable, ya que atn sin él se logra la
estabilizacién del reactor, y (ii) el lazo de concentracién mejora el tiempo de
asentamiento, reduce el sobrepaso y la oscilacién de la respuesta. El compor-
tamiento ante condiciones realiztas muestra que el lazo de concentracién: (i)
tampoco es necesario para la estabilizacién del reactor, (ii) presenta un mayor
error en estado permanente ante errores paramétricos y (iii) reduce la sensi-
bilidad de la respuesta ante cambios en la concentracién de entrada, es decir
tiene mayor robustez ante cambios en esta entrada exégena. El anélisis de la
dindmica isotérmica y las simulaciones anteriores explican porque un reactor
CSTR con dindmica isotérmica monoestable en la préactica industrial puede
ser estabilizado sélo utilizando los lazos de control de temperatura y volu-
men sin importar que la cinética sea monétona o no monétona. La condicion
necesaria para lograr la estabilizacién del reactor es que la dindmica isotér-
mica sea monoestable. Una vez estabilizado el reactor suele operarse con un
esquema de control supervisorio de concentracién, haciendo correcciones del
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valor deseado a partir de mediciones esporddicas fuera de linea. Por otro
lado, los resultados muestran que incluir un lazo de control en linea mejora
la respuesta transitoria y ofrece mayor robustez ante cambios en la concen-
traciéon de entrada a cambio de un error en estado permanete dependiente
del tamano de los errores paramétricos.
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Capitulo 6

Conclusiones

En este trabajo se aborda el problema de control robusto de reactores ex-
otérmicos de tanque agitado y operacién continua con reaccién tnica e irre-
versible. Se disena un control constructivo robusto por retroalimentacién de
mediciones (de volumen y temperatura) para reactores con cinética mondé-
tona y no mondtona con respecto a concentracién, manipulando los flujos
del refrigerante, de entrada y de salida del reactor para la regulacién de la
temperatura, el volumen y la concentracién del reactor.

La aplicacién de una técnica constructiva permite determinar las condi-
ciones de solubilidad con significado fisico y proponer un modelo dindmi-
co cuasi-lineal (quasi linear dynamic QLD), confeccionado a partir de las
propiedades de grado relativo, pasividad y observabildad/detectabilidad (en
el caso monétono y no monétono respectivamente) del modelo matemético
del sistema.

Este modelo matemadtico se utiliza como base de diseno de un controlador-
observador prealimentado (FF) y retroalimentado por salida (OF) que: (i)
recupera el comportamiento de un controlador prealimentado y retroalimen-
tado por estado (FF-SF) robusto y no lineal, limitado sélo por la conver-
gencia del observador, (ii) es considerablemente mas simple e independiente
del modelo que el control basado en un EKF o un control geométrico, (iii)
constituye una mejora de los esquemas lineales y descentralizados de control
PI utilizados en reactores industriales , (iv) estd formado por la combinacién
de componentes lineales Proporcional-Integral (PI) e Integral (I) para el con-
trol de volumen y temperatura y un componente de estimacién-control de
concentracién, (v) tiene un criterio de estabilidad no local a lazo cerrado
acoplado con guias de sintonizacién convencionales, (vi) tiene un disenio sis-
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temadtico, caracteristicas de linealidad, descentralizacién y dependencia min-
ima del modelo y (vii) permite estimar tres o cuatro senales (dependiendo el
tipo de cinética) sin interferir en el funcionamiento del control y establecer
el monitoreo del producto o del propio proceso.

La mejora del control propuesto con respecto a los esquemas de control
utilizados en reactores industriales consiste en una serie de componentes adi-
cionales. Estos componentes adicionales logran: (i) un esquema de control
de temperatura en cascada que no requiere de separacion dindmica para su
funcionamiento, (ii) proteccién contra el “windup” en los lazos de volumen y
temperatura, y (iii) un componente de estimacién-control de concentracién
que explota la informacién contenida en las acciones integrales del control
de temperatura. Cabe senalar que estas mejoras no son triviales ni conven-
cionales y sélo pueden explicarse utilizando las técnicas de control no lineal
avanzado.

Por otro lado, la solucién del problema de control utilizando la meto-
dologia de control constructivo permite: (i) identificar las condiciones de
resolubilidad con significado fisico, informacién que puede ser utilizada para
el diseno mismo de los reactores, (ii) establecer una conexién formal entre
las herramientas de control no lineal avanzado y control convencional de este
tipo de reactores, (iii) mostrar las particularidades y limitaciones que han
de tomarse en cuenta en el disefio y sintonizacién del esquema de control-
estimacién dependiendo del tipo de cinética de reaccién y (iv) una explicacién
analitica que muestra porque funcionan correctamente los esquemas de con-
trol convencionales.

Las principales diferencias del esquema de control propuesto entre ambos
tipos de cinéticas son: (i) una mayor dependencia del modelo matemético del
control en el caso monétono, que se traduce, en combinacién con la propiedad
de observabilidad, en un mayor desempeno y un menor error en estado per-
manente que en el caso no monétono, (ii) la posibilidad de recuperar el valor
de la concentracién de entrada en el caso mondtono, mientras que esto no
es posible en el caso no monétono, (iii) la ventaja de poder aumentar la ve-
locidad de convergencia del estimador de concentracion en el caso monétono
por sus fuertes propiedades de observabilidad, mientras que esto no es posi-
ble (al menos en la cercania de un punto de maxima produccién) en el caso
no mondétono debido a que este sélo es detectable, y (iv) la inclusién de un
componente de control PI en el lazo de concentracién en el caso monétono,
mientras que en el caso no monétono sélo es posible incluir un componente

L
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El control propuesto es probado en simulaciéon numérica utilizando dos
reactores inestables a lazo abierto, uno por cada tipo de cinética. Las sim-
ulaciones muestran que el control propuesto tiene un menor desempeno en
la parte transitoria, pero un mejor desempeno en la parte asintética, pues
logra un mayor rechazo a perturbaciones que los controles NLP FF-SF y
FF-OF+EKF atin en presencia de: (i) perturbaciones de entrada, (ii) er-
rores y ruido de medicién, y (iii) errores paramétricos. Ademds, se muestra
claramente como el control propuesto requiere un menor conocimiento de las
senales, pardmetros y funciones del reactor en comparacién con los controles
NLP FF-SF y FF-OF+EKF.

El trabajo aqui presentado es un paso necesario para lograr que la meto-
dologfa de diseno pueda ser generalizada a una clase més grande de reactores
en particular y procesos quimicos en general donde: (i) exista interconeccién
de sistemas pasivos y (ii) cinéticas de reaccién de varios componentes.

Como trabajo futuro inmediato se encuentra la extrapolacién de la meto-
dologia utilizada en este trabajo para: (i) el disefio de esquemas de control-
estimacién de reactores biolégicos de operacién continua, y (i) reactores
quimicos y/o biolégicos de pardmetros no concentrados.
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Apéndice A
Balance de Materia

El balance de materia esta dado por

m = qep; — 4Py,

la densidad de la mezcla p,, se puede expresar en términos de las fracciones
madsicas del reactante y el producto w; y ws respectivamente

pm = 422
wn (15))
P1P2

W1pg + WPy

y como wy + wy = 1

P1P2

wipy + (1 —wi) py
P1P2

wipg + p1 — Wiy

Pm =

Pm =

se define un factor de contraccién € como

P h

P1
la densidad del producto p, se puede escribir como:

py=(1+¢)p
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Por otro lado se puede escribir la fraccion mésica w; en funcién de la
concentracién:

wy = Cc—
Pm

Sustituyendo ambos resultados, la densidad p,,, se puede expresar como:

o = p1(1+¢€)p,
" C,f_; (14‘5):01"‘:01_65_;91
o = (1+¢)p
m 5c/f=1 +1
£1 .
P scp—+1 = (1+¢)p

ecprtpm = (1+)p
Pm = (L+€)p —ecp
Pm = p1[1+€(1—6)]

sustituyendo el el balance de materia

m=q.p; —qpy [L + (1 —c)]

Por otro lado a partir de la definicién de volumen V' = pﬂ la derivada
temporal se calcula como

dVp,,) dm

_ dt dt
Vo +Vp, = m

la derivada de la densidad de la mezcla es:

pm = —p1€é

y sustituyendo la derivada de la masa se obtiene
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me - Vplgé

V

V

Gepe — qp1 [1 +€(1—0)]
Gepe — qp1[1 +e(1 — )] + Vpiefe
P
gepr —gpi[1 +e(1 =)+ Vpiefe
1 [1+5(1_C)]
ge —q[l+e(l—c)] +Vef.
l+e(l—c¢)
Qe Vefe
* 1+e(l—¢)

1 Vef.
1+d1—@_1)+1+€ﬂ—@

E 1 1+5(1—C))+ Vef.
(
(

l+e(l—¢) 1+e(l—c)) 14e(1—c)
3

(1—c¢) Vef.
))+1+ga—@

finalmente se define la taza de contracciéon volumétrica m como:

™ = [qe (1 — C) - V.fc(c7 T7 V)] (

)

lo que da como resultado

V=g —q—m
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Apéndice B
Observador de orden reducido

Los detalles de disefio se encuentran en [31] [55]. Considere el siguiente
modelo dindmico de primer orden:

¢ = av+bd+6 (B.1)
§ ~ 0 (B.2)
Y o= e (B.3)

donde: e es el estado, v es la entrada de control, d es una entrada exdgena
medida, 6 es una entrada desconocida, 1 es la salida medida, y a y b son
constantes. Ademas dim(1), e, d,6) = (1,1,1,1). Suponga que la medicién en
realidad es la derivada de la salida, es decir 1. Disefie un observador para la
entrada desconocida ¢, con una ganancia w tal que haga que se cumpla (B.2)

~

5= w(p— ) (B.4)

donde:th = av + bd + 68, y 1) = av + bd + §, sustituyendo en (B.4)

6 = wip —w(av+bd + 6)
5—w¢ = —wav — wbd — wb

sumando y restando w?v en el lado derecho de la igualdad

139



S—wip = wh—wav — whd — wd — wY (B.5)

3 —w) = —w (5 — w¢) + w?h — wav — wbd (B.6)

defina una variable auxiliar xy como: y = 5— w1 y su derivada
X=6—wi
y sustituya en (B.6)

X = —wx +w (WY — av — bd), x(0) = 6o — wipy

resuelva esta ecuacién diferencial para x y utilizando la medicién 1, el esti-
mado de ¢ es

6= x+wy
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Apéndice C

Dinamica de error a lazo
cerrado: caso monotono

Para determinar la dindmica a lazo cerrado se utiliza el modelo QLD del
reactor

V = —avq+by, yv=2v=V (C.1)
T = arl; +bp, yr=2r=T (C.2)
Ty = —ajq+b;, y; =T, (C.3)

¢ = ace+be,  Ye=0yr,Y; yv,br, b5, G, 45, Te, The)  (C.4)

y el control propuesto en lazo cerrado QLD FF-OF en funcién de los valores
estimados de las cargas b:
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k:c 'gc —C)+ Bc
P [ @9 (©.5)
Qe
kv (yv — V) + by
q = ( ) (C.6)
ay
k ~T)+b
T; _ [ T(yT ) T (C.7)
ar
ki (y; —T7) +a —T) +b;— T
G = J (yﬂ J) T (yT ) J J (C.8)
a;
" kr (aTyj + BT) .
ik pum _— -9
] - (©9)
Yo = U(yT7yj7yV7BT7Bj7Qe7Qj7Te7T1je) (Clo)
Ademés, se utilizan: (i) los errores de regulacién
€y = vV — V
er = T — T
e; = T; 17
e. = c—¢C
y (ii) los vectores de error de regulacién, salidas y salidas deseadas
e = [ev, er, €, eC}T (C.11)
ey = |ev,er, e;’f]T (C.12)
y = lyv,yr,y" (C.13)
gy = [V.T,T;]" (C.14)
ey = Y+y (C.15)

Para evitar tener términos constantes en las ecuaciones dindmicas de error
se considera que:
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= Yy

= yy=V
= Y=cC
= yr="T

Se definen los errores de estimacion de cargas

by
br
b
be

= by —by
= by — by
= bi—b
= b — b,

y los vectores de error de estimacién de cargas:

S

M~ - ~ 1T

bv,bT,bj,bc} (C.16)
M~ ~ -~ 17T

by, by, b]} (C.17)
M~ -~ 17T

br, bg} (C.18)

[bV7 bT7 bj7 bc]T
[bV7 bT7 bj]T
[bT7 bj]T

M N N ~ 1T
by, br, b, bc}
- T

by br. b

)
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C.1 Dinamica de error de regulacién de con-

centracion

La dindmica de error de regulaciéon de concentracién es:

€c = Cc—C=C¢C

c = cte
sustituyendo la dindmica de concentracion:

éc = acqe + bc

COo1mo:

b, = b, — b,

sustituyendo en la ecuacién anterior se obtiene

éc = AcQYe + i)c - Z;c

Por otro lado el control de concentracion es:

k:c'gc + l;c A 7
Qe = —— = f(ymb(:)

c

sustituyendo el control en la dindmica de error

éc = Qe+ i)c - Z;c
k:cAc i)c 7 7
éc = a, (_L) ‘|‘bc _bc
Qe

éc = _k:cgc_l;c

(C.19)

(C.20)

(C.21)

(C.22)

donde 7. es el estimado de la medicién virtual y., utilizando las definiciones

de r y su estimado 7

T(yT7 Yi, Yv, bT7 bj7 Qe, 45, Te7 Tje)
ff‘(?/T? yj7 Yv, bT7 bj7 qe? CL’? Te7 Tje)
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donde g, y ¢; son las senales de control calculadas con los valores estimados
de g)c, bc, bT, bj.
De las dependencias de las ecuaciones del control de temperaura

& yr—T) +b .

o= - rlyr 1) +br) _ f(br, yr) (C.23)
ar

. -k‘T (aTyj + i)T> .

= - = f(br,y;) (C.24)
ar

ki (y; — T —T)+b; —T*
- J (y] ]) +ar (yT ) + J J (025)

a;
claramente se observa que ¢; depende de:

Qj = f(yT>yj> ET» i)j)

y 7 se puede escribir como:

/f‘(yT7 Y, Yyv, lA)T? i)j7 'gC? 867 Te7 Tje)

y la mediciones virtuales y. y su estimado 3. se pueden escribir como

Ye = 0(7'7 yT) = U(yT7yj7yV7 bT7 bj7yc7 bC7Te7Tj€) = U(€y> bh7yc7 bc,'lU)
Ye = U(fflny) = U(yT7yj7yV7 bT7bj7'gC7 bC7Te7Tje) = U(ey7 bh?@& bc7w)

donde:

w = [Te> Tje]T

Con ambas mediciones se puede definir una funcién de error ¢ = h =
'gc — Ye:

'gc — Yo = U(egp lA)h? 'gm i)m ’LU) - U(egp bh7y07 bc7w)

Ye = Ye = .f(eg,nbh??/mbmi)h?'gmi)mw)
h = f(ey,bh,yc,bc,bh,'gc,bc,'lU)
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y utilizando las definiciones

by = by+by (C.26)
b, = b.+b, (C.27)
Ye = € (C.28)
Je = ec+h (C.29)

la funcién h puede escribirse como:

il’ f(ey7bh7y07bmgh+bh7ﬁ+y07l;c+bc7w)
il’ = f(ey7ec7bh7bc7w; thBC? ;l’)
il’ .f(e7bh7bC7w; Bh7BC7iL)

y finalmente sustituyendo (C.29) en la dindmica de error (C.22) se obtiene:

éc = —k’c (GC + ;L) - Z;c
éc = —kcec - k:cilf - BC
e, = —keeo— lN)C — k‘jL(e, bh, bc, w, Bh? Bm E)

C.2 Dinamica de error de estimacion de con-
centracion

Por otro lado, por definicién b, = b, — b., por lo que su derivada temporal es:

b, = b, — be (C.30a)
para el célculo de i)cpor definicién:

~

bc = X + wc'gc
Xc = —WeX, — We (wc'gc + acqe) = -f('gC? bc)

por lo tanto
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i)c = Xc_l_wc'gc

i)c = —WeX, — We (wc@c + ach) + W,

y sustituyendo el control en lazo cerrado (C.19) ¢. y la variable auxiliar x,

k:c'gc _I_ z\)C
Qc

qe =

Xe — i)c—wc'gc

—WeXe — wz'gc — WelcQe t+ wc’!jc (031)
> k:c Ac i)c ~
—w, (bc — wcgjc> — wig}c — W, <—y+> +w.y. (C.32)
Ac
~webe + WX — W + kwefe + wbe + wel, (C.33)
kewee + wel, (C.34)

sustituyendo (C.34) en (C.30a)

lN)c - kcwcgc + wc’!jc - bc

sustituyendo g. = e. + EL, su derivada g, = é. + h y la dindmica de concen-

tracién e, =

S S S S S
) o ) o o

—kcec — kch — b

kew, (ec + ﬁ) + w, (éc + ﬁ) — i)c
kewee. + k:cwcﬁ + weée + wcﬁ — i)c

k.w.€. + k:cwcﬁ + w, (—k:cec — k:jL — lN)C> + ij — i)c

kewee. + k:cwcﬁ — kewee, — k:cwcﬁ — wCIN)C + weh — i)c

—wcl;c + ij — i)c

147



Se define la funcién g como

E(e7bh7bc7w;8h7gc7ﬁ)
oh . Oh. Oh. Oh .

Nl
I
-
I

z +3=bhbh+8=bcbc+$w
3 (e, b bes 0, B, e 1)
y la funcién 6,
_ 1 aﬁc aﬁc ] aﬁc .
ec — bc_aef‘l'adada‘l—auu
96(67da7u;da7u)
con
da = ['lUT,d:|T

bc = ﬁc(g‘/?T? Qe7ce)
= f(y7 l?? 'LU) = f(e7b7 da) . . .
= f(y7 b7 'LU) = f(e7bh7bc7da7bh7bc7da)

por lo tanto la funcién 6.(e, d,, u; da, @) tiene la siguiente dependencia

96(67 da7 ’U, da? U) = 96(67 b7 dCH 67 da)
Finalmente se puede escribir

be = —webe — 0.(e, b, day b, dy) + wed (e, b, be, do, b, b, da)

C.3 Dinamica de error de regulacion de vo-

lumen

Se parte de la dindmica de error de regulacién de volumen
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by = V-V=V

V = cte
sustituyendo la dindmica de volumen V = —ayq + by:
éy = —ayq+ by
como: ) .
by = by — by

y sustituyendo en la ecuacién anterior se obtiene

ey = —avq—l—i)v —ZN)V

Por otro lado el control de volumen es:

— ~

_ (yv = V) + by (C.35)
q ay .
g = hevtbv (C.36)
ay

sustituyendo el control en la dindmica de error

k b A
by = —ay (VGV—H> T by — by
ay
év = —k‘vev — ZA)V + i)v — lN)V
év = —k‘vev — lN)V

C.4 Dinamica de error de estimacion de vo-
lumen

Por otro lado, por definicién by = by — by, por lo que la derivada temporal
es:
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lN)V:lA)V_i)V

tambien por definicion:

by = xv+twvyvy

by = xv+twviv

Xv = —wvxy —wv (Wvyy —avg)
Xy = by —wyyy
g = kvyy + by
ay
: ; kvyy + by
Xv = —wy(bv —wyyy) —wiyy + wVCLV(T)
Xv = —wvby +wiyy —whyy +wvkvyy +wvby
Xy = wvkvyv
by = kvwyyy +wyiy
by = kvwyyy +wy (—avq+by)
by = kywyyy —wyayq+ wyby
. kvyy + by
bv = kvwvyv —wvay (7 + wy by
ay
by = kvwyyy —wvkyyy — wyby +wyby
by = —wy(by —by) = —wyby
finalmente _
lN)V = —wle)V — Z)V
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C.5 Dinamica de regulaciéon de temperatura

Se parte de la dindmica de error de regulacién de temperatura
T = cte

sustituyendo la dindmica de temperatura T = arT i+ br:

éT = (ITTj + bT

CO1mo: ) R
br = br — br

y sustituyendo en la ecuacién anterior se obtiene

éT:aTTj‘l’BT_BT

Por otro lado el control de temperatura es

~

kr (?JT - T) + br
ar
T, = e +17 (C.38)

T — _

(C.37)

sustituyendo el control en la dindmica de error

er = CLTG;f + CLTT;k + BT — BT
éT = (lTG;—k‘T (’yT—T) _BT‘I‘BT_BT
éT = —k‘TGT + QTG; — BT

C.6 Dinamica de error de estimacion de tem-
peratura

Por otro lado, por definicién by = by — br, por lo que la derivada temporal
es
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BT:BT—ET

también por definicion

br = Xr+wryr

br = Xp+wryr

Xr = —WrXp —Wwr (wT?JT + aTyj)
Xr = br—wryr
T = arT;+ br

y = 1;
br = —wr(br —wryr) — wiyr — arwry; + arwrTy + wrbr
br = —wrby + wrby + arwry; + wrary;
i)T = —WT(BT - bT)
i)T = —WTBT

finalmente
BT = —MTBT — bT

C.7 Dinamica de error de regulacion de tem-
peratura de camisa

Se parte de la dindmica de error de regulacién de temperatura
¢ =T;—1j
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sustituyendo la dindmica de temperatura T’ i = —a;q; + b;:

6; = —a;4q; + bj — T;
como o
bj =b; — b,
y sustituyendo en la ecuacién anterior se obtiene

6; = —a;4q; + bj - Bj — T;

Por otro lado el control de temperatura es:

~

ki (y; = T;) +ar (yr = T) +b; = T;

aj

q; =

sustituyendo el control en la dindmica de error

6; = —a;q; + i)j — Bj — T;
& = —ki(y —T7) —ar (yr = T) =b; + Tj +b; = b; = T}
6; = —k:je;'f — arér — Bj

C.8 Dinamica de error de estimacion de tem-
peratura de camisa

Por otro lado, por definicién Bj = l;j —bj, por lo que la derivada temporal es

Bj = i)j - i)j
tambien por definicion
bj = X;twiy;
bj = X; +w;y
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X; = —wix; — w;i (WY — a;q5)

X, = bj—wiy;

Ty = —a;g;+0;
lN)j — i)j - bj
yp = 1;
by = —wix; — w; (WY — a;q5) +wi(—a;q; + b))
bj = —w;ilb; —wjy;) — w; (wWy; — a;¢;) + w;(—a;q; +b;)
i)j = —wle)j + w?yj — w?yj + a;w;q; — a;w;g; + wjbj
i)j = —wle)j + wjbj
bj = —w;(b; —bj)
by = bj—b;
i)j = —wjl;j
finalmente

lN)j = —wjbj — l.)j

De este modo la dindmica de error a lazo cerrado es:
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que se puede reescribir como

donde:

—kyey — by

—k‘TGT + aTe;’f — bT

. ~
—k:jej — areér — bj

_WVZN)V - i)V
—(.UTZN)T — i)T

~wibj — b,

—keee — b —

k:cil'(ey bh7 bc7 w; Bh? 867 ;l’)

—webe — 0c(e, dg, u, dg, 1) + we (6, bh, be, w, by, b, w)

—Ayey — by

—Qyb, — 0,(e,b,dy, b,d,)
_k:cec - lN)c - k:cﬁ(e, bh7 bm w; Blw Bm ;l’)

C.39

(C.39)
(C.40)
(C.41)
(C.42)

_wcbc - 90(67 b7 dm 67 da) + wcg (67 bh7 bm dm i)h7 i)m da) C42

[ ky 0 0
0 k‘T —ar
| 0 ar k‘j
[wy 0 0
0 wr 0
| 0 0 wj
. _ 08, 98, 08
b= 0e a9y
. . . 1T
|:bV7bT7bj:|
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ﬁ(e,da,u) = f(:n,u,da)—Au

A = diag(—av,ar, —a;,a.)

Las cuatro funciones (6,, 6., h y ¢ ) se hacen cero cuando:

1(0,0,0,0,0,0,0
3(0,0,0,0,0,0,0
0.(0,0,0,0,0
6,(0,0,0,0,0

o O o O

)
)
)
)
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Apéndice D

Dinamica de error a lazo
cerrado: caso no monotono

D.1 Dinamica de error de estimacion de con-
centracion

A partir del control de concentracién

e Control de concentracion

- ﬁ(é7y7uh7Xh7da)
g = (&Y, q, Xn da)

o
|

c = = —
A
qe |yr — T ) ]
— |7/ +t(ce—¢C
Yv { A ( )
oy Yy T X — Oy Xj_ijﬁ[w;;yxi_TfE)—aj]qj
e = 7= |~kle—0)+ A

Yv
R (e —0)
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definiendo una nueva funcién

X;—wjyi+w;(y;—Tje)—ajlg;
wyy

ary; + Xp — wryr +
&Y, Xns @) = A

e - Te ~
_¢(y7 Xh?C.Zj) + 5_‘/ |:yTA + (Ce - C):|

[P
I

g = [~ke(e—2)+ oy, Xn )]

Yv
vte 4 (¢ — @)

sustituyendo el control g, en ¢

~ _ ) i Yyr — Te oA
c = ¢(y7 Xh7 QJ) + Uy |: A + (Ce C):|
yr—Te A
. e 4 (¢, — &
¢ = =0y xn ) + g |2 ( 1
Yv
c = _¢(y7Xh7Qj) + ..
yr—"Te A
. Yy Y5+ (ce — €)
+ _k:c c—c)+ ; s Yj _ ~
[ ( ) ¢(y Xh QJ)] yTAT’E —I— (Ce _ C)] [ yV ]
c = _¢(y7 Xh» QJ) + [_kc(é - E) + ¢(y7 Xhs QJ)]
¢ = —kJ(é—70)

A partir de la dindmica de concentracién y la dindmica del detector (ob-
servador a lazo abierto):

¢ = —r+v(ce—c)
¢ = =it (e =9

se definen los siguientes errores de estimacion y de regulacién
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€ = T —r
€. = C—c
e. = cCc—¢C
. = C—¢C

por lo tanto

€ = é—c':—f+%(ce—é)—[—r+%(ce—6)
€ = —f‘+q—‘;(ce—é)+r—q—ve(ce—c)

. (s _%A_

e = —(r—r) V(c c)

b = L. ¢

C VC T

por otro lado €, se puede escribir como:

by + q_‘; (T —T.) + bj+[w; (T;—Tje)—ajla; + arT;

_ wV

" A

. i)T + q_‘; (T —T,) + bj+[w]‘(ngje)—aj]qj + arT;
N A
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BT + q_‘; (T _ Te) + bj+[w; (T —Tje)—a;lg; + aTTj

_ wV
€ = A
by + q_‘; (T —T.)+ bj+[w]‘(7};gje)—aj]qj + ar T}
A
\ b, —b
Ae, = bp—bp+-L1—2
‘ g :f wV
A by +
€ = —
T oV
1 b;
r = A b —L
¢ N + wV
por lo tanto €. se puede escribir como:
ge 1 Bj
c BTN b —xs
R AN R

D.2 Dinamica de error de regulacion de con-
centracion

Por otro lado, e, se puede escribir como

c = ¢—,
c = C— €
e, = C—¢€.—C+,
€c = ¢ €
ademads se sabe que
¢=—ke¢—0)
y tomando la derivada de
e = C—C¢C
c = C
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sigue que

. = é=—k(¢—2)
c _k:cc
tomando la derivada de e,
éc = ¢ éc
y sustituyendo -.y €&,
. q8 1 T B]
c = _k:cc 1, e — |b <,
€ + VE + A T+ v
y finalmente sustituyendo . = e, + €,
= ket €0) + e, + o -
GC — C ec ec VEC A T
' b + (36— kew + — By +
c — TheCe - — Rc¢)€c N
é e % N
Resumiendo
. qe 7 Nj
€c = — —c.— — |bp + =
ey +V AT (ev +V)
. Qe 1 7
c - _k:cc_ k:c_ = ¢t — b +
é e { p— V} € N
definiendo
h(ey, by, b;) ) . b
7 Ge
)\e ¢ Gy C>b >da = =
(€c, €y, €c, by, da) v +V
~ qe
)\e ¢y Gy Cey b 7da = k:c - =
(€c, ey, €c, by, da) v+ V

b
w

b

wV

[ ) SS—




se puede reescribir como:

€. = —)\E(ec,ey,l;y,da)ec - h(eyj)T?Bj)

e = —keec— )\6(6076y78y7da)60 + h(ey7l~)T’l~)j)
o bien

éc = _)\e(ecyewecyl;y»da) - h(ey7l~)T7l~)j)

éc = _k:cec - )\e(ecyeweml;y?da) + h(ey7l~)T7l~)j)
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Apéndice E

Deducciéon de condiciones de
estabilidad para el caso
monotono

Se parte de la dindmica de error a lazo cerrado
ey = —Ayey, —by

—Q,b, — 0,(e, by, d,, d,)
_kcec - Z;c - k:cil'(@ by7 bc7w; Blm Bm ;l’)

Esta dindmica se puede acotar utilizando el Lemma de Gronwall

led < &,
b < = [ = L e leel = L@, ) eyl - L, 5,) [,
lecll < —kellecl = |[Be] = keL(R,e,) lleyll = kLR, By) [
b < —%HBCH—LwC,ec) e = L6 ey) lleyl| = L(6.5y) b,
L(0..b.) HB) L(3.¢,) lley| — weL(@ e llec] + -
—w.L(3,b,) B ngb) H
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o en forma equivalente:

é
o] e, o . . .
by —L(0y, ey) —wy — L0y, by) —L(0y, ec) 0 [ ’l; ’ —‘
el | < —keL(h, ey) —keL(h, by) —ke ~1 Y
[ - ~ ~
“e weL(@,ey) + o weL(@,by) + . well@ec) £ —we [1 — L(g, bc)] T ”ZC”
L B J —L(0c,ey) —L(0c, by) —L(fec, ec) —L(Be, be) ¢

donde k, (0 wy) es el eigenvalor dominantede la matriz A, (o €,)
Analizando por separado la dindmica del subsistema de 2 x 2 de concen-
tracién se tiene

léc|

. —Ke -1
lN)c < [ wcL(.g)eC) - L(ec,ec) —We [1 — L(f],i)c):| — L(mec) ] [

La dindmica es estable si la matriz —A es Hurwitz

A=

k. 1
L(907 ec) - wCL(f], ec) We [1 - L(§7 Bc):| + L(Qm l;c) ]

Para que esta matriz sea Hurwitz, los elementos de la diagonal principal
y el determinante deben ser positivos, es decir
k. > 0
we 1= L(G,5)| + L(6.be) > 0

ke (we [1 = L(3,5)| 4+ L(6c,B) ) = (L(Bes€0) = wel(G,ec) > 0

lo que resulta en las condiciones de estabilidad de la dindmica de concen-
tracién.
L(6.,b.)
‘ L (g ’ Bc) -1
L0, e.) —wcL(g, ec)

ke w, [1 — L(3, Bc)} + L(6.,b.)

De la la dindmica del subsistema de 2 x 2 de temperatura-volumen se
tiene

| [ .
by | L0y, ey) —wy — L(0y,by)




Las condiciones de estabilidad para esta dindmica estdn dadas por la matriz

k, 1
LBy, e,) wy+ L(6,,b,)

Para que esta matriz sea Hurwitz, los elementos de la diagonal principal
y el determinande deben ser positivos, es decir

k:y
wy + L(6,,b,) >
k, (wy+L(9y,b)) L(6,e,) > 0

V
o o

lo que resulta en

wy > —L(6,, lN)y)
. L(b,, ey)~
wy + L(0y,by)

Por 1ltimo se analiza la matriz 4 x 4 del sistema completo

—ky -1 0 0
—L(0y,ey) —wy — L(By, by) —L(0y, ec) 0
—keL(h, ey) —keL(h, by) —ke -1
weL(@ey) + o wel(@by) +o  wel(@ec) +..  —we [1 — L(G,be)| + ...
—L(c, ey) —L(6c,by) —L(0c, ec) —L(0c,be)

cuyo determinante es:

wy + L(0

(0, b,) L(0y, ec) 0
ko L(h,b,) ke -1
k, _ -
LOeby) - Llfee) +. —we |1=L(Gb)] + ..
~w.L(g,b,)  —wel(g,ec) —L(6,,b.)
(93,9 ey) L(fy,ec) 0
koL (h, e,) ke -1
welloe) 4o w(F e b —we [1=L(G,B)] +

_L(9c7 ey) _L(em 60) —L(QC, Z)C)
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[ (w0 + 2003,5)) (w0 [ = £3,80)] + 260,59 ] + -
y [(L(G b,) — wcL(g,by)) L(ey,ec)} .
= (< + 200y, 3y) ) (L(0er ) = well(§,€0)] +
k[ (e [ = LGB + L0 50) KL, B,) L0, 0] +

—[(we [1 = £@.8)] + L0, B)) keL(Oy56,)] + .
—[(L(0e, €y) — wel(g, ey)) L0y, €c)] +

— [ (L(0e, €c) —weL(g, ec)) LBy, ec)] + ...
o (we [ = 23 80)] + L0 b)) BeL (b, )L (8 c.)

simplificando
[k:y (wy + L(o,, By)) ~ L, ey)} [k: (wc [1 — (G, BC)} + L(@C,BC))} +

— [k (0 + 00, 8,)) = L0y )] [(L(0es 0) = oL, €0)] + ..
+L(0,, ) [L(QC, by) — L(0e,e,) + weL (G, e,) — weL (3, z}y)} ¥

+L(0,, ¢.) [+k:c (wc [1 — (G, Bc)} + L6, Bc)) (L(ﬁ, e,) — L(h, By))}

La matriz es Hurwitz si el determinante es positivo, esto significa

[y (wy + L(8,,5,)) = (B )] -
o [ (e [1 = 2@ B0)] + L0080) = (L0 e0) — w5 e0))]

L8, ) [L(QC, b,) — L(Be, e,) + wel (G, e,) — weL(3, z}y)} +
—L(0,,¢.) [+k:c (wc [1 — (G, z}c)} + L., Bc)) (L(ﬁ, e,) — L(h, By))}

o bien
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L(0,.¢,)
wy + L(8y,by)

L€ [L(0eb) — Llbere,) +weL(d,e,) —weL(3,5)]
ke (we [1 - L3, >}+L<ec,b>) (L(Ber ) = wel (3, €0))

ky

b
L(6,, ¢.) [( [ } L(QC,BC)) (L(ﬁ,ey)—L(ﬁ,By))}
ke (we |1 - LG, >} +L<ec,b>) (L0 ee) = weL(3.e0))

que son las condiciones mostradas en la prueba.
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Apéndice F

Deducciéon de condiciones de
estabilidad para el caso no
monotono

Se parte de la dindmica de error a lazo cerrado

€y

b, =

€c

Ec

—Ayey — by

—Qub, —0,(e, by, d,, d,)
_kcec - )\e(em €y, Eecy Z;y7 da) + h(ey> Z~)y)
_)\5(607 €v, & By7 da) + h’(ey7 By)
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Esta dindmica se puede acotar utilizando el Lemma de Gronwall

leyll < —kylleyll =

by

IN

oy ||Bu| = L0 ec) el = LBye) llell = L(6,:5,) |||
lecll < —kellec] — L, e leel = L(Aere) ey + ..
~L(by)|[By]| = £, €0) HECH+

+L(h,ey) lleyl + L(h,by) ||b

—L(Ac ec) HecH L(Ac; ey) HeyH + .

L()‘m y) ()‘mec) HECH +
(

—L(h, ey) HeyH — L(h, By)

IN

€]

o en forma equivalente:

—ky -1 0 0
é —Wy + ...
||y|| —L(0y, ey) L% i —L(0y, ec) 0 lleyl|
l; - (~’y7 y) ’[; ’
vl | < L(h,ey) + ... L(h,by) + ... —hke £ .. —L(Xe, €c) ’
lléell —L(Ae,ey) + ... —L(Ae,by) + ... _ _ e
—~L(hyey) —~L(h,by) Floee) 2L

donde k, (o w,) es el eigenvalor dominantede la matriz A, (o €2,).
Analizando por separado la dindmica del subsistema de 2 x 2 de concen-
tracién se tiene

{ €] } < { —ke — L(Ae,ec) —L(Ae, €c) } { lecll }
lecll | = —L(Acec)  —L(Aeee) | | lecll
La dindmica es estable si la matriz —A es Hurwitz

. kC+L()\€7eC) L()\87€C)
—A= [ LOv.e) Ll e }

Para que esta matriz sea Hurwitz, los elementos de la diagonal principal y el
determinante deben ser positivos, es decir

ke + L( ), e.)
L(Ae €)
(k:c + L()‘e7 66)) L()‘m EC) - L()‘m GC)L()‘m EC)

VvV vV Vv
o o o
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lo que resulta en las condiciones de estabilidad de la dindmica de concen-
tracién
k. > —L()\,e.)
L(Ae,ec) > 0

L(Ae,ec)L( e, €c)
k. > —L()\,e.)+ a 4
(her€c) L(A, €)

Las condiciones de la dindmica de tempratura-volumen son las mismas
puesto que el sub-sistema 2 x 2 es el mismo. Finalmente, la matriz —A de
4 x 4 del sistema completo es

k, 1 0 0
L(b,,e,) wy + L(8,,b,) L(0,,e.) 0

L\, ey) — L(hye,) L(A,b)) — L(h,b,) k. + L(Ae,ee) LA, ee)

L\, e,) + L(h,e,) L(\e,b,) + L(h, B y) L e) L e)

cuyo determinante es

wy + L(6,, y) Ly, e.) 0
k:y ()‘87 b ) (h l; ) k. + L()\ey ec) L()‘ey ec)
L(AE,By) L(h, b, y) LOe) LA e)

L(0,,e,) L(0,,e.) 0
L(Ac,ey) — L(h,ey) ke+ L(Ae,e.) L(Ac,€)
L()‘mey) +L(h’7ey) L()‘mec) L()\E,EC)

by [(ke + LOs e0)) (g + L0y, by) ) L, )] +
k, [(L(AE, b,) + L(h, Ey)) L(0,, ec) L()e, ec)} b

iy [~ (99 + L00:5)) DO ) L €0) = (L by) = LBy ) L0y, €0 L )] +
— (ke 4+ L(Ae,ec)) L(0y, ey) L(Ae, €c) + (L(Ae, €y) + (h y)) L(0y,ec)L( e, €0)] + ...
— [*L(}\E,GC)L(Hy,BC)L()\e,EC) - ( ()\eaey) ( )) ()‘E’EC) (Hyae«:)]

simplificando
[k:y (wy + L(b,, z}y)) — L(b,, ey)} (ke + L, €0)) L, €0) — L, €) L, €0)] +
L0y, e0) { L €0) [LOGBy) + DO ) + L(,By) + Likye) | | + .
—L(0,,e.) {—L()\E, ) [L()\e, b,) + L\, e,) — L(h,e,) — L(h, By)} }
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y definiendo

L()‘€7Byey) = L()‘€7By) +L()‘e7ey
L()\ml;yey) = L()\ml;y) + L()‘mey)
L(h,bye,) = L(h,b,) + L(h,e,)

se puede escribir como

[y (w0 + 206, B,)) = L8y, )| (ke + L, €0) L ) = L e0) L, €2)]
+L(0,,e.) [L()\e, €) (L(AE, bye,) + L(h, Byey)) — L (L(AE, bye,) — L(h, Byey))}

La matriz — A es Hurwitz si el determinante es positivo, esto significa

[k:y (wy + L(b,, By)) ~ L, ey)} (ke + LM, e0)) LA, ) — LA, e) LA, €2)] >

L(y, e0) [ L €0) (LOByey) = Ll byey)) = L, ) (L byey) + Lk Byey) ) |
o bien

L(0y,e,)
wy + L(0y, by)

L(y, e0) [ L ) (L0 Byey) + Ll byey))|

(ke + L)) L(Ac, €c) — L(Ae, €c) L(Ae, €c)
L(6,, ¢.) [L()\E,ec) (L(Ae,éyey) — L(h, Byey))}
(ke + L2) L(Ae, €c) = L(Ae, e0) L(Ae, )

ky

+ ..

que son las condiciones mostradas en la prueba.

171



Apéndice G

Deduccién del control
propuesto en la forma de
bloques PI e 1 para el caso
monotono

G.1 Calculo del control de volumen en la for-

ma Pl

Se parte de las ecuaciones de control de volumen:

e Control de volumen (G.l)
Xv = —wyxy —wy (wyyv —avq)
. - kv(yy —gv) + wyvyv + xy
ay

sustituyendo el control g en x,

kv(yv —yv) + wvyv + Xy
ay

Xy = —wvxy —wiyy +wvky(yy —9v) +whyy +wovxy

Xv = wvkv(yy —ov)

. 2
Xy = —WyXy —Wyly +avwy
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Se definen

Xv = Xv—Xv
Uq q—q
Yy = yv — Uy

el valor nominal ¢ es el que se logra cuando la dindmica de volumen llega a
su estado permanente

0 = V=—ayg+by
ayg = by

ayg = by

recordando que por definicién

by = xv +wvyy

por lo tanto en estado permanente:

by = Xy +wyiv
y el valor nominal q es
Wy Yy + Xv (G2)

ay
Por otro lado, la derivada temporal de la nueva variable Yy, es:

(j:

Xv = Xv = kbvwv(yy — ov)

por lo tanto al integrar esta tltima ecuacién

t t
)~<V = kfvwvf (yv - ’gv)dt = kfvwvf ¢th (Gg)
0 0

reescribiendo el control ¢ en funcién de variables de desviaciéon y sustituyendo
(G.2) y (G.3):
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kv(yv —v) +wvyv + xv

q = -
. = kvy +wv @y +3v) + (v + Xv)
ay
 wylv + Xy n (k‘v + wv)Q/JV + kywy fot 1/1th
7= ay ay
g = (j n (k‘v + wv)i/iv + k‘vwv fot Q/Jth
ay
o (kv + wv )by + kywy fot Py dt
q—4q ay
v o (k‘v + wv)’(/iv + k‘vwv fot Q/Jth
g =
ay

Se definen las siguientes constantes:

k‘v + wy

Ky = ——b

ay
ty = ky'+wy!
tal que:
-1 k‘v + wy k‘vwv . k‘vwv
Kvtv = L =
ay v+ wy ay

por lo que el control se puede escribir como:

t
Vg = Ky y + tx_/l/ Yy dt
0

finalmente se define un componente de control PI como:

Ply () = kvihy + 151 /O byt

por lo tanto:
vy = Ply(Yy)
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G.2 Calculo del control de concentracion en
la forma PI

Se parte de las ecuaciones de control de concentracién:

e Control de concentracion (G.4)
Xc = —WeXe — We (wc'gc + ach)
q _ kc(gc - 'gc) + wc'gc + Xe
e e

~

Ye = h’(y7 Xhs Uh, 'LU)

sustituyendo el control g, en x,

Xe = —WeXe — Walle — QeWeGe
Xe = —WeXe — Wi + aowe( Eelfe — yc);_ welle & Xe)
Xe = —WeXe— wi@c + kewe(Je — Ye) + wi@c + WeX,
Xe = kewe(Je — Te)

Se definen

5(0 = XC_XC
Vge = Qe — Qe

¢c = 'gc_'gc

el valor nominal g, es el que se logra cuando la dindmica de concentracion
llega a su estado permanente

0 = ¢=acqe+be
ac@e - _Bc

recordando que por definicion

~

bc = X, + wc'gc

175



por lo tanto en estado permanente:

bc = Xc + Wele

y el valor nominal ¢, es

(G.5)

~ r&+n]
Qe = — | —/
Ac

Por otro lado, la derivada temporal de la variable x, es:
Xe = Xe = kewe(Je — Ye)
por lo tanto al integrar esta tltima ecuacién
t t .
X. = k:cwc/ (Je — Ye)dt = k:cwc/ W dt
0 0

reescribiendo el control ¢, en funcion de variables de desviacion y sustituyen-
do (G.2) y (G.3):

_ _kC(@c - ga) + wele + Xc:|
e = — a
o — | Fetetwele + ) + (X + X
e e
_ _wcgc + Xe X (ke + WC)QZJC + kewe fot szcdt
Qe = a a
_ _wc'gc + Xc _ (k:C + MC)QZJC + kaC f()t Qz}cdt
% = | a Qe
_ (ke + WC)QZJC + kewe fot szcdt]
Ge = (e —
Qe
_ _(kc + WC)QZJC + kewe fot szcdt_
e —qe = — a
_(kc + WC)QZJC + kewe fot szcdt_
Vge = —
Qe
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Se definen las siguientes constantes:

ke + w.
Ac
te = kK '+wlt

Ke = —

tal que

B ke +we kew. kew.

—1
Kot~ =
¢ a. ke+w. ac

por lo que el control se puede escribir como

t
Vg, = I{CQ/JC + tc_1/ ¢Cdt
0

finalmente se define un componente de control PI como

t
PIc(%:) = K’Cd}c + tc_1/ ¢cdt
0

por lo tanto

UQe = PIc(r(z}c)

La funcién sensor por “software”:

'gc = h’(y7 Xhs Uh, 'LU)

se reescribe utilizando las siguientes variables de desviacion:

Y = y—y

Xn = Xn~— Xa
VUV = Up — Up
W o= w—w

donde:
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y lyv, ys, yr) "
Up = [QJ7 Ge ]

w = [Te> Tje]
Xn = [X]7 ]

CO1mo:

= h(¢+?j7>~<h +5<h7vh+ah7w+w)
por lo tanto:

'gc _'gc
h(¥ + 7, X + Xn, U + Up, W + W) — e
= 806(5<h7¢> Uh, 'LD)

ASRBSERSS
Il

o

G.3 Calculo del control primario de tempe-
ratura en la forma PI

Se parte de las ecuaciones de control primario de temperatura:

o Control de temperatura (G.6)
Xr = —wrxr —wr (Wryr + ary;)
T _ kr(yr — yr) + wryr + xr
o=
ar

sustituyendo y; = e + T en x:

Xr = —WrXr — w%yT - CLTWT(G;f + Tg*)

y sustituyendo el control T en X,

Xr = —wrXr —wiyr —arwre; — arwrT)
Xr = —wrXp —Wiyr — arwre; +wr [kr(yr — Jr) + wryr + X7)
Xp = —WrXr —wiyr — arwre; +wrkr(yr — yr) + wiyr + wrxr

X1 —arwre; +wrkr(yr — Yr)
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Se definen

Xr = Xr — Xr

Vg = ¢—¢q
Yy = yr—yr
Vv, = Y~

el valor nominal ; es el que se logra cuando la dindmica de volumen llega
a su estado permanente

0 = T:angj—l—BT

ary; = —br
recordando que por definicion

by = X1 + wryr

por lo tanto en estado permanente:

br = X + wryr

y el valor nominal y; es

i wryr + X
oo

ar

Por otro lado, la derivada temporal de la variable y es:

Xr = Xr = —arwre; + wrkripr

por lo tanto al integrar esta ultima ecuacién

t t
X1 = —aTwT/ e;dt + k‘TwT/ Yopdt (G.7)
0 0

reescribiendo el control T en funcion de variables de desviacion y susti-
tuyendo (G.2) y (G.3):
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T _ [kr(yr — Ur) +wryr + xr
i - I ar
T krpr + wr(Yr +9r) + (Xr + Xr)
Jj I ar
T o (wrygr + X [(kr + wr)dr + Xr
I L ar ar
" B (k‘T + wT)¢T — arwr fot G;dt + kawT fot ¢Tdt
Tj = Y — ar
[ (kg + +k L bt ] t
T; -y = - e MTWTCL rerfo ¥ +wT/ ejdt
T 0
[ (k k L bt ] t
R Y 1L Iy o
T 0

Se definen las siguientes constantes:

kr + wr

kp = ——————
ar
tr = k' +wpt
tal que:
1 kr +wr  krwr krwr
I{TtT = — = —
ar k‘T + wr ar

por lo que el control se puede escribir como

=

t t
e |:/{T’¢JT + t;l/ ¢Tdt} + wT/ e;d
0 0

finalmente se define un componente de control PI como

PIr(Yg) = krpp + t:Fl/O Ypdt

y otra componente de control integral I como
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¢
b * _ *
I;(€3) —wT/O e;dt

Ahora bien, por definicién

e;f = Y — T’;
v, = Yy — Y

e; se puede escrbir como

¢ = ¥ty -1 Y

y el componente de control integral I Jb como

*
J
*
€j

I;(¢j —77) = WT/O (¢g —77)dt

por lo tanto la senal de control

" = —PIp(y) + Ly, — 7°)

G.4 Calculo del control secundario de tem-
peratura en la forma PI

Se parte de las ecuaciones de control secundario de temperatura:

X; = —wixy — wj (WY — a;q5)
. = ki (y; — T7) + wjy; + ar (yr — ir) = TF + x;
J aj
. for
) = —kry; — a—T (wryr + xr) (G.8)

y sustituyendo el control g; en x;
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X, = —wiX; — Wiyt ajw;g;

. ki (y; — T7) +wyy; +ar (yr — gr) — TF +

Xj = '_ijj_'“éyi+'aﬂUj[ 2 (b = T5) + s . B
J

Xj = —WwjX; — w?yj + wj [k‘j (yj - T]*) +w;y; +ar (yT - ?jT) - T; + Xj:|

X = —wixg — iy ks (= T)) + Wiy + arw; (yr — Gr) — wiT] +wyx;

;o= ki (v = T5) + arw; (yr — gr) — w15

X; = kjw; (yj )+QT%¢T ijf

como:y; — 1} =€

X; = kjwi€; + arw;pr — wT}
Se definen

X; = X5 Xj
Vg = ¢ —Gj
v, = Yy — Y

el valor nominal g; es el que se logra cuando la dindmica de volumen llega
a su estado permanente

0 = Tj=—a;q +0;
a;q; = b
recordando que por definicién

bj = X; + w;y;
por lo tanto en estado permanente

bj = X; +w;j

y el valor nominal g; es
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Wil X
J a;

Por otro lado, la derivada temporal de la variable X, es

por lo tanto al integrar esta ultima ecuacién

t t t
>~<j = k:jwj/ e;'fdt—l—aij/ ¢Tdt—wj/ T;dt (Gg)
0 0 0
t t
>~<j = k:jwj / G;dt + arw; / ¢Tdt — ij; (G]_O)
0 0

reescribiendo el control g; en funcién de variables de desviacién y susti-
tuyendo (G.2) y (G.3):
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kje; +wjy; + ar (yr — yr) — Tf + X,

4G = o
J
o = kies +w;i(v; +4;) + arbr — T 4 (X5 + X;)
J (lj ‘
k:je;’f + ijj + wjgjj + aT¢T — T; + 5<j + Xj
4G = 0
J
wW;iYi + X kje; + Wj¢j +arr — Tf + X;
q = +
aj aj
_ k:je;’f + ijj + QT¢T + k:jwj fot e;.’fdt + arw; fot ¢Tdt — ij; — T;
4% — 494 = s
J
k:je;’f + k:jwj fot e;‘fdt + ijj + QT¢T + arw; fot ¢Tdt — ij; — T;
’qu = a;
* t * *
k(= T) HRwy fo (= T) db A+ w; (8 — T
Vg; = a; + ...
++ij; + QT¢T + arw; fot ¢Tdt — ij; — T;
aj
* t *
_ (wy) (v —7) + Ryw; [y (¥ —77) dt
Vg, = o +
+w%+@%ﬁ%ﬁ_g
aj aj

como la derivada temporal de 7* es:

sk ok
=1,

el control se puede escribir como

(B +w;) (b, =) + kyw; fy (¢, — ) dt N
a;
+w%+wwﬂ%ﬁ_i
(lj (lj

'qu =
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Se definen las siguientes constantes

k‘j + Wy
a;

tr = k' w;!

tal que

k‘j + wj k:jwj . k:jwj

-1
Kit: " =
773 . . . .

a; ki +w, a;

por lo que el primer componente del control secundario se puede escribir
como

(ky +w)) (¥ = ) + ke fy (¥, = %) di

a;

t
= r; (; — r*)+t;1/ (v; — %) dt
0
se define un componente de control PI como

PL($; — ) = ko, — 1) + t5) / (5 — 7)dt

y se define un segundo componente de control PI como

PLi(y) = °F {wT +o; | wTdt}

j
Para el calculo de la derivada del set point, por definicién

17 = —kry; — = (wryr + Xx1)
ar

recordando que

185



sk %
T = Tj

. krwr kr

T = —kry; — . Yyr — 7XT

» _ krw kr . B
o= —kr(Y; +7;) — — T(¢T yr) — —T(XT + Xr)

. —wrYr — _ k:w
+ =kﬂ—l%fﬁw—%w—mw—’Tﬂw

t
ij( QT(.UT/ 6 dt—l—k:TwT ¢Tdt
ar 0
krw t k:2w
T = kry; — kry; — krp; — : T¢T+kTwT/ (¥; — L T/ Yrdt
0

t k k2
o= kg, + kpwr / Gyt — Ty — T / Yopdt — krwr / Tdt
0 ar 0
Definiendo dos componentes de control PI como:

PI]d(’(/J]) = k‘T |:¢j—wT/0 ¢]dt:|

krwp

PI(ir) = M2 ot b [ or]

y un componente integral como

t
I]'fl('r*) = k:TwT/O Thdt
la derivada del set point se puede escribe como
7 = —PI{(¢;) = PI{(¢7) — I} (17)

Finalmente el control secundario se puede escribir como

* %k

vy, = PL{t; = 77) + PIp(tr) — —

a;
Resumiendo, los elementos de control son:
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PL(¢,) = ka (wa+t;1 /0 wadt)
P = 2 (vr+as [ vr)
PIi,) — S (wT+kT / thdt)
Prw) = o (v, [ vat)
=) = wr [ (- ) de

I%(Q/’T) = ¢Tdt

t
) = k:ij/O T dt

utilizando los elementos y constantes definidas el control QLD FF-OF se

puede reescribir de la siguiente forma:

e Control de volumen

vy, = Ply (¥y)

e Control de temperatura

T = PIT(¢T)+I;?(¢1'_T*)

7 = I, — 1) — PI{(¢r) — PI ()

X = wj|arlp(r) — LI (b= ) =7
T
vy = Pl (= 7") + PIh(br) + —
J
Xr = —wr [kIWr) —arl? (v; — )]
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e Control de concentracién
P (5)

h’(>~<j7 >N<T7 ¢h7 Uh, 'LD)
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Apéndice H

Deduccion del control
propuesto en la forma I en lazo
de control de concentracion
para el caso no monétono

Se parte del las ecuaciones del control de concentracién

e Control de concentracion (Hl)

é - ﬁ(é7y7uh7Xh7da) (HQ)
g = (&Y, a5, Xn da)

El estimador de concentraciéon puede escribirse como

c = ﬁ (67 Y, uh?Xlwda)
c = ﬁ(6+67¢7vh7><h7ﬁ])

integrando de ambos lados de la ecuacion

t
C:/ ﬁ(6+67¢7vh7><h7u~})dt
0

definiendo un elemento de control integral /. como:
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t
Ic(c+é7¢7vh7>{h7ﬂ]) = / ﬁ(c+é7¢7vh7><h7w) dt
0

se puede escribir

c = IC(C +c, ¢»Uh> Xh> 'LD)

por otro lado
Uge = e — Qe

el valor nominal g, es el que se logra cuando la dindmica de concentracién
llega a su estado permanente

C:—T+y7(ce—c)
0 = c:—f+?(ée—é)
Yv
_ by + 2= (4r — yr.) + ijwj(g;_—yje)_aj]qj + ary;
Fo— v v
A
Le—e) = 7
Yv
g _ _ b+ (§i—yie)—a;1q; _
E (E _ E) _ bT + :;_]=‘e/ (yT - yTe) + it ](y;g:‘y/] )—a;3; + aTyj
T A
0 (7 7) Go T — T by + bj+[wj(g;;:‘g/je)—aj]qj + ary;
— (Ce—C)———— =
Yv gy A A
= = YT —y1, b bj+[w;(Fi—Yje)—a;]G; —
_ (Ce - C) - ( A ) - T+ T + ary;
e Yv B A
" - v br + ary; + ijWj(ﬂ;—gzje)—aj]éj
e (Ee . E) _ (ZjT—AﬂTe) A

finalmente
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Vge = Qe — (e
qe = IY(C +E7¢7Uj7Xh7'lI])
Vg, IY(C + 67 ¢7 Uj? Xh» 'ZI]) - (je

Por lo tanto el control puede escribirse como

c = Ic(c + E7¢7 Uhs Xh» 'ZI])
Vg = IY(C + 67 ¢7 Uj? Xhs 'ZI]) - (je
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