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Resumen

La industria de los polimeros tiene gran importancia econémica a nivel mundial. La pro-
duccién en 1995 fue de 100 millones de toneladas [20]. Una parte importante del proceso
de producciéon de polimeros son los reactores de polimerizacion. En estos equipos se lleva
a cabo la combinacién de compuestos elementales (monémeros), con la ayuda de iniciado-
res, para formar compuestos con grandes cadenas de bloques elementales (polimeros). Las
propiedades finales de este tipo de productos depende de una gran cantidad de factores.
Desde el punto de vista de Ingenieria de Procesos tiene gran relevancia la eleccion del tipo
de reactor (diseno), asi como de las condiciones de procesamiento (operacion).

En muchos casos, la presencia de no linealidades en el proceso ocasiona que las
propiedades deseadas en el producto final sean dificiles de obtener. Un ejemplo es la
Industria de los Polimeros, ya que en general estos sistemas presentan conducta alta-
mente no lineal (p.e.: histéresis, bifurcacién, caos, etc.). Es importante determinar la
existencia de este tipo de comportamientos no lineales para lograr un adecuado diseno y
control a lazo cerrado del sistema. Esto motiva la necesidad de comprender el efecto de
estas no linealidades, para determinar las acciones que se deben tomar, tanto en el diseno
como en la operacion de los equipos bajo consideracién. Dichas acciones pueden tener
como objetivo disminuir o remover las no linealidades, o aprovecharlas para satisfacer los
requisitos de operacion.

Actualmente no estd bien entendida la forma como la presencia de las no linealidades
afecta el diseno y la operacién de equipos de procesamiento quimico, en particular los de
polimerizacion. Se han realizado una gran cantidad de trabajos tratando de descubrir la
presencia de algunos tipos de no linealidades, sobre todo en reactores tanque agitado. Sin
embargo, existen pocos trabajos donde se analiza la forma en la que las no linealidades
afectan el disefio y operacion de reactores de polimerizacion.

En este proyecto nos propusimoss investigar el impacto de la conducta no lineal de
una clase particular de reactores de polimerizacién sobre el diseno y operaciéon de los
mismos, para posteriormente proponer un esquema de control robusto a lazo cerrado
del sistema. EIl problema en estudio consiste de un reactor tanque agitado en el que
se lleva a cabo la polimerizacion en soluciéon del metilmetacrilato via radicales libres,
empleando azo-bis-isobutironitrilo como iniciador y tolueno como solvente. La reaccion
es exotérmica y se emplea un medio de enfriamiento para remover el calor liberado. Los
tipos de comportamientos no lineales que se buscaran seran multiplicidades de entrada,
de salida e islas. Nuestro proposito es evaluar la manera como la presencia de estas no
linealidades afecta la operacién del reactor, y posteriormente determinar como manipular
estas no linealidades para lograr ciertos objetivos de operacion deseados. Con base en los
resultados obtenidos en esta fase, propondremos un esquema de control robusto a lazo

X



Resumen X
cerrado para el sistema.

Objetivos
e Objetivo General

Los objetivos centrales de este trabajo fueron analizar la conducta no lineal del
modelo matematico de un reactor tanque agitado en el cual se lleva a cabo la
polimerizaciéon de metilmetacrilato, y disenar un controlador robusto adecuado para
el sistema.

e Objetivos Particulares

— Aplicar la teoria de singularidad para determinar analiticamente la existencia
de multiplicidades de entrada, de salida e islas en estado estacionario y el
maximo numero de estados estacionarios posibles, en una regién cercana al
punto de operacién econémicamente 6ptimo.

— Realizar andlisis de bifurcacion para determinar el efecto de cambios en los
parametros de operacion y de diseno sobre la operabilidad del sistema.

— Disenar un sistema de control robusto a lazo cerrado para el reactor de polimeri-
zacion.

El contenido de este trabajo es el siguiente. En el primer capitulo se presentan los
antecedentes y revision bibliografica. En el segundo capitulo se presenta el marco tedrico
necesario para el desarrollo del proyecto y en el tercero se describe el sistema en estudio.
En el cuarto capitulo se muestran los resultados del analisis de multiplicidad y bifurcacion
y en el quinto el efecto de cambios en el diseno y operacion del sistema. En el sexto capitulo
se muestra el diseno del controlador del proceso y en el tltimo capitulo se presentan las
conclusiones y posible trabajo futuro.
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Capitulo 1

Antecedentes

Para disenar el controlador adecuado de un proceso y entender potenciales problemas de
operabilidad, es conveniente primero comprender a fondo la conducta no lineal del sistema
bajo estudio. En el presente capitulo se discuten los estudios mas recientes acerca de la
conducta no lineal de sistemas quimicos y el control de reactores de polimerizacién.

1.1 Analisis de Conducta no Lineal

En las ultimas tres décadas se han efectuado varios trabajos sobre el comportamiento no
lineal de sistemas de reaccion. En ésta seccién se discuten los avances que se consideran
mas relevantes en esta drea para los propositos del presente trabajo.

1.1.1 Reactores Quimicos Tanque Agitado

Con el proposito de comprender el comportamiento de reactores quimicos tanque agitado,
se han realizado diversos estudios analizando la conducta no lineal de dichos equipos.
Van Heerden, 1953 [47] estudié los problemas de multiplicidad de estados estacionarios
e inestabilidades en reactores quimicos para la reaccion de primer orden exotérmica e
irreversible (A — B). Posteriormente, empleando la teoria de bifurcacién para estudiar
multiplicidad y estabilidad, Uppal y colaboradores, 1974 [46] estudiaron la dindmica de
un reactor quimico tanque agitado en el que se lleva a cabo una reaccién exotérmica irre-
versible de primer orden. Usando como variable independiente el nimero de Damkohler,
clasificaron los diferentes tipos de comportamientos dindmicos posibles en el sistema, en
funcién del resto de los parametros. Desarrollaron criterios analiticos para predecir la
existencia y estabilidad de ciclos limite. Los autores fueron los primeros en utilizar la
llamada teoria de bifurcacion de Hopf para la deteccion de soluciones periddicas. Aris,
1979 [3] estudié el comportamiento de los estados estacionarios de un reactor tanque agi-
tado en el que se lleva a cabo una reaccién exotérmica e irreversible de primer orden.
El autor encontr6 diversos fenémenos de bifurcacién (histéresis, ciclos limite) y enfatizd
la abundancia de comportamientos complejos aun en el sistema de reaccién mas simple.
A partir de estos trabajos se produjo una rapida expansion de este tipo de estudios en
los 70s y 80s, los cuales se enfocaron a estudiar principalmente, pero no tinicamente, el
sistema de un reactor quimico tanque agitado con cinéticas mas complicadas.
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Balakotaiah y Luss, 1982 [4] aplicaron la teoria de singularidad en sistemas en los que
ocurren varias reacciones simultdneamente. Por ejemplo, demuestran que para un sistema
de N reacciones paralelas, exotérmicas e independientes, con energias de activaciéon altas
e iguales, que ocurren en un reactor tanque agitado, existen 2N + 1 soluciones en estado
estacionario. Posteriormente Balakotaiah y Luss, 1984 [6], emplearon la teoria de singu-
laridad para dividir el espacio global de parametros en regiones con diferentes diagramas
de bifurcacién. El propdésito de este trabajo fue obtener los diagramas de multiplicidad
global del sistema.

Guckenheimer, 1986 [16], en un andlisis semejante al realizado por Balakotaiah y
Luss [4, 6] presenté una estrategia matemdtica, que emplea la teoria de singularidad,
para explorar el comportamiento dindmico de reactores quimicos. Esta estrategia ha sido
ampliamente utilizada desde entonces.

Farr y Aris, 1986 [11] emplearon la teoria de singularidad para analizar la conducta
no lineal del sistema de dos reacciones consecutivas en un reactor tanque agitado. Los
autores encuentran hasta siete estados estacionarios. Ellos mencionan que la teoria de
singularidad se ha convertido en una de las herramientas mas poderosas para investigar
multiplicidades.

Razén y Schmitz, 1987 [35] publicaron una revisién bibliografica sobre los estudios de
multiplicidades e inestabilidades en sistemas de reaccién quimica efectuados hasta 1987.
Ellos mencionan los avances que se habian logrado en esta area con la colaboracién de
investigadores de diferentes disciplinas. Enfatizan la necesidad de continuar con estos
estudios para resolver problemas més complejos y reales.

Russo y Bequette, 1985 [36] estudiaron el impacto del diseno del proceso sobre el
comportamiento de multiplicidad de reactores quimicos tanque agitado para el caso de
una reaccién de primer orden, irreversible y exotérmica. A pesar de que anteriormente
este sistema de reaccion habia sido muy estudiado, este analisis fue diferente. A dife-
rencia de los estudios anteriores, ellos tomaron en cuenta en el modelo matematico la
dindmica de la temperatura del medio de enfriamiento. Generalmente se hace el supuesto
que esta dindmica es muy rapida, lo cual no es siempre cierto. Una situacién donde re-
sulta posible despreciar la dinamica del medio de enfriamiento es cuando se utilizan gases
para este propésito. En ese caso la temperatura del medio de enfriamiento puede con-
trolarse rapidamente (en relacién a la dindmica del reactor) manipulando la presién del
gas. La dindmica de la temperatura del medio de enfriamiento debe tomarse en cuenta
cuando se desea controlar la temperatura del reactor empleando al flujo de agua de en-
friamiento como variable manipulada. El balance de energia del medio de enfriamiento
proporciona la funcionalidad entre el flujo de agua de enfriamiento y la temperatura del
reactor. Ellos demuestran que las caracteristicas de multiplicidad cambian de manera
considerable cuando se incluye esta dindmica en el modelo, y que es importante consi-
derarla para analizar las caracteristicas de estabilidad a lazo abierto y lazo cerrado. Los
autores demuestran teéricamente la posible presencia de multiplicidades de entrada e is-
las entre el flujo de alimentacién y la temperatura del reactor. Sin embargo no realizan
analisis de multiplicidad entre el flujo de alimentacion y la temperatura del reactor. De-
muestran teéricamente la presencia de multiplicidades de entrada y salida entre el flujo de
agua de enfriamiento y la temperatura del medio de enfriamiento, para ciertos rangos de
parametros, aunque el andlisis de multiplicidad que realizan fue preliminar. Esta conducta



Capitulo 1. Antecedentes 3

no se presenta en el sistema cuando no se incluye la dindmica del medio de enfriamiento.
El estudio lo enfocaron al andlisis de multiplicidad entre el flujo de agua de enfriamiento y
la temperatura del reactor, para los cuales s6lo hay multiplicidades de salida. Mencionan
la importancia del andlisis de multiplicidad, ya que a partir de éste se obtiene informacion
practica para manipular regiones de operacién asociadas con multiplicidades de entrada
y salida.

Russo y Bequette, 1996 [37] analizaron el efecto de cambios en el disenio del proceso
sobre el comportamiento, a lazo abierto, del sistema de reaccién previamente estudiado
(se incluye la dindmica del medio de enfriamiento). En este estudio realizan andlisis de
multiplicidad entre el flujo de alimentacién y la temperatura del reactor. Reportan los
puntos en los que se originan y desaparecen las soluciones aisladas (islas). Mediante el uso
de diagramas de multiplicidad global demostraron que ciertos cambios en el diseno del
reactor pueden resultar en puntos de operacién no factibles, y sugieren algunos cambios
en las condiciones de operacion para evitar estos puntos.

Los avances obtenidos a partir de los estudios sobre el comportamiento no lineal de
sistemas de reaccion quimica, motivaron estudios en otros sistemas en los que el compor-
tamiento no lineal es mas complejo. Uno de estos sistemas de reaccién son las reacciones
de polimerizacion.

1.1.2 Reactores de Polimerizacion

La produccién de polimeros es un segmento muy importante en la industria de proce-
samiento quimico. Los polimeros se producen en diversos tipos de reactores mediante
diferentes mecanismos cinéticos. Un método muy importante de produccion de polimeros
es la polimerizacion via radicales libres en reactores tanque agitado.

El comportamiento dindmico de reactores continuos de polimerizacion via radicales
libres ha sido un area de considerable interés desde las ultimas dos décadas. Una de las
razones principales, ademas de la creciente importancia industrial de los polimeros, es la
diversidad de estados estacionarios y la conducta dindmica que estos reactores presentan.
En varios estudios de modelamiento se ha analizado el comportamiento de polimerizacio-
nes en reactores tanque agitado para una variedad de monémeros de vinilo. En particular
Ray y colaboradores, de la Universidad de Wisconsin, han efectuado diversos estudios,
tanto teodricos como experimentales, sobre multiplicidad y estabilidad en reactores de
polimerizacion.

Jaisinghani y Ray, 1977 [19] predijeron la posibilidad de multiplicidad de estados es-
tacionarios y bifurcaciones periddicas para el caso de las homopolimerizaciones de metil-
metacrilato (MMA) y de estireno empleando azo-bis-isobutironitrilo (AIBN) como ini-
ciador. Ellos no consideraron la influencia del solvente en el efecto gel. Para ambas ho-
mopolimerizaciones encontraron tres estados estacionarios, tanto para el caso isotérmico
como para el no isotérmico. El nico tipo de comportamiento peridodico que encontraron
fue un ciclo limite inestable.

Schmidt y Ray, 1981 [38] desarrollaron un modelo matemético para la homopolime-
rizacion en solucién del MMA, pero empleando acetato de etilo como solvente y peroxido
de benzoilo como iniciador. Mediante simulaciones matematicas y experimentaciones
analizaron el sistema bajo condiciones isotérmicas y concentraciones bajas de solvente.
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Ellos demostraron la presencia de multiples estados estacionarios del tipo histéresis.

Hamer y colaboradores, 1981 [17] extendieron el trabajo realizado por Jasinghani y
Ray [19] a reactores isotérmicos con concentraciones altas de solvente. Ellos estudiaron
la homopolimerizacion de MMA y acetato de vinilo (VA), asi como su copolimerizacién
(VA-MMA) empleando acetato de etilo como iniciador. Modificaron la concentracién del
solvente, la relacion de mondémeros en la alimentacién y la capacidad de enfriamiento
del reactor, y mostraron el comportamiento dinamico presente. Mostraron por primera
vez la existencia de ciclos limite estables para este tipo de reactores de polimerizacién.
Schmidt y colaboradores, 1984 [39] completaron este estudio proporcionando evidencias
de la existencia de multiplicidades para las reacciones de homopolimerizaciéon bajo condi-
ciones no isotérmicas. En sus experimentos emplearon terbutanol como solvente y AIBN
como iniciador. Determinaron tedricamente la posible existencia de cinco estados es-
tacionarios para la homopolimerizacién de MMA. Ellos lo atribuyeron al efecto gel. Los
autores encontraron experimentalmente la existencia de islas, pero no pudieron demostrar
la presencia de fenémenos periddicos.

Rawlings y Ray, 1987 [33] estudiaron la estabilidad de reactores de polimerizacién en
emulsién. Desarrollaron el modelo matematico y lo validaron experimentalmente. El caso
de estudio analizado fue la polimerizacion de MMA en emulsién. Con este modelamiento
encontraron multiplicidad del tipo histéresis y bifurcaciones de Hopf. Encontraron que
el tiempo de residencia y la velocidad de desorciéon del radical eran los parametros clave
para la estabilidad del reactor.

Adebekun y colaboradores, 1989 [2] desarrollaron un trabajo tedrico sobre la polime-
rizacion en solucién de MMA, y encontraron hasta cinco estados estacionarios, pero para
condiciones de operacion diferentes a las reportadas por Schmidt y colaboradores [39].

Teymour y Ray, 1989 [43] estudiaron el comportamiento dindmico de la homopolime-
rizacion de VA en solucién, empleando un reactor a baja presion, a escala laboratorio.
Encontraron evidencia experimental preliminar de la presencia de ciclos limite. Adi-
cionalmente realizaron analisis de bifurcacién del modelo matematico del reactor, lo que
les permitié clasificar el espacio de parametros en regiones donde hay diferentes tipos
de estados estacionarios y comportamientos dindmicos. Posteriormente, Teymour y Ray,
1992 [44] complementan estos resultados mostrando evidencia de comportamiento tipo
ciclo limite para la homopolimerizacién de VA bajo diferentes condiciones de operacion.
En un trabajo posterior Teymour y Ray, 1992 [45] efectuaron el anélisis del mismo sistema
de reaccion, pero ahora en un reactor a escala industrial. El modelo matemético empleado
fue una adaptacién del modelo desarrollado anteriormente. Encontraron comportamien-
tos aun mas complejos que los hallados en el reactor a escala laboratorio, como 6rbitas
periddicas estables, islas de soluciones peridédicas y soluciones de periodo doble con una
ruta hacia el caos.

Pinto y Ray, 1995 [28] analizaron el comportamiento dindmico de reacciones de copoli-
merizacion. El dltimo estudio que habia sido reportado sobre reacciones de copoli-
merizacion fue el realizado por Hamer y colaboradores, 1981 [17]. El sistema que es-
tudiaron fue la copolimerizacién de VA-MMA en solucién, empleando ter-butanol como
solvente y AIBN como iniciador. Su objetivo fue analizar el cambio del comportamiento
del sistema de homopolimerizacién de VA al presentarse en la alimentacion, aunque en
bajas proporciones (rango de 0 a 0.5% en volumen), un segundo monémero (MMA). De-
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sarrollaron el modelo matemaéatico y determinaron algunos parametros cinéticos para el
sistema. Elaboraron diagramas de bifurcacién en los que encontraron fenémenos oscilato-
rios. Validaron el modelo matemdtico experimentalmente y verificaron la gran sensibilidad
de estos sistemas a cambios en las concentraciones de alimentaciéon de monémeros (VA
y MMA). Posteriormente, Pinto y Ray, 1995 [29] continuaron el trabajo empleando el
modelo, ahora validado, para efectuar analisis de bifurcacion con respecto a la relacién
de los mondémeros en la alimentacién, concentracion del iniciador, fracciéon de solvente y
tiempo de residencia. Los autores encontraron soluciones periddicas.

Pinto, 1995 [30] estudi6 la misma reaccién que Pinto y Ray [29] pero en un reactor a
escala industrial. Existen tres diferencias entre el modelo matematico del reactor a escala
laboratorio y el del reactor industrial. Primero, la pérdida de calor hacia el ambiente
es considerable en el sistema experimental por lo que se debe modelar. En el reactor a
escala laboratorio se debe considerar la capacidad calorifica de las paredes del reactor ya
que tiene una magnitud significativa comparada con la capacidad calorifica del medio de
reaccién. En el reactor a escala industrial, estos aspectos (pérdida de calor al ambiente y
capacidad calorifica de las paredes del reactor) no son significativos. Tercero, en el caso
experimental la operacion estd limitada por la temperatura de ebulliciéon de la mezcla de
reaccion, ya que el reactor opera a presion atmosférica. En el caso industrial esta res-
tricciéon no es importante ya que los reactores industriales normalmente estan disenados
para operar a altas temperaturas y presiones. El modelo matematico del reactor indus-
trial es mas sencillo que el experimental, por lo que se podria esperar que presentara
una conducta no lineal mas simple. Sin embargo, se demostré que el comportamiento
dindmico de reactores a escala industrial es mas complejo que los de escala laboratorio.
El autor encontrd oscilaciones toroidales y cadticas. Se menciona que la diferencia en
complejidad de conducta no lineal podria deberse a que los tres aspectos antes menciona-
dos parecen contribuir a la estabilidad global del reactor experimental. Los reactores a
escala industrial presentan una conducta no lineal mas compleja que los experimentales,
ya que al incrementar el tamano del reactor hay una reduccién en la relacion entre el area
de trasferencia de calor y el volumen del reactor (Russo y Bequette, 1996 [37]), ya que se
mantiene constante el tiempo de residencia del reactor en el escalamiento.

Pinto y Ray, 1996 [31] estudiaron para el mismo sistema de copolimerizacion, los
efectos de inhibicién en la estabilidad del sistema. Modificaron el modelo matematico
para incluir la presencia de inhibidores en la reaccién. Demostraron tanto tedrica como
experimentalmente que la presencia de pequenas cantidades de inhibidores en la corriente
de alimentacion puede llevar a regiones de operacion inestables.

Freitas Filho y colaboradores, 1994 [12] estudiaron la multiplicidad de estados esta-
cionarios para reactores de polimerizacién en masa. Su principal interés fue demostrar si
era posible encontrar cinco estados estacionarios en reactores de polimerizacién en masa,
como se habia reportado anteriormente para algunos sistemas [39, 2]. Estudiaron los sis-
temas de homopolimerizacion de VA, estireno y MMA. Encontraron que no siempre se
encuentran cinco estados estacionarios en los sistemas de polimerizaciéon en masa, aunque
es factible. Para el caso de la polimerizacién en masa del MMA encontraron cinco estados
estacionarios, aunque tunicamente dos fueron estables. Los modelos mateméticos emplea-
dos unicamente contemplaron tres estados, la conversién, la temperatura del reactor y la
concentracion del iniciador. Los autores realizaron los analisis de multiplicidad empleando
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el coeficiente de transferencia de calor, la concentracion de alimentacion del iniciador y el
tiempo de residencia como parametros de continuacion.

Kiparissides, 1996 [20] menciona que en los reactores tanque agitado con reacciones de
polimerizacién se puede observar, bajo ciertas condiciones de operacion, multiplicidad de
estados estacionarios y comportamiento dindmico complejo. Afirma que para una confi-
guracion dada de un reactor de polimerizacion, las propiedades moleculares del polimero
dependen de un gran nimero de variables de control, entre las que se encuentran:

e Variables de reaccién (temperatura, concentracién y flujo de alimentacién del moné-
mero)

e Variables del iniciador (tipo y nimero de iniciadores, concentracién y flujo de ali-
mentacion del iniciador)

e Variables de transferencia de calor (temperaturas de las corrientes de alimentacidn,
temperatura y flujo del medio de enfriamiento, drea de transferencia de calor, etc.)

Kiparissides, al igual que otros investigadores, afirma que el conocimiento de la con-
ducta no lineal de estos reactores es importante para su diseno, optimizacién y control.
El control de reactores de polimerizacién es un problema interesante, pero dificil y com-
plejo [9]. Esto se atribuye, entre otras razones, a la sensibilidad extrema de los estados
estacionarios a cambios pequenos en valores de parametros o condiciones de operacion,
y al comportamiento dindmico altamente no lineal que frecuentemente presentan estos
reactores.

De lo anterior puede apreciarse que, principalmente en las ultimas dos décadas, ha
sido cada vez mas importante comprender el efecto de las no linealidades sobre la con-
ducta de los sistemas. Los estudios realizados se han enfocado a la determinacion de
soluciones multiples y al surgimiento de soluciones periédicas. También se ha analizado
la dependencia de la conducta de los sistemas con respecto a algunos pardmetros del
sistema. Es importante recalcar que la mayoria de los problemas anteriores no poseen
soluciones analiticas. Anterior al empleo de métodos basados en la conducta dindmica
no lineal, se empled la simulacién para el mismo proposito. Sin embargo, la informacion
que proporciona la simulacion es bastante limitada. Se puede obtener detalle de una o
mas trayectorias, pero se debe invertir mucho tiempo y un enorme esfuerzo computacional
para obtener una idea mas clara de la conducta global del sistema. Dicho esfuerzo se ve
multiplicado por varios factores cuando se analiza la conducta del sistema en relacién a
varios parametros. De esta discusion puede apreciarse que el empleo de la simulacion no
es el mejor procedimiento a tratar para comprender la conducta no lineal de un sistema.

1.2 Control

El problema general del control para un sistema dado (véase la figural.l), consiste en
lograr que las salidas (si, Sa,...,s,) se comporten de una forma deseada, mediante la
manipulacién de una o varias entradas (eq, €9, . . ., €,,), aun en presencia de incertidumbres
y errores de modelamiento. Es necesario manipular las entradas de una forma tal que se
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contrarreste o elimine el efecto de una o varias perturbaciones (dy,ds,...,d,). Por lo
comun m > n.

d d, d
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Figura 1.1: Problema general de control.

Koppel, 1982 [21] demostré la importancia de aplicar la teoria de singularidad en
el diseno del control no lineal de sistemas multivariables. El autor enfocé su estudio a
determinar multiplicidades de entrada, ya que en ese caso, varios valores de las variables
manipuladas pueden dar el mismo resultado en las variables a controlar. Menciona que el
problema cuando existen multiplicidades de entrada, es que ocurra una transicién de un
estado estacionario a otro, sin que ésto sea detectado por el sistema de medicién en virtud
de que normalmente las variables manipuladas no son monitoreadas. Esto hace necesario
estudiar el comportamiento no lineal del sistema, para detectar cualquier multiplicidad
de entrada antes de decidir la estrategia de control a emplear.

1.2.1 Control de Reactores de Polimerizacion

Congalidis y colaboradores, 1989 [9] disenaron un sistema de control para un reactor de
copolimerizacion, empleando control retroalimentado y anticipado. El sistema de estudio
fue la copolimerizacion de VA-MMA en un reactor tanque agitado. Ellos afirman que,
aunque este sistema de polimerizacién es muy complejo, el controlador disenado satisfizo
los objetivos de control propuestos en su estudio.

Daoutidis y colaboradores, 1990 [10] emplearon la teoria de control geométrico no lineal
para abordar el problema del control de un sistema de polimerizacion. La estructura de
control fue del tipo retroalimentado/anticipado. El sistema en estudio es la polimerizacién
del MMA, empleando tolueno como solvente y AIBN como iniciador. Una caracteristica
importante del modelo matematico que ellos emplean es que incluye la dindmica del medio
de enfriamiento, aspecto que anteriormente no se habia considerado. Para el control, ellos
eligen el flujo de iniciador y de agua de enfriamiento como variables manipuladas y a
la concentracion de mondémero en la alimentacion y temperatura de alimentacién como
perturbaciones. Las variables a controlar son la temperatura y el peso molecular promedio
del polimero. Cabe mencionar que los autores no realizaron un anéalisis de operabilidad
del sistema.

Alvarez y colaboradores, 1990 [1] emplearon un método geométrico no lineal para
controlar la polimerizacion de MMA en un punto de operacién inestable. Mencionan que
se debe emplear el flujo del medio de enfriamiento y el flujo del iniciador para controlar la
conversion de mondémero y temperatura del reactor. Sin embargo, sin justificar la razén del
cambio de variables manipuladas, los autores emplearon en sus analisis la temperatura del
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medio de enfriamiento y la concentracién del iniciador en la alimentacién como variables
manipuladas. Cabe mencionar que en el modelo matematico no consideran la dindamica
del medio de enfriamiento por lo que no hubiesen podido manipular este flujo. Consideran
como perturbaciones la concentracion de alimentacion de monémero y temperatura a la
entrada del reactor. Los autores mencionan que el esquema de control a lazo cerrado
presento cierto grado de robustez en presencia de errores de modelamiento. Sin embargo,
la robustez no esta abordada explicitamente en el procedimiento de diseno del sistema de
control a lazo cerrado, por lo cual la robustez antes mencionada no podria garantizarse
en otros puntos de operacién. Ademas el procedimiento de diseno es complicado.

Hidalgo y Brosilow, 1990 [18] emplearon control predictivo para abordar el problema
del control de la reaccién de polimerizacién de estireno en puntos de operacion inestables.
El control adecuado de un proceso en un punto de operacién inestable requiere suficiente
accion de control para mantener al proceso dentro de un pequena regién de operacion aun
en presencia de perturbaciones. Ellos argumentan que siendo este un sistema no lineal,
el emplear una ley de control no lineal resulté en un control adecuado del sistema. Sin
embargo, si se esperan perturbaciones pequenas y se analiza el problema de control regu-
latorio, una ley de control lineal podria probablemente también satisfacer los requisitos
de control a lazo cerrado. Los autores mencionaron que no se puede controlar adecuada-
mente la temperatura y conversion del reactor en estudio manipulando tnicamente el
flujo del medio de enfriamiento, se requiere manipular simultdneamente el flujo de agua
de enfriamiento y el flujo del monémero en la alimentacion.

Soroush y Kravaris, 1994 [41] aplicaron un método de control de linealizacién global
para controlar un sistema de polimerizacién con una matriz caracteristica singular. El
sistema de reaccion fue la polimerizacién del MMA, empleando tolueno como solvente y
AIBN como iniciador. El modelo matematico consistiéo en una modificacion del modelo
propuesto por Daoutidis y colaboradores [10]. Ellos eligieron dos variables manipuladas
para controlar dos variables (temperatura y conversién). La primera variable manipulada
fue el flujo de alimentacién de monémero y la segunda la definieron como una diferencia en-
tre el calor suministrado y el calor removido del sistema, en donde la variable fisicamente
manipulada fue el flujo de alimentacién del medio de enfriamiento. Mencionan que el
problema central del control para este caso, es que la matriz caracteristica del sistema
es generalmente singular (todos los elementos de un vector columna de la matriz carac-
teristica son nulos). Cuando la matriz caracteristica es singular no es posible calcular la
linealizacién estatica del sistema, ya que pierde rango.

McAuley y colaboradores, 1995 [25] estudiaron los efectos de las condiciones de op-
eracion de un reactor de polimerizacion de etileno en fase gas, sobre la dindmica y esta-
bilidad del sistema. Demostraron que a lazo abierto, estos reactores son susceptibles a
inestabilidades, ciclos limite y excursiones hacia estados estacionarios de temperaturas al-
tas inaceptables, por lo que es indispensable un control adecuado de la temperatura. Ellos
emplearon un controlador proporcional-integral retroalimentado y la variable manipulada
fue el flujo de alimentacion de etileno.

Lewin y Bogle, 1996 [23] efectuaron el anélisis de operabilidad lineal para el sistema
de polimerizacién de MMA propuesto por Daoutidis y colaboradores [10], y emplearon
las mismas variables manipuladas, controladas y perturbaciones que ellos. En el estu-
dio obtienen el punto de operacion 6ptimo para el sistema, tomando como criterio de



Capitulo 1. Antecedentes 9

optimizaciéon el minimo flujo de iniciador. Para comprender el efecto de cambios en las
variables manipuladas sobre el comportamiento del sistema, inicamente realizan estudios
de multiplicidad a diferentes flujos de iniciador, empleando al flujo de agua de enfria-
miento como parametro de continuacion. Posteriormente aplican un esquema de control
proporcional-integral descentralizado, y concluyen que tiene un buen desempeno en el
punto 6ptimo de este sistema altamente no lineal. Es importante mencionar que los au-
tores no abordaron el problema de la robustez en el diseno del controlador. Comparan
la operabilidad del sistema en el punto de operaciéon éptimo y en un punto de operacion
sub-6ptimo. Concluyen que el sistema es facil de controlar en el punto éptimo, y que es
mas dificil de controlar en el sub-6ptimo. Por lo general es mas dificil controlar proce-
sos en los puntos 6ptimos de operaciéon. En este caso llegaron a la conclusién contraria,
probablemente porque el criterio de optimizacién empleado fue minimizar el flujo de ini-
ciador, a diferencia de maximizar la conversiéon del mondmero (criterio méas comun). Cabe
mencionar que el punto de operacién 6ptimo del sistema difiere del punto de operacion
alrededor del cual Daoutidis y colaboradores [10] trabajaron; probablemente por esa razén
concluyeron que el problema de control es dificil. Es decir, aunque se trata del mismo
problema, las regiones de operacién elegidas por los autores fueron distintas por lo que es
dificil plantear conclusiones generales.

Padilla y Alvarez, 1997 [27] propusieron una técnica para disefiar el control de un
sistema dado empleando la teoria de control geométrico y confrontando directamente las
no linealidades, interacciones, multiplicidades de entrada y robustez. Ellos prueban la
técnica en el sistema de copolimerizacién VA-MMA empleando acetato de etilo como sol-
vente y AIBN como iniciador. Los autores obtienen un compensador lineal multivariable
para controlar el sistema manipulando la temperatura de la corriente de alimentacion y
los flujos de iniciador, mondémeros y solvente. En el modelo matematico no incluyen la
dindmica del medio de enfriamiento.

1.2.2 Control y Matrices de Intervalos

Recientemente, Wang y colaboradores, 1997 [48] reportaron una serie de condiciones sufi-
cientes para la estabilidad robusta en matrices de intervalos. Ellos sugieren que la teoria
desarrollada podria aplicarse al control de procesos. No se encontré ninguna publicacion
en la que dicha teoria se aplicara al control de procesos.

1.3 Conclusiones

Con base en la revisiéon bibliografica realizada, se pueden mencionar las siguientes con-
clusiones:

e Para lograr un diseno adecuado del esquema de control a lazo cerrado, es necesario
comprender el comportamiento no lineal del sistema alrededor de la regién de ope-
racion seleccionada. Hay evidencias publicadas que indican diferencias en el grado
de dificultad de controlar un sistema, dependiendo del punto de operacion elegido.
Por tanto, es importante determinar las regiones de operacion en las que el problema
de control parece ser mas dificil.
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e La teoria de singularidad es una herramienta matematica que permite predecir
analiticamente multiplicidades de entrada y salida, y diversos comportamientos no
lineales [5, 11, 14, 15, 22].

e Los sistemas de polimerizacién han adquirido cada vez mayor importancia a nivel in-
dustrial. Son sistemas muy complejos y cuentan con un gran nimero de pardmetros
de operaciéon y diseno. Esto hace que el problema de andlisis de la conducta no
lineal sea complicado. Se han reportado, para algunos sistemas de polimerizacion,
hasta cinco estados estacionarios [2, 12, 39], conducta oscilatoria, ciclos limite, bi-
furcaciones de Hopf y hasta soluciones de periodo doble con ruta hacia el caos.

e Estudios en reactores quimicos tanque agitado para reacciones de primer orden han
demostrado que al incluir la dindmica del medio de enfriamiento, el comportamiento
no lineal del sistema es considerablemente mas complejo. Esto sugiere emplear
modelos matematicos que incluyan la dinamica del medio de enfriamiento, ya que
al despreciarla, se pueden omitir conductas no lineales relevantes para el control.

e Son escasos los estudios reportados a la fecha, que analicen los efectos de cambios
en el diseno de reactores sobre su conducta no lineal; no se ha reportado ninguno
que estudie estos efectos en reactores de polimerizacién.

e El modelo matematico del sistema de polimerizacion de MMA que incluye la dina-
mica del medio de enfriamiento (Daoutidis y colaboradores [10]), no ha sido amplia-
mente estudiado. Se han reportado pocos estudios relacionados a este problema,
siendo la ultima publicacion el andlisis de multiplicidad realizado por Lewin y Bogle
[23], que fue un andlisis limitado.

e Los resultados sobre estabilidad de matrices de intervalos reportados por Wang y
colaboradores [48] puede emplearse para el control robusto de procesos no lineales
en puntos cercanos a la region nominal de operacion.



Capitulo 2

Marco Teorico

En este capitulo se presentan los conceptos mas relevantes empleados a lo largo del trabajo.
Se presentan en dos grupos principales: conceptos de multiplicidad y conceptos de control.

2.1 Teoria de Singularidad, Multiplicidad y
Bifurcaciones

Con frecuencia los sistemas de procesamiento quimico presentan conducta altamente no
lineal. Algunas de las formas en las que la conducta no lineal se manifiesta es a través del
surgimiento de multiples estados estacionarios, histéresis, bifurcaciones e incluso conducta
caotica. Toda esta informacién es relevante para propositos de diseno, o rediseno, y control
de procesos a lazo cerrado. Por ejemplo, usando esta informacién el disenador estaria en
una mejor posicion de entender las potenciales dificultades que implica el seleccionar una
cierta estrategia de control, o bien seleccionar una regién de operacion donde el control
del proceso pueda no ser tan dificil.

El uso de la llamada teoria de singularidad ha sido sugerido [5, 11, 14, 15, 22] como
un medio sistematico de abordar dos de los problemas no lineales mas importantes que
surgen en sistemas de procesamiento quimico: la determinacion de multiples estados
estacionarios, y la variacion de la respuesta de la planta al modificar el valor de algin
parametro.

La teoria de singularidad proporciona un marco teérico para determinar:

e El maximo nimero posible de soluciones locales que puede presentar la ecuacion
algebraica no lineal

F(z,0,p) =0 (2.1)

donde z representa el estado del sistema, ¢ es un pardmetro del sistema, y p es
un vector que contiene el resto de los parametros del sistema. La diferencia entre
@y p es que p puede tomar cualquier valor en el intervalo [p;, .|, mientras que
los parametros representados por p permanecen constantes. ¢;, ¢, representan las
cotas inferior y superior de ¢ respectivamente.

11
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e El o los diagramas de bifurcacién locales del sistema F(z,p,p) alrededor de un
punto singular.

La teoria de singularidad sélo es aplicable a sistemas en estado estacionario, por lo
cual no puede ser usada, en la forma descrita en este trabajo, para abordar problemas
relacionados a la conducta dinamica de sistemas no lineales. Una limitaciéon importante
de la teoria de singularidad es que sus resultados son validos s6lo de manera local. Es
decir, con esta teoria podemos determinar el nimero maximo de soluciones del problema
F(z,p, p) alrededor de algiin punto p = p? donde p° representa el valor de los pardmetros
alrededor de los cuales se determind la singularidad del sistema F'(z, ¢, p).

2.1.1 Diagrama de bifurcacion

Considere el problema de bifurcacion planteado por la ecuacién algebraica no lineal dada
por la ecuacién 2.1. Tanto ¢ como p representan pardametros del sistema; sin embargo,
en nuestro analisis ¢ toma valores en un cierto intervalo definido a priori, mientras que
p representa a todos aquellos parametros que permanecen constantes durante todo el
analisis. Por esta razon reescribiremos la ecuacién anterior como,

F(z,9)=0 (2.2)

Mediante algin cambio de coordenadas (p.e. adimensionalizacién) la ecuacién anterior
puede reescribirse como,

F(0,0) =0 (2.3)

donde se supone que F' € C*.

Supongamos que la ecuacion 2.2 la resolvemos para una serie de valores @1, ©g, ..., (p
donde ¢; € [g, p.] siendo ¢, @, los limites inferior y superior de ¢, respectivamente.
Entonces para cada ¢; existird alguna solucion de la ecuacién 2.2 denotada por x;. A la
grafica de x; contra (; se le denomina el diagrama de bifurcacion del sistema representado
por la ecuacién 2.2. El diagrama de bifurcaciéon se llama local si la grafica de x; contra
p; se analiza en una pequena vecindad alrededor de algin punto de esta grafica. Si el
andlisis se efectia en todo el espacio de solucién, dentro del rango de posibles valores de
x 'y ¢, el diagrama de bifurcacion de llama global. Los diagramas de bifurcacién también
se conocen como diagramas de multiplicidad [4, 15].

2.1.2 Equivalencia por contacto

Se dice que dos diagramas de bifurcacion F(z,¢) = 0y G(y,u) = 0 son equivalentes
por contacto si un diagrama de bifurcacién se puede transformar en el otro mediante un
cambio suave e invertible de coordenadas,

(y, 1) = (2(y, 1), (1)) (2.4)
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donde se supone que el cambio de coordenadas es tal que las propiedades cualitativas
del mapa original y del mapa nuevo son idénticas en el interior de una pequena vecindad
alrededor del origen. Para completar la transformacion entre los mapas se emplea un
factor o funcién de escalamiento T'(y, p). Por lo tanto la transformacién de T'(y, u) en
G(y, i) puede realizarse mediante,

Gy, 1) = T(y, w)F(x(y, 1), (1)) (2.5)

Noétese que el cambio suave de coordenadas entre F'(z,¢) y G(y, p) implica dos cosas:

1. Tanto F' como G tienen el mismo nimero de soluciones en estado estacionario alrede-
dor del origen.

2. Los diagramas de bifurcacién de F'y G son los mismos alrededor del origen.

Para que estas dos afirmaciones sean validas se deben cumplir las siguientes condi-
ciones,

2
2.
2

® ~1 O

(2.6)
(2.7)
(2.8)
(2.9)

2.9
RASRIAEN (2.10)

La idea de definir y utilizar funciones equivalentes por contacto es que, en muchos
casos, resulta mas facil el analizar las propiedades de bifurcacién del mapa F(x,p) = 0
empleando la transformacién G(y, p) en vez del mapa original dado por F(z, ¢) [4, 15].

2.1.3 Diagrama de bifurcacion estable

Se dice que el diagrama de bifurcacién de la funcién F'(x, @) es estable si se cumple que
la funcién F(z, @) + g(z, ¢, €) es equivalente por contacto a F'(x, ) en el interior de una
pequenia region alrededor del origen. Estabilidad en este sentido significa que tanto el
nimero de soluciones, como los diagramas de bifurcacion, son los mismos si la funcién
F(z, ) se analiza lo suficientemente cerca del origen.

2.1.4 Estabilidad

La estabilidad del sistema dinamico lineal & = Az + Bu se determina a partir del calculo
de los valores singulares o eigenvalores ()\;) de la matriz A [26, 40]. Para que el sistema
sea estable se debe cumplir que:
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Re[\(A)] < 0 (2.11)

Dicho de otra manera, esto implica que todos los eigenvalores se encuentran en el lado
izquierdo del plano complejo. Esto también se conoce como estabilidad del tipo Hurwitz.

La estabilidad de un punto singular de un sistema dindmico no lineal dz/dt = f(x),
donde f(x) es una funcién continua y para la que existen derivadas continuas de todos
los 6rdenes, se determina mediante la linealizacién del sistema en ese punto. Si el sistema
lineal indica estabilidad del estado estacionario, entoces el sistema no lineal serd estable
en la vecindad de ese punto singular [26].

Por lo tanto, la estabilidad de un punto singular (z, ¢) del sistema no lineal F'(z,¢) = 0
se determina a partir del calculo de los valores singulares o eigenvalores (J;) del jacobiano
A de la funcion F' evaluada en ese punto singular. El estado estacionario sera estable si
todos los eigenvalores tienen parte real negativa.

2.1.5 Existencia de multiplicidades

La solucién (z,¢,p) de la ecuacion F(z,p,p) = 0 es un punto singular. Se dice que
existen multiplicidades si en el punto singular se cumple que:

OF (z,¢,p)

= 2.12
P 0 (2.12)

Si z = x, implica que hay multiplicidad de salida; si z = ¢, se refiere a que hay
multiplicidad de entrada.

e Multiplicidad de entrada. Si un sistema presenta multiplicidades de entrada significa
que para varios valores del parametro de continuacién () se presenta el mismo valor
de el estado ().

e Multiplicidad de salida. Si un sistema presenta multiplicidades de salida significa
que para un mismo valor del pardmetro de continuacién (¢) se presentan varios
valores para el estado (z).

El conjunto de todos los puntos singulares en el espacio (z, ¢, p) forma el conjunto
singular. A la proyeccién del conjunto singular en el espacio (i, p) se le llama el conjunto
catastrofe [4]. En Ingenieria a un punto singular se le conoce como estado estacionario.

2.1.6 Numero maximo de soluciones locales

Los puntos de maxima singularidad en el espacio de parametros p, son puntos p° alrede-
dor de los cuales surgen diversos tipos de diagramas de bifurcacion. Estos puntos se
caracterizan por el hecho de que varios términos de la expansion en series de Taylor de
F(z, ) se anulan. Esto significa que en estos puntos singulares se cumple que:
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F(0,0,p°) =0 (2.13)
% =0 ¢t=1,2,..,r (2.14)
OO 4y 2
%ﬁ?po) £0 (2.16)

Entonces en una pequena vecindad alrededor de p° siempre existird una funcién G(y, )
la cual es equivalente por contacto a F'(z,p, p®) vy que estd dada por:

Gy, p) =y £ p (2.17)

Este enunciado significa que si existe un punto singular p°, entonces el maximo niimero
de soluciones en estado estacionario del mapa F'(x, ¢, p) en una vecindad pequena alrede-
dor del punto p?, es r + 1. Ademas de obtener el maximo nimero de soluciones locales,
este resultado también nos permite obtener todos los posibles diagramas de bifurcacion
locales [4, 15].

2.1.7 Tipos de bifurcaciones
Se puede demostrar que un diagrama de bifurcaciéon cambia cualitativamente cuando el
vector de parametros p cruza alguna de las siguientes superficies:

e Histéresis

En la figura 2.1 se muestra la secuencia de pasos que experimenta un diagrama de
bifurcacién para que surja la bifurcacién del tipo histéresis.

Figura 2.1: Bifurcacién del tipo histéresis.

Estos diagramas de bifurcacién estdn formados por todos los puntos (z,¢) en el
espacio de parametros p que satisface la ecuaciéon 2.1:

F(z,0,p) =0
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y las ecuaciones:

OF (x,0,p)
5 =0 (2.18)
O?F(z,0,p)

En la bifurcacién de tipo histéresis existe multiplicidad de salida.

e Islas

La bifurcacién del tipo de isla estd formada por el conjunto de valores (x, @) en el
espacio de parametros p que satisfacen las ecuaciones 2.1 y 2.18:

F(z,p,p) =0
OF(z,9,p) _
ox
ademas de:
OF (z,¢,p)
=0 2.20
5 (220)

En la bifurcacién de tipo isla existe tanto multiplicidad de entrada como multiplici-
dad de salida. En la figura 2.2 se muestran dos formas en las que puede surgir este
tipo de bifurcacion.

-

. -

Figura 2.2: Bifurcacién del tipo isla.
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e Limite doble

En la bifurcacion de tipo ciclo limite existe multiplicidad de salida. Posibles patrones
de formacién de la bifurcacién del tipo limite doble se muestran en la figura 2.3.

D
D

>

YUY

D
D
D
- T

Figura 2.3: Bifurcacién del tipo limite doble.

Este tipo de diagrama de bifurcacion estd formado por todos los puntos (z, ¢) en el
espacio de parametros p que satisfacen las siguientes ecuaciones:

F(z3,0,p) =0 2.22)
aF(xla ®, p)
R S LI 2.2
aF(xZa ¥, p) _
! (2.24)

donde x; # x5.

2.2 Teoria de Control

El objetivo central del sistema de control por retroalimentacién k, es asegurar que la(s)
salida(s) y de la planta G se comporte(n) de la manera deseada mediante la manipulacién
de la(s) entrada(s) u a la planta G. Esto significa que el controlador debera manipular u
para contrarestar el efecto de una perturbacién d y/o d’ de tal forma que la planta opere
en el punto de operacién deseado r, aun en presencia de incertidumbres en las salidas y/o
en la planta (vedse la figura 2.4).
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7
|4

.

O “Gl y

Figura 2.4: Esquema de control.

2.2.1 Representacion

La planta G con u entradas y y salidas, en términos del modelo linealizado, puede repre-
sentarse matematicamente de dos formas generales [40]:

e Espacio de estado (dominio del tiempo):
& = Ax + Bu (2.25)
y=Cx+ Du

en donde A y B se definen como:

8FB oF

A:— = —
ox’ ou

suponiendo que todos los estados del sistema son salidas de la planta (z = y), el
término C' se define como:

C=1

y para la mayoria de los sistemas en Ingenieria Quimica:

D=0

e Funcién de transferencia (dominio de Laplace):

Para un sistema con una entrada y una salida:

US) _ ) (2.26)
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La planta G puede representarse en el dominio de Laplace en forma de polinomios:

s"+as" 4.
sm 4 bsm=l 4 - ..

G(s) =

(2.27)

Las raices del numerador de la ecuacion 2.27 se conocen como los ceros de la planta y
son una medida del desempeno del sistema. Las raices del denominador se conocen
como los polos o eigenvalores ();) y como se mencioné en la seccién 2.1.4 son una
medida de la estabilidad del sistema y el comportamiento en estado estacionario.

2.2.2 Realizacién de espacio de estado

Para cambiar del dominio de Laplace al dominio del tiempo se tiene que:

G(s) = % =C(s[ - A)'B+D (2.28)

Lo anterior también se representa como:

G(s) = [%’%] (2.29)

lo que significa que la funcién G(s) tiene una realizacién de espacio de estado dada
por (A, B,C, D).

2.2.3 Incertidumbres
De forma general se pueden tener tres tipos de incertidumbres:

e Incertidumbres en las entradas. Las incertidumbres en las variables manipuladas se
deben a que los equipos de control (p.e. vélvulas) no reaccionan exactamente de la
forma en la que fueron disenados ni de manera inmediata (tienen retrasos).

e Incertidumbres en las salidas. Las incertidumbres en las variables controladas son
errores de medicién en los instrumentos.

e Incertidumbres en el modelo. Las incertidumbres de la planta representan los erro-
res en el modelo matematico desarrollado para describir al sistema y los errores en
la estimacion de los parametros involucrados. Los errores en el modelo matematico
se deben a que los modelos no siempre describen el proceso real de una manera pre-
cisa. Para simplificar la deducciéon del modelo, se hacen algunos supuestos acerca
del proceso ocasionando que el modelo se aleje de la realidad. Los errores en la
estimacion de parametros se deben a que los valores estimados no siempre son exac-
tos y, adicionalmente, muchos parametros cambian con el tiempo. Esto es, algunos
parametros que se consideraron constantes en el modelo matematico cambian de
valor conforme se opera el equipo (p.e. drea de transferencia de calor).
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En los esquemas de control es comin representar la incertidumbre como A. En algunos
casos no hay una forma precisa de determinar la magnitud de la incertidumbre. El
disenador del controlador deberd determinar un valor razonable (generalmente en forma
de porcentajes) y tratar de sintetizar algiin controlador que cumpla con los objetivos de
control.

2.2.4 Funcion del controlador

El controlador tiene la funciéon de lograr que la planta opere en el punto deseado bajo
cualquiera de los escenarios para los que fue disenado. Para propésitos de diseno del
sistema de control, el controlador se agrega al modelo linealizado de la planta original
(ecuacién 2.25) para formar el sistema de control a lazo cerrado; los eigenvalores del
sistema a lazo cerrado deben ser menores a cero para asegurar estabilidad. Sin embargo
existen otros compromisos, como la robustez del sistema, que también deben ser tomados
en cuenta durante la sintesis del controlador.

2.2.5 Ley de control proporcional

La ley de control mas simple es la que requiere que las s variables manipuladas u, cambien
proporcionalmente al cambio de los n estados = (u € R**} z € R™¥1):

Au = kAzx (2.30)

Esta ley se conoce como control proporcional y el pardmetro k (k € R°*™) se denomina
la ganacia del controlador.
Comunmente la expresion 2.30 se escribe como [40]:

u=kx (2.31)

dado por entendido que u y x representan desviaciones con respecto a algin estado.

2.2.6 Estabilidad robusta paramétrica

Se dice que un controlador presenta caracteristicas de estabilidad robusta si mantiene la
estabilidad en un cierto rango de variacién de los parametros del sistema. Esto significa
que el compensador serd capaz de controlar, ademds de la planta G en estudio (planta
central), una serie de plantas X. Las plantas X representan todas las plantas que resultan
de aplicar las distintas incertidumbres a la planta original G'.

X

>< X
><@><><
X wx X
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Se desea que el conjunto de plantas sea lo suficientemente grande como para incluir las
variaciones de los parametros que son de interés. Sin embargo a medida que se incrementa
la incertidumbre, la probabilidad de encontrar al controlador capaz de controlar a ese
conjunto de plantas serda menor. Se puede llegar al punto que no exista un controlador
para ese conjunto de plantas [40].

2.2.7 Robustez en el desempeno

Se dice que un controlador presenta caracterisicas de robustez en el desempenio si el
sistema cumple con las especificaciones de desempeno preestablecidas, aun en presencia
de incertidumbres en el modelo, en las entradas y/o en las salidas para las que fue disefiado
el controlador. Las especificaciones de desempeno pueden ser [40]:

e El tiempo que le toma a la salida llegar al 90% del valor final. Generalmente se
requiere que sea pequeno.

e El tiempo después del cual la salida se mantiene en £ 5% del valor final. General-
mente se requiere que sea pequeno.

e La relaciéon entre el valor maximo y el valor final. Generalmente se requiere que sea
1.2 0 menos.

e La relacion entre el segundo y primer valor maximo. Generalmente se requiere que
sea (.3 o menos.

e La diferencia entre el valor final obtenido y el valor final deseado. Generalmente se
requiere que sea pequeno.

Las dos primeras especificaciones son medidas de la velocidad de la respuesta del
sistema a lazo cerrado, mientras que las ultimas tres se relacionan a la calidad de la
respuesta del sistema a lazo cerrado.

2.2.8 Proceso del diseno de un controlador

El proceso de diseno de un sistema de control requiere generalmente que se realicen al
menos las siguientes actividades:

1. Estudiar el sistema (planta) a controlar. Definir con claridad el problema en estudio
y conocer al sistema lo mejor posible para identificar las variables y parametros mas
relevantes.

2. Desarrollar el modelo matematico del sistema. Asegurar que el modelo matematico
reproduzca la conducta relevante, para propositos de control, del modelo real. Es
valioso simplificar el modelo al méaximo.

3. Analizar el modelo y determinar sus propiedades. Comprender el efecto de los
parametros involucrados, conocer el punto de operacion, la estabilidad en ese punto,
la presencia de multiplicidades, etc. y las repercuciones que éstos tienen sobre el
control.
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4. Decidir las variables a controlar y manipular. Determinar, con base en la infor-
macion adquirida acerca del modelo, cudles son las variables relevantes a controlar
y las variables adecuadas para ser manipuladas.

5. Decidir la configuracién del control. Linealizar la planta original (en caso de usar
control lineal) y determinar el efecto de las variables a manipular sobre la respuesta
del sistema.

6. Decidir el tipo de controlador a usar. Seleccionar la ley de control a emplear.
Determinar las incertidumbres y/o perturbaciones del sistema.

7. Disenar el controlador. Sintetizar el modelo matematico del controlador.

8. Simular el sistema de control a lazo cerrado. Comprobar que el controlador disenado
es capaz de estabilizar a lazo cerrado al sistema en presencia de las perturbaciones
y/o incertidumbres para las que fue disenado.

2.3 Teoria de Matrices de Intervalos

En este trabajo se emplearon los resultados sobre la estabilidad de matrices de intervalos
reportados por Wang y colaboradores [48], aplicados al control de procesos para disenar
el control del problema en estudio. Se eligi6é esta técnica ya que con ella se asegura la
estabilidad robusta del sistema a lazo cerrado y se desed probar su eficacia en el control
de un proceso quimico con una conducta altamente no lineal. A continuacion se exponen
los conceptos mas relevantes de esta area de estudio.

2.3.1 DMatrices de intervalos

Una matriz de intervalos real A; de dimensiones n X n es una serie de matrices reales
definidas como:

Ar = [ﬁ A_I] - {[%‘] aij < @i < i, 1 <4,5 < n} (2.32)

donde la matriz A; inferior es A; = [a;;] y la matriz A; superior es A; = [a;;).
La matriz A; se puede reescribir como:

Ar = A, + AA (2.33)

donde la matriz central A, y la matriz de incertidumbre A A se definen como:

o (T s
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n
aij — aij
P .. .. .. = — .. . — T .
AA= > €;E;, E;j;= 5 Uyj, Uj=ee; (2.35)
ij=1
siendo los pardmetros de incertidumbre |¢;;| < 1, €; y €, son vectores unitarios con sélo
los elementos i-ésimo y j-ésimo iguales a la unidad respectivamente. U;; es una matriz

con todos los elementos cero excepto los (ij) que son la unidad. También se tiene que:

n
E=Y Ej;= <%> (2.36)
ij=1

Es evidente que la serie de matrices en 2.33 es equivalente a la de 2.32. Asi, el problema
de estabilidad de la matriz de intervalos 2.32 se puede describir como el problema de
estabilidad robusta del sistema de matrices de incertidumbre 2.33 con la matriz central
A, descrita en 2.34 y la matriz de incertidumbre AA descrita en 2.35.

2.3.2 Condiciones de estabilidad robusta

El problema de estabilidad de la matriz de intervalos A; fue estudiada recientemente por
Wang y colaboradores [48]. Considérese un sistema de intervalos lineal dindmico:

&= A (2.37)

donde xz € R"™ es el estado y Ay € R™™" es una matriz de intervalos como la expuesta
en 2.32.

Ellos reportaron una serie de condiciones que se deben cumplir para asegurar estabili-
dad robusta del tipo Hurwitz en matrices de intervalos, esto es, encontraron condiciones
suficientes tales que la parte real de todos los eigenvalores de la matriz de intervalos A; en
2.37 sea negativa. Las condiciones reportadas por Wang y colaboradores son mas simples
y mejores que las reportadas anteriormente [48].

Los autores demostraron que la matriz A; tendra estabilidad del tipo Hurwitz si se
cumplen la condiciéon 1 y al menos una de las tres condiciones expuestas en la condicién 2,
y que se muestran a continuacién:

e Condicion 1.

Re [MA)] <0 (2.38)
e Condicién 2.
i) n?’c(He) <c 2.39
it) Yo (Hy) <c (2.40)
i1
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donde

~ r — - Eij + Ef;
A= <%> . c=-\NA), Hy,= <%> (2.42)

H€:[H11H12...Hnn], Z,jzl, , (243)

En las expresiones anteriores A es el eigenvalor con la mayor parte real y & es el maximo
valor singular.

2.3.3 Matrices de intervalos y el control

Es posible aplicar la serie de condiciones expuestan por Wang y colaboradores [48] para
asegurar estabilidad robusta en un sistema de control dado.

Supongamos que se emplea un controlador proporcional como el representado por la
expresion 2.31: u = kx, para controlar la planta G representada por la expresion lineal
2.25:

T = Ax + Bu
y=Cx+ Du

Sustituyendo u en el modelo de la planta se tiene que:

& = Ax + Bkx = (A + Bk)x (2.44)

Comparando la expresion 2.44 con la expresion 2.37 podemos concluir que, para aplicar
las condiciones de estabilidad, es necesario que el producto (A + Bk) sea una matriz de
intervalos. Si se define la incertidumbre en las matrices A y B como A, tenemos que:

A=A(1+4), A=A(1-A4) (2.45)
B=B(1+A4), B=DB(1-A) (2.46)
y las matrices Ay y A quedan como:
A=A+ Bk (2.47)
A=A+ Bk (2.48)

Asi tenemos que la matriz de intervalos A; de la expresién 2.37 para el problema de
control del sistema descrito por las expresiones 2.25 y 2.31 queda como:

A;=[A+ Bk, A+Bk| (2.49)
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con una matriz central A,:
A, = A+ Bk (2.50)

De esta forma se tiene la manera de aplicar las condiciones derivadas por Wang y
colaboradores [48] para el disefio de un sistema de control asegurando que éste tenga
propiedades de estabilidad robusta. El controlador £ se obtiene mediante cualquiera de
los siguientes criterios de optimizacién:

i) ]\/_fkm {n*7 (He) — c} (2.51)

=

i) Mkm{ ]ﬁ & (Hy) — c} (2.52)

iii)  Min {a (_jzn:l|ﬂij|> - c} (2.53)

2.3.4 Ejemplos de aplicacion

Con el objeto de ejemplificar la aplicacion de los conceptos expuestos en la seccion anterior,
se muestran a continuacion dos casos.

e Ejemplo 1.

Se tiene un sistema de dos estados y una entrada. El objetivo es determinar el valor del
compensador k que satisfaga la condicion 2.38 y al menos una de las condiciones 2.39-2.41.
La planta linealizada esta dada por:

-1 4 3
TR H
Definiendo una incertidumbre del + 30% (A = 0.3) tenemos que las matrices A y B
superiores e inferiores son:

s

-0.7 28 2.1
o s A S
B —-1.3 5.2 3.9
- 9.1 -39 2.6
Para sintetizar el controlador k, se empled el médulo de optimizacion del programa
Matlab [24] por medio de programacién cuadrética, utilizando como funcién objetivo

cualquiera de los tres criterios de optimizacién 2.51, 2.52 6 2.53. El valor de k£ empleado
para iniciar la minimizacién fue:

|
]
I

ko =1[1 1]
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El valor de la variable de decision k obtenido mediante la optimizacion fue:

k=[-2.1539 —2.2308]

Para este valor de k, se cumple la condicion 2.38 siendo negativos todos los eigenvalores
de la matriz A resultante:

2 —7.4616
M) = l —7.4615 ]

La constante ¢ adquiere un valor de 7.4615, asi que se cumplen las condiciones 2.40 y
2.41 (aunque no se cumple la condicién 2.39):

i) n?c(He) =9.24¢ 746
i) 3o (Hy) =528<7.46

Q=1
i) 5( > |Hij|> = 2,24 < 7.46
ig=1

Con estos resultados se asegura que el sistema a lazo cerrado serd estable aun con una
incertidumbre del + 30% en las matrices A y B.

Se analiz6 el problema de seguimiento de senales empleando el programa Matlab. En la
figura 2.5(a) se muestra la respuesta del sistema cuando se modifica el punto de operacién
(set-point), y puede observarse que el sistema responde adecuadamente a este cambio.

También se analiz6 el problema de regulacion empleando el programa Matlab. En la
figura 2.5(b) se muestra la respuesta dindmica de la planta central cuando el sistema se
encuentra originalmente en un punto de operacién diferente al deseado. En las figuras (c)
y (d) se muestran las respuestas de la planta inferior y superior, respectivamente. En los
tres casos puede apreciarse que el sistema regresa al punto deseado de forma satisfactoria.
Con base en los resultados obtenidos puede afirmarse que el controlador proporciona
estabilidad robusta al sistema.

e Ejemplo 2.

Se tiene ahora un sistema con cuatro estados y una entrada. La planta linealizada estd
dada por:

-1 4 3 9 3

7T -3 1 5 2

A= 7 5 -9 =3 B= 7
6 5 9 -3 9

Siguiendo el mismo procedimiento que el empleado en el ejemplo 1, partiendo de un
valor inicial k£, = [1 1 1 1] y considerando una incertidumbre del £+ 30% en las matrices
Ay B se obtuvo el siguiente controlador:
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Regulacion - Planta central (una entrada y dos salidas)

Seguimiento (una entrada y dos salidas)

0.1F

0.081

Salidas de la planta

0.04F

L L L L L L L L L 1 L L L L L L L L L
(] 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1 0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1

Tiempo Tiempo
(a) (b)
Regulacion - Planta inferior (una entrada y dos salidas) Regulacion - Planta superior (una entrada y dos salidas)
2 T T T T T T T 2 T T T T T
150 1 150 1

1+ 4 1F 4
s s
£ £
=2 =2
s s
K3 K]
g os5- . g os5F .
@ @
8 8
] ]
< <
3 3

of of .

0.5F . 0.5F .
-1 -1
0 o1 02 03 04 05 06 07 08 09 1 o 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8
Tiempo Tiempo
() (d)

Figura 2.5: Problema de seguimiento de senales (a) y problema de regulacién para la
planta central (b), inferior (c) y superior (d) del ejemplo 1.

k=[-1.8201 —1.2099 0.1912 — 0.4572]

En este caso usando este controlador se cumplen las condiciones 2.38 y 2.41. Los
resultados de problemas de seguimiento de senales y de regulacion analizados se muestran
en la figura 2.6. Se puede apreciar que el sistema es estable a lazo cerrado.

Con base en estos dos ejemplos puede comprobarse que empleando las condiciones
reportadas por Wang y colaboradores [48] puede disenarse un controlador que garantice
estabilidad robusta en un sistema lineal. La aplicacion de esta técnica para disenar con-
troladores de sistemas no lineales dependerd del grado de no linealidad que esos sistemas
presenten.
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Seguimiento (una entrada y cuatro salidas) Regulacion - Planta central (una entrada y cuatro salidas)

0.08 2
0.06 4 150 1
0.04 g
1 1
0.02 i .
£ osf 8
5
1 S
g ° s
H g o
w.0.02 1 8
S
&-0.51 8
0.04 1
4 1
0.06 g
0.08 1 150 1
0.1 2
0 0.1 02 03 04 05 06 07 08 09 1 0 0.1 02 03 04 05 06 07 08 09 1
Tiempo Tiempo
(a) (b)
Regulacion - Planta inferior (una entrada y cuatro salidas) Regulacion - Planta superior (una entrada y cuatro salidas)
2 T T 2 T T T T T
150 8 150 8
1 8 1 8
£ o5t 4 £ o5t 4
5 5
S S
= =
8 or 1 8 or
2 2
8 8
= 2
&-051 8 &-0.51 8
1 8 1 8
150 8 150 8
2 2
0 0.5 1 15 0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8
Tiempo Tiempo

() (d)

Figura 2.6: Problema de seguimiento de senales (a) y problema de regulacién para la
planta central (b), inferior (¢) y superior (d) del ejemplo 2.



Capitulo 3

Definicion del Caso de Estudio

En el presente capitulo se describe brevemente el proceso en estudio y se muestra el modelo
matematico del sistema en forma dimensional y adimensional.

3.1 Descripcién del Proceso

El sistema en estudio fue la polimerizacion en solucién del metilmetacrilato, via radicales
libres, que se lleva a cabo en un reactor tanque agitado (vedse la figura 3.1), empleando
azo-bis-isobutironitrilo como iniciador y tolueno como solvente. La reaccion es exotérmica
y el reactor tiene medio de enfriamiento para remover el calor.

~
N

F F
gmin S & C{Iin
F.
F Tcw
L[ ] wo
L[ ]
L[ ]
L[ ]
Tj L ] Cn
——Ci
T

Figura 3.1: Diagrama de flujo del reactor de polimerizacién.
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El mecanismo de reaccién de la polimerizacién via radicales libres esta constituido por
las siguientes etapas principales [19]:

Iniciacion: I o op
R+M M p
kgm

Transferencia de mondémero: P+M =% P +D

., k
Propagacion: P+M = P
Terminacion por apareamiento: P+ P LN D
Terminacion por desproporcion: P+ P LN D; + D;
Donde: I Iniciador

P Polimero

M  Monoémero

R Radicales

D Polimero muerto

3.2 Modelo Matematico

El modelo matematico del sistema fue propuesto por Daoutidis y colaboradores [10]. Los
supuestos realizados para desarrollar el modelo matematico fueron:

e Mezclado perfecto en el reactor. Las concentraciones y la temperatura son ho-
mogéneas en todo el reactor.

e Densidad constante de la mezcla de reacciéon. No hay reduccion del volumen del
reactor debido a la prodccion de mondmero.

e Capacidad especifica de la mezcla de reaccion y, densidad y capacidad calorifica del
enfriante se mantienen constantes.

e Temperatura del medio de enfriamiento uniforme. La temperatura del enfriante es
homogénea en todo el sistema de enfriamiento.

e No hay pérdidas de calor al exterior. El reactor y el sistema de enfriamiento se
encuentran perfectamente aislados.

e Las reacciones solo ocurren en el reactor. No ocurren reacciones en las corrientes de
alimentacién por lo que no hay polimero en la alimentacion.



Capitulo 3. Definicion del Caso de Estudio 31

e No hay efecto gel. La conversion de monémero es muy baja y la proporcién de
solvente en el medio de reacciéon es muy alta.

e Volumen del reactor constante. El flujo volumétrico del monémero en la alimenta-
cién es constante.

e Los mecanismos cinéticos contemplados son los mecanismos estandar de la polime-
rizacion via radicales libres. Las leyes de velocidades de reaccién fueron tomadas de
la literatura (p.e. [9], [34], [38]).

Tomando en cuenta los supuestos anteriores, el modelo matematico del sistema esta
dado por [10]:

Tk + k) oy 4 T = Con) (3.1)

W~ oy o LrCom 1) (32)

% = (_Aﬁgfpc’" P, - p(é:lv (T —T;) + LT"V_ 7) (3.3)

dz ° = (0.5kse + k) P + ki Con Py — F 5 o (3.4)

% My (ky + k) CoPy — % (3.5)

W = Tl Ao (3.6

donde,

P, = ./% (3.7)

k, = Are%’r, r=mp, fm,I,td,tc (3.8)

El peso molecular promedio del polimero se define como la relacién D;/D,.

Analizando el modelo matemaéatico se puede observar que constiste de seis estados
(C, C1,T,D,, Dy, Tj) y seis ecuaciones diferenciales no lineales. La no linealidad se
encuentra en el término P, y en las expresiones de velocidad de reaccién (k). Cabe
mencionar que los estados D, y D; tnicamente aparecen en sus respectivos balances (ex-
presiones 3.4 y 3.5) lo que hace que los demds estados del sistema sean independientes al
cambio de cualquiera de éstos dos estados.

En el apéndice A se encuentra la descripcion de los parametros involucrados en el
modelo. Los valores de los pardmetros empleados por Daoutidis y colaboradores [10] se
muestran en la tabla 3.1.
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Tabla 3.1: Informacion de diseno y operacion para el reactor de polimerizacion.

F =1.0 m®/h M,,  =100.12 kg/kgmol

F,  =00032 m/h £ =058

F., =0.1588 m?*/h R = 8.314 kJ/(kgmol-’K)
Conin = 6.4678 kgmol/m? —AH = 57800 kJ /kgmol
Crn =380 kgmol /m? E, = 1.8283x10* kJ /kgmol

Tin =350 °K E; = 1.2877x10°  kJ/kgmol
Twe =2932 °K En, = 7.4478x10*  kJ /kgmol

U =720  kJ/(h*Km?) | B, = 2.9442x10°  kJ/kgmol

A =20 m? Euy = 2.9442x10>  kJ/kgmol

V =0.1 m? A, = 1.77x10° m?/(kgmol-h)
Vo = 0.02 m? A = 3.792x10'8 1/h

p = 866 kg/m? Apn = 1.0067x10"  m?/(kgmol-h)
Pw = 1000 kg/m? Ay = 3.8223 x10" m?/(kgmol-h)
Cp =20 kJ/(kg-°K) Ay = 3.1457x10""  m3/(kgmol-h)
Chw =42  kJ/(kg-"K)

3.2.1 Estados estacionarios

Al resolver el sistema de ecuaciones algebraicas no lineales del modelo matematico, resulta
que el sistema presenta tres estados estacionarios (multiplicidad de salida). El estado
estacionario que se empled como punto de referencia a lo largo de este estudio, corresponde
al punto de operacién definido como dptimo por Lewin y Bogle [23]. En la tabla 3.2 se
muestran los estados estacionarios presentes y sus respectivos eigenvalores. Como puede
apreciarse de los tres estados estacionarios, dos son estables y el intermedio es inestable.

3.3 Modelo Matematico Adimensional

El trabajar con modelos matemdéticos adimensionales es recomendable ya que general-
mente se pueden reducir y hasta evitar problemas numéricos. Adicionalmente se pueden
agrupar varios parametros que de forma individual no sean tan relevantes en el estudio
o cuyo efecto sobre el sistema se pueda analizar de forma conjunta con otros parametros
(p.e. nimero de Reynolds).

Para efectuar la adimensionalizaciéon de un modelo matemédtico dado es necesario elegir
ciertos parametros del modelo que serviran para definir las variables y los parametros en
forma adimensional. Por ejemplo, para adimensionalizar las concentraciones se deberan
dividir entre algiin pardmetro (o relacién de parametros) con unidades de concentracion.
Si no se desea analizar el efecto del cambio de alguna de las concentraciones del modelo
original, entonces se selecciona dicha concentracién para realizar la adimensionalizacién
ya que permanecera constante a lo largo de los analisis posteriores.

Por el contrario, si se desea analizar el efecto del cambio de cualquiera de las concentra-
ciones del modelo de forma individual, entonces es necesario definir un nuevo parametro
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Tabla 3.2: Estados estacionarios presentes.
Punto 6ptimo
Estado 1 Estado 2 Estado 3
Cm, kgmol/m? 5.9651 5.8897 2.3636
Cr,  kgmol/m? 0.0249 0.0247 1.7661E-4
T, °K 351.41 353.40 436.20
D,, kgmol/m3 0.0020 0.0025 0.4213
Dy, kg/m? 50.329 57.881 410.91
T;, °K 332.99 334.34 390.93
X % 7.8 8.9 63.5
PM  kg/kgmol 25000 23000 975
A1 -30.49 -30.15 -1397.8
Ao -0.48 0.80 221 + 4
A3 -10 + 0.12¢ || -10 + 0.142 | -21 - 4z
A4 -10 - 0.12¢ -10 - 0.142 -16.05
As -10.0 -10.0 -10.0
A6 -10.0 -10.0 -10.0

33

para realizar la adimensionalizacion, pardmetro base, que tenga las dimensiones necesarias
y cuyo valor se mantenga siempre constante. Asi se podra analizar el efecto de cambios
de cualquiera de concentraciones del modelo en forma independiente.

En nuestro caso, se desea analizar el efecto de cambios en cualquiera de las con-
centraciones, flujos y temperaturas de entrada al reactor, ya que son posibles variables
manipuladas o perturbaciones. Asi para efectuar la adimensionalizacién del modelo origi-
nal (3.1-3.6) se definieron tres parametros base. Se seleccionaron el flujo de alimentacion,
la concentracion de iniciador en la alimentacion y la temperatura del agua de enfriamiento
a la entrada, con los valores correspondientes al punto de operacion 6ptimo. Asi:

FOZF, COZCIina To =Ty

Los pardmetros y grupos adimensionales resultantes estan contenidos en la tabla 3.3.

El modelo matematico adimensional obtenido se muestra a continuacién:

d
—dxl = q(zym —x1) — (Dapeb + Dafme7fmb)x1w (3.9)
-
d
ara Toinqr — Taq — Dajexy (3.10)
dr
dlL‘g b
= qx3in + 0x6 — x3(0 + q) + VpBDaye’ v w (3.11)

dr
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dlL‘4

el w? [0.5Datce7“b + Datde%d"} + wxlDafme“’f’"b — qry (3.12)
-
dlL‘5
— = xlw(Dapeb + Dafme”’fmb) — Ts5q (3.13)
dr
dlL‘G
dr = QfcwTein + 6wx3 - xG(QQCw + 6w) (314)
Tabla 3.3: Pardmetros y grupos adimensionales.
_ Cm — _pZ3 -V
:Cl _ Co b _ $3+')’p Q= Vo
_ Comin _ Aye VG, _ (=AH)C,
Tlin = C, Dap - F, ﬂ T pCyTy
_Cr _ AjemwUV _ U
Ty = & Day = =F55—— 0= pCp Ty
 _ Crin . Atme_'YP’YmeCO _ UAV
:CZZTL Co Dafm - Fy, 511) - pwcproV;)
— (1= — Age VG, _ B
.'133 — ( To O) ’Yp Daztc - < Fo < ’Yp - RTO
_ (Tin-T. _ Apge~?PNdVC, _E
T3in ( mTO O) Vp Dayg = =t F, e V1= E_;
— D, - F _ Efm
T4 =G, 9= 7 Tim = 7,
— Dl — ch Etc
Ty = CoMm Gew = F, Yte = E,
_(T,-To Fy _ Ly
Te = ( T ) Tp qr F, Ytd = Epc
_ —T _ P tE,
xﬁm—(woo O)’yp w_(j_z 7_70

3.3.1 Estados estacionarios del modelo adimensional

Los estados estacionarios y la estabilidad del sistema no cambian con la adimensionaliza-
cion. Los valores de los estados en forma adimensional correspondientes a los tres estados
estacionarios se muestran en la tabla 3.4.

Tabla 3.4: Estados estacionarios del modelo adimensional.

Punto 6ptimo

Estado 1 Estado 2 | Estado 3
1 0.7456 0.7362 0.2954
T 3.115E-3 3.092E-3 | 2.208FE-5
T3 1.4891 1.5398 3.6580
Ty 2.517E-4 3.213E-4 | 0.0527
T 0.0628 0.0723 0.5130
Tg 1.0177 1.0524 2.5001
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3.3.2 Reducciéon del modelo adimensional a una ecuacién
algebraica

Si el sistema se encuentra en estado estacionario (F'(x) = 0), el conjunto de ecuaciones que
forman el modelo matematico se pueden combinar para obtener una ecuacién algebraica.
La ecuacion resultante queda en funcion de uno de los estados, asi como de los demas
parametros del modelo (p). En este caso el estado independiente es la temperatura ya
que es la variable mas importante desde el punto de vista del control y, adicionalmente, se
observé que era la unica variable presente en todas las ecuaciones del modelo matematico.
Combinando las ecuaciones 3.9-3.14 en estado estacionario de tal forma que w3 sea la
variable de salida (temperatura adimensional) obtenemos la siguiente ecuacién algebraica
no lineal:

1inWqYpBDape’
q+w(Daye’+ Dapp,eim?)

F(z3,p) =qx3in+ =0 (3.15)

a(SQwaGin +< 5511) N
afcy + 5w ey + 5w

(5—q>x3+



Capitulo 4

Analisis de Multiplicidad y
Bifurcacion

En este capitulo se presentan los andlisis de multiplicidad y bifurcacién realizados. En la
primera seccién se presenta la determinacion analitica de presencia de multiplicidades y
en la segunda seccién se presentan los diagramas de multiplicidad realizados.

4.1 Determinacién Analitica de Multiplicidades

Para determinar multiplicidades analiticamente, empleando la teoria de singularidad, es
necesario reducir el modelo matematico del sistema a una ecuacién algebraica de la forma

F(z,p) =0 (4.1)

donde F' es la ecuaciéon algebraica que se obtiene combinando entre si las ecuaciones
que representan el modelo matematico del sistema, x es uno de los estados del sistema y
p es el vector de los parametros del sistema. Los demas estados del modelo matematico
original quedan en funciéon de z y p.

En la seccién 3.3.2 se obtuvo la ecuacién algebraica no lineal F'(z, p) para el modelo
matematico adimensional en funcién de z3 (ecuacién 3.15):

O‘5Qwa in 65111 T1in WG, ﬂDa eb
F(x3,p)=qu3in+ ; +<a Q> 3t . z 5

—5—
Qew + O Gew+0u q+w(Dayet+ Dagp,e?imb)

El modelo matematico planteado, como se puede observar, presenta una gran canti-
dad de parametros adimensionales. Se identificaron como parametros relevantes para los
estudios de multiplicidad y control, el flujo de alimentacién de monémero (g), el flujo de
alimentacién de iniciador (g;), el flujo de alimentacién del medio de enfriamiento (¢.y,), la
concentraciéon del mondmero en la alimentacién (xy;,), la concentracién del iniciador en
la alimentacion (z4;,), la temperatura de entrada de la corriente de alimentacion (z3;,) y
la temperatura de entrada del medio de enfriamiento (z4;,).

36
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4.1.1 Multiplicidades de entrada

De acuerdo a la teoria de singularidad las condiciones matematicas necesarias y suficientes
para que un sistema dado presente multiplicidades de entrada (seccién 2.1.5) estd dada
por las condiciones 2.1 y 2.20. Ya que p representa a todos aquellos pardmetros que
permanecen constantes podemos reescribir esas condiciones como:

OF (, p)

G =0 (4.2)

F(x7gp) =

donde ¢ es el parametro del sistema con respecto al que se desea analizar la posible
existencia de multiplicidades de entrada. En este trabajo se analizaron los casos en que
el parametro ¢ es:

Y = {xlina L2in; L3in, Lein, 4, 41, QCUI}
Este andlisis se realiza a continuacién.

e Concentracién adimensional de alimentaciéon de monémero (z1;,)

OF wqy,BDayeb

- 4.3
0% 1in, q+ w(Dapeb + Dafme“rfmb) ( )

Para que OF /021, = 0 se debe cumplir que wqy,3Daye’ = 0, lo cual es fisicamente
infactible. Por esa razon podemos concluir que no pueden existir multiplicidades de
entrada con respecto a la concentracion de alimentacion de mondémero.

e Concentracion adimensional de alimentacién de iniciador ()

oF T1in+/ xzqufypﬁDapeb \l 2f*qIDaI€’YIb (4 4)
( .

OTgin  2in|q+w(Dayeb+ Dagpem®))* \(¢+ Daer®) Daggerr® + Dayeeet)

Para que se cumpla la condiciéon 0F/0xy;, = 0, algin pardmetro de operacién o
diseno debe ser nulo, lo cual es fisicamente infactible. Asi se concluye que no pueden
existir multiplicidades de entrada con respecto a la concentracion de alimentacién
de iniciador.

e Temperatura adimensional de la corriente de alimentacion (x3;,)

OF

T =q (4.5)

Para que esta parcial sea igual a cero se debe cumplir que no haya flujo de ali-
mentacion al reactor, lo cual es fisicamente imposible.
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e Temperatura adimensional de alimentacién del agua de enfriamiento (z4;,)

OF  adqe
axGin B AGcw + 5111

(4.6)
Puede notarse con facilidad que, de acuerdo al rango de valores factibles de los
parametros, esta derivada no puede ser igual a cero.

e Flujo de alimentacién de monémero (q)
oF T1inwy,BDay,e’ q*

— =313+ w(Daye’+Dagy e m?) — ————
0 " T [g+w(Dayet+Dagmernt) (Daype+Dapme™) =50 Do)

(4.7)

Analizando esta expresion se puede observar que existe la posibilidad, bajo ciertas
combinaciones del valor de los parametros, que la derivada sea igual a cero. Por lo
anterior concluimos que puede existir multiplicidad de entrada con respecto al flujo
de alimentacién de mondomero.

e Flujo de alimentacién de iniciador (gr)

oF T1inw gy, Dayel
dq1 a 2q; [q + w(Dapeb + Dafmewmb)z]

(4.8)

Puede notarse que no existen multiplicidades de entrada con respecto a g7, ya que
T1inwq*y,Daye’ # 0. Por tanto no pueden existir multiplicidades de entrada con
respecto al flujo de alimentacién de iniciador.

e Flujo de alimentacion del agua de enfriamiento (ge,)

OF o 55wa(x6m - .733)
ach - (QQCw + 5w)2

(4.9)

Esta derivada es igual a cero Unicamente cuando la temperatura de operacién
del reactor es igual a la temperatura de alimentacion del medio de enfriamiento

(x6in, = x3). Esta situacién no es fisicamente deseable, por lo que no hay mul-
tiplicidades de entrada con respecto a la temperatura de alimentacion del agua de
enfriamiento.

Con base en los analisis realizados en esta seccion es claro que de los parametros
analizados, el Unico para el que podrian existir multiplicidades de entrada es el flujo de
alimentaciéon de monémero (q).
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4.1.2 Multiplicidades de salida

Para determinar la existencia de multiplicidades de salida empleando la teoria de singu-
laridad (seccién 2.1.5) se deben satisfacer las condiciones 2.1 y 2.18. Nuevamente, ya que
p permanece constante en el analisis, las condiciones se pueden reescribir como:

F(z,p) = —F—==0 (4.10)

Para determinar si existen multiplicidades de salida con respecto a la variable inde-
pendiente del modelo reducido (x3) tenemos que:

oF _ 00w 5 g+ T1inb*wqy,BDaye’ { a1
O3 e + O 232 [q + w(Daye + Dagne’m®))* | 2(q + Dasen®)
 q(yaDagae®® + e Dage™)

2(Daggerab + Day.ereeb)

+ g+ wDag,e ™’ (1 — me)} (4.11)

Observando la expresion 4.11 se puede concluir que es posible que existan multiplidades
de salida, es decir, es posible que la parcial sea igual a cero para cierta combinacién de
valores de los parametros.

Adicionalmente de la seccion 2.1.6 sabemos que si se cumplen las condiciones:

O F(z, )
OMIF(z, p)

entonces el maximo nimero de multiplicidades de salida es k.
Para determinar si podrian existir al menos tres estados estacionarios para el sistema
es necesario obtener la expresién 4.12 para k = 2.

0*F VK q
Pl = (J+L+7fmwN+HN)x—32+{b2H <E_A) +M+Q} (4.14)
donde:
A = Daye’ + Daype??
B = xlmvpﬁDapeb
D = Dase
E = Daye™® + Day.et<®
G = 2 [ w2 D
E(q+ D)
g~ whieE - Pg+D)]
2E(q+ D)
K qP
I = ——— |0 —-— N)
z32(Aw + q) ( op 11TV
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—~;D?0
J = 7Y
q+ D
K - 2b2qu
T3 (Aw + Q)2
L = 2_—Eq2 (’)/td2EDatd€%db —+ %CZEDatcewcb — P2)
M = (Aw+q)(2+b* — 213)
N = Dapme""(1 —v4)
2
O — Y14
2(¢ + D)
P = ygDaye”® + v, Daem
Q —2wb2(Dapeb + vmeafmeme

Observando la expresion 4.14 se puede concluir que es posible que existan al menos
tres estados estacionarios para el sistema, ya que dicha expresion podria equivaler a cero
para cierta combinacion de valores de los parametros. Esta posibilidad se confirmé al
haberse encontrado numéricamente hasta tres estados estacionarios para el sistema (vedse
la seccién 3.2.1) empleando los pardmetros proporcionados por Daoutidis y colaboradores
[10]. No se determiné analiticamente cudl es el maximo nimero de estados estacionarios
que podria presentar el sistema. De la expresién 4.14 se puede anticipar la complejidad
de la tercera derivada de la funcién (expresion 4.12 para k = 3).

4.1.3 Islas

Un sistema dado presentara regiones de operacion aisladas, denominadas islas, si pre-
senta simultaneamente multiplicidades de entrada y de salida. Esto es, si se cumplen las
condiciones 4.2 y 4.10:

Fla,¢) = aFg;, o) orne) (4.15)

donde ¢ es el parametro con respecto al cual se presentan multiplicidades de entrada
y x es el estado con respecto al cual existen multiplicidades de salida.

En nuestro caso, de los parametros analizados, el unico para el que pueden existir
multiplicidades de entrada es el flujo de monémero y sabemos que pueden existir mul-
tiplicidades de salida con respecto a x3. Por lo tanto podrian existir soluciones aisladas
cuando p =qy o = x3.

4.2 Diagramas de Bifurcacién

En esta seccion se obtuvieron los diagramas de bifurcaciéon para el sistema empleando
como parametros de continuacion aquellos considerados relevantes para el control.
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4.2.1 XPP

Los diagramas de bifurcacion se obtuvieron mediante un paquete computacional para
andlisis no lineal desarrollado por G. Bard [7] denominado XPP, el cual incluye el paquete
AUTO para el andlisis de continuacion. Las siglas del paquete se derivan del nombre Phase
Portrait y del hecho que opera en el ambiente X-Windows. XPP puede emplearse para
realizar estudios de continuacion y bifurcacién y también para analizar el comportamiento
dinamico de procesos quimicos.

El paquete trabaja bajo el sistema operativo UNIX. Su funcionamiento es muy sencillo.
El usuario debe escribir un programa que contenga el modelo matematico del problema
en estudio. En la figura 4.2.1 se muestra el programa empleado en este trabajo el cual
contiene el modelo matematico en su forma original (dimensional) dado por las lineas 3-8.

# Este archivo contiene el modelo matemdtico del reactor de polimerizacién

# El modelo matemdtico ...

dx1/dt = -(Rp+Rfm)*x1*Po+F*(Cmin-x1)/V

dx2/dt = -Ri*x2+(Fi*Ciin-F*x2)/V

dx3/dt = Rp*xl*alfa*Po-beta*(x3-x6)+F*(Tin-x3)/V
dx4/dt = (0.5*Rtc+Rtd)*(Po~2)+Rfm*x1*Po-F*x4/V
dx5/dt = Mm* (Rp+Rfm)*x1*Po-Fx*x5/V

dx6/dt = Fcwx(Two-x6)/Vo+gama* (x3-x6)

# Los valores iniciales ...
x1(0) = 5.9651

x2(0) = 0.024918

x3(0) = 351.41

x4(0) = 0.0020132

x5(0) = 50.329

x6(0) = 332.999

# Los valores de los parametros ...

param Fcw=0.1588, Fi=0.0032

param delH=57800, Ro=866, Cp=2.0, U=720, A=2.0, V=0.1, Row=1000, Cw=4.2
param Vo=0.02, F=1.0, Ciin=8.0, Cmin=6.4678, Tin=350, Two=293.2

param Zp=1.77e9, Zfm=1.0067e15, Zi=3.792e18, Ztd=3.1457ell, Ztc=3.8223e10
param Ep=1.8283e4, Efm=7.4478e4, Ei=1.2877e5, Etd=2.9442e3, Etc=2.9442e3
param R=8.314, ff=0.58, Mm=100.12

# Definiendo algunos términos ...
alfa = delH/(Rox*Cp)

beta = (U*A)/(Ro*Cp*V)

gama = (U*A)/(Row*Cu*Vo)

Rp = Zp*exp(-Ep/(R*x3))

Rfm = Zfmxexp(-Efm/(R*x3))

Ri = Zi*exp(-Ei/(R*x3))

Rtd = Ztdxexp(-Etd/(R*x3))

Rtc = Ztckexp(-Etc/(R*x3))

Po = ((2*ff*x2*%Ri)/(Rtd+Rtc))"(1/2)

done

Figura 4.1: Programa para emplear XPP.

Para realizar diagramas de continuacion es necesario primero calcular el punto singular
(estado estacionario) a partir del cual el programa realizara el diagrama de continuacién.
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Este punto lo determina XPP a partir de los valores iniciales proporcionados por el usuario.
Una vez obtenido el estado estacionario, se debe indicar cudl es el pardmetro de conti-
nuacién asi como algunos parametros del paquete (p.e. rango del diagrama, tamafno de
paso, nimero maximo de iteraciones, etc.). Con esta informacién el paquete realiza el
analisis de continuacién mostrando graficamente el diagrama conforme se va generando
y tabularmente proporciona informacién sobre puntos importantes del diagrama (p.e.
puntos limite, puntos de bifurcacién de Hopf, etc.).

Los diagramas obtenidos empleando XPP se muestran a continuacion en dos grupos:
diagramas que presentan multiplicidades de salida y diagramas que presentan multiplici-
dades de entrada e islas.

4.2.2 Diagramas de bifurcacion con multiplicidades de salida

Empleando como parametros de continuaciéon a los distintos pardmetros previamente se-
leccionados, se obtuvieron varios diagramas de multiplicidad. En los diagramas de conti-
nuacién las curvas sélidas (———) representan estados estacionarios estables y las curvas
punteadas (— — —) corresponden a estados estacionarios inestables. El punto de operacién
6ptimo se encuentra marcado con el simbolo “0” y los puntos marcados con “e” son puntos
de bifurcacion de Hopf. A continuacién se presentan estos diagramas.

e Flujo de alimentacién del iniciador

Los diagramas de multiplicidad obtenidos empleando el flujo de alimentacién de iniciador
(Fy) como parametro de continuacién se muestran en la figura 4.2.
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Figura 4.2: Diagrama de continuacién de la temperatura (a) y el peso molecular (b)
empleando al flujo de iniciador (F}) como pardmetro de continuacion.

De estos diagramas se puede apreciar con claridad que la bifurcacién presente es del
tipo histéresis. Las distintas curvas corresponden a diferentes valores del flujo de agua
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de enfriamiento (F.,). Ninguna de las curvas generadas corresponde a la del punto de
operacién 6ptimo (Fy, = 0.1588), aunque es practicamente igual a la curva 3.

Es importante recalcar que el punto de operacion 6ptimo practicamente corresponde
a un punto limite; esto es, se encuentra localizado practicamente justo antes de que la
pendiente de la curva de continuacién cambie de signo y de estabilidad.

De la figura 4.2 se puede deducir el efecto que tendria sobre la operacién del sistema
un cambio en el flujo de iniciador, en el flujo de agua de enfriamiento o en ambos. Se
puede apreciar que a medida que aumenta el flujo de agua de enfiamiento, la regién
de histéresis también incrementa. Es claro que la histéresis esta presente para valores
pequenos del flujo de iniciador. A medida que el flujo de iniciador aumenta, el sistema
presenta unicamente un estado estacionario.

Supongamos que el sistema se encuentra operando en un punto localizado en la curva 2
de la figura 4.2(a), con un flujo de iniciador de 0.03 m? /h. Este punto corresponde al punto
“A” de la figura 4.3.

C Curva 2
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325+
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0.01  0.02 0.03  0.04 0.05 0.06 0.07 0.8
Flujo de iniciador (m3/h)

Figura 4.3: Diagrama de continuacion esquematico para el ejemplo 1.

El punto de operacién seria estable a lazo abierto. Si el flujo de iniciador se redujera
a 0.025 m®/h (punto “B”) entonces el sistema se encontraria operando practicamente a
la misma temperatura. Por el contrario, si el flujo del iniciador aumentara a 0.035 m?/h
entonces el sistema cambiaria radicalmente a operar en una region de alta temperatura
de la curva 2 (punto “C”).

Lo descrito anteriormente también sucederia si originalmente el sistema estuviese
operando en el punto 6ptimo. En la figura 4.4 se muestra la respuesta dindmica del
sistema a lazo abierto iniciando del punto de operacién 6ptimo en presencia de pequenos
incrementos y disminuciones del flujo de iniciador.
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Figura 4.4: Simulacién dindmica a diferentes valores del flujo de iniciador (F}), partiendo
del punto de operacién 6ptimo.

Para continuar con el ejemplo anterior, vedse la figura 4.5. El sistema se encontraba
operando en la curva 2 en la regién de altas temperaturas (punto “C”). La accién 16gica
para tratar de regresar al punto inicial “A” seria disminuir el flujo de iniciador a su valor
original. Esta accién produciria un movimiento hacia la izquierda en la parte superior de
la curva 2 (punto “D”). Al notar que la temperatura del reactor no disminuye, una accién
de control 1égica seria aumentar el flujo de agua de enfriamiento. Esta acciéon provocaria
que el sistema siguiera operando en la regién de alta temperatura, aunque ahora el nuevo
punto de operacién se encontraria localizado en la curva 1 (punto “E”). Si se decide
reducir aun mas el flujo de iniciador entonces el sistema podria operar en un punto de
bifurcacién de Hopf (punto “F”).
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Figura 4.5: Diagrama de continuacion esquematico para el ejemplo 2.

El operar en un punto de bifurcacién de Hopf tendria como resultado que el reactor
comenzara a oscilar. En la figura 4.6(a) se muestra el diagrama de bifurcacién obtenido
a partir del punto de bifurcacién de Hopf del diagrama generado empleando a F; como
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pardmetro de continuaciéon y Fg,, = 1.5 (curva 2 de la figura 4.2). En la figura 4.6(b) se
muestra la respuesta dinamica del sistema a lazo abierto partiendo del punto de bifurcacién
de Hopf.
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Figura 4.6: Diagrama de bifurcacién (a) del punto de bifurcacién de Hopf del diagrama
de continuacién de la temperatura empleando al flujo del iniciador como parametro de
continuacién (figura 4.2(a)) y simulaciones dindmicas a lazo abierto (b) partiendo del
mismo punto.

e Flujo de alimentacién del medio de enfriamiento

Empleando al flujo de alimentacién del medio de enfriamiento (F,,) como pardmetro de
continuacién se obtuvieron diagramas de multiplicidad a diferentes valores del flujo de
iniciador (F7). Estos diagramas se muestran en la figura 4.7.

Los diagramas de continuacién presentan, al igual que en el caso anterior, bifurcacién
del tipo histéresis. Sin embargo, se muestra en la figura tnicamente la secciéon de baja
temperatura y bajo peso molecular de una forma ampliada. Esto se realizé con objeto
de apreciar con mayor detalle los diagramas de continuacién para el peso molecular del
polimero. Se puede apreciar que a medida que aumenta el flujo de iniciador el area
entre las curvas estable e inestable disminuye. A medida que aumenta este flujo, las
dos curvas contintan acercandose hasta que se fusionan en una sola. Esto se comprueba
con los diagramas de continuaciéon de la figura 4.2, en los que se aprecia que a medida
que aumenta el flujo de iniciador desaparece la histéresis y hay dnicamente un estado
estacionario. Se puede apreciar que cuando se emplea al flujo de alimentacién del medio
de enfriamiento como parametro de continuacion no se detecté algin punto de bifurcacion
de Hopf para los valores del flujo de iniciador analizados.

Analizando la figura 4.7(b) pareceria que todos los puntos de la curva 3 son estables.
Sin embargo esto no es cierto. La curva cambia de estabilidad, al igual que el caso de
la curva 3 de la figura 4.7(a). Lo que sucede es que los puntos estdn muy cercanos y
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visualmente, a pesar de que es una regién ampliada, dan la impresion de ser una linea
continua. En la figura 4.8 se puede apreciar la curva en cuestiéon con mayor ampliacion.
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Figura 4.7: Diagrama de continuacién de la temperatura (a) y el peso molecular (b)
empleando al flujo de alimentacién del agua de enfriamiento (F.,) como parametro de

continuacion.
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Figura 4.8: Ampliaciéon del diagrama de continuaciéon del peso molecular empleando al
flujo de alimentacién del agua de enfriamiento (F.,) como pardmetro de continuacién
(figura 4.7(b)) para el caso F;=0.003.

e Concentracién de alimentacién del monémero

Empleando la concentraciéon de alimentacién de monémero como parametro de conti-
nuacion se obtuvieron diagramas de bifurcacién para la temperatura y el peso molecular
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a diferentes valores de temperatura de alimentacién. En la figura 4.9(a) puede apreciarse
que la regién de multiplicidad se encuentra en un rango de temperatura de alimentacion
entre 320 y 375 °K. En este caso se encontraron hasta tres estados estacionarios. La curva
2 corresponde al diagrama de continuacién del punto de operacién 6ptimo.
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Figura 4.9: Diagrama de continuacién de la temperatura (a) y el peso molecular (b)
empleando la concentracién de alimentacién de monémero (Ci,;,) como pardametro de
continuacion.

Observando la figura 4.9(a) es claro que inicamente existen multiplicidades de salida
con respecto a la temperatura; sin embargo de la figura 4.9(b) podria concluirse que existen
multiplicidades de entrada y de salida con respecto al peso molecular. Esto pareceria
contradictorio ya que si existen multiplicidades en el sistema esto se debe reflejar en todos
los estados del sistema. Hay que recordar que las multiplicidades se definen en funciéon
de los estados del sistema y el peso molecular no es un estado, es una relacion de estados.
Los diagramas de continuacion del peso molecular se obtuvieron a partir de los valores de
los estados D, y D; en cada punto de la continuacion. La informacién de multiplicidades
de los diagramas de continuacién no es del sistema sino unicamente de la relacion de esos
dos estados.

e Temperatura de la corriente de alimentacion

En la figura 4.10 se muestran los diagramas de continuacion para la temperatura y el peso
molecular empleando la temperatura de alimentaciéon como parametro de continuacion.
Los diagramas se obtuvieron a diferentes concentraciones de monémero en la alimentacion.
Puede apreciarse una regién en la que se obtiene el mismo estado estacionario (tempera-
turas bajas) independientemente de la concentracién del monémero en la alimentacién.
Adicionalmente se observa que al aumentar la concentracion del monémero alimentado se
presenta conducta del tipo histéresis. En este caso se encontré un maximo de tres estados
estacionarios.
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Figura 4.10: Diagrama de continuacién de la temperatura (a) y el peso molecular (b)
empleando la temperatura de la corriente de alimentacién (7,) como pardmetro de con-
tinuacién.

e Concentracién de alimentacién del iniciador

En los diagramas de bifurcacion de la temperatura y peso molecular empleando la con-
centracion del iniciador en la corriente de alimentaciéon como parametro de continuacion
a diferentes flujos de alimentacién de mondémero se observa nuevamente conducta de tipo
histéresis. A diferencia de los diagramas anteriores, en la figura 4.11 no se observa un
patrén en funcién del incremento/decremento del valor del pardmetro secundario y se pre-
senta cruce de las curvas de estados estacionarios para diferentes flujos de alimentacion.
Se encontré una solucion de tipo Hopf en la curva correspondiente al flujo de alimentacion
menor (curva 3) mientras que el punto de operacién éptimo se encuentra en la curva 2.

e Temperatura de alimentacion del medio de enfriamiento

En la figura 4.12 se muestran los diagramas de bifurcacion para la temperatura y peso
molecular empleando la temperatura de alimentacién del agua de enfriamiento como
pardametro de continuacién. Puede observarse comportamiento del tipo histéresis para
diferentes flujos de alimentacién. En este caso no se aprecia un patréon definido al cam-
biar el valor del flujo de alimentacion, y se observa cruce de las diferentes curvas. Se
puede observar que, para los valores del flujo de alimentacién de monémero analizados,
a temperaturas de alimentacion del agua de enfriamiento mayores a 330 °K el sistema
presenta solo un estado estacionario. Se detecté una solucién del tipo Hopf para el valor
menor del flujo de alimentacién (curva 3) y el punto 6ptimo de operacién pertenece a la
curva 2.
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empleando la concentracién de alimentacién del iniciador (Cp;,) como pardmetro de con-
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Figura 4.12: Diagrama de continuacién de la temperatura (a) y el peso molecular (b)
empleando la temperatura de alimentacién del agua de enfriamiento (7,,,) como pardmetro
de continuacion.

e Area

El diagrama de continuacion empleando al area de transferencia como parametro de con-
tinuacién se muestra en la figura 4.13. Se detecta una regién de operacién con estados
estacionarios inestables, pero que carece de significado fisico (A < 0). Se detecta otra
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regién de operacién (A > 0) en el que se aprecian tres estados estacionarios. En este caso
se nota que para areas mayores a 5 m?, se tienen practicamente los mismos tres estados
estacionarios en el sistema, siendo el intermedio inestable. Asi podemos afirmar que para
A > 5 m? el sistema es practicamente independiente del 4rea de transferencia de calor ya
que los tres estados estacionarios no cambian conforme aumenta el drea. En esta figura
se puede apareciar con claridad que el punto de operacién 6ptimo practicamente es un
punto limite, por lo que si se redujera un poco el drea de transferencia (sin que ningin otro
pardmetro cambiara) el sistema necesariamente tendria que operar en la curva superior
correspondiente a la region de alta temperatura.

450 . . . . . 10 . ;
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@
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300f t

Area (m2) ’ Area (m2)
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Figura 4.13: Diagrama de continuacién de la temperatura (a) y el peso molecular (b)
empleando al drea (A) como pardmetro de continuacién.

4.2.3 Diagramas de bifurcacion con multiplicidades de entrada
e islas

En la seccion 4.1.3 se encontrd analiticamente que podrian existir soluciones aisladas
cuando el parametro ¢ era el flujo de alimentacion de mondémero. Al observar la ex-
presién 4.7:

OF T1in Wy Daye’ b b ¢
— =323+ w(Daye™+Dag,em’) — —————
d¢ " 7 [g+ w(DayetDagpernt)? (Day me?™) 2(¢+Darer?)

se puede notar que 0F/0q depende tinicamente de x3, ¢ y de cuatro de los pardmetros
del sistema que se consideraron relevantes para el control: qr, T1;n, Toin V T3in-
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Para determinar numéricamente los puntos en los que las soluciones aisladas surgen y
desaparecen, es necesario resolver simultaneamente las tres ecuaciones de la expresiéon 4.15:

OF (x,0) _ 0F(z,¢)
dp ox
Por tanto se tiene un sistema de tres ecuaciones y tres incognitas. Las incégnitas son

x3, q y alguno de los pardmetros qy, €1, T2 V T3in, de tal forma que podrian existir solu-

ciones aisladas para cada uno de éstos parametros secundarios. Los puntos de nacimiento
y muerte de islas se muestran en la tabla 4.1.

=0

F(z,p) =

Tabla 4.1: Puntos de nacimiento y muerte de islas.

V2 T3 q Valor T F Valor  (unidades)
©2 (°K) | (m®/h) | ¢
qr |2.1903 | 0.3670 | 0.0006 | 378.83 | 0.3670 | 0.0006 (
1.2653 | 0.4521 | 0.0021 | 342.66 | 0.4521 | 0.0021 (
T | 2.0542 | 0.4883 | 0.5090 | 373.50 | 0.4883 | 4.0720 (
1.2806 | 0.4578 | 0.6694 | 343.26 | 0.4578 | 5.3552 (kgmol/m?
(
(
(
(

m®/h)
m’/h)

Toin | 2.1903 | 0.3670 | 0.1796 | 378.83 | 0.3670 | 1.4368
1.2653 | 0.4521 | 0.6540 | 342.66 | 0.4521 | 5.2320
Tain | 1.1575 | 0.4098 | 1.3478 | 338.45 | 0.4098 | 345.89
2.1712 | 0.3737 | 0.2994 | 378.08 | 0.3737 | 304.90

De esta manera se comprueba matematicamente la presencia de islas para los cuatro
parametros. Esto implica que, ya que el sistema presenta soluciones aisladas, necesaria-
mente presenta multiplicidades de entrada. A continuacion se presentan los diagramas de
bifurcacion empleando al flujo de alimentacion de monémero como parametro de conti-
nuacion para cada uno de los cuatro parametros secundarios.

En la figura 4.14 se muestra el diagrama de bifurcacién empleando como parametro
de continuaciéon al flujo de alimentaciéon de monémero a diferentes valores del flujo de
iniciador. Puede apreciarse que para valores del flujo de iniciador en el rango 0.0006-0.0021
kgmol/m? (rango de nacimiento-muerte de islas) se presentan soluciones aisladas (véanse
las curvas 3 y 4). Para valores del flujo de iniciador mayores a 0.0021 kgmol/m3, las
soluciones aisladas desaparecen y existen multiplicidades de entrada y de salida (curvas 1y
2). Puede notarse que a medida que se incrementa el flujo de alimentacién de monémero el
sistema presenta unicamente un estado estacionario, siendo practicamente independiente
del flujo de iniciador. La curva 2 corresponde al punto de operacién 6ptimo. Cabe
mencionar que éste es el tinico caso en el que se encontré que la curva correspondiente al
punto de operacién 6ptimo presentara puntos de bifurcacion de Hopf.

En los diagramas de bifurcacién para la temperatura y el peso molecular empleando el
flujo de alimentacién de monémero como parametro de continuacién, a diferentes condi-
ciones de concentraciones de iniciador, concentraciones de mondémero y temperatura de
agua de enfriamiento en la corriente de alimentacion, se puede apreciar un comportamiento
similar al observado en la figura 4.14.
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Figura 4.14: Diagrama de continuacién de la temperatura (a) y el peso molecular (b)
empleando al flujo de alimentacién de monémero (F') como pardametro de continuacién a
diferentes flujos de iniciador en la corriente de alimentacion.

En las figuras 4.15, 4.16 y 4.17 puede apreciarse que para los valores de los parametros
de operacién dentro de los rangos de nacimiento-muerte de islas se presentan soluciones
aisladas. Para valores de los pardmetros superiores a esos rangos se presentan multiplici-
dades de entrada y de salida.
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Figura 4.15: Diagrama de continuacién de la temperatura (a) y el peso molecular (b)
empleando al flujo de alimentacién de monémero (F') como pardmetro de continuacién a
diferentes concentraciones de mondmero en la corriente de alimentacion.

En las curvas correspondientes al punto de operacion 6ptimo se observa una regién
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de unicidad para valores del flujo de alimentaciéon de monémero mayores al valor 6ptimo
(1 kgmol/m?). En los cuatro casos estudiados se detecté un méximo de tres estados

estacionarios y diversas soluciones periddicas del tipo Hopf.
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Figura 4.16: Diagrama de continuacién de la temperatura (a) y el peso molecular (b)
empleando al flujo de alimentacién de monémero (F') como pardmetro de continuacién a
diferentes concentraciones de iniciador en la corriente de alimentacion.

Es importante recalcar que para que el sistema presente soluciones aisladas es necesario
que simultaneamente se modifiquen el flujo de alimentacion de monémero y alguno de los
cuatro parametros secundarios. Analizando la tabla 4.1 puede notarse que los valores de
los pardmetros secundarios en los puntos de nacimiento/muerte de islas son menores a los
valores de estos parametros en el punto de operacién 6ptimo. También puede apreciarse
que el valor de ¢ en los puntos de nacimiento/muerte de islas es similar en los cuatro
casos (0.36 < ¢ < 0.49). Esto representa una reduccién en el flujo de alimentacién de
monomero de més del 50% con respecto al valor nominal. Asi, para que surjan soluciones
aisladas en el sistema es necesario que simultaneamente disminuya el flujo de alimentacién
de mondémero y alguno de los parametros secundarios. Por ejemplo, para que surjan
soluciones aisladas cuando el pardametro secundario es la concentracién de alimentacién
de iniciador se requiere que el flujo de alimentacién de mondémero disminuya en 55% y
que la concentracion de iniciador en la alimentacién disminuya en 35%; estos cambios con
respecto a los valores nominales de los pardmetros. Podemos notar que esto implicaria
cambios bastante significativos en el sistema.

La situacién anterior tiene un resultado similar para los casos en que el parametro
secundario es el flujo de alimentacién de iniciador o la concentracion de alimentacion de
monomero. Esto es, la probabilidad de que los dos cambios sucedan simultaneamente es
relativamente baja. El tinico caso en el que el surgimiento de islas es més factible es cuando
el parametro secundario es la temperatura de la corriente de alimentacién. En este caso
se requiere una disminucién considerable en el flujo de alimentacién del monémero (-60%)
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pero una disminucién muy pequena en la temperatura de la corriente de alimentacion

(-1.5%).
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Figura 4.17: Diagrama de continuacién de la temperatura (a) y el peso molecular (b)
empleando al flujo de alimentacién de monémero (F') como pardmetro de continuacién a
diferentes temperaturas de la corriente de alimentacién.

4.3 Conclusiones

La teoria de singularidad es una herramienta muy util en el andlisis de multiplicidad. Nos
permite detectar analiticamente la posible existencia de multiplicidades de entrada, salida
e islas en un sistema dado. Esto es, proporciona informacion sobre la posibilidad de que
existan o no multiplicidades. Adicionalmente nos permite encontrar el maximo nimero
de estados estacionarios que el sistema podria presentar.

Sin embargo, el uso de la teoria de singularidad tiene limitaciones. El andlisis se realiza
alrededor de un punto singular. Esto es, el sistema se encuentra en estado estacionario.
Por tal motivo esta herramienta no es aplicable a sistemas dinamicos. Adicionalmente,
para emplear la teoria de singularidad se requiere reducir el sistema de ecuaciones del
modelo matematico a una ecuacion algebraica. Existen muchos sistemas cuyos modelos
matematicos no se pueden reducir a una sola ecuacion, en cuyo caso no se puede aplicar
ésta teoria de la forma descrita en este trabajo. Recientemente se ha propuesto el empleo
de la teorfa de singularidad de manera numérica para esos casos [13]. Este enfoque se
caracteriza por no requerir soluciones analiticas sin perder rigurosidad matemadtica, y se
emplean métodos computacionales de intervalos.

En este estudio fue posible reducir el modelo matematico del sistema a una ecuacién
algebraica para emplear la teoria de singularidad. Se encontré analiticamente que era
posible la presencia de multiplicidades de salida y que podrian existir al menos tres estados
estacionarios. Se seleccionaron siete parametros que se consideraron relevantes para el



Capitulo 4. Andlisis de Multiplicidad y Bifurcacion 55

control ya que podrian ser variables manipuladas o posibles perturbaciones. Se aplico la
teoria de singularidad para determinar la posible existencia de multiplicidades de entrada
con respecto a esos siete parametros. Analiticamente se encontrd que el Gnico parametro
para el que podrian existir multiplicidades era el flujo de alimentacién de monémero (q).
Adicionalmente se encontré que podrian existir soluciones aisladas entre x3 y .

La teoria de singularidad proporciona informacién sobre la posible existencia de mul-
tiplicidades. Los diagramas de bifurcaciéon confirman esta existencia. Los diagramas de
bifurcaciéon son un medio de informacién relevante para la operacion y el control de proce-
sos. Permiten detectar el tipo y nimero de estados estacionarios que un sistema presenta
en un rango dado de pardmetros.

Se realizaron los diagramas de continuacion para el sistema empleando como para-
metros de continuacién a los siete parametros del sistema seleccionados con anterioridad.
A pesar de que no se verifico analiticamente el maximo nimero de soluciones en estado
estacionario del modelo matematico del reactor de polimerizacion, por medio de los dia-
gramas de bifurcacién se encontraron hasta tres estados estacionarios. Se comprobd que
existen multiplicidades de entrada unicamente cuando el pardmetro de continuacién es el
flujo de alimentacién de monoémero.

De los diagramas de continuacion se puede notar que el punto 6ptimo de operacién
definido por Lewin y Bogle [23] es estable a lazo abierto. Sin embargo pequenios cam-
bios impuestos sobre la operacion pueden causar serios problemas de control, ya que
practicamente es un punto limite.

De las figuras 4.2-4.13, referentes a multiplicidades de salida, uno esperaria intuitiva-
mente problemas de operabilidad. Por ejemplo, como se observa de la figura 4.2(a), un
aumento pequeno en el flujo del iniciador causarda un salto repentino en la temperatura
de operacion del reactor. Por otra parte un incremento en el flujo del medio de enfria-
miento (curva 2), para contrarestar el anterior aumento de temperatura, podria dar lugar
a un régimen de operacion oscilatorio tal como se muestra en la figura 4.4. Conductas
semejantes a la descrita se observan en el resto de los diagramas de multiplicidades de
salida.

Se determinaron los puntos de nacimiento y muerte de islas, mismos que se com-
probaron numéricamente. Las multiplicidades de entrada e islas también representan
problemas operacionales. Por ejemplo de la figura 4.14(a) observamos que una pequena
reduccion del flujo de alimentacién de monémero causara un salto en la temperatura del
reactor (curva 2). Reduciendo ain maés dicho flujo el reactor presentard multiplicidades
de entrada. Una reduccién en el flujo de iniciador causara la aparicion de regiones de
operacion aisladas. Las figuras restantes de multiplicidades de entrada e islas muestran
conductas semejantes a la discutida antes (figuras 4.15-4.17). Es importante notar que
el diagrama de continuacion correspondiente al punto de operaciéon 6ptimo, empleando al
flujo de alimentacion de monémero como parametro de continuacion, presenta multiplici-
dades de entrada.

Con base en los diagramas de continuacion obtenidos se puede detectar el sentido de
los cambios en los parametros que resultan en problemas operacionales. Estos cambios
son:

e Incremento del flujo de alimentacion de iniciador.
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e Disminucion del flujo de alimentacién del medio de enfriamiento.

e Incremento en la concentracion de alimentacion de mondémero.

e Incremento en la temperatura de la corriente de alimentacion.

e Incremento en la concentracion de alimentacion de iniciador.

e Incremento en la temperatura de alimentacion del medio de enfriamiento.
e Disminucion en el area de transferencia de calor.

e Disminucion en el flujo de alimentaciéon de mondémero.

Lo anterior implica que cambios muy pequenos en esos sentidos no son deseables ya que
provocarian cambios radicales en el punto de operacion del sistema. Cambios pequenos de
los parametros en el sentido opuesto practicamente no modificarian el punto de operacion.

Con los resultados obtenidos en este capitulo podemos concluir que el problema de
control a lazo cerrado, en el punto éptimo de operacion, serd dificil, independientemente de
la ley de control empleada. La presencia de regiones de operacion inestables no deberian
presentar serios problemas de control. Sin embargo, la presencia de multiplicidades de
entrada puede dar lugar al surgimiento de ceros positivos en la funcién de transferencia
del sistema, lo cual implica limitaciones en la velocidad de respuesta del sistema a lazo
cerrado. Adicionalmente, ya que el punto de operacion es practicamente un punto limite,
un cambio pequeno de algiin pardmetro en un sentido (aumento/diminucién dependiendo
del pardmetro en cuestién) puede pasar desapercibido, mientras que si el cambio pequeno
es en el sentido opuesto puede resultar en regiones de operacion de altas temperaturas.
Una posible forma de remover algunos de los problemas operacionales discutidos antes, y
mejorar la operabilidad del sistema, consiste en modificar los parametros de disefio y/u
operacion del sistema.
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Cambios en el Diseno y en la
Operacion

El estudio de la conducta no lineal de un sistema dado es importante para su operacion
y control ya que se pueden detectar las distintas regiones de operacién presentes y es
posible predecir el efecto del cambio de los pardmetros del sistema sobre su operacion.
En el capitulo anterior se presenté el andlisis del efecto de cambios en algunos parametros
por medio de los diagramas de bifurcacién. En este capitulo se presenta este andlisis por
medio del empleo de distintos diagramas de multiplicidad global del sistema.

5.1 Diagramas de Multiplicidad Global

Los diagramas de multiplicidad global proporcionan informacion sobre el tipo de dia-
gramas de multiplicidad o continuacién que se pueden presentar con respecto a dos
parametros dados.

Los diagramas de multiplicidad se obtienen empleando la teoria de singularidad. El
primer paso es seleccionar un parametro que tenga valores limitados por cuestiones fisicas
y para el que se desee conocer los tipos de diagramas de continuacién presentes. Un
parametro empleado con frecuencia es el flujo de alimentacion del medio de enfriamiento,
ya que es una variable importante en el control del sistema porque cominmente es una
variable manipulada. Es claro que los limites fisicos del flujo del medio de enfriamiento
son [0, 00].

El siguiente paso es determinar los puntos a partir de los que surgen multiples estados
estacionarios. Como se mencioné en la seccion 4.1.2 para que exista histéresis es necesario
que se cumpla la condicion 4.10 y la condicién 4.12 para k = 2. Asi se tiene un sistema
de tres ecuaciones:

2
OF (x,¢) _ O°F(z,9)
ox Ox?
Para evaluar alguna solucién de un sistema de ecuaciones es necesario, en principio,

tener el mismo nimero de ecuaciones y de incognitas. En nuestro caso, el estado = es z3
y es necesario seleccionar dos pardmetros (¢1 y ©2).

=0 (5.1)

F(z,p) =

o7
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El procedimiento es entonces resolver el sistema de ecuaciones (condiciones 5.1) para
diferentes valores de ¢, dentro del rango factible de operacién. Con esta informacion se
tienen los puntos que dividen el espacio de parametros ¢; — (p, entre la region de unicidad
y la regién de multiplicidad (regién donde existe histéresis).

Para generar el primer diagrama de multiplicidad global se seleccionaron al volumen
adimensional («) y al calor de reaccién adimensional (/3) como los pardmetros (¢ y ¢2).
En la figura 5.1 se muestra el diagrama de multiplicidad global del volumen adimensional
() contra el calor de reaccién adimensional (). La curva sélida (———) representa

la divisién del espacio a — # entre la regién de unicidad (denominada regién I) y la de
multiplicidades.
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Figura 5.1: Diagrama de multiplicidad global del volumen adimensional («) contra el
calor de reaccién adimensional () (a) y vista ampliada (b).

El siguiente paso es determinar las distintas regiones presentes dentro del area de
multiplicidades para las que se tendran los distintos tipos de diagramas de bifurcacion.
Para delimitar las regiones presentes se resuelve la funcién y la primera derivada del
sistema para ¢., = 0 dividiendo el drea de multiplicidades en dos regiones (— — —).
Se resuelve el mismo sistema para ¢., = oo dividiendo el area de multiplicidades en
otras dos regiones (—.—). Esto resulta en cuatro regiones distintas dentro del drea de
multiplicidades (regiones II, I1I, IV y V) cada una de las cuales tendrd un diagrama de
continuacion particular. El punto de operacion éptimo pertenece a la regién II y estd
marcado en la figura 5.1 por el simbolo “o”.

Los diagramas de continuacién del flujo de alimentacién del medio de enfriamiento

correspondientes a cada una de las regiones de operacion del diagrama de multiplicidad
global de la figura 5.1 se muestran en la figura 5.2.
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Figura 5.2: Diagramas de continuacién de la temperatura empleando al flujo del medio de
enfriamiento como parametro de continuacion, para las diferentes regiones del diagrama
de multiplicidad global de a vs. § (Figura 5.1).
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Un aspecto interesante de los estudios de multiplicidad es la apariciéon de bifurcaciones
disjuntas [36, 37]. Las bifurcaciones disjuntas resultan en regiones de operacién infactibles
ya que se tienen ramas de soluciones de estado estacionario que estan desconectadas
(véanse los diagramas (c), (d) y (e) de la figura 5.2). Este comportamiento surge cuando
hay limites en los valores fisicos de los parametros o estados. Asi se tendran regiones de
operacion infactibles 0-disjuntas cuando el flujo de agua de enfriamiento tiende a cero y
oo-disjuntas cuando el flujo tiende a infinito.

El diagrama (a) de la figura 5.2 corresponde a la regién I (regién de unicidad). El
diagrama (b) es la regién de histéresis y se denomina regién II. En esta region existen
tres estados estacionarios y la curva de multiplicidad es continua. Puede observarse que
el diagrama de continuacién de la regién II es similar a los diagramas encontrados previa-
mente para los valores de @y (3 en el punto de operacién éptimo (véase la figura 4.7(a)).
El diagrama de continuacién (c) es el de la regién III. Esta regién es el drea entre las
curvas derivadas de resolver el sistema cuando ¢., = 0. Esta region presenta tres estados
estacionarios pero la curva de multiplicidad es discontinua para valores de ¢.,=0. En esta
regién aparecen bifurcaciones 0-disjuntas. El diagrama (d) corresponde a la regién IV.
Esta regién es el area entre las curvas derivadas al resolver el sistema cuando ¢., = oo
y corresponde a la presencia de bifurcaciones co-disjuntas. Esta regién también presenta
tres estados estacionarios pero la curva es discontinua cuando ¢., = co. El diagrama de
la figura (e) corresponde a la regiéon V. En esta region se presentan tanto bifurcaciones
0-disjuntas como oo-disjuntas. La regiéon V es la interseccién de las curvas derivadas al
resolver el sistema para ¢, = 0y gy = 00. Se observan tres estados estacionarios pero
la curva es discontinua tanto cuando ¢., = 0 como para cuando ¢., = oc.

Se empleo el procedimiento descrito anteriormente para generar diagramas de multi-
plicidad global para distintos pares de parametros. A continuacién se presenta el analisis
del efecto de cambios en los pardmetros de operaciéon, de diseno y errores de modelamiento
sobre la operacion del sistema mediante los diagramas de multiplicidad global.

5.2 Efectos de Cambios en el Diseno

Los efectos de cambios de pardmetros de diseno y/o errores de modelamiento se estudia-
ron mediante varios diagramas de multiplicidad global. Los diagramas y su andlisis se
muestran a continuacidn.

5.2.1 Volumen contra calor de reaccion

En la figura 5.1 se encuentra el diagrama de multiplicidad global del volumen adimensional
(cv) contra el calor de reaccién adimensional (/3).

A partir de este diagrama puede apreciarse el efecto de cambios en el volumen del
reactor (a) y/o en el calor de reaccién () sobre la respuesta del sistema. El punto de
operacién optimo correspondiente a = 5.0 y § = 0.91 pertenece a la region II. La
regién de unicidad (regién I) se presenta a valores de [ pequenos independientemente
del valor de «, o a valores muy altos del volumen adimensional, practicamente para
cualquier valor de (3. Esto es consistente con la regla heuristica que establece que “los
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problemas de multiplicidades pueden reducirse al incrementar el volumen del reactor”.
Para eliminar multiplicidades en el problema en cuestién modificando dnicamente un
parametro se deberia emplear un volumen adimensional al menos cinco veces mayor al
nominal, o un calor de reaccién adimensional equivalente al 40% del calor de reaccién
nominal. Cualquiera de esas medidas colocarian al sistema en la regién de unicidad.

5.2.2 Volumen contra area

En la figura 5.3 se puede apreciar el diagrama de multiplicidad global del volumen adi-
mensional («) contra el drea de transferencia de calor (A).

T 7 T 3 T
--- O-disjunta ! h - - - O-disjunta /

T ' | inf-disjunt; ! /
- .- inf-disjunta / 256 - . - inf-disjunta k

40 ’ 4 / ,

35¢ ! 7 2 /

alfa
alfa

051 ’ -

Figura 5.3: Diagrama de multiplicidad global del volumen adimensional («) contra el drea
(A) (a) y vista ampliada (b).

Este diagrama resulta muy interesante. La divisién entre histéresis y unicidad se
encuentra en una regién infactible (dreas negativas). Se detecta una regién de unicidad
factible para valores muy pequenos del area y muy altos de .. La forma de este diagrama
resulto diferente al diagrama de « contra . En este caso las curvas que delimitan la
region III son rectas. La regién V es una pequena zona correspondiente a valores de a y
area muy pequenos. Con este diagrama se vuelve a demostrar la heuristica que establece
que “las multiplicidades se pueden reducir incrementando la dimension del reactor” ya que
para eliminar multiplicidades es necesario incrementar el volumen adimensional del reactor
(). Se puede apreciar que modificando el drea no se pueden eliminar multiplicidades.
Esta informacién complementa lo encontrado en el diagrama 4.13 en el que se observo
que para A > 5 m? los estados estacionarios eran independientes a los cambios del area
de transferencia.

En la figura 5.4 se presentan los diagramas de continuacién correspondientes a cada
una de las cinco regiones de operacion mostradas en el diagrama de multiplicidad global
de « contra drea (figura 5.3).
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Figura 5.4: Diagramas de continuacién de la temperatura empleando al flujo del medio de
enfriamiento como parametro de continuacion, para las diferentes regiones del diagrama
de multiplicidad global de o vs. A (Figura 5.3).
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Puede apreciarse que aunque los diagramas de multiplicidad global 5.1 y 5.3 son di-
ferentes, los diagramas de continuacion de cada area son similares. El diagrama de con-
tinuacion de la region II (figura 5.4(b)) es el diagrama de continuacién de la temperatura
adimensional contra q., empleando las condiciones de area y a en el punto éptimo de

operacién. En el diagrama se denota el punto de operacién 6ptimo usando el simbolo “o”
mientras que el simbolo “e” denota un punto de bifurcacién de Hopf.

5.2.3 Damkohler de iniciacién contra calor de reaccion

En la figura 5.5 se puede apreciar el diagrama de multiplicidad global del nimero adi-
mensional de Damkdhler de iniciacién (Da;) contra el calor de reaccién adimensional

(8)-
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Figura 5.5: Diagrama de multiplicidad global del nimero de Damkohler de iniciacién
(Day) contra el calor de reaccién adimensional (3) (a) y vista ampliada (b).

Los parametros Da; y [ son parametros cinéticos, por lo que realmente no se modi-
fican con el disenio del reactor. El propdsito de este analisis fue determinar el efecto de
errores de modelamiento en la velocidad de reaccién de iniciacién (representado de forma
adimensional como Day) y/o del calor de reaccién adimensional () sobre la operacién
del sistema. El punto de operacién 6ptimo se encuentra marcado por el simbolo “o” y
corresponde a un valor de Da; de 4.337 x 10°°. En este diagrama se aprecia que para
que el sistema cambie de regién de operacion el nimero adimensional de Damkohler de
iniciacién deberfa tener un valor diez veces mayor al valor nominal (5 x 107°). Esto
implicaria tener errores de modelamiento de Da; muy grandes. Con respecto al calor
de reaccion adimensional del diagrama podemos notar que éste deberia tener un valor
50% mayor al valor nominal para que el sistema cambiara de regién de operacién. Con
base en lo anterior podemos concluir que si se tienen errores de modelamiento de Da;
y [ dentro de rangos aceptables (£ 20 - 30%) y hasta mayores, el punto de operacién
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del sistema continuaria en la region II. Este diagrama nos dice que el comportamiento
tipo histéresis no se modificard aun en presencia de incertidumbres relativamente altas en

éstos parametros.
5.2.4 Damkohler de propagaciéon contra calor de reaccion

En la figura 5.6 se puede apreciar el diagrama de multiplicidad global del nimero adi-
mensional de Damkéohler de propagacion (Day,) contra el calor de reaccién adimensional
(8)-
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Figura 5.6: Diagrama de multiplicidad global del nimero de Damkohler de propagaciéon
(Day) contra el calor de reaccién adimensional (f) (a) y vista ampliada (b).

El propésito de este andlisis, al igual que en el caso del Damkohler de iniciacién, fue
determinar el efecto de errores de modelamiento. Se estudié el efecto de errores en la
velocidad de reaccién de la propagacién, representado en forma adimensional como Day,,
con un valor de 7.83 x 10° en el punto éptimo (denotado en la figura con el simbolo
“0”). En este diagrama se puede apreciar que la regién II tiene un &rea menor a la
del diagrama 5.5. En este caso si Da, y/o [ tienen errores de modelamiento aceptables
(£ 20 - 30%) el sistema se mantendria operando en la regién II. Sin embargo, si los errores
fuesen mayores (> 4+ 50%) el punto de operacién cambiaria de la regién II a la regién 111
6 IV dependiendo del sentido del error.

Como puede apreciarse en la figura 5.6(b), en este diagrama no se encontré una

region V de operacion, esto es, no existe una regién en la que conjuntamente existan
bifurcaciones 0-disjuntas y oo-disjuntas.
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5.3 Efectos de Cambios en la Operacién

Se analizaron los efectos de cambios de algunos parametros de operacion sobre los diagra-
mas de multiplicidad global. Se tomé como punto de referencia el diagrama de multipli-
cidad global de « contra (3 (figura 5.1). Los cambios que se analizaron fueron cambios en
los flujos de alimentacion de iniciador y monémero, y en las temperaturas de alimentacion
del medio de enfriamiento y de la corriente de alimentacién. Es claro que en los diagramas
de multiplicidad global resultantes no es posible localizar el punto de operaciéon 6ptimo
ya que se modifico el valor de algiin parametro del sistema que se encuentra implicito en
el valor del punto 6ptimo de operacién.

5.3.1 Volumen contra calor de reaccién a 7,,, +20%

En la figura 5.7 se puede apreciar el diagrama de multiplicidad global del volumen adi-
mensional («) contra el calor de reaccién adimensional () cuando la temperatura de
alimentacién del medio de enfriamiento se incrementa en 20%.
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Figura 5.7: Diagrama de multiplicidad global del volumen adimensional («) contra el
calor de reaccién adimensional () cuando se incrementa la temperatura de alimentacion
del medio de enfriamiento en 20% (a) y vista ampliada (b).

Puede apreciarse que el diagrama de multiplicidad global es muy sensible a cambios
en la temperatura de alimentacién del agua de enfriamiento. El diagrama obtenido al
incrementar el agua de enfriamiento en 20% (figura 5.7) presenta una morfologia dife-
rente a la del diagrama original (figura 5.1). La pendiente de la curva de histéresis es
completamente diferente y se aprecia una disminucién en las escalas. Se observa que al
incerementar la temperatura de alimentacion del agua de enfriamiento se reduce la region
de multiplicidades.

Puede apreciarse que si se emplearan los valores de a y 3 correspondientes al punto
6ptimo de operacién (5.0 y 0.91, respectivamente), el nuevo estado estacionario perte-
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neceria a la region de unicidad. Esto concuerda con lo encontrado en el diagrama de
continuaciéon empleando la temperatura de alimentacion del agua de enfriamiento como
pardmetro de continuacién (véase la curva 2 de la figura 4.12(a)). En ese diagrama se
aprecia que si T,,,=351.8 °K (incremento del 20%) el sistema tendria tinicamente una
solucion localizada en la region de altas temperaturas.

El emplear una temperatura de alimentacién de agua de enfriamiento mayor a la
temperatura de alimentacion de monoémero es ilégico en un sistema exotérmico. Eviden-
temente el medio de enfriamiento contribuiria a incrementar la temperatura de reactor en
lugar de reducirla. Este diagrama nos sirve para comprender como se modifica el diagrama
de multiplicidad global cuando se cambia algin parametro de operacién del sistema, en
este caso la temperatura de alimentacién del medio de enfriamiento.

5.3.2 Volumen contra calor de reaccién a T;, +20%

En la figura 5.8 se puede apreciar el diagrama de multiplicidad global del volumen adi-
mensional («) contra el calor de reaccién adimensional () cuando la temperatura de la
corriente de alimentacion se incrementa en 20%.
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Figura 5.8: Diagrama de multiplicidad global del volumen adimensional («) contra el
calor de reaccién adimensional () cuando se incrementa la temperatura de la corriente
de alimentacién en 20% (a) y vista ampliada (b).

El diagrama de multiplicidad global de « contra [ se modifica al incrementar 20%
el valor de la temperatura de la corriente de alimentacién (7;,=420 °K). La forma es
similar, pero se aprecia un cambio en las escalas de los diagramas. En este caso la zona
de operacién con multiplicidades es muy reducida, inicamente una pequena parte de las
regiones Il y IV pertenecen a esta zona. Para que se presentaran las demds regiones
(IIT y V) el valor del volumen del reactor tendria que ser menor al volumen del medio
de enfriamiento (« deberfa ser muy pequeno). Si el sistema estuviese operando con los
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valores de v y 3 en el punto 6ptimo, el nuevo estado estacionario perteneceria a la region
de unicidad.

5.3.3 Volumen contra calor de reaccién a F' +20%

En la figura 5.9 se puede apreciar el diagrama de multiplicidad global del volumen adi-
mensional («) contra el calor de reaccién adimensional () cuando el flujo de alimentacién
de mondémero se incrementa en 20%.
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Figura 5.9: Diagrama de multiplicidad global del volumen adimensional («) contra el calor
de reaccién adimensional () cuando se incrementa el flujo de alimentacién de monémero
en 20% (a) y vista ampliada (b).

El efecto del cambio de 20% en el flujo de alimentacién de monémero sobre el dia-
grama de multiplicidad global de « contra 3 es muy limitado. La forma del diagrama
es practicamente igual y se detectaron unicamente pequenos cambios en las dreas de las
distintas regiones y en sus puntos de cruce.

Si el sistema operara con los valores de o y (3 correspondientes al punto 6ptimo, el nuevo
punto de operacién se localizaria en la regién II. Esto se comprueba con el diagrama de
continuacion cuando el parametro de continuacion es el flujo de alimentacién de monémero
(véase la curva 1 de la figura 4.17(a)), en donde se observa que si F'=1.2 kgmol/m?, el
sistema se encontraria operando en la regiéon de histéresis.

5.3.4 Volumen contra calor de reaccién a F; +20%

En la figura 5.10 se puede apreciar el diagrama de multiplicidad global del volumen
adimensional («) contra el calor de reaccién adimensional () cuando el flujo de iniciador
se incrementa en 20%.

El efecto del cambio de 20% en el flujo de iniciador en la alimentacion sobre el diagrama
de multiplicidad global de « contra [ es practicamente igual al encontrado en el caso



Capitulo 5. Cambios en el Diseno y en la Operacion 68

anterior (incremento de 20% en el flujo de alimentacién de monémero). Los diagramas
son muy similares. Nuevamente, si se operara con los valores de « y 3 en el punto 6ptimo
y un flujo de alimentacién de iniciador de 0.0038 kgmol/m?, el nuevo punto de operacién
estaria localizado en la regién II. Esto se comprueba con los diagramas de bifurcacion

empleando al flujo de alimentacién de iniciador como pardmetro de continuacién (véase
la figura 4.2).
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Figura 5.10: Diagrama de multiplicidad global del volumen adimensional («) contra el

calor de reaccién adimensional () cuando se incrementa el flujo de iniciador en la ali-
mentacién en 20% (a) y vista ampliada (b).

5.4 Conclusiones

Los diagramas de multiplicidad global permiten detectar las distintas regiones de mul-
tiplicidad presentes en el espacio de pardmetros ¢, — ¢y de un sistema dado y el tipo
de diagramas de continuacion que se tendran en cada regién. Estos diagramas son una
herramienta importante para la operacién y control de procesos ya que permiten detectar
regiones de operacién factibles y no factibles. Esto es relevante ya que permite detectar
los puntos en los que se tienen ramas de soluciones desconectadas por limitantes fisicas y
en los que el sistema no podra operar.

Por medio de estos diagramas se pueden determinar los cambios que deben realizarse en
los parametros ¢, y/o ¢y para cambiar de una regién de operacion a otra. Sin embargo, a
diferencia de los diagramas de continuacion o bifurcacién, estos diagramas no proporcionan
informacién sobre la estabilidad y/o el valor del estado estacionario resultante.

En este capitulo se obtuvieron varios diagramas de multiplicidad global para el reactor
de polimerizaciéon a partir de cuales se comprendié el efecto de cambios en distintos
parametros de diseno y operacion sobre la operacion del sistema.

Con base en los resultados obtenidos en este capitulo se puede concluir que los dia-
gramas de multiplicidad global proporcionan informaciéon general sobre la operacién del
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sistema. Lo mas relevante es que permiten detectar las regiones en las que existen bifur-
caciones (-disjuntas y oco-disjuntas.

Los diagramas de multiplicidad global proporcionan informaciéon complementaria a la
informacion que proporcionan los diagramas de continuacion. Los diagramas de bifur-
cacion proporcionan informacion més completa que la que proporcionan los diagramas de
multiplicidad global. Adicionalmente, los diagramas de bifurcacién se obtienen de una
manera mas directa y sencilla que los diagramas de multiplicidad global. En resumen,
se considera que los diagramas de continuacién son mas valiosos que los de multiplicidad
global y se recomienda su empleo para los analisis de conducta no lineal de sistemas.
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Control Robusto del Proceso

En el presente capitulo se presenta el diseno del control robusto del reactor de polimeri-
zacion en estudio y la evaluacién de su desempeno.

6.1 Seleccién de la Ley de Control

Para sintetizar el controlador del proceso se usaron matrices de intervalos ya que es una
técnica relativamente sencilla de usar y, bajo ciertas condiciones, asegura la estabilidad
robusta del sistema [48]. En la forma que se emplea en este trabajo, el controlador
corresponde a una ley de control proporcional (vedse la seccién 2.3).

Con base en los andlisis de conducta no lineal realizados en los capitulos anteriores
se puede esperar que el control del proceso no sera sencillo. Adicionalmente, ya que el
controlador no contempla accién integral, se pueden esperar desviaciones en relaciéon al
punto deseado de control.

6.2 Selecciéon de Variables Controladas y Manipula-
das

La seleccion de las variables a controlar y manipular se realizé con base en los resultados
obtenidos del analisis de operabilidad realizado con anterioridad y de las restricciones de
la aplicacién de la teoria de matrices de intervalos.

Con respecto a las variables controladas, es necesario tener un sistema cuadrado para
emplear los resultados de Wang y colaboradores [48]. Esto es, todos los estados del sis-
tema deben ser variables controladas. El modelo matematico del problema en estudio
consiste de seis ecuaciones diferenciales no lineales y seis estados (C,, Cr, T, D,, Dy, Tj).
Sin embargo, como se mencion6 con anterioridad, los estados D, y D; unicamente apare-
cen en sus respectivos balances (expresiones 3.4 y 3.5) lo que hace que los deméds estados
del sistema sean independientes del cambio de cualquiera de éstos dos estados. Por tal
motivo, para propositos del control del proceso, se pueden emplear tinicamente cuatro
estados como variables controladas.

Con respecto a las variables manipuladas se seleccionaron aquellos parametros del sis-
tema que son entradas y cuya manipulacion fuese sencilla. Se seleccionaron el flujo de ali-

70
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mentacién de monémero (F'), flujo de alimentacién de iniciador (F7}), flujo de alimentacién
del medio de enfriamiento (F.,) y la temperatura de la corriente de alimentacién (T,).

Asi se tiene definido el sistema a controlar (véase la figura 6.1). Se controlaran cuatro
estados (Cy,, Cr, T, Tj) con la manipulacién de cuatro variables (F, Fy, Fe,,, Tin).

1

G

=3
S

CINele

a
S

Figura 6.1: Variables controladas y manipuladas para el reactor de polimerizacion.

6.3 Diseno del Controlador

El procedimiento empleado para disenar el controlador fue similar al expuesto en la
seccién 2.3.4. El objetivo es determinar el valor del compensador k (que en este caso
es una matriz de 4 x 4) que satisfaga la condicién 2.38 y al menos una de las condiciones
2.39-2.41. La planta nominal linealizada alrededor del punto de operacion 6ptimo esta
definida por las matrices A y B:

—-10.8 —-100.9 —-04 0.0 2.0 0.0 0.0 0.0

A= 0.0 -103 0.0 0.0 B— —0.2 80.0 0.0 0.0
28.1 3357.8 —5.1 8.3 —-14.1 0.0 0.0 10.0

0.0 0.0 171 -25.1 0.0 0.0 -1989.3 0.0

Para generar el modelo se empleé una incertidumbre del & 99%. Se tomd esta cifra
ya que es el maximo cambio real que puede sufrir la planta central. Si se tomara una
incertidumbre del 100% o mayor, la planta inferior seria nula o negativa. Es muy impor-
tante enfatizar que esta incertidumbre se aplica al modelo linealizado del sistema y por
tanto no contempla directamente las no linealidades presentes en el modelo. Con esta
incertidumbre se tienen las matrices A y B superiores e inferiores:

—-0.11 —-1.01 —-0.00  0.00 0.05 0.00 0.00 0.00
A= 0.00 —0.10 0.00  0.00 B— —0.00 0.80 0.00 0.00
- 0.28 33.58 —0.05  0.08 = —0.14 0.00 0.00 0.10
0.00 0.00 0.17 -0.25 0.00 0.00 —19.89 0.00
—-21.6 —200.7 —0.8 0.0 10.0 0.0 0.0 0.0
i 0.0 —-20.4 0.0 0.0 B —0.5 159.2 0.0 0.0
55.8 66819 —-10.1  16.5 —28.1 0.0 0.0 19.9

0.0 0.0 341 —49.9 0.0 0.0 —3958.7 0.0
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Para sintetizar el controlador k, se empled el médulo de optimizacion del programa
Matlab [24] empleando cualquiera de los tres criterios de optimizacién 2.51, 2.52 ¢ 2.53.
El valor de la variable de decision k obtenido fue:

—1.6441  7.1343 —-0.1278  0.0064
0.8075 —0.0882 40.0860  0.0052
0.0000  0.0002  0.0177 —0.0030

—5.0239 —5.0113 —1.5832 —0.9910

k=

Para este valor de k, se cumple la condicion 2.38 siendo negativos todos los eigenvalores
de la matriz A resultante:

—19.1072
—19.1072
—19.1073
—19.1074

La constante ¢ adquiere entonces un valor de 19.11, por lo que se cumple la condi-
cién 2.41 (aunque no se cumplen las condiciones 2.39 y 2.40):

i) n?v(He) = 359270 # 19.1

i) Yo (H;) = 33340 ¢ 19.1
1,j=1

iii) 5(% |Hz-j|> - 189 < 191
ig=1

Con estos resultados se asegura que el sistema serd robustamente estable a lazo cerrado
aun con una incertidumbre global del + 99%. No hay que olvidar que esa incertidumbre
se refiere a la planta linealizada. Es importante enfatizar que esta incertidumbre implica
que el controlador serda capaz de rechazar cualquier cambio en cualquier parametro del
modelo que implique un cambio en las matrices A y/o B dentro del rango £+ 99%. Asi el
% de variacion real de algun parametro que el controlador podra rechazar, dependerd del
parametro en cuestién.

Se analizaron los problemas de seguimiento de senales y de regulaciéon para la planta
linealizada del problema en cuestién a lazo cerrado (véase la figura 6.2). Los resultados
obtenidos demuestran que el controlador proporciona estabilidad robusta y estabilidad en
el desempeno al sistema linealizado.

6.4 Evaluacion del Controlador

En la seccién anterior se evalué el controlador suponiendo que la planta tiene una conducta
lineal alrededor del punto éptimo de diseio. Con base en los estudios de multiplicidad del
sistema realizados con anterioridad es claro que el problema en estudio es altamente no
lineal. En esta seccion se evalu6 el desempeno del controlador por medio de simulaciones
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Figura 6.2: Problema de seguimiento de senales (a) y problema de regulacién para la
planta central (b), inferior (c¢) y superior (d) de la planta linealizada del reactor de polime-
rizacion.

dinamicas del sistema no lineal original. Las simulaciones se efectuaron empleando el
simulador orientado a ecuaciones Speedup [42].
Se evalu6 el desempeno del controlador en presencia de:

Perturbaciones en las entradas

Incertidumbres en la planta

Incertidumbres en las variables manipuladas

Retrasos en las mediciones de las concentraciones de mondmero e iniciador

Algunas combinaciones de los casos anteriores.

En la tabla 6.1 se muestra la simbologia empleada en los diagramas de las simulaciones
dindmicas a lazo cerrado realizadas. Los valores en los diagramas representan % de
desviacién relativa para cada variable o parametro.



Capitulo 6. Control Robusto del Proceso 74

Tabla 6.1: Simbologia empleada en los diagramas de simulaciones dinamicas.

Salidas Entradas
AC, .....| AF
ACrp -.-.- AFp
AT o AF., ------
ATy ------ AT,
APM

6.4.1 Perturbaciones en las entradas

Para analizar el desempeno del controlador ante perturbaciones en las entradas se modi-
ficaron las concentraciones de alimentacion de monémero y de iniciador.

e Perturbaciones en la concentracién de alimentacién de monémero

En la figura 6.3 se muestra la simulacién dinamica del sistema a lazo cerrado cuando la
concentracion de alimentaciéon de monémero aumenta 10%.

Perturbacion de Cmin de +10% Perturbacion de Cmin de +10%
6 T T T T T 0: i B i B B i e e e e e

%)

Desviacion en las salidas (%)
Desviacion en las variables manipuladas (¥

. . . . R . . . . . .
BO 0.05 0.1 0.15 0.2 025 03 035 04 045 05 0 0.05 0.1 0.15 0.2 025 03 035 04 045 0.5
Tiempo (h) Tiempo (h)

(a) (b)

Figura 6.3: Desviaciones en las salidas (a) y en las variables manipuladas (b) del reactor
de polimerizacién a lazo cerrado considerando una perturbacién de C,,;, del 10%.

Puede apreciarse que la accion de control es bastante grande. Fue necesario reducir
el flujo de alimentacién de mondémero 42% (AF -42%) y el flujo de alimentacién de
iniciador 46% (AF -46%). Con esta medida el sistema se estabiliza después de 0.5 horas,
aunque el estado estacionario difiere del 6ptimo. Las mayores desviaciones se presentan
en los valores de las concentraciones en el estado estacionario (AC,, +4% y ACt -6%),
mientras que el peso molecular promedio presenta una desviacién pequena (APM +2%).
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Las temperaturas del reactor y del medio de enfriamiento se mantienen en los valores
correspondientes al punto 6ptimo.

Es importante notar que el valor nominal del flujo de alimentacion de iniciador es
muy pequeno (0.0032 m3/h), por lo que cualquier cambio en esta variable manipulada
implica una desviaciéon muy grande con respecto al valor nominal. Adicionalmente, la
maxima reduccién de cualquiera de los flujos manipulados es 100%, ya que no pueden
tomar valores negativos (restriccién fisica). Esto implica, fisicamente, que la valvula se
cierra por completo.

En la figura 6.4 se muestra la simulacién a lazo cerrado cuando la concentracion de
alimentacién de monémero disminuye 10%. En este caso puede apreciarse que la accién de
control, como era de esperarse, fue en la direccién opuesta (AF +65% y AF; +35%). Se
estabiliza el sistema en un menor tiempo (al cabo de 0.25 horas) y tanto las temperaturas
como el peso molecular promedio se mantienen en los valores del estado estacionario
6ptimo. Sin embargo las desviaciones en las concentraciones de monémero e iniciador son
mayores que en el caso anterior (AC,, -7% y ACT -17%).

Perturbacion de Cmin de -10% Perturbacion de Cmin de -10%
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Figura 6.4: Desviaciones en las salidas (a) y en las variables manipuladas (b) del reactor
de polimerizacién a lazo cerrado considerando una perturbacién de C,,;, del -10%.

Puede apreciarse en ambos casos que las desviaciones son pequenas y, sobre todo, que el
peso molecular promedio del polimero se mantuvo practicamente en el valor deseado (valor
en el punto 6ptimo). Esto se puede atribuir a que la temperatura del reactor se mantuvo
practicamente constante. Recordemos que el peso molecular promedio es la relacién de
dos estados y del modelo matematico del sistema puede apreciarse que los estados D, y
D, tienen una dependencia mayor de la temperatura que de las concentraciones.

e Perturbaciones en la concentracion de alimentacién de iniciador

En las figuras 6.5 y 6.6 se muestran las simulaciones dinamicas a lazo cerrado cuando la
concentracion de alimentacion de iniciador se modifica en +10% y -10% respectivamente.
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Figura 6.5: Desviaciones en las salidas (a) y en las variables manipuladas (b) del reactor
de polimerizacion a lazo cerrado considerando una perturbacion de Cfy;, del 10%.

En ambos casos puede notarse que el controlador es capaz de rechazar perturbaciones
en la concentracion de alimentacion de iniciador, manteniendo a todos los estados del
sistema practicamente en el punto de operacién 6ptimo. En los dos casos la accion de
control fue pequena (AF; -9% y +11% respectivamente) y practicamente de la misma
magnitud que la perturbacién pero con signo opuesto.
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Figura 6.6: Desviaciones en las salidas (a) y en las variables manipuladas (b) del reactor
de polimerizacién a lazo cerrado considerando una perturbacién de Cp;, del -10%.

Estos resultados son los esperados. Del modelo matematico del sistema puede apre-
ciarse que el parametro Cp;, aparece unicamente en la expresion de la concentracion



Capitulo 6. Control Robusto del Proceso 7

de iniciador (expresién 3.2) y es directamente proporcional al flujo de alimentacién de
iniciador. Por tanto, si la concentracién de alimentacion de iniciador aumenta, el flujo
de alimentacién de iniciador debe disminuir en la misma magnitud para contrarestar la
perturbacion.

6.4.2 Incertidumbres en la planta

Para analizar el desempeiio del controlador ante incertidumbres en la planta se modificaron
algunos pardmetros de disenio del proceso.

e Incertidumbres en la energia de activacién de la reaccién de propagacion

En la figura 6.7 se muestra la simulaciéon dindmica del sistema a lazo cerrado cuando la
energia de activacién de la reaccién de propagacién aumenta 0.3%. Puede apreciarse que
la accion de control es dréastica y podria provocar problemas de saturacién, aun cuando
la incertidumbre es muy pequena. El flujo de iniciador aumenta 190% en 0.02 horas. El
sistema se estabiliza con un flujo de iniciador 4% mayor al nominal, aunque hay pequenas
desviaciones con respecto al punto 6ptimo para el peso molecular promedio (-2.5%) y la
concentraciéon de iniciador (+4%).
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Figura 6.7: Desviaciones en las salidas (a) y en las variables manipuladas (b) del reactor
de polimerizacién a lazo cerrado considerando una incertidumbre de E, del 0.3%.

En la figura 6.8 se muestra la simulacién a lazo cerrado cuando la energia de activaciéon
de la reaccién de propagacién disminuye 0.3%. En este diagrama se observa que la accién
de control fue en el sentido opuesto que el caso anterior y un poco menor en magnitud
(AF; -100%). En este caso también se estabiliza el sistema pero con un flujo de iniciador
4% menor que el nominal y se tienen pequenas desviaciones en el peso molecular (+2.5%)
y en la concentracién de iniciador (-4%) con respecto al punto 6ptimo de operacidn.
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Figura 6.8: Desviaciones en las salidas (a) y en las variables manipuladas (b) del reactor
de polimerizacion a lazo cerrado considerando una incertidumbre de E, del -0.3%.

Se puede apreciar que en ambos casos el compensador rechaza la incertidumbre en
la energia de activacion de la reaccion de propagacion, logrando que el sistema continte
operando practicamente en el punto de operacion éptimo. Es importante mencionar que
si se consideran incertidumbres mayores (o menores) en la energia de activacién de la
reaccion de propagaciéon, el simulador Speedup no es capaz de resolver el sistema de
ecuaciones debido a la presencia de discontinuidades fuertes. Por tal motivo no se puede
afirmar si el controlador es capaz de rechazar perturbaciones mayores a las consideradas.

e Incertidumbres en el coeficiente global de transferencia de calor

En la figura 6.9 se muestra la simulacién dindmica del sistema a lazo cerrado cuando el
coeficiente global de transferencia de calor aumenta 1% y en la figura 6.10 se muestra
la simulacion cuando el coeficiente disminuye 2%. Puede notarse que el sistema es muy
sensible a esta incertidumbre, aun siendo tan pequena. En el primer caso el controlador
logra mantener al sistema préacticamente en el punto de operacién 6ptimo. Se presentan
desviaciones muy pequenas para la concentracién de iniciador (-1.75%) y para el peso
molecular promedio (4+0.4%). Sin embargo la accién de control necesaria fue muy grande;
se requirié aumentar inicialmente 300% el flujo de iniciador y posteriormente se redujo a
aproximadamente -4%. Esto podria indicar que se requiere un esquema de “anti-windup
reset” para este caso con objeto de evitar saturacion de las valvulas de control.

En el segundo caso (figura 6.10), aun cuando la incertidumbre tiene el doble de la
magnitud del caso anterior, la accion de control necesaria es menor. En este caso el flujo
de iniciador debe sufrir una reduccién inicial del 100% (recordemos la restriccion fisica)
y posteriormente un aumento (+4%) para que el sistema continie operando en el punto
6ptimo. Se detectaron desviaciones muy pequenas en la concentracién de iniciador (+4%)
y en el peso molecular promedio (-0.6%).



Capitulo 6. Control Robusto del Proceso

Incertidumbre de U de 1%

-0.5F \

Desviacion en las salidas (%)

0.2 03 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8

Tiempo (h)

(a)

350

79

Incertidumbre de U de 1%

@
S
S

Desviacion en las variables manipuladas (%)

=)

@
S

o
S

501

0

L
0.02

.
0.04

.
0.06

. . . . . .
0.08 0.1 012 014 0.16 0.18 0.2
Tiempo (h)

(b)

Figura 6.9: Desviaciones en las salidas (a) y en las variables manipuladas (b) del reactor
de polimerizacion a lazo cerrado considerando una incertidumbre de U del 1%.
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Figura 6.10: Desviaciones en las salidas (a) y en las variables manipuladas (b) del reactor
de polimerizacién a lazo cerrado considerando una incertidumbre de U del -2%.

e Incertidumbres en el calor de reaccion

En la figura 6.11 se muestra la simulacién dindmica del sistema a lazo cerrado cuando el
calor de reaccién aumenta 2%. En este caso se estabiliza el sistema con un aumento del
flujo de iniciador de casi 200% en los primeros minutos, reduciéndose radicalmente a un
valor menor al correspondiente al punto éptimo (aproximadamente -5%). El valor de las
salidas del sistema en el estado estacionario es practicamente igual al del punto 6ptimo.
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Se detectan pequenas desviaciones en la concentraciéon de iniciador (-4%) y en el peso
molecular (+0.9%).
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Figura 6.11: Desviaciones en las salidas (a) y en las variables manipuladas (b) del reactor
de polimerizacién a lazo cerrado considerando una incertidumbre de AH del 2%.
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Figura 6.12: Desviaciones en las salidas (a) y en las variables manipuladas (b) del reactor
de polimerizacion a lazo cerrado considerando una incertidumbre de AH del -0.9%.

En la simulacion del sistema a lazo cerrado cuando el calor de reaccién disminuye
0.9% (figura 6.12) se aprecia una situacién similar al caso anterior. En los primeros
minutos el flujo de iniciador aumenta 190% y radicalmente se reduce a un valor cercano
al valor nominal (+5%). Con esta accién de control se estabiliza el sistema practicamente
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en el punto 6ptimo. Se aprecian desviaciones pequenas en la concentracion de iniciador
(+1.9%) y en el peso molecular promedio (-0.4%).

En ambos casos puede apreciarse que aun cuando las incertidumbres consideradas son
pequenas, el sistema es muy sensible a cambios en el calor de reaccion.

e Incertidumbres en el calor especifico de la mezcla

En la figura 6.13 se muestra la simulacién dindmica del sistema a lazo cerrado cuando el
calor especifico de la mezcla aumenta 10% y en la figura 6.14 se muestra las simulacién
cuando el calor especifico disminuye 10%.
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Figura 6.13: Desviaciones en las salidas (a) y en las variables manipuladas (b) del reactor
de polimerizacion a lazo cerrado considerando una incertidumbre de C), del 10%.

Puede apreciarse que la accion de control para compensar el aumento del calor es-
pecifico de la mezcla fue incrementar radicalmente el flujo de iniciador en los primeros
minutos (+400%) y posteriormente regresarlo a su valor nominal. El estado estaciona-
rio una vez que se estabiliza el sistema, es practicamente igual al punto de operacion
optimo. La concentracion del iniciador y el peso molecular promedio presentan pequenas
desviaciones con respecto al punto éptimo (4+1.8% y -1.4% respectivamente).

Para el caso en el que disminuye el calor especifico de la mezcla (figura 6.14), la accién
de control consiste de la combinacién de dos variables manipuladas. En los primeros
minutos se reduce el flujo de iniciador (-85%). Posteriormente se incrementa hasta un
valor menor al nominal (-2%) y simultdneamente se incrementa el flujo del medio de
enfriamiento (+1%). El estado estacionario es practicamente el punto 6ptimo; se detectan
pequenas desviaciones en la concentracién de iniciador (-1.8%) y en el peso molecular
promedio (4+0.3%).

Es importante notar que, aunque en ambos casos la magnitud del cambio del calor de
reaccion fue el mismo, el sistema es mds sensible al aumento del C, que a la disminucién.
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Figura 6.14: Desviaciones en las salidas (a) y en las variables manipuladas (b) del reactor
de polimerizacion a lazo cerrado considerando una incertidumbre de C;, del -10%.

Con base en los resultados de esta secciéon podemos concluir que el controlador es
capaz de rechazar incertidumbres en el modelo, manteniendo al sistema practicamente
en el punto de operacién 6ptimo. Es importante notar que para la mayoria de los casos
estudiados, la accion de control inicial necesaria es extrema. Esto es, se requieren cambios
iniciales muy grandes en las variables manipuladas para controlar el proceso, en particular
el flujo de alimentacién de iniciador.

6.4.3 Incertidumbres en las variables manipuladas

Para analizar el desempeno del controlador ante incertidumbres en las variables manipu-
ladas se modificaron simultdneamente las variables manipuladas y alguna de la concen-
traciones de alimentacién. Se considerd que la acciéon de control que realmente se aplica
es 10% mayor a la accién que calcula el controlador.

e Incertidumbres en las variables manipuladas y perturbaciéon en la concen-
tracion de alimentacion de monémero

En la figura 6.15 se muestra la simulacién dindmica del sistema a lazo cerrado cuando la
concentracion de alimentacién de mondémero aumenta 10% y las cuatro variables ma-
nipuladas aumentan 10%. En esta figura puede apreciarse que las desviaciones son
practicamente iguales a las del caso en el que uUnicamente aumenta las concentraciéon
de alimentacién de mondmero (véase la figura 6.3). Se aprecia que las desviaciones en las
salidas de la planta son un poco mayores, sin embargo el cambio es despreciable. Asi, aun
en presencia de incertidumbres en las variables manipuladas el compensador es capaz de
controlar el sistema practicamente en el punto de operacion éptimo.
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Figura 6.15: Desviaciones en las salidas (a) y en las variables manipuladas (b) del reactor
de polimerizacién a lazo cerrado considerando una perturbacién de C,,;, del 10% y una
incertidumbre en las variables manipuladas del 10%.

e Incertidumbres en las variables manipuladas y perturbaciéon en la concen-

tracién de alimentacién de iniciador

En la figura 6.16 se muestra la simulacién dindmica del sistema a lazo cerrado cuando la
concentracion de alimentacién de iniciador aumenta 10% y las cuatro variables manipu-

ladas aumentan 10%.
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Figura 6.16: Desviaciones en las salidas (a) y en las variables manipuladas (b) del reactor
de polimerizacién a lazo cerrado considerando una perturbacién de Cy;, del 10% y una

incertidumbre en las variables manipuladas del 10%.
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Puede apreciarse que los resultados son practicamente iguales al caso en el que tnica-
mente aumenta la concentracién de alimentacién de iniciador (figura 6.5). El efecto del
cambio en las variables manipuladas se refleja en la desviacion de la concentracion de
iniciador. Se puede observar que en este caso la grafica es escalonada. En este caso,
como en el anterior, podemos afirmar que el controlador mantiene al sistema en el punto
de operacién 6ptimo, aun en presencia de incertidumbres en las variables manipuladas y
perturbaciones en las entradas.

6.4.4 Retraso en las mediciones

Para analizar el efecto de retrasos en las mediciones se seleccionaron las concentraciones
de mondémero e iniciador ya que generalmente su medicion tiene retrasos. Esto se debe a
que las mediciones no son directas; se debe tomar una muestra y posteriormente realizar el
analisis de composicion. No se consideraron retrasos en las mediciones de la temperatura
del reactor y del medio de enfriamiento ya que generalmente su medicién es rapida (por
medio de termostatos). Se analiz el efecto de retrasos en las mediciones simultdneamente
con la presencia de perturbaciones o incertidumbres. Es importante recalcar que, aunque
se esta pidiendo mucho del controlador, generalmente los cambios en los procesos reales
se llevan a cabo simultaneamente. Este andlisis se presenta a continuacion.

e Perturbacion en la concentracién de alimentacién de monémero y retraso en
la medicién de las concentraciones

En la figura 6.17 se muestra la simulacién dindmica del sistema a lazo cerrado cuando la
concentracion de alimentacién de monémero aumenta 10% y hay un retraso de 10 minutos
en la medicion de las concentraciones de mondémero e iniciador en el reactor.
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Figura 6.17: Desviaciones en las salidas (a) y en las variables manipuladas (b) del reactor
de polimerizacién a lazo cerrado considerando una perturbacién de C,,;, del 10% y un
retraso de 10 min. en las concentraciones.
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Pueden apreciarse oscilaciones en las desviaciones de la concentracion de monomero, de
iniciador y en el peso molecular promedio en un rango de +10% a -15%. Las desviaciones
son aproximadamente el doble de las del caso en el que inicamente exite perturbacion en
la concentracién de alimentacién de mondmero (figura 6.3(a)).

Las acciones de control también son oscilatorias. En este caso se requiere reducir el
flujo de mondémero casi un 100%, mientras que en el caso en el que no hay retrasos en las
mediciones (figura 6.3(a)) la maxima disminucién fue del -46%.

Asi, a pesar de incluir simultdneamente perturbaciones en una entrada y retrasos en las
mediciones de las concentraciones, el compensador logra controlar el proceso manteniendo
el peso molecular con una desviacion maxima de 5%.

e Perturbacion en la concentracion de alimentacion de iniciador y retraso en
la medicién de las concentraciones

En la figura 6.18 se muestra la simulacién dindmica del sistema a lazo cerrado cuando la
concentracion de alimentacién de iniciador aumenta 10% y hay un retraso de 10 minutos
en la medicién de las concentraciones de mondémero e iniciador en el reactor.
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Figura 6.18: Desviaciones en las salidas (a) y en las variables manipuladas (b) del reactor
de polimerizacién a lazo cerrado considerando una perturbacién de Cp;, del 10% y un

retraso de 10 min. en las concentraciones.

En este caso no hay oscilaciones. Puede apreciarse que los resultados de la simulaciéon
son practicamente iguales a los del caso en el que unicamente se contempla perturbacion
en la concentracién de alimentacién de iniciador (figura 6.5). En este caso el compensador
también estabiliza al sistema aun en presencia de retrasos en las mediciones.
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e Incertidumbre en la energia de activacion de la reaccién de propagacion y
retraso en la medicion de las concentraciones

En la figura 6.19 se muestra la simulacién dindmica del sistema a lazo cerrado cuando la
energia de activacion de la reaccién de propagaciéon aumenta 0.3% y hay un retraso de 10
minutos en la medicién de las concentraciones de mondmero e iniciador en el reactor.

En este caso se aprecia una accién de control menos severa que en el caso en el que
tnicamente se considera la incertidumbre (figura 6.7(b)). En este caso la desviacién inicial
en el flujo de iniciador es de +130% (mientras que en el otro caso fue +190%) y se reduce
a una desviacion en este flujo de aproximadamente +4%.
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Figura 6.19: Desviaciones en las salidas (a) y en las variables manipuladas (b) del reactor
de polimerizacién a lazo cerrado considerando una incertidumbre de E, del 0.3% y un
retraso de 10 min. en las concentraciones.

Con respecto a las salidas de la planta también hay diferencias entre las dos simula-
ciones. Cuando se consideran retrasos en las mediciones, las salidas presentan desviaciones
mayores que en la simulacién original (figura 6.7(a)). Sin embargo las desviaciones son
pequenas (AC; +4% y APM -2.5%) y el compensador estabiliza el sistema.

e Incertidumbre en el coeficiente global de transferencia de calor y retraso en
la medicién de las concentraciones

En la figura 6.20 se muestra la simulacién dindmica del sistema a lazo cerrado cuando el
coeficiente global de transferencia de calor aumenta 1% y hay un retraso de 10 minutos
en la medicion de las concentraciones de mondémero e iniciador en el reactor.

En este caso también se observa una accién de control menos severa que en el caso
en el que dnicamente se considera incertidumbre en el coeficiente global de transferencia
de calor (figura 6.9(b)). Sin embargo, las desviaciones en las salidas son pricticamente
iguales en ambas simulaciones (figuras 6.9(a) y 6.20(a)). Con base en estos resultados
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podemos concluir que el compensador es capaz de estabilizar al sistema aun en presencia
de incertidumbre en el coeficiente global de transferencia de calor y retraso de 10 minutos
en la medicion de las concentraciones.
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Figura 6.20: Desviaciones en las salidas (a) y en las variables manipuladas (b) del reactor
de polimerizacién a lazo cerrado considerando una incertidumbre de U del 1% y un retraso
de 10 min. en las concentraciones.

elncertidumbre en el calor de reaccién y retraso en la mediciéon de las concen-
traciones

En la figura 6.21 se muestra la simulacién dinamica del sistema a lazo cerrado cuando
el calor de reacciéon aumenta 2% y hay un retraso de 10 minutos en la medicién de las
concentraciones de mondmero e iniciador en el reactor.

Puede apreciarse que la desviacién en las salidas es practicamente igual al caso en que
que Gnicamente se contempla incertidumbre en el calor de reaccién (figura 6.11(a)). En
este caso la accién de control es menos severa (-60%) que en el caso mas simple (vedse la
figura 6.11(b)). En este caso también puede concluirse que el compensador es capaz de
controlar el sistema aun en presencia de incertidumbre y retraso en las mediciones.

e Incertidumbre en el calor especifico de la mezcla y retraso en la medicién
de las concentraciones

En la figura 6.22 se muestra la simulacién dindmica del sistema a lazo cerrado cuando el
calor especifico de la mezcla aumenta 10% y hay un retraso de 10 minutos en la medicién
de las concentraciones de mondémero e iniciador en el reactor.

En esta simulacién puede apreciarse que la desviacion en las salidas es practicamente
igual que en el caso en el que tinicamente se considera incertidumbre en el calor especifico
(figura 6.13(a)). Al igual que en los casos anteriores, cuando se considera un retraso en
las mediciones de las concentraciones se observa una accién de control menos severa. En
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este caso se requiere que el flujo de iniciador se reduzca 55% mientras que en el caso que
no considera retrasos (figura 6.13(b)) se requirié un aumento de 400%. Nuevamaente se
puede concluir que el compensador controla al sistema aun en presencia de incertidumbre
y retrasos en las mediciones.
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Figura 6.21: Desviaciones en las salidas (a) y en las variables manipuladas (b) del reactor
de polimerizacién a lazo cerrado considerando una incertidumbre de AH del 2% y un
retraso de 10 min. en las concentraciones.
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Figura 6.22: Desviaciones en las salidas (a) y en las variables manipuladas (b) del reactor
de polimerizacién a lazo cerrado considerando una incertidumbre de C, del 10% y un
retraso de 10 min. en las concentraciones.
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De forma intuitiva se espera que los retrasos en las mediciones afecten el control
del proceso. Sin embargo, con los resultados de esta seccién se puede concluir que la
presencia de retrasos en las mediciones no afecta al sistema y en ocasiones lo beneficia.
Estos resultados concuerdan con lo reportado por Psarris y Floudas [32]. Los autores
afirman que en ocasiones la presencia de retrasos puede mejorar el desempeno del sistema
a lazo cerrado.

6.5 Conclusiones

Con base en los diagramas de multiplicidad realizados en los capitulos anteriores se es-
peraba que el control del proceso no seria sencillo. Recordemos que el punto de operacion
Optimo es practicamente un punto limite.

Se eligieron como variables manipuladas al flujo de alimentacion de mondémero, de
iniciador y del medio de enfriamiento, y la temperatura de la corriente de alimentacion
para controlar el reactor.

Se empled un modelo lineal para sintetizar el controlador por medio de los resultados
reportados por Wang y colaboradores [48] sobre matrices de intervalos. Se consideré una
incertidumbre del 4+ 99% y se comprobé que el controlador obtenido asegura la estabilidad
robusta del sistema lineal (véase la figura 6.2). Sin embargo, el problema en estudio es
altamente no lineal por lo que no se podia asegurar que el controlador sintetizado para el
sistema lineal asegurara estabilidad robusta en el sistema no lineal original a lazo cerrado.
Adicionalmente, ya que se empled sélo una ley de control proporcional, se podian esperar
altas desviaciones en las salidas de la planta con respecto al punto de operacién 6ptimo.

Se evalud el desempeno del controlador mediante simulaciones dinamicas del sistema
original a lazo cerrado ante perturbaciones en las entradas, incertidumbres en la planta,
incertidumbres en las variables manipuladas y retrasos en las mediciones de concentra-
ciones (véanse las figuras 6.3-6.22). Con base en estas simulaciones se puede afirmar que
el controlador obtenido asegura estabilidad robusta, ya que en todos los casos, se esta-
biliza el sistema manteniendo el punto de operacién practicamente en el punto éptimo.
Las desviaciones de las salidas se atribuyen a la carencia de una parte integral en el
controlador. Sin embargo, se considera que las desviaciones no son muy grandes.

Por ejemplo, del diagrama de continuacién de la temperatura empleando a la con-
centracion de alimentaciéon de monémero como parametro de continuacién (véase la
figura 4.9(a)) se sabe que un aumento en esta concentraciéon ocasionara que el sistema
opere en una region de altas temperaturas. En la simulacién del sistema a lazo cerrado
cuando se considera una perturbacién en la concentracion de alimentacién de monoémero
(figura 6.3) puede apreciarse que el controlador rechaza la perturbacién ya que el sistema
opera practicamente en el punto éptimo.

Cabe mencionar que en ninguno de los casos analizados fue necesario modificar la
temperatura de la corriente de alimentacion. Puede esperarse que sea factible controlar el
reactor unicamente con las otras tres variables manipuladas, siendo la més importante el
flujo de alimentacién de iniciador, ya que es la variable manipulada empleada con mayor
frecuencia.

Asi, se puede concluir que los resultados reportados por Wang y colaboradores [48]
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sobre estabilidad de matrices de intervalos se pueden aplicar al control de este sistema no
lineal, asegurando la estabilidad robusta del sistema bajo las condiciones anteriores.

Con respecto a la robustez en el desempeno es importante recalcar que no se abordé
este aspecto de forma explicita en el diseno del controlador. Observando las salidas
en las simulaciones a lazo cerrado realizadas puede notarse que las temperaturas del
sistema practicamente no sufrieron variacién en los casos analizados, mientras que las
concentraciones de monomero e iniciador presentaron en varias simulaciones desviaciones
altas (mayores a 10%).

A diferencia de otros productos de la industria quimica, las moléculas de polimeros no
pueden separarse con facilidad. Por tanto, el material se debe producir con las especifica-
ciones requeridas desde la fase de reaccién [8]. Sabemos que, aun cuando el peso molecular
promedio no es un estado del sistema, es una de las caracteristicas mas importantes del
polimero. En las simulaciones puede notarse que en practicamente todos los casos, el peso
molecular promedio tiene una variaciéon no mayor a +2%. Por lo tanto, aun cuando no se
considero la robustez en el desempeno durante el disenio del controlador puede concluirse
que el controlador tiene un desempeno aceptable. Probablemente el empleo de una accion
integral en el controlador reduciria estas desviaciones.
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Conclusiones Generales y Trabajo
Futuro

7.1 Conclusiones Generales

Con base en los resultados obtenidos en este trabajo se pueden mencionar las siguientes
conclusiones generales:

1. Es valioso comprender el comportamiento no lineal del sistema alrededor de la region
de operacion seleccionada para lograr un diseno adecuado del esquema de control a
lazo cerrado. La teoria de singularidad, los diagramas de bifurcacion y los diagra-
mas de multiplicidad global son herramientas que permiten comprender el compor-
tamiento no lineal de los sistemas.

2. La teoria de singularidad es una herramienta matemética que permite detectar
analiticamente la posible existencia de multiplicidades de entrada, salida e islas
en un sistema dado. Adicionalmente permite encontrar el maximo nimero de es-
tados estacionarios locales que el sistema podria presentar. El uso de la teoria de
singularidad tiene limitaciones. El andlisis se realiza alrededor de un punto singular
por lo que esta herramienta no es aplicable a sistemas dindmicos. Adicionalmente,
para emplear la teoria de singularidad se requiere reducir el sistema de ecuaciones
del modelo matematico a una ecuacion algebraica lo cual no siempre es posible. En
esos casos se puede emplear un procedimiento numérico para aplicar la teoria de
singularidad [13].

3. Los sistemas de polimerizacién han adquirido cada vez mayor importancia a nivel
industrial. Son sistemas complejos y cuentan con un gran nimero de pardametros
de operacién y disenio. Se han reportado, para algunos sistemas de polimerizacion,
hasta cinco estados estacionarios [2, 12, 39], conducta oscilatoria, ciclos limite, bifur-
caciones de Hopf supercriticas y subcriticas y hasta soluciones de periodo doble con
ruta hacia el caos. En este estudio se encontraron hasta tres estados estacionarios
para el sistema. Se comprobd que existen multiplicidades de entrada unicamente
cuando el parametro de continuacion es el flujo de alimentacion de mondémero. Se
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determinaron los puntos de nacimiento y muerte de islas, mismos que se compro-
baron numéricamente. Adicionalmente se econtraron varios puntos de bifurcacién
de Hopf.

4. El punto 6ptimo de operacién para el sistema, definido por Lewin y Bogle [23], es
estable a lazo abierto. Sin embargo pequenos cambios impuestos sobre la operacion
pueden causar serios problemas de control ya que practicamente es un punto limite.
Por medio de los diagramas de bifurcacion se detectd el sentido de los cambios
en los parametros que resultan en problemas operacionales, asi como los cambios
necesarios para evitar multiplicidades.

5. Los diagramas de multiplicidad global permiten detectar las regiones en las que
existen bifurcaciones 0-disjuntas e oco-disjuntas. Por medio de los diagramas de
multiplicidad global se detectaron las distintas regiones de multiplicidad presentes
en el espacio de varios parametros y el tipo de diagramas de continuacién que se
tendrian en cada regién. Se determinaron los cambios que deben realizarse en dis-
tintos parametros para cambiar de una regién de operacién a otra. Sin embargo, por
medio de los diagramas de multiplicidad global no es posible determinar el valor y la
estabilidad del estado estacionario resultante. Los diagramas de multiplicidad global
proporcionan informacién complementaria a la que proporcionan los diagramas de
continuacion.

6. Los resultados sobre estabilidad de matrices de intervalos desarrollados por Wang y
colaboradores [48] puede emplearse exitosamente para el control robusto de procesos
no lineales en puntos cercanos a la region nominal de operacion.

7. Se sintetiz6 el controlador empleando una ley de control proporcional, por medio
de matrices de intervalos, considerando una incertidumbre del 99% en el modelo li-
neal. Se eligieron como variables manipuladas al flujo de alimentacién de monémero,
de iniciador y del medio de enfriamiento, y la temperatura de la corriente de ali-
mentacién para controlar el reactor. Puede ser factible controlar el reactor tunica-
mente con los tres flujos, siendo el mas importante el flujo de alimentacién de ini-
ciador, ya que resulté ser la variable manipulada empleada en mayor proporcion en
todos los casos analizados.

8. Se evalué el desempeiio del controlador mediante simulaciones dindamicas del sistema
no lineal original a lazo cerrado ante perturbaciones en las entradas, incertidumbres
en la planta, incertidumbres en las variables manipuladas y retrasos en las medi-
ciones de concentraciones. El controlador obtenido asegura la estabilidad robusta
en el sistema. Aun cuando no se considerd la robustez en el desempeno durante
el diseno del controlador, puede concluirse que el controlador tiene un desempeno
aceptable ya que en la mayoria de los casos analizados el peso molecular promedio
del polimero tiene una variaciéon no mayor a £2%. Las desviaciones presentes en
algunas salidas, en relacion al punto de operacion deseado, se atribuyen a la carencia
de una parte integral en el controlador.



Capitulo 7. Conclusiones Generales y Trabajo Futuro 93

9.

7.2

El considerar retrasos en las mediciones de las concentraciones resulté benéfico para
el sistema a lazo cerrado, mejorando su desempeno. Esto parece estar en la linea
del trabajo de Psarris y Floudas quienes determinaron que, en algunos casos, los
retrasos pueden ser benéficos para el desempefio de un sistema de control [32].

Trabajo Futuro

El posible trabajo futuro en las areas de analisis de conducta no lineal y control de
procesos para el sistema en estudio es amplia. A continuacion se mencionan aquellos que
se consideran mas relevantes.

Incorporar en el modelo matematico la dependencia de los distintos parametros a las
concentraciones y/o temperatura. Con el modelo resultante, realizar anélisis de con-
ducta no lineal empleando la teoria de singularidad y los diagramas de bifurcacion,
y comparar las conductas no lineales de ambos modelos.

Encontrar analiticamente el maximo nimero de estados estacionarios posibles para
el sistema. Esto es, obtener el grado de la parcial de la funcién con respecto a la
temperatura para la que ya no se cumpla la condicién de multiplicidad.

Realizar analisis de bifurcacién dindmica para el sistema.

Probar el desempeno del controlador manipulando unicamente al flujo de alimenta-
cién de mondémero, flujo de alimentacion de iniciador y flujo de alimentacion del
medio de enfriamiento. Esto es, no incluir la temperatura de la corriente de ali-
mentacién como variable manipulada.

Modificar las matrices de intervalos para controlar el sistema con menos estados.
Esto es, realizar las modificaciones necesarias para que las variables controladas no
sean necesariamente todas las salidas de la planta.

Sintetizar un nuevo controlador para el sistema empleando matrices de intervalos
e incorporando acciéon integral en la ley de control. Comparar el desempefio de
dicho controlador con el sintetizado en el presente trabajo o con el de algin otro
controlador sintetizado con otra técnica. Adicionalmente debe buscarse incorporar
robustez en el desempeno en la sintesis del controlador.

Aplicar la técnica de matrices de intervalos para controlar sistemas mas complejos.
Estos sistemas pueden ser sistemas de polimerizaciéon més complejos o sistemas de
destilacion reactiva.

Estudiar de qué forma cambios en la operacién y/o diseno modifican la conducta
dindmica de reactores de polimerizacion.



Apéndice A

Nomenclatura

A = Area de transferencia de calor, m?

Asyn = Factor de Arrhenius para la reaccién de transferencia de mondémero,
m?/(kgmol-h)

Aj = Factor de Arrhenius para la reaccién de iniciacién, 1/h

A, = Factor de Arrhenius para la reaccién de propagacién, m?/(kgmol-h)

A, = Factor de Arrhenius para la reaccién de terminacion por apareamiento,
m?/(kgmol-h)

Ayq = Factor de Arrhenius para la reaccién de terminacion por desproporcion,
m?/(kgmol-h)

C; = Concentracién de iniciador, kgmol /m?

Crin = Concentracién de iniciador en la alimentacién, kgmol/m?

Chm, Concentracién de monémero, kgmol /m?

Cmin = Concentraciéon de monémero en la alimentacién, kgmol /m?

Cp = Capacidad calorifica de la mezcla, kJ/(kg-°K)

Cpw = Capacidad calorifica del medio de enfriamiento, kJ/(kg-°K)

D, = Concentracién molar de las cadenas muertas de polimero, kgmol /m?

D, = Concentracién mésica de las cadenas muertas de polimero, kg/m?

Et, = Energia de activacion para la reaccion de transferencia de monoémero,
kJ/kgmol

Er = Energia de activacién para la reaccién de iniciacién, kJ/kgmol

E, = Energia de activacién para la reaccién de propagacion, kJ/kgmol

Ei. = Energia de activacién para la reaccién de terminacién por apareamiento,
kJ/kgmol

Eyy = Energia de activacion para la reacciéon de terminacién por desproporcién,
kJ/kgmol

f* = Eficiencia del iniciador

F = Flujo volumétrico de alimentacién del monémero, m*/h

Fy = Flujo volumétrico de alimentacién del iniciador, m®/h

F., = Flujo volumétrico de alimentacién del medio de enfriamiento, m?/h

M,, = Peso molecular del monémero, kg/kgmol

PM = Peso molecular promedio del polimero, Kg/Kgmol

R = Constante de la ley de los gases, kJ/(kgmol-°K)
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=44

n

S)

ST ST RS

Temperatura del reactor, °K

Temperatura de las corrientes de alimentacion de mondémero
e iniciador, °K

Temperatura del medio de enfriamiento, °K

Temperatura de alimentacion del medio de enfriamiento, °K
Tiempo, h

Coeficiente global de transferencia de calor, kJ/(m?-h-°K)
Volumen del reactor, m?

Volumen del sistema de enfriamiento, m?

Conversién de monémero, %

simbolos griegos

-AH

p
Puw

Calor de reaccién de propagacién, kJ/kgmol
Densidad de la mezcla de reaccion, kg/m?
Densidad del medio de enfriamiento, kg/m?



Apéndice B

Glosario de términos

La funcién que describe a un sistema en estado estacionario es F(z,p,p) = 0, donde x
es el estado del sistema, ¢ es un parametro del sistema y p es un vector que contiene al
resto de los parametros del sistema.

Bitfurcacion de Hopf: Punto en el que dos eigenvalores de la funcion, con parte real
cero, cruzan el eje imaginario.

Caos: Conducta dindmica oscilatoria con patrones irrepetibles, caracterizada por
una dependencia del modelo del sistema con respecto a las condiciones iniciales.

Ciclo limite: Trayectoria dindmica periddica.

Control robusto: Control capaz de rechazar hasta la peor perturbacion dentro de
un conjunto previamente establecido.

Diagrama de Bifurcacion: Diagrama en el que se grafican los estados estacionarios
de la funcién F(z,p) = 0 para diferentes valores de ¢ dentro de cierto rango.

Diagrama de multiplicidad global: Diagrama en el que se identifican las diferentes
regiones de multiplicidad para diferentes valores de pardametros.

Efecto gel: Autoaceleracién durante la etapa de propagacion de polimerizacién a
altas conversiones donde la viscosidad es alta. Ocasiona una caida en la velocidad
de reaccién de la etapa de terminacién debido a limitaciones a la transferencia de
masa por difusion. También se conoce como efecto Trommsdorff.

Estabilidad de un estado estacionario: Se determina mediante la evaluacion de los
eigenvalores de la funcién F(x,¢) = 0. Si la parte real de todos los eigenvalores
es negativa, el estado estacionario serd estable. Si alguna es positiva, el estado
estacionario serd inestable.

Estado estacionario: Valores de los estados que satisfacen la ecuacion F(z, ) = 0.

Histéresis: Fenomeno en el que la trayectoria de estados estacionarios del diagrama
de bifurcacién cambia radicalmente de sentido y se presenta un cambio de estabi-
lidad. El diagrama se caracteriza por tener la forma de “S” y existen tres estados
estacionarios.
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e Jslas: Condicion en la que simultaneamente existen multiplicidades de entrada y de
salida. También se conocen como soluciones aisladas.

e Matriz caracteristica: Matriz de derivadas direccionales o derivadas de Lie.

e Multiplicidad: Condicién en la que se presenta més de una solucion para un mismo
valor de la variable o de un parametro.

e Multiplicidad de entrada: Condicion en la que se presenta el mismo estado estacio-
nario para varios valores de un parametro.

e Multiplicidad de salida: Condicién en la que se presentan varios estados estaciona-
rios para un valor de un parametro.

e Periodo doble: Fenémeno en el que, mediante el cambio lento de un parametro en un
punto con trayectoria dindmica periédica estable, se genera una oscilacion estable
con un periodo del doble de su precursor. La cascada de esas bifurcaciones es una
ruta comun al caos.

e Perturbaciones: Parametros que cambian de valor en el sistema y no son contro-

lables.

e Polimerizacion via radicales libres: Mecanismo de reaccién constituido por las eta-
pas de iniciacion, propagacion, transferencia de mondémero, terminacion por despro-
porcion y terminacién por apareamiento.

e Teoria de singularidad: Teoria que proporciona un marco tedrico para determinar
multiplicidades y los diagramas de bifurcacion locales del sistema bajo consideracion.

e Variables controladas: Variables que se controlan en un sistema. Puede ser uno o
todos los estados o salidas de la planta.

e Variables manipuladas: Parametros con los que se controla un sistema. Puede ser
una o varias de la entradas a la planta.
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