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RESUMEN

En este trabajo se disefia y evalia el desempefio de un esquema de control convencional para reactores de
polimerizacién en operacion continua, en particular del reactor de tanque agitado en operacion continua, basado en el
modelo deterministico del proceso. Se determina los estados estacionarios del sistema, posteriormente se linealiza el
modelo no lineal alrededor de los estados estacionarios y se analiza su estabilidad. Una vez realizado esto, en una
primera etapa se disefia el esquema de control con accion proporcional y en una siguiente etapa se agrega la accion
integral, se propone que ambos controladores se encuentren en funcién de un solo parametro para su sintonizacion.
Finalmente se evalua el desempefio de los controladores aplicando una perturbacion en la entrada y errores en el
modelo.

Palabras clave: reactor de polimerizacion, control industrial, modelado, sistema no lineal, linealizacion.

Linearized control of a polymerization reactor

ABSTRACT

In this work, the design and performance evaluation of a conventional control scheme for polymerization reactors in
continuous operation, stirred tank reactor particularly, based on the process deterministic model. Stationary states of
the system are determined and the nonlinear model is linearized around the stationary states and the stability analysis
is performed. A control with proportional action is designed and evaluated; integral action is incorporated to improve
the results. We propose both controllers as a function of only one tuning parameter. Finally, the controller’s
performance is assessed by applying an input disturbance and modeling errors.

Keywords: polymerization reactor, industrial control, modeling, nonlinear system, linearization.
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INTRODUCCION

La industria del polimero ha experimentado un
crecimiento muy rapido en las ultimas cinco décadas
(Luyben 2007). La produccion de monomeros y sus
reacciones para formar polimeros, abarcan mas de la
mitad de la industria quimica (Schmidt 1998). Se
estima que los paises de occidente producen mas de
100 millones de toneladas de polimeros al afio
(Congalidis et al. 1989). El componente central de un
proceso de polimerizacion es el reactor. Debido a la
variedad de reacciones de polimerizacion, existen
diferentes tipos de reactores de polimerizacion (por
lotes o continuos) (Luyben 2007). La técnica de
polimerizacion por radicales libres es la mas comun
para producir polimeros a escala industrial. De hecho,
mas del 70% de los polimeros vinilicos se producen
de esta manera. Un tipo de reactor importante, para la
produccion de polimeros por radicales libres, es el
reactor de tanque agitado en operaciéon continua
(RTAC) (Congalidis et al. 1989). Los reactores de
polimerizacion presentan diversas caracteristicas que
los hacen diferentes de los demas reactores, exhiben
comportamientos altamente no-lineales y complejos;
por ejemplo, autoaceleracion, fuerte exotermicidad,
interaccion asimétrica entrada-salida, multiplicidad de
estados estacionarios y la existencia de estados
estacionarios inestables (Alvarez y Gonzalez 2007;
Giudici 2000). El aspecto mas importante en el diseflo
y seleccion de un reactor de polimerizacion es la
formaciéon de un polimero con propiedades y
caracteristicas especificas, como por ejemplo el punto
de fusidén, distribucion de pesos moleculares,
temperatura de transicién vitrea, viscosidad, color,
propiedades eléctricas, etc. (Schmidt 1998). Por ello,
es necesario controlar las condiciones de operacion
del reactor tales como la temperatura, presion y flujos
de alimentacion, que permitan obtener estas
propiedades con bajo coste y que cumpla con los
criterios de seguridad, productividad y calidad de
manera eficiente. Considerando, ademas, que la
tendencia actual de las industrias de polimero es
operar una planta en la cual puedan producir
diferentes tipos de polimeros (Doyle et al. 2002).

En la practica industrial, los reactores de
polimerizacion se operan con sistemas de control
convencionales de tipo proporcional-integral (PI) y
proporcional-integral-derivativo (PID) (Luyben 2007;
Alvarez y Gonzalez 2007; Richards y Congalidis
2006). El disefio de estos controladores sigue técnicas
lineales (Coughanowr 1991), que son construidos a
través de la identificacion de respuestas
experimentales del sistema a ciertas variaciones de
tipo escalon en las entradas, y en la mayoria de los
casos la sintonizacion de estos controladores depende
de la habilidad y experiencia de los operadores.
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El problema de control de reactores de polimerizacion
ha motivado una gran gama de estudios tedricos y
experimentales, y su estado del arte se puede
consultar facilmente en la literatura abierta. En ella, se
puede apreciar que los esfuerzos se han enfocado en
la implementacién de técnicas de control no lineal por
la naturaleza no-lineal del proceso. Sin embargo, los
controladores utilizados en la practica son lineales.
Este trabajo se motiva en base a que existen pocas
publicaciones relacionadas con el analisis de sistemas
de control lineal para esta clase de reactores.

El objetivo de este trabajo es disefiar y evaluar el
desempefio de un esquema de control convencional
para reactores de polimerizacion en operacion
continua, en particular del RTAC, basado en el
modelo deterministico del proceso. Se determina los
puntos de operaciéon del sistema, posteriormente se
linealiza el modelo no lineal alrededor de los puntos
de operacion y se analiza su estabilidad. Una vez
realizado esto, en una primera ctapa se disefia el
esquema de control con accion proporcional y en una
siguiente etapa se agrega la accion integral, se
propone que ambos controladores se encuentren en
funcién de un solo parametro para su sintonizacion.
Finalmente se evalia el desempefio de los
controladores aplicando una perturbacion en la
entrada y errores en el modelo.

METODOLOGIA

Reactores de polimerizacion.

Los reactores de polimerizacion convierten pequeiias
moléculas de monodémeros en moléculas grandes.
Pueden convertir un gas o liquido volatil en un
liquido o soélido no volatil en grandes volumenes con
bajo costo y alta confiabilidad (Schmidt, 1998). En la
Figura 1 se muestra un esquema de las variables de un
proceso de polimerizacion.

La disponibilidad de un modelo matematico que
prediga con precision las propiedades moleculares del
polimero producido en un reactor tiene una gran
importancia econdémica. La clave para realizar un
buen modelo es describir matematicamente los
fenémenos quimicos y fisicos del proceso, obteniendo
los balances necesarios de materia, energia y
momento. Esta descripcion implica ecuaciones no
lineales (algebraicas, diferenciales, etc.) (Smith y
Corripio 2004).

El modelado a microescala esta basado en el
desarrollo de modelos que describan los mecanismos
cinéticos de reacciones en cadena; por ejemplo,
crecimiento, propagacion, terminacion de la cadena,
etc. El siguiente nivel de modelado, mesoescala,
incluye los fenémenos de la interfase (equilibrios
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termodinamicos, cinéticas), intrafase (transferencia de
masa y calor entre diferentes fases), asi como el
“micromezclado”; estos modelos juegan un papel
importante y pueden influir sobre las propiedades
moleculares 'y morfologicas. El modelado a
macroescala se relaciona con el desarrollo de modelos
que describan: fendmenos de macromezcla en el

reactor, balances globales de masa y energia,
transferencia de masa y calor, dindmica y control del
reactor. En definitiva, un modelo 6ptimo para un
reactor de polimerizacion debe incluir los fendomenos
fisicos y quimicos que ocurren en las tres escalas de
modelado anteriormente expuestas.

agitacion y slimentacion

Perturbacio les

|Estocasticas, dificiles de

(Deterministicas, menos
dificiles de eliminar)

PROCESO DE
POLIMERIZACION

eliminar)

Variables controladas
(Condiciones de operacion,
tales coma T, P, flujos)
Medibles “on-line”

ian, solubilidad, color, indice
de refraccion, tamafio de particula,...)
Medibles "Off-line”

ariables co das
que afectan a Is calidad del

producto como pesos moleculares, conversion de
monémero, grado de ramificacion)

troladas

Figura 1. Variables de un proceso de polimerizacion

La eleccion del tipo de reactor depende de la cinética
y de consideraciones econdmicas. Un reactor de
tanque agitado continuo (RTAC), un reactor ideal de
flujo en estado estacionario, y como su nombre lo
indica, es el reactor cuyo contenido esta
perfectamente agitado y su composicion es la misma
en todos los puntos del mismo. Asi, la corriente de
salida de este reactor tiene la misma composicion que
la del fluido contenido dentro del reactor (Levenspiel
2004). En este tipo de reactores los reactivos son
alimentados  continuamente y los productos
continuamente obtenidos para asegurar que el sistema
mantiene estado estacionario. Su uso se justifica para
altos volimenes de produccion. Se obtienen altos
rendimientos con bajo coste de proceso.

La velocidad de polimerizacion es constante y
contribuye a la homogeneidad del producto, pero
puede ser eclipsado por la no homogeneizacion
producida por la amplia distribucién de tiempos de
residencia. Como la velocidad de polimerizacion
varia con las condiciones de operacion, este tipo de
sistemas puede ser dimensionado para la velocidad de
polimerizacién en las condiciones de disefio. En la
practica, se utiliza un tren de reactores de igual
tamafio seguido de un reactor tubular para minimizar
la complejidad en el disefio.

Descripcion del proceso.
Se considera una reaccion de homopolimerizacion por
radicales libres llevada a cabo en un RTAC como se
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muestra en la Figura 2. El proceso puede ser utilizado
para obtener diferentes grados de polimerizacion y
para polimerizar diferentes monomeros. El medio de
polimerizacion es en masa. El flujo de alimentacion al

reactor consiste de mondmero (Qe ) , iniciador (Q| )

y agente de transferencia; el agente de transferencia se
utiliza para tener un mejor control del peso molecular
del polimero. La reaccion es exotérmica por lo que se
considera que el reactor cuenta con una chaqueta a
través de la cual se hace pasar un fluido refrigerante.
Debido a la autoaceleracion o efecto gel, el reactor
presenta multiplicidad de estados estacionarios. El
disefio de este reactor nos permite obtener la
informacion a la salida del proceso, de tal manera que
se pueden desarrollar adecuadas estrategias de control
por retroalimentacion. El modelo del proceso es una
representacion cuantitativa de la variedad de
reacciones que se llevan a cabo dentro del reactor.

En este estudio, el mondmero es el Metil Metacrilato
(MMA), el iniciador el azobisisobutironitrilo (AIBN)
y el agente de transferencia el n-dodecilmercaptano.
Se elige el MMA debido a que su cinética de
polimerizacion ha sido objeto de estudios tedricos y
experimentales (Alvarez 1996; In-Hyoup y Hyun-Ku
2004; Kim y Laurence 1998; Ray 1986). Ademas, se
considera que esta polimerizacion puede representar,
de manera general, las caracteristicas de las
reacciones de polimerizacion por radicales libres de
otros monomeros.
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--- Concentracion de iniciador
-- Concentracién de monémero
--- Temperatura del Reactor
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\\&4’ Flujo de Salida

s

Figura 2. RTAC de polimerizacion en masa por radicales libres.

Descripcion del proceso.
El balance general de materia y energia para un elemento de volumen es

Velocidad de

flujo del reactivo |—

[ Velocidad de
acumulacion |=

de reactivo reactivo que entra

[ Velocidad de

pérdida de reactivo

Velocidad de

] . |—| flyjo de reactivo
debido a la reaccion

de energia

calorifica

Generacion de

quimica

La dinadmica del reactor se describe mediante las
siguientes ecuaciones de balances de materia y

de energia

energia calorifica

o que sale
| quimica
Velocidad de | [ Velocidad de
acumulacion entrada

calorifica

debido a la reaccion
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Velocidad de
salida de
energia

calorifica

energia, con base al mecanismo cinético de
polimerizacion por radicales libres, propuesto por
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Alvarez  (Alvarez  1996). Estas  ecuaciones
diferenciales se encuentran acopladas de manera que

representan los fenomenos fisicos que constituyen la
dinamica del proceso.

d W,
—=l=-nl+erl+—
dt V
Qs
L= 6,()
am_
dt
=fM(.)
dT ..
E—T—ﬂer_V(T_Tc)
Q. B
+(7J(Te T)(
= ()
dv
Esz—gl’pV+Q

= fv ()
donde la velocidad de disociacion del iniciador (r, ),

la velocidad de polimerizacion (I’p ), la velocidad de

consumo del mondmero (I‘M ), el incremento

“

adiabatico de la temperatura ( £ ) y el coeficiente

para el intercambio de calor ( 4 ) , son un conjunto de

ecuaciones no lineales,

r = frI(I,T)
r,=ry="f (1LM.T)
ﬂ:fﬂ(M)

y = fy(M,V)

El pardmetro & es el factor de contraccion del
el fluyjo de alimentacion del
iniciador al reactor. Las
f()f() 60y &)

familias de funciones de cambio para el iniciador,
mondmero, temperatura y volumen, respectivamente.

monémero y W,
expresiones

representan

Los estados del reactor (X) son: la concentracion del
monomero (|V| ) , la temperatura del reactor (T) yel
volumen (V ) . Las entradas exogenas son: la

concentracion inicial del momoémero (Me) y la
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temperatura de entrada del mondmero (Te) . Las
entradas de control son: el flujo de monomero (Qe ),
la temperatura de chaqueta (Tc) y el flujo de salida
del reactor (QS ) Las mediciones de salida (y) son:

la concentraciéon de monomero (yM ), temperatura

(yT) y el volumen (yv), estas variables se

muestran en la Figura 3.
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Figura 3. Esquema de control por retroalimentacion para el RTAC de polimerizacion.

Las suposiciones que se consideraron para este uniforme; las reacciones solo ocurren dentro del
modelo son los siguientes: el contenido del reactor se reactor; la reaccion de polimerizacion ocurre por el
encuentra perfectamente mezclado; la densidad y la mecanismo de radicales libres; la concentracion del
capacidad calorifica de la mezcla reaccionante son mondmero puede ser medida continuamente en linea.

constantes; la temperatura del fluido refrigerante es El tiempo de residencia del reactor se define como

6 — MEVI'
r
Q. (5)

donde Vr es el volumen del reactor.

Para calcular los puntos de equilibrio del reactor de encuentran reportados en la literatura (Alvarez 1996)
polimerizacién, se establecieron determinadas y se observan en la Tabla 1.
entradas nominales al sistema; estos valores se

Tabla 1. Entradas nominales del reactor.

Entradas Nominales Valor
Volumen V (1) 2000
Flujo de entrada de monémero Q, (I/min) 40
Concentracién  del monomero M, 1
(gmol/l)
Temperatura de entrada del mondmero 300
T, (K)

Flujo de entrada del iniciador W, 0.08
(gmol/min)
Flujo de salida del reactor Qs (gmol/l) 34.936

Temperatura de chaqueta TC (°.K) 315

El tiempo de residencia del reactor es de 50 min. Para el célculo, se considera constante el volumen del reactor y se

resuelve para |,M y T las ecuaciones algebraicas comprueba que el reactor presenta tres puntos de

que resultan de igualar a cero sus correspondientes equilibrio, ver tabla 2.

funciones de cambio [fl (), fy, (), f; ()] Se
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Tabla 2. Puntos de equilibrio del reactor de homopolimerizacion de MMA.

Puntos de equilibrio
Estados 1 2 3
Nominales
1 (gmol/l) 0.002014 | 0.00184 0.0003241
M 0.9933 0.5809 0.4331
(gmol/l)
T °K) 314.62 349.58 377.06

donde |,My T son los valores nominales de la
concentracion de iniciador, concentracion de
monoémero y temperatura, en los cuales el reactor
opera en estado estacionario.

El modelo lineal del reactor se calcula por medio de la
seriec de Taylor alrededor de un estado estacionario

como condicion nominal de operacion (Y,U). Se

considera la siguiente notacion compacta del modelo

no lineal del reactor
Linealizacion del modelo no lineal.

x=f(x,u,d,p) (6)

y =Cx (7
donde

x=[1,M,T,V]

Y =[Yu>¥r W]
f()= [ fi () fn (), (), 6y ():I
C =[(0,1,0,0),(0,0,1,0),(0,0,0,1)]
u=[Q.T..Q]
d=T,

__ | parametros, por

B ejemplo &, AH, ...

El modelo lineal del reactor, en términos de variables de desviacion, es

X =A%+ B0 ®)

y:[XMaiTa)?v] ©)
donde

£=[%, %, % % ] =x-X (10

0=[Q.T,.Q,]=u-u i

entradas de control. Entonces, el modelo lineal del
reactor en términos de las variables de desviacion esta
dado por

donde el vector estado, X,y el vector de entradas, U
, se encuentran en términos de las variables de

desviacion. La matriz A es el Jacobiano para los
estados del reactor y B es el Jacobiano para las
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X, =a,% +a,%, +a.%
+a,% +byQ,
K, = K +a,%, +a,%
+a,%, +b,Q,

)~(T = a31)~(| + a32)~(rv| + a33)~(T

+ a34)?'\/ + b31Q~e + bSZ-I:C

(12)

(13)

(14)

Xy =8y X +3,Xy +a,5%

+ a44)~(\/ + b41(§e + b43(js

Los valores de la matriz Ay la matriz B, para los
tres puntos de equilibrio, se encuentran en las tablas 3
y 4, respectivamente.

Analisis de Estabilidad

Para determinar la estabilidad de los estados
estacionarios del modelo del reactor, se evaluaron los
valores propios del Jacobiano construido con las

funciones de cambio (matriz A); a partir de estos

(15)

valores y de acuerdo al teorema anterior, se concluye
que el punto de equilibrio con T intermedia es
inestable y los otros dos estados son asintoticamente
estables. Estos valores se pueden observar en la Tabla
5. Los estados estacionarios con mayor y menor | de
operacion se denominan punto de ignicion y punto de
extincion, respectivamente.

Tabla 3. Valores del Jacobiano para la matriz A (Estados del Reactor).

Matriz A
1 2 3
a, -1.9961x10 " -1.9532x10 -1.2063x10""
a, 4.2605x10°° —4.2513x10™ —6.7217x10°°
a, —7.1592x10™" —8.5555x10” —3.7316x10°°
a, 1.4000x10 " -1.600x10"" -1.€6759x10°
a,, —3.4587x10° —3.9784 —2.9824x10
a,, —2.0014x107 5.9015x107 5.4995x107
a,, -1.3289x10°° —2.4843x10™ —2.3338x10™"
a,, —6.7000x10™° —4.1910x10°° —5.6689x10°°
a, 1.5946x10 1.4056x10° 9.6559x10°
a,, 1.8133 —4.4475x10 —4.3655x10
a, —6.1266x10"" —5.6694x107 —4.8971x107
a,, 1.2914x10"* 5.8488x10 " 8.1703x10*
a, —2.3872x10 —2.4037x10° -1.7249x10*
a,, —4.2309x10 " 4.6211x10 4.1479x10
a,, —9.1719x10™° -1.5011x10"" —1.3498x10""
a, —4.6373x10™° —2.5333x10™° —3.2789x10~°
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Tabla 4.Valores del Jacobiano de la matriz B (Entradas del Reactor)

Matriz B
1 2 3
b, -1.0070x10°° | =9.2000x10~" | —1.6205x10~
b, 0 0 0
b 0 0 0
b, | 3-3500x10°| 2.0955x10" | 2.8345x10"
b,, 0 0 0
b, 0 0 0
b, —2.9172x10" | —8.6605x10"" —1.2885
by, 6.0662x10" | 6.0557x10° | 3.8387x10°
b, 0 0 0
b,, 1 1 1
b,, 0 0 0
by, -1 -1 -1

Tabla 5. Valores propios del Jacobiano de la matriz A

Valores propios de la matriz A
1 2 3
Extincion Inestable Ignicion
I -0.61 1.129x10 " ~2.354x1072 + 0.1367 |
M -0.0199 ~1.163x10 " ~2.354x102-0.13671
T —0.02 —1.679x10 > —7.0025x10"*
\ —4.823x10°° 4.586x10* —7.7130x10"*

En la Figura 4 se observa el comportamiento del
reactor en sus tres puntos de operacion, en su version
no lineal. Las condiciones iniciales se determinaron
aplicando porcentajes de desviacion a los valores de

los estados nominales |_, M y f; el volumen (V)

se considera constante. Estos valores se encuentran en
la Tabla 6.

Tabla 6. Porcentajes de desviacion para obtener las condiciones iniciales.

Porcentajes de desviacion

Extincion

Inestable

Ignicién

+1, 45, £10

+1,42,-3

+1,42,-3

En las graficas, se observa el comportamiento del
reactor en el punto de extincion y en el punto de
ignicion, respectivamente; en ellas, se puede apreciar
que el sistema converge al punto de equilibrio cuando
se aplican condiciones iniciales diferentes a los
valores nominales. En el punto de extincion los

tiempos de asentamiento,t;, para | y M son

119

aproximadamente 150min y para | es menor a
50min. En el punto de ignicion los t, para |, My
T se encuentran en el intervalo de 150-200min.

En la Figura 4 se muestra el comportamiento del
reactor en el punto de equilibrio inestable.



Cruz-Jiménez et al. / Ingenieria 15-2 (2011) 111-128

)
Tiempe (min)

i M [jmul,"\}
== ]
=%

4

200 s00 sa0 sa0 500 0 10
Tiempo (min)

20 200
Tiempo (min)

7

430 500 o0

TI'K)

300 & . 0
Tismpea (min)

20 300
Tiempo (min)

400 500 600 0 100 400 500 0

0 300
Tiempo (min)

Figura 4. Comportamiento del reactor en lazo abierto en el punto de extincion, ignicion y en estado inestable

RESULTADOS

Configuracion del esquema de control.

El disefio del sistema de control propuesto tiene la
siguiente configuracion de retroalimentacion: como

salidasa M, T ,y V y para accionara Q,, T_y Q,,

respectivamente. En la Figura 5 se observa el
diagrama de bloques para esta configuracion de
control. Las expresiones de retroalimentacion son de
tipo convencional con accidon proporcional en una
primera etapa del estudio, luego se agrega la accion

Variables
Manipulables

Qe »t

Controlador
M

integral en una segunda etapa. Para evaluar el
desempefio de los controladores se considera una
perturbacion (temperatura de entrada del monémero)
y errores paramétricos en el modelo (eficiencia del
iniciador, constante de propagacion sin gel y
coeficiente de transferencia de calor). Entonces, el
objetivo es disefiar un procedimiento sistematico para
la sintonizacién de las ganancias de las acciones de
control, una para cada par entrada-salida.

e

Variables

Controladas
+ M

s

» T

Qs

Controlador
v

AoHNNpHR

-V

Controlador
T

Ir

Y

Figura 5. Diagrama de bloques del esquema de control para el reactor de polimerizacion

La idea es estabilizar el modelo lineal a lazo cerrado,
escogiendo adecuadamente las ganancias; y si el
modelo lineal a lazo cerrado es estable, entonces se
espera que el reactor, en su version no lineal, sea
estable una vez que se hayan aplicado los
controladores con las ganancias obtenidas del
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esquema lineal. El disefio de estos controladores se
realiza en el espacio de estados.

Control Proporcional (P).
En esta primera etapa del estudio se disefia un sistema
de control convencional con accion Proporcional (P).
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Se elige el punto de equilibrio inestable como este sistema son T
condicion nominal de operacién. Con base a las (Qe’yM )’ ( c’yT) Y (Qs’y\/)’

configuraciones de control considerados en la
literatura (Alvarez, 1996), los lazos de control para

entonces los controladores proporcionales son:

Para el mondmero

(16)
Para la temperatura
T, =T, +Kp % -
Para el volumen
QS:QS-’-I<PV)“(1V (18)
donde K, ,K, vy K, son las ganancias de los lazo cerrado del reactor en su version lineal,

sustituyendo las ecuaciones (16), (17) y (18) en las

controladores para el mondmero, temperatura y ecuaciones (13), (14) y (15) se obtiene

volumen, respectivamente. La sintonizacion de los
controladores se realiza con base en las dindmicas en

)N(M = a21)~(l + azz)N(M + a23)~(T
+ay,X + bleP,M Xy

Xp =X +a5,Xy +agX +agX,
+b31KP,M Xy +b32KP,T X

)~<v = a41)~(| + a42)~(rv| + a‘43)~(T + a44)~(v

+ b41KP,M Xy + b43KP,v X

reordenando términos

X

M :(azz +bleP,M )XM +a, X
+ Xy + 3% (19)
);<T :(asz +b32KP,T))~(T +(a32

+b31KP,M )XM + a31)~(I + a34)~<'\/

(20)
X, = (a44 +0,Kpy ) R + (a42
+b4lKP,M )XM +a, X +a,5% 1
21
De acuerdo a la configuracion de control, las desacoplados y las ecuaciones (19), (20) y (21) se
ganancias de los controladores se consideran reducen a
Xy :(a22+b21KP,M )XM (22)
X = (3-33 +b,Kp 7 ) Xy (23)
X :(a44+b43KP,v))~(v (24)
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La dinamica de referencia que se considera para cada variable de estado es la siguiente:

Xgi t @ Xe; =0 1=M,T,V

(25)
4
@ = WS, Wpj=—
TR,
la cual es de polo asignable a través de la frecuencia establece como un promedio del que se observa en los
caracteristica @), y ésta ultima se encuentra en puntos de equilibrio estables del reactor.

La sintonizacion de las ganancias se obtiene
' igualando los coeficientes de las ecuaciones (22), (23)
@g; vy un factor de escalamiento temporal SC. El y (24) con las dinamicas de referencia (25)

términos de una frecuencia caracteristica de referencia

tiempo de asentamiento de referencia 7, se

ay, + b21KP,M =Wy

(26)
a'33 + b32KP,T = _a)T (27)
a, +bKpy = -, (28)
despejando las ganancias K, = [KP’M Ko Key :I se obtiene
1
Ken =— b (C‘)M +a22)
21 (29)
1
Ker =-— b (a)r +as3)
32 (30)
1
Koy =— b (a)M +a-44)
® €2y
en las cuales una vez fijados @y, S, es el tnico estas ganancias es
parametro de sintonizacion. La expresion general de
1
KP,i == E (a)i +ai)
! (32)

Control P.r,oporcpnal-lnt.egra}l (PI). el sesgo 0 €
En la seccidn anterior se disefi6 el esquema de control
proporcional (P); sin embargo en este tipo de
controladores se tiene el error en estado estacionario

< ; ademas, tomando en cuenta que este
tipo de controladores es ampliamente usado para el
control de este tipo de reactores. Se consideran los

. ., mismos lazos de control ( ) (T )
(ess) . Para eliminar este error se recurre a la accion Qe Y ) oY1)y

integral. En esta seccion se disefia el controlador (sty\/) y con base a estas configuraciones, los
Proporcional-Integral (PI), con el objetivo de eliminar controladores PI son

Para el monomero

~ t ~
Qe:Qe+KP,MXM +'[OKI,MXMdT (33)
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Para la temperatura

T =T, +Kp: % +J; K, % dr

Para el volumen

_ t
Q =Q,+ KP,V)N(V +J.OK|,V)?vdT

donde Ko =[ Koy Kpr. Koy, y
K, =[K,)M,K|T,K ] son los conjuntos de

(34

(35)

la sintonizacién de los controladores se realiza con
base a las dinamicas en lazo cerrado del reactor en su
version lineal. Se sustituyen las ecuaciones (33), (34)
y (35) en (13), (14) y (15), y se obtiene

ganancias proporcional e integral, respectivamente.
De igual manera que en el controlador proporcional,

Ky (1) =ay%, (t)+a,%, (t)
+a,% (t)+ay%, (1)
+,, (Ko &y (1)
+J-t K, % (z-)dr)
X (1) = 8%, (1) + 5%y (1) +ax% (1)
+a34>~<v()+b31(Kp w (1)
+j; K, % ( )

+b32(KP,T XT t)

+J-tKIT % (7)d

% (1) = 2%, (1) +a,%, (t )+a4s>< (t)
+a44><v( )+ (Ko %y (1)
+J‘OKI " )dr)

(36)

Para evitar el término integral, se derivan las variables
de estado con respecto al tiempo obteniendo el

siguiente conjunto de ecuaciones:
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)
+Ky % (1)) a7

Agrupando términos

X (1)
~Kiwka (1) = 1&m
+ 8% (1) +au%, (1)

% (t)- (a33+b32KPT) X (t)
—K, 1% (t) =ay% (1)

(%+%&M)()

+agX, (1) +K, %

X, (t)— (2, +hby )
—Kiy %, (1) =a,X, (t)

+(a42+b41KP,M)>~<M (t)

+aeX (1) + K, %Xy (1)

(3%)

M (39)

(40)

Los términos del lado derecho de estas ecuaciones se pueden definir como
ay (1) =a,%, (t)+asX: (t)
+ a‘ZAXV (t) (41)
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o () =ayX, (t)+(ay
+h,, Ko ) %y (1)

+ X (1) + Ky %y @)
a, (t)=a,% (t)+(a,

+h,, Ko ) %y (1)

+ % (1) + K, Xy (1) )

Sustituyendo las ecuaciones (41), (42) y (43) en las
ecuaciones (38), (39) y (40) y considerando que las

Xy

ganancias de los controladores estan desacopladas, las
ecuaciones caracteristicas del sistema son

(t) _(azz +b21KP,M )XM (t)

_b21K|,M Xy (t) =Qy (t)

ay (1)=0 44)
)~(T (t) _(a33 + bSZKP,T ) )~(T (t)
~by,K, % (t) = (1)

ay (1)=0 45)
X, (1) = (au +0,sKpy )%, (1)

b, K & (1) = (1)

a, (t)=0 46)

Luego, se considera la siguiente dindmica de segundo orden como referencia

. . 2 -

Xai 260X+ & Xe; =0 1=M,T.V @
la cual es de polo asignable a través del factor de las ecuaciones (44),(45) y (46) con las dindmicas de
amortiguamiento (g) y la frecuencia caracteristica referencia (47) y se despejan KP,i y Kl,i
@, definida en la ecuacion (26). Por ultimo, las (i = |,|\/|,T).
ganancias se obtienen igualando los coeficientes de
Para el monomero

_(azz +b, Ko ) =260,
2
0, K, v =y
1
Kew =— b_ (Zga)M (Sc)"'azz)
21 (48)
2
—[a)M (SC)]
KI,M = b
2l (49)
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Para la temperatura

_(a33 +b5,Kp 1 ) = 2¢a;

_b32K| T

=}
1
Koy = —(b_J(ngr (S.)+as)

(50)
2
« _Len(5)]
T = b
32 1)
Para el volumen
—(8.44 +b,5Kpy, ) =2¢m,
_b43K|,v = aﬁ
1
Koy = —(b—j(Zga)M (S.)+ a44)
3 (52)
2
« _—lav(s)]
v = b
43 (53)
de manera general estas ganancias se expresan como (i =1,M,T )
1
KP,i = _[EJ(ZQ-@ (Sc ) +a )
i (54)
2
—lw (S
o _ln(s)
b (55)

en las cuales una vez fijados § y @y el (mico pardmetro de sintonizacion es S .

DISCUSION

Desempefio del Controlador Proporcional Integral
(P1)

La sintonizacion del controlador proporcional con
accion Integral (PI), al igual que en el caso del
controlador P, se realiza aplicando las ganancias
obtenidas del modelo lineal al modelo no lineal. El
desempefio de este controlador se evaliia para un
valor del factor de amortiguamiento de 0.71 (valor
elegido para que el porcentaje del sobrepaso maximo
no exceda el 5% del valor nominal) y el factor de

escalamiento SC queda como el unico parametro de

sintonizacion.

En el sistema de control proporcional, se observa que
los cambios de operacion en el reactor tienen mayor
influencia en el desempefio del controlador que la

perturbacion en la Te. Es por esto, que para el

controlador PI se presenta el comportamiento del
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reactor cuando se aplica la perturbacion en Te y los

errores en el modelo; suponiendo que si puede
estabilizar el sistema con estos cambios y elimina el
error, entonces el controlador PI no requerira de
mayor esfuerzo para estabilizar el sistema cuando se
aplica solo la perturbacion o los errores en el modelo.
El comportamiento del reactor se presenta en la
Figura 6, y se observa que i) al aplicar la accion

integral el €, se elimina, ii) el sistema se estabiliza a

partir de factores de escalamiento menores que en el
caso de la accion proporcional, iii) la respuesta del
sistema es mdas rapida si se comparada con la del
sistema con el controlador P y con el sistema en lazo
abierto, iv) se considera el criterio de estabilidad del
2% vy el sobrepaso maximo se encuentra dentro de

este rango, excepto cuando SC tiene un valor de dos.
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Figura 6. Comportamiento del reactor en lazocerrado con error en el modelo y perturbacion en la

Te , con el sistema de control PI y valores nominales de operacion: a) Concentracion de

Monoémero, b) Temperatura y ¢) Volumen.

CONCLUSIONES

En este trabajo se present6 el disefio y evaluacion del
desempefio de dos controladores convencionales para
la clase de reactores de tanque agitado en operacion
continua, de homopolimerizacion por radicales libres.
Los controladores consisten en una configuracion de
tres entradas-tres salidas

((Qe’yM)’(TC’yT) y (Qsay\/)), con

acciones del tipo Proporcional y Proporcional-
Integral. La sintonizacion de las ganancias se realiza
de manera sistematica a través de la asignacion de
polos de la dindmica del reactor a lazo cerrado;
dinamica que se obtuvo de la linealizacion del modelo
no lineal alrededor de un punto de equilibrio
inestable, que se escogid como estado nominal de
operacion. El modelo no lineal del reactor presenta
tres puntos de equilibrio, dos de los cuales son
estables y uno inestable; la estabilidad de los estados
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