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RESUMEN
Observador acoplado a estructura de control para reactores de tipo tubular

Elaborada por: Ing. José Cortes Barreda
Dirigida por: Dr. Galo Rafael Urrea Garcia

Co-Dirigida por: Dr. Guadalupe Luna Solano

La simulacion de procesos es parte fundamental del desarrollo de los procesos
industriales, en la mayoria de los procesos las reacciones de transformaciéon se

llevan a cabo mediante un reactor.

En este trabajo se presentan los resultados del ajuste de temperatura y composicion,
de un reactor de tipo tubular mediante la aplicacion de un observador acoplado a
estructura de control, para la compensacion de errores de modelizacién en el
proceso de obtencion de anhidrido maleico (C;H2(CO),0) mediante la oxidacion
parcial de benceno en un reactor tipo tubular, para la caracterizacion del proceso, se
realiz6 un cambio de 1% en la temperatura de la camisa del reactor después de 5
segundos de operacion, se obtienen las respuestas de flujo molar del anhidrido
maleico y la temperatura del proceso, ajustamos los datos obtenidos mediante un
método de incertidumbre para compensar los errores de temperatura y composicion.

La aplicacion del método de incertidumbre comprobé el error de medicion que sufre
el proceso de manera convencional en carencias de una estructura de control lo cual
se debe a las variaciones de temperatura a lo largo de reactor, que tiende a mitigar la
produccién de anhidrido maleico y favoreciendo la produccién de componentes no

deseados.
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ABSTRACT
Observer coupled to control structure for tubular type reactors

By: Ing. José Cortes Barreda
Advisor: Dr. Galo Rafael Urrea Garcia

Co-Advisor: Dr. Guadalupe Luna Solano

Process simulation is fundamental part of the development of industrial processes, in

most of the processes transformation reactions are carried out by means of a reactor.

In this work presents the results of the temperature and composition of a tubular-type
reactor by applying an observer coupled to a control structure for the compensation of
modeling errors in the process of obtaining maleic anhydride (C2H»(CO),0) by means
of the partial oxidation of benzene in a tubular type reactor, for the characterization of
the process, a 1% change in reactor jacket temperature was made after 5 seconds of
the operation, the molar flow responses of maleic anhydride and the process
temperature is obtained, we adjusted the data obtained using an uncertainty method

to compensate the errors for temperature and composition.

The application of the uncertainty method verified the measurement error suffered by
the process in a conventional manner in the absence of a control structure, caused by
the temperature variations throughout the reactor, which tends to mitigate the
production of maleic anhydride. and favoring the production of unwanted

components.
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INTRODUCCION

La simulacion de procesos es importante para el desarrollo de informacion, en la
ingenieria quimica nos permite conocer el comportamiento fisico-quimico en los
equipos y diferentes etapas de los procesos, la simulacién representa una
herramienta econémicamente mas baja, comparada con el desarrollo de datos
experimentales y con una precision considerable al desarrollar informacion pues
mitiga los costos de experimentacion que tienden a ser altos en pruebas

preliminares.

La solucion numérica del modelo representa la oxidacion parcial del benceno para la
obtencion de anhidrido maleico, el cual es un compuesto principalmente usado en la
fabricacion de poliéster insaturado y en la fabricacién de lubricantes para la industria
automotriz, su produccion en 2017 se estimé en 1.8 millones de toneladas y se
espera una alza debié a la demanda que este tiene (Energy Chemical Technological
Center, 2019).

Los reactores quimicos representan gran parte de los procesos industriales y por lo
general las etapas mas significativas de los procesos. Los reactores quimicos son
disenados en base la operacién que se desea realizar y a los componentes que
integraran el proceso. por esta razén debemos disponer de informaciéon y
conocimientos en diferentes campos de investigacion tal como termodinamica,
cinética quimica, mecanica de fluidos, transmision de calor y economica, con la
finalidad de generar un proceso con el mayor beneficio en productos y con la menor
cantidad de inversion econémica (Levenspiel, 2004).

Un modelo de proceso se describe mediante ecuaciones. Un modelo matematico no
es Unico para un sistema determinado, un sistema puede representarse de muchas
formas diferentes, por lo que su representacién matematica puede tener diferentes

variaciones, dependiendo de cada perspectiva.

XVii



El modelo matematico se representa por medio de ecuaciones, estan son obtenidas
de leyes fisicas y quimicas que influyen en mi sistema, la representacion de un
modelo en base a leyes es lo mas importante dentro de la construccién de un

proceso. (Ogata, 2003).

En este trabajo se presentan los resultados del ajuste de temperatura y composicion,
de un reactor de tipo tubular mediante la aplicacion de un observador acoplado a
estructura de control, para la compensacion de errores de modelizacién en el
proceso de obtencion de anhidrido maleico (C;H,(CO),0) mediante la oxidacion

parcial de benceno en un reactor tipo tubular

Xviii



CAPITULO 1

FUNDAMENTOS TEORICOS



Fundamentos tedricos

CAPITULO 1 FUNDAMENTOS TEORICOS

1.1. Reactor quimico

Un reactor quimico es un dispositivo en el cual ocurre un cambio en la composicion
de la materia debido a una reaccion quimica. La reaccion quimica es normalmente el
cambio mas importante en los procesos, y este dispositivo esta disenado para lograr
ese cambio. Un reactor suele ser el centro del proceso pues son operados con el

propésito de producir productos quimicos (Ronald, et al. 1999).
1.2. Diseno de reactores

La ingenieria de reaccion quimica (CRE) se ocupa del diseno racional o analisis del
rendimiento de los reactores quimicos. El diseno racional de éste, esta mas alla de
nuestras capacidades, pero en general el disefio incluye determinar; el tipo de
reactor, tamano, configuracién, costo y condiciones de funcionamiento del

dispositivo.

Un objetivo de la CRE es permitir predecir, en el sentido de un disefio racional, el
rendimiento de un reactor creado en respuesta a requisitos especificos y de acuerdo
con un determinado cuerpo de informacion (Ronald, et al. 1999).

El disefio correcto de un reactor quimico condiciona el éxito o fracaso del proceso
global por lo que debe prestarse especial cuidado en todas las facetas relacionadas
con la Ingenieria de reactores como se muestra en la (Figura 1.1), se indican los
aspectos que debemos tomar en cuenta para el desarrollo 6ptimo de un reactor. Una
parte fundamental del desarrollo del reactor es el tamano, las caracteristicas
fisicoquimicas del sistema y en funcién al disefio se obtendran, las condiciones de
operacion y las operaciones adicionales como pueden ser la recuperacién y
regeneracion de agentes catalizadores. (Navarro, et al. 2017).



Fundamentos teodricos
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Figura 1.1. Conceptos aplicados en la Ingenieria de la Reaccién Quimica (Navarro, et al. 2017)
1.3. Clasificacion de los reactores

Los reactores quimicos pueden tener una gran variedad de tamanos, formas y
condiciones de operacion, que cumplen funciones especificas de acuerdo al tipo de
reaccion que se llevara a cabo. También pueden ser clasificados por el numero y tipo
de fases que intervienen en el proceso (Liquida y gaseosa), asi como el tipo de
produccion generada que puede ser continuo o por lotes (ver Figura 1.2) (Smith y
Corripio, 2014).

Figura 1.2. Clasificacion de los Reactores Quimicos (Smith y Corripio, 2014)



Fundamentos teoricos

1.3.1. Clasificacion de los reactores de acuerdo al modo de operacion

¢ Intermitentes, por lotes o bach
e Continuos

e Semicontinuos o reactores de flujo no estacionario
1.3.2. Reactores intermitentes (Batch)

Un reactor intermitente se emplea en operaciones a pequefia escala para probar
procesos que aun no se han desarrollado en su totalidad (En fase experimental),
para la fabricacion de productos de alto costo y para procesos de dificil conversion
en operaciones continuas de larga duracion. El reactor se carga por los huecos de la
parte superior del mismo como se muestra en la Figura 1.3. El reactor intermitente
tiene la ventaja de permitir una alta conversion, que puede obtenerse dejando el
reactivo dentro del reactor por periodos prolongados, pero también cuenta con la
desventaja del alto costo de mano de obra por lote, |la variabilidad del producto de un
lote a otro por las condiciones de proceso y con una baja produccion en comparacion

a procesos continuos (Fogler, 2008).

Figura 1.3. Esquema de un reactor intermitente (Fogler, 2008)
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1.3.3. Reactores de flujo continuo

Los reactores de flujo continuo casi siempre se operan en estado estacionario.
Consideraremos tres tipos: el reactor continio de mezcla perfecta (CSTR), el reactor

de flujo tapon (PFR) y el reactor empacado (PBR).
1.3.4. Reactor contintio de mezcla perfecta

El reactor continuo de mezcla perfecta (CSTR) o reactor de retro mezcla (backmix)
es comunmente usado en procesos industriales para componentes en estado liquido
asumiendo que se el proceso realiza una mezcla perfecta entre los componentes del
proceso, No presenta dependencia del tiempo, de la temperatura, la concentracion u
de la velocidad de reaccion dentro del reactor. Por lo que todas las variales son
iguales en el interior del reactor. Ya que la temperatura y concentracion son idénticas
en el interior del reactor, son las mismas en el punto de salida. Por lo tanto, la
concentracion, temperatura y corriente de salida se consideran iguales en el modelo
para el interior del reactor. Ver la Figura 1.4. (Fogler, 2008).

Figura 1.4. Esquema de un reactor continio de mezcla perfecta (CSTR) (Fogler, 2008)
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1.3.5. Reactor tubular

Los reactores tubulares son aplicados en procesos en fase gaseosa, sus
propiedades no varian con el tiempo y estan conformados de forma fisica por cilindro

trabajando en estado estable.

Los componentes dentro del proceso se consumen de manera continua a lo largo del
equipo, Ver la Figura 1.5. Al modelar el reactor tubular se asume que la
concentracion varia de manera continua en direccion axial a lo largo del reactor.
Como consecuencia de ese efecto, la velocidad de reaccion, que es una funcion de
la concentracion para todas las reacciones, excepto las de orden cero, también

variara axialmente (Fogler, 2008).

Productos

;‘ ‘: .". c - ‘—:)

Figura 1.5. Esquema de un reactor tubular (Fogler, 2008)

1.3.6. Reactor de lecho empacado

Es un equipo compuesto de uno o mas tubos empacados con particulas de
catalizador que operan en posicidon vertical como se muestra en la Figura 1.6. En
este las reacciones tiene lugar sobre la superficie del catalizador, Las particulas
cataliticas pueden variar en tamaro y forma. El objetivo de este reactor es aumentar
la densidad y concentracién celular el empaquetamiento: Es una forma menos
drastica de inmovilizacién, pues ésta es parcial. Este reactor permite una produccion

a gran escala de reactivos primarios o intermediarios (Fogler, 2008).
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Figura 1.6. Esquema de un reactor de lecho empacado (Fogler, 2008)
1.4. Clasificaciéon de las reacciones

En la Ingenieria de las reacciones quimicas, podemos clasificar los sistemas de
acuerdo al numero y tipo de fases implicadas, en dos grandes grupos: sistemas
homogéneos y heterogéneos. Una reaccion es homogénea si se efectua solamente
en una fase y es heterogénea si, al menos, se requiere la presencia de dos fases
para que transcurra, (ver Tabla 1.1) (Levenspiel, 2004).

Tabla 1.1. Clasificacion de las reacciones quimicas (Levenspiel, 2004)

No Catalizadas Catalizadas
Homogéneas La mayor parte de las La mayor parte de las reacciones
reacciones en forma en forma liquida Reacciones en
gaseosa Reacciones sistemas coloidales Reacciones
rapidas con enzimas microbiolégicas
Heterogéneas Combustién Sintesis
Tostacion Oxidacion
Absorcion Cracking
Reduccion




Fundamentos teoricos

1.5. Cinética de la reaccion

Las condiciones de operaciéon apropiadas pueden favorecer la transformaciéon de los
componentes de una reaccion, esto de la teoria de colisiones que indica que los
elementos o compuestos que interviene en el proceso necesitan chocar en la
orientacion adecuada que favorezca la formacion de un compuesto nuevo, si esto
ocurre, se ha efectuado una reaccién quimica; en quimica se estudian estas
reacciones considerando su mecanismo, la velocidad, los cambios fisicos y

energéticos de la reaccion.

El conocer el comportamiento de la reaccion y las cualidades de los componentes
que integran la misma es la parte crucial para el disefo y aplicacion de un reactor
quimico. Si la reaccion es suficientemente rapida para que el sistema esté
practicamente en equilibrio, el disefio es muy sencillo, ya que no sera necesaria la
informacion cinética y resulta suficiente la informacion termodinamica del proceso
(Levenspiel, 2004).

1.6. Variables que afectan la reaccion

La velocidad de una reaccion quimica puede estar afectada por diversas variables.
En los sistemas homogéneos las variables son la temperatura, la presion y la
composicion, mientras que, en los sistemas heterogéneos, como esta presente mas
de una fase (Liquida y gaseosa), el problema sera mas complejo por la interaccion
molecular de las diferentes fases del proceso. (Levenspiel, 2004).

1.6.1. Velocidad de reaccion

Esta indica la rapidez del consumo molar de una especie 0 especies quimicas
(Reactivos), para la formacion de otra (Productos). El término especie quimica
representa a cualquier compuesto o elemento quimico con una identidad dada. La
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identidad de una especie la determinan el tipo, el nimero y la configuracion de los
atomos de esa especie (Fogler, 2008).

La velocidad de reaccion quimica r;, se entiende como el nimero de moles de la
especie  j-ésima que reaccionan (apareciendo o desapareciendo) por unidad de
tiempo y por magnitud estratégica (extensiva), (ver definiciones de velocidad de
reaccion Tabla 1.2) (Navarro et al., 2017).

Tabla 1.2 Definiciones equivalentes de velocidad de reaccion en funcion de la
magnitud extensiva de interés (estratégica) para cada tipo particular de reactor
quimico (Navarro, et al. 2017).

Velocidad Definicion

1 (dN,) W: masa de solido (sistemas bifasicos S-F)

dt

o 1 (dN,) V,: volumen de particulas (sistemas bifasicos S-F)
T,
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1.6.2. Coeficiente de transferencia de calor

Dentro del reactor el calor puede adicionar o eliminase debido a las variaciones de
temperatura en la pared del equipo. Ya que la pared presenta una resistencia a la

transferencia de energia. (Cengel, 2007).

El contenido del reactor y el fluido que circula por la camisa es afectado por la
transferencia de calor esto demuestra que un flujo constante de mismo, maximiza la
velocidad de transferencia de energia, las variaciones temperatura pueden favorecer

la formacién de componentes no deseados.
1.6.3. Catalizador

Es una sustancia que interviene en el curso de la reaccién aumentando la velocidad
o disminuyéndola, pero no interviene en un intercambio de masa en el proceso,

cambiar el curso de la reaccion favoreciendo la reaccion (Fogler, 2008).
1.6.3.1. Propiedades del catalizador

La caracteristica principal de catalizador es aumentar la velocidad de una reaccion,

en relacion con la de la reaccion no catalizada.

Un catalizador no es cuantificado en la descripcion estequiométrica de la reaccion,
aunque aparece directa o indirectamente, en la ley de velocidad de reaccion y en el
mecanismo. No es un reactivo o un producto de la reaccidon en el sentido
estequiométrico. La cantidad de catalizador no cambia por la reaccion que ocurre,
aunque puede sufrir cambios en algunas de sus propiedades.

El catalizador no afecta la naturaleza quimica de los productos. Esto debe calificarse

si es posible mas de una reaccion (conjunto de productos), porque el catalizador
generalmente afecta la selectividad de la reaccion (Ronald et al., 1999).

10
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1.6.4. Entalpia de reaccion

En una reaccion el cambio de entalpia puede ser positivo o negativo de acuerdo a los
componentes que la conformen. Si la reaccion quimica libera energia, el calor del
sistema pasara a los alrededores, entonces el calor sera negativo dentro del sistema,
la perdida de energia en forma de calor a presion constante es la disminucion de la
entalpia del proceso. Los productos tienen menos entalpia que los reactivos, el

cambio en la entalpia se representa (AH = Hfinar — Hiniciat) UN proceso exotérmico
(Cengel y Boles, 2012).

1.6.5. Capacidad calorifica

La cantidad de energia que se necesita para aumentar la temperatura de una
sustancia o compuesto determinado esta varia con las propiedades del compuesto,
los cambios de la capacidad calorifica del sistema hacen mas complicada la
determinacion de los perfiles de temperatura dentro de los procesos y como
resultado la afectacién de los productos finales de la reaccion Lassak et al., (2010)

1.7. Modelado de procesos

Los modelos de procesos dinamicos pueden ser utilizados para estudios de
simulacion, para obtener informacion del comportamiento del proceso; los modelos
pueden ser utilizados para estudio de control y optimizacién de procesos quimicos y
mecanicos (Mehrotra, 1989).

Los modelos matematicos pueden encontrar aplicaciones en todos los procesos
desde investigacién, desarrollo, hasta disefio y operacion de plantas, para su
aplicacién en los modelos de procesos, estos se adaptan tomando en cuenta los
procesos fundamentales de la termodinamica, fisica y quimica para la correcta

interpretacion matematica del sistema (Mehrotra, 1989).

En investigacion y desarrollo, los modelos encuentran aplicaciones en:

11
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e Determinacion de mecanismos y parametros cinéticos quimicos
e Exploracion de los efectos de diferentes condiciones de operacion en el
proceso.

e Calculos de escalamiento.
En el area de disefo, estos pueden usarse para:

e Explorar el dimensionamiento y la disposicion del equipo de proceso.
e Estudiar la interaccion de varios componentes del proceso.

e Evaluar estrategias de control alternativas.
En las operaciones de la planta, los modelos se utilizan para:

e Laresolucion de problemas y en problemas de procesamiento.
e En el control del proceso

e La optimizacion de la planta operacion
1.7.1. Modelos de sistemas dinamicos

Un modelo matematico de un sistema dinamico se representa mediante ecuaciones
diferenciales, un modelo matematico no es Unico para un sistema determinado pues
hay muchas variables que afectan los procesos incluso desde su ubicacién. Asi
como hay diferente manera de revolver un sistema matematica, mas de un sistema
puede representar un modelo que satisfaga al sistema. La dinamica se describe en
términos de ecuaciones diferenciales. La cuales se obtienen a partir de leyes fisicas
que gobiernan el sistema (Ley de Newton, Ley de termodinamica etc.), Un modelo
matematico razonable es la parte mas importante dentro del analisis del sistema
(Ogata, 2003).

12
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1.7.2. Balance de materia

El balance de materia contabiliza la cantidad de materia que esta dentro del sistema
Suponiendo una reaccion de primer orden, la concentracion del material (A) esta en
funciéon del coeficiente de difusion, la velocidad del fluido y el coeficiente de la
reaccion. Utilizada en trabajos previos por Reséndiz et al., (2012)
Por lo tanto:

Gy _ a%C, aC,

ot 222 ' oz

- k]CA (1.1)

Doénde: €, es la concentracion del reactivo (mol/m®), t es el tiempo (s), D es el
coeficiente de difusion (m?/s), y z es la longitud del reactor (m), v es la velocidad del

fluido (m/s) y k, es el coeficiente de reaccion (s™).

1.7.3. Balance de energia

La cantidad de energia que esta dentro del sistema se representa en funciona al
balance de materia obtenido de la ecuacion 1.1 y se describe en funcion a la
conductividad térmica, coeficiente de transferencia de calor y temperatura del
proceso.
puede ser escrito de la siguiente manera:
aT a*T aT 2h

pCPE=Kﬁ—pv$+AHleA—R—a(Tj—T) (1.2)
Dénde: p es la densidad del fluido (mol/m?), ), T es la temperatura del fluido (K), ), ¢
es el tiempo (s), K es la conductividad térmica (W/m-K), z es la longitud del reactor
(m), p es la densidad del fluido (mol/m®), ), v es la velocidad del fluido (m/s), AH es el
calor de reaccion (J/mol), k, es el coeficiente de reaccion (s™), C, es el calor

especifico del fluido (J/mol-K), h es el coeficiente de transferencia de calor

13
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(J/mol-K-s) R, es la relacion volumen de la chaqueta/area (m) y T es la temperatura
de la chaqueta. Utilizada en trabajos previos por Reséndiz, et al (2012).

1.8. Sistemas de control

Los tres componentes basicos de todo sistema de control (Ogata, 2003). Estos son:

. Transmisor y censor
. El controlador
. Elemento de control un ejemplo son las bombas, bandas de transporte y

resistencias eléctricas. (Ogata, 2003).

La importancia de estos componentes radica en que realizan las tres operaciones
basicas que deben estar presentes en todo sistema de control (Ogata, 2003). Estas
operaciones son:

1. La medicion de la variable por controlar se realiza, en general con la
combinacién de un sensor y un transmisor. En algunos sistemas la senal del
sensor se puede alimentar directamente al controlador y no se necesita un
transmisor

2. Decisién con base en la medicion, el controlador decide qué hacer para
mantener la variable en el valor deseado

3. Accion como resultado de la decisiéon del controlador, el sistema debe
entonces realizar una accion. Esta accion por lo general la realiza el elemento

final de control
1.8.1. Variable controlada y variable manipulada.

La variable controlada es la salida del sistema, el medir el valor de una variable del
sistema y someter a cambios la variable manipulada con la finalidad de mitigar el
error de los valores obtenidos con el set point (SP) del sistema (Ogata, 2003).

14
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1.8.2. Procesos

Es una operacién, que tiene una seria de etapas este puede ser natural o artificial, el
mismo conduce a un resultado determinado y se desarrolla de forma continua, lo que
se busca esta determinado desde el inicio de la operacion y presenta un propésito.
(Ogata, 2003).

1.8.3. La referencia o set point (SP)

El valor que se desea mantener. La tarea del sistema de control es mantener en (SP)
esta puede ser representada mediante temperatura, presion velocidad etc. (Smith y
Corripio, 2014).

1.8.4. Perturbaciones

Representa una sefal negativamente a un sistema, si la perturbacion se genera
dentro se denomina interna, y si se genera afuera es externa ubicada en una
entrada. (Ogata, 2003).

1.9. Clasificacion de los controladores industriales

Los controladores industriales se clasifican, de acuerdo con sus acciones de control
como: (Ogata, 2003).

e De dos posiciones o controladores on-off

e Controladores proporcionales

e Controladores proporcionales-integrales

e Controladores proporcionales-derivativos

e Controladores proporcionales-integrales-derivativos
1.9.1. Accion de control de dos posiciones o de encendido y apagado

Es un control de dos posiciones, encendido y apagado, ver Figura 1.7. Este

controlador es relativamente simple, razéon por la cual su uso es extendido en

15



Fundamentos teoricos

sistemas de control tanto industriales como domésticos debido a su bajo costo.
Supodngase la salida del controlador u(t) y que la senal de error es e(t).
Por lo tanto:

u(t) = U,, parae(t) >0

u(t) = U,, parae(t) <0

Estos controladores son ampliamente usados en el campo de la electrénica. (Ogata,
2003).

Figura 1.7. Diagrama de bloques de un controlador de encendido y apagado (Ogata, 2003)
1.9.2. Controlador proporcional

Este controlador es el mas sencillo de aplicar (ver figura 1.8). Se representa

mediante la ecuacion 1.3
m(t) =m+ Kce(t) (1.3)

Donde: K. representa la ganancia, e es el error, m(t) senal de salida y m el valor

inicial.

La ecuacion 1.3 muestra la proporcionalidad es otorgada por la ganancia del
controlador. Tomando en cuenta la definicion del error, si el valor de la ganancia es
positivo resultara en un incremento en la variable controlada y una disminucion de la

salida del controlador. Esto indica que se genero un controlador de accioén inversa.

16
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Por lo que para obtener un controlador directo la ganancia del controlador debe ser

negativa.

Un controlador proporcional presenta un parametro unico de ganancia, lo cual
presenta un efeto negativo sobre el controlador ya que desvia los valores de |la senal
de referencia. Ver Figura 1.8 Diagrama de bloque del controlador proporcional ver
Figura 1.8 (Smith y Corripio, 2014).

— I
E K:E
—_— Ke ._‘ — 1
e m

Figura 1.8. Diagrama de bloque del controlador proporcional (Smith y Corripio, 2014)
1.9.3. Controlador proporcional integral (Pl)

Los procesos que no se controlan en la referencia presentan una desviacion muy
grande, para solucionar esto se agrega una nueva inteligencia al control, la accion
integral que convierte al controlador proporcionar en uno controlados proporcional
integral. (Smith y Corripio, 2014).

La ecuacion que lo describe es:
K
m(t) = m + Kee(t) + T—Cf e(t) dt (1.4)
1

Donde 1, es el tiempo integral (o de reajuste). La mayoria de las veces, la unidad de
tiempo utilizada es minutos; menos frecuente es el uso de segundos. Las unidades
utilizadas dependen del fabricante. Por lo tanto, el controlador Pl tiene dos
parametros, K.y 7;, y ambos deben ajustarse para obtener un control satisfactorio

(ver Figura 1.9).
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Figura 1.9. Diagrama de bloque del controlador proporcional-integral (Pl) (Smith y Corripio, 2014)

Si agregamos una senal de error al inicio del proceso, la salida del control sera igual
a la ganancia del proceso. esto por la proporcionalidad del sistema y conforme el
tiempo aumenta, la senal de salida crece en forma de escalén. Ver Figura 1.9.

Los controladores Pl solo presentan ganancia y tiempo integral o tasa de integracion.
Su ventaja es que la integracion elimina el corrimiento. Cerca del 85% de los
controladores en uso son de este tipo (Smith y Corripio, 2014).

1.9.4. Controlador proporcional derivativo

Aplicado en procesos donde se emplea un controlador P, se acepta un
desplazamiento del estado estacionario en el cual se requiere una cantidad de
anticipacion y sin perturbaciones. (Smith y Corripio, 2014). La ecuacién (1.5) lo

describe:
_ d
m(t) = m+ Kce(t) + Ketp Ee(t) (1.5)

Dénde: 1, es la constante de tiempo de derivacion, K. es la ganancia del controlador,

e es el Error, m(t) es la salida del controlador y m es el valor base (ver Figura 1.10).
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Figura 1.10. Diagrama de bloque del controlador proporcional derivativo (Smith y Corripio, 2014)
1.9.5. Controlador integral derivativo (PID)

La accion derivativa se le anade a procesos proporcionales integrales, esta tasa de
cambio tiene como objetivo predecir el comportamiento del sistema mediante el
analisis de la tasa de cambio del error. La ecuacion que representa este sistema de

control es:
. K d
m(t) =m+ Kce(t) + T—f e(t)dt + Kcrpme(t) (1.6)
I

Dénde: 7, es la constante de tiempo de derivacion, t; es el tiempo integral (o de
reajuste), K- es la ganancia del controlador, e es el Error, m(t) es la salida del

controlador y m es el valor base.

Los controladores proporcionales integrales derivativos tienen mejores resultados en
procesos lentos, donde las perturbaciones son minimas. El tiempo derivativo, la
ganancia y el tiempo son parametros para la sintonizacion de controladores PID (ver
Figura 1.11), los controladores PID se recomiendan para procesos sin ruido. La
ventaja del modo derivativo es la anticipacion (Smith y Corripio, 2014)
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Figura 1.11. Diagrama de bloques del controlador PID (Smith y Corripio, 2014)

1.10. Control de reactores tubulares

Los reactores quimicos en la industria tienen gran importancia, debido a que son el
centro del proceso, se han realizado estudios con la finalidad de mejorar el
rendimiento de los mismos, esto con ayuda de modificaciones en los lazos de control
convencionales, para mejorar el rechazo de perturbaciones, las operaciones con

varios objetos y las operaciones con varios controladores.

Por todo lo mencionado anteriormente, se han llevado a cabo estudios enfocados en
controlar la temperatura en los reactores tubulares asistido por medio de control de
cascada, para lograr maximizar el desempeno de la operacion entre los cuales

encontramos los siguientes:

Jin et a., (2016) Crearon un modelo tridimensional del proceso de gasificacion
supercritico del glicerol. Representado de manera detallada el comportamiento de la
de temperatura y concentracion de cada componente en el interior del reactor,
compararon 4 modelos de turbulencia (estandar, realizable, gas natural renovable y
Launder-Sharma) describiendo con precision el proceso de gasificacion de agua
supercritica, comparando la informacion obtenida con datos experimentales.
Observaron que la temperatura de salida aumento con a temperatura de la pared del

reactor.
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Israel et al., (2016) Estudiaron el problema de regular las excursiones de perfil de
temperatura y la concentracion de salida para un reactor tubular empaquetado en
fase gaseosa. Sobre la base de un modelo por etapas, se aplicé la teoria de control
avanzada para resolver el problema de control robusto FF-OF no lineal,
proporcionando condiciones de solvencia de pasividad y observabilidad con criterio
de ubicacion del sensor. Luego, el comportamiento del controlador avanzado se
aproximé con una realizacion construida de acuerdo con un modelo simplificado
adaptado de acuerdo con las propiedades de pasividad y observabilidad. El resultado
fue un controlador de temperatura Pl con compensacion dinamica del punto de ajuste
impulsado por la perturbacion de la temperatura de alimentacion medida.

Castelan et al., (2016) Mediante analisis fractal de series de tiempo aleatorio, se
estudia la posicion del sensor de temperatura en el reactor tubular con configuracion
de control en cascada. Utilizaron el modelo de dispersién axial con diferentes curvas
de temperatura como referencia. Los resultados numéricos muestran que el sensor
colocarse frente al punto caliente, porque mejora la capacidad de suprimir la
interferencia e introduce un nuevo método para estudiar la ubicacion del sensor.

Thiagalingam et al., (2015) Estudiaron una nueva expresion para el numero de
Nusselt con la finalidad de poder comprender mejor los fendmenos fisicos que
afectan a la transferencia de calor de la pared. Demostrando que la desviacion media
del flujo y la dispersion forman parte fundamental de los fenédmenos caléricos dentro
del sistema. La mayoria de los modelos en uso son deterministas, el modelo clasico
es el modelo de coeficientes A, — h,,, para el cual la transferencia de calor radial
entera se agrupa en la conductividad térmica efectiva en masa constante A, — y el
coeficiente de transferencia de calor de pared aparente —h,. En este trabajo se
estudio el efecto que tienen los mecanismos fisicos de transferencia de calor en la
pared de reactores del tipo tubular.
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1.10.1. Control en cascada de en reactores tubulares

Hernandez et al, (2017) Implementaron un modelo para la regulacion la
concentracion de salida frente a perturbaciones en la alimentacién y variaciéon en la
entalpia de reaccion en un reactor tubular en el que se llevan a cabo reacciones
multiples en paralelo que representan la oxidacion de etileno. Compararon la
estructura de control variable contra varios esquemas de control convencional frente
a perturbaciones en la alimentaciéon combinadas con una variacion en la entalpia de
reaccion, apreciando que el esquema de control variable mitiga las perturbaciones
dentro del sistema y obtuvieron mediante simulacion dinamica en base a la solucién
numeérica del modelo del reactor tubular que representan la oxidacién de etileno para

la produccion de oxido de etileno.

Romero, (2017) Aplicaron un modelo para la regulacion de la composicion en
reactores quimicos. El controlador se basa en un control de dos bucles en una
configuracion de temperatura de composicion. Los observadores de estado se
presentan para proporcionar robustez al control por medio de incertidumbres del
modelo agrupado. El segundo bucle se introduce con una opcion favorable de la
ecuacion de Arrhenius como entrada de control virtual. El diseno de control se ilustra
con base en dos estudios de casos, un reactor tubular que muestra dos dinamicas de
temperatura (cuasi lineal y punto caliente) y un CSTR que presenta multiples estados
estables y obtuvieron un esquema de control de cascada de composicion de

temperatura basado en modelos para la regulacion de la concentracion en reactores.
1.10.2. Tiempo muerto

Un fendmeno que se presenta muy a menudo en los sistemas de flujo es el del
atraso por transporte, que se conoce también como tiempo muerto (Smith y Corripio,
2014). Este forma parte del proceso, aunque una gran cantidad del mismo puede
provocar problemas en el controlador.
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1.10.2.1. Sistemas de Primer Orden con Tiempo Muerto

Si en la respuesta de un sistema se considera tanto atraso dinamico como por
transporte, el atraso total corresponde dos atrasos y pueden representarse de la

siguiente manera para un sistema de primer orden (Smith y Corripio, 2014).

De acuerdo al algebra de las funciones de transferencia, para un sistema de primer
orden como el como se ve en la Figura 1.12 en la Tabla 1.3 podemos apreciar los

diferentes tipos de atrasos para un sistema de primer orden.

R(s) K, Cls)
Ts +1

Figura 1.12 Sistema de Primer Orden con Tiempo Muerto (Smith y Corripio, 2014).

Tabla 1.3 Tipos de atrasos para un sistema de primero orden (Smith y Corripio, 2014)

At dinami =
raso dinamico G(s) ———

Atraso total =
HE) s+1

Donde K es la ganancia, 6 el tiempo muerto y 7 es la constante de tiempo.
1.10.3. Sintonizacion

Ajusta los parametros del controlador, para la obtencién de la respuesta en lazo
cerrado, un ejemplo es ajustar el sonido de las bocinas en un estéreo, ajustar el
audio de la radio. Cuando mas sofisticado es el equipo y el proceso que se desea
desarrollar mayor sera la dificultad para sintonizarlo pues el nimero de parametros
aumenta. En la sintonizacion de procesos la ganancia y tiempo integral son mas

dificiles de ajustar, que cuando se debe ajustar un solo parametro. Y si un proceso
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requiere el ajuste de tres parametros como en el caso del controlador (PID) la

dificultad aumenta aun mas (Smith y Corripio, 2014).

1.10.4. Sintonizacién por control de modelo interno (IMC)

Este método tiene la ventaja de permitir incertidumbres en el modelo, que es
compensado mediante en desempeno, el uso de la funcién transferencia del proceso

en lazo abierto Gy el objetivo del modelo interno, lo que favorece que la respuesta

en el sistema a lazo cerrado se pueda realizar de manera fisica por medio de un

controlador.

La estructura del IMC para el modelo de proceso GM(S) se ejecuta en paralelo con el

proceso. La salida del proceso X es tomada de la salida real del proceso x y la senal

es retroalimentada al controlador (. La funciona transferencia proviene de la salida

es Gy 5L Ver figura 1.13

R( M(s) Cts)
) Gpls)—> Gls) > Gpls) .

G(s)

Figura 1.13. Diagrama de bloques para el control con modelo interno (IMC) (Smith y Corripio, 2014)

El control por retroalimentacion, ante un cambio en la variable manipulada M, es

representado mediante la siguiente relacion:

-G
M) = (—L) Les) (1.7)
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Para la obtenciéon de un control perfecto en la salida x(s).por lo cual se puede ajustar

el controlador mediante la siguiente relacion:

1
Gu(s)

Se puede obtener un control perfecto ante las perturbaciones.

Para seleccionar el control por retroalimentacion C(,, Se considera un proceso

perfecto, que el modelo es inverso de la planta es fisicamente posible, esto no
siempre es cierto pues muchas plantas tienen bastante tiempo muerto o polinomios
que son de bajo orden con respecto a los obtenidos en el denominador.

El método IMC divide la funcion transferencias del controlador C(, en dos partes. La
primera en parte es la inversa Gy Yy la segunda es llamada *filtro”, elegido para
hacer C, fisicamente posible este se apaga para ser funcion transferencias a lazo

cerrado (S(5)) y s€ asume Gy s) = GM(S) obteniendo:
X =G L+ GyM = x; + Gy Cry (x°°* — xp) (1.9
x = [GyCis|xe + [1 = GyCis|x, (1.10)
La funcion de transferencia del controlador C(,, se representa mediante:

1
Ga(s)

La ecuacion 1.10 en funcién del controlador es equivalente a:
- set
x(s) = [Seo )X +[1 = S9]6LLes) (1.12)

La funcion transferencia servo S, debe adaptarse a C lo cual es fisicamente

posible.
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La representacion del sistema reducido IMC se presenta en la figura 1.14b, Indica

que el controlador por retroalimentacion y controlado se relacionan directamente.

* G
-------- n|
M X
> » Gy — % >
: | ' \&/ [
I
: v . -1
G |G| | O |
! '
! 1
! z 1 E xm
Cy) ¢ x= : U | — @‘
________ B Tradicional

(a) (b)

Figura 1.14. Estructura de control IMC: (a) basica, (b) reducida (Grimholt y Skogestad, 2018)

Para la sintonizacion del controlador se reduce a la funcién de transferencias servo

en lazo cerrado para el proceso y representa por medio:

M C
() _ By, = G)_ (1.13)
Ecs) 1= Cis)Gms)

La funcion transferencias presenta un signo negativo proveniente de la

retroalimentacion en el lazo interno del controlador. (Grimholt y Skogestad, 2018)
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1.10.5. Sistema observable

La estimacion de variables de estado no medibles se denomina observacién, se dice
que un sistema es observable en el tiempo t, si, con el sistema en el estado x(t,),
es posible determinar este estado a partir de la observaciéon de la salida durante un
intervalo de tiempo finito (Ogata, 2003).

1.10.6. Observador

Un dispositivo (o un programa de computador) que estima u observa las variables de
estado se llama un observador de estado, estima las variables de estado basandose
en las mediciones de las variables de salida y de control (Ogata, 2003).

1.11. Fortran

Fortran es el abuelo de todos los lenguajes de computacion cientificos. EI nombre
Fortran se deriva de FORmula TRANSIation, que indica que el lenguaje fue pensado
desde el principio para traducir ecuaciones cientificas en codigos de computadora
(Chapman, 2018)
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CAPITULO 2 MATERIALES Y METODOS

2.1. Materiales

En este capitulo se presenta los modelos para la representacion del comportamiento
dinamico del reactor tubular, y el método para la obtencion de los perfiles de
temperatura y concentracion, se describe el modelo para la produccién de anhidrido
maleico en un reactor tubular, mediante la oxidacion parcial del benceno en exceso
de oxigenos, para el proceso se asumieron tres reacciones como pseudo primer
orden. Asi mismo se presenta el método de sintonizacién del proceso (Van den Berg
et al., 2000).

2.2. Modelo pseudo homogéneo de un reactor tubular de lecho fijo

Modelo pseudo homogéneo de un reactor tubular de lecho fijo, asumiendo tres
reacciones como pseudo primer orden para la produccion de anhidrido maléico a

partir de la reaccion de oxidacion parcial del benceno:

k
CoHg + 40, = C4Ho04 + CO + CO, + 2H,0 (2.1)
k
CsHg + 60, = 3C0 + 3C0, + 3H,0 (2.2)
k-
C4H,03 + 20, = 2C0 + 2C0, + H,0 (2.3)

La reaccion deseada es la (2.1), las reacciones (2.2) y (2.3) son reacciones no
deseadas, ya que oxidan tanto reactivo como el producto contribuyendo a la
generacion de CO, CO; yH,O (Van den Berg et al., 2000)

Para la descripcion de las velocidades de reaccion se utilizara la ecuacion de

Arrhenius en las reacciones 2.1 - 2.3, la ecuacion es la siguiente:

-E
ki(tx) = A; - el /r7en) (2.4)
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El comportamiento masico del benceno (fy) y del anhidrido maléico (fn) para la
representacion del comportamiento del flujo se describen mediante las siguientes

ecuaciones diferenciales parciales siguientes:

of, 2,  of,

ot = Perr gz ~Vox ~ kafo —kafy (25)
ad a2 d
Ofm fn _ ) 2m ke = ks (2.6)

ot e Gx2 dx

El comportamiento de la temperatura de la fase del fluido (Tys) y del catalizador en
fase solida (Ts), se describe mediante dos balances de calor como se muestra en las

siguientes ecuaciones.

aTy aZT, aTy
50 = Kerr 5z = v 55 = Un(Ty = 1) = Ugs (T = Ty) (27)
aT
= = —Ugp(Ts = Tr) + cs(AH ky fy + AHo ko f + AHsksfrn) (2.8)
Las siguientes condiciones de frontera son:
62
Deff‘an;J =0 z=0, t=0 (29)
*fo
0%Ty
Keﬁw=0 z=0, t=0 (2.11)
*fp
Deffﬁ=0 z=1, t=20 (2.12)
0%fy
D"”W =0 z=1, t=0 (2.13)
0*Ty
K"”W =0 z=1 t=0 (2.14)
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Con las siguientes condiciones iniciales:

mol

fp = 0.009 —
s

mol

fm = O-OT
Tr =733K
T, = 660K

Donde f;, es el flujo del benceno (mol/s), fn es el flujo del anhidrido maléico (mol/s),
T; es la temperatura de entrada del fluido (K) y Ts representa la temperatura del

catalizador sélido (K).

Reséndiz, et al (2012) estudiaron la produccién de anhidrido maleico mediante la
oxidacion parcial el benceno en un reactor tubular, todas las reacciones que ocurren
en el reactor son asumidas como pseudo primer orden, para este proceso se
consider6 que la temperatura en la chaqueta del reactor es uniforme a lo largo del
equipo.

Los parametros considerados para realizar su modelado se ilustran en las Tablas 2.1

y 2.2.
Tabla. 2.1. Parametros de las velocidades de reaccion (Van den Berg, 2000)

Reaccion A;(s™') E;(Jmol™') AH;(Jmol™)
Ec.(2.9) 86,760 71,711.7 -1,490,000
Ec. (2.10) 37,260 71,711.7 -2,322,000
Ec. (2.11) 1494 36,026.3 -832,000
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Tabla. 2.2. Parametros para la oxidacion parcial de benceno (Van den Berg et al., 2000)

Parametros Valor (unidades)
Velocidad del gas, v 248 (ms™)
Coeficiente efectivo de difusion de masa, D 0.00317 (mzs‘1)
Coeficiente efectivo de difusion de calor, K 0.0317 (m?*s™)
Coeficiente efectivo de transferencia de calor de la fase
del fluido- temperatura de la pared, Uy, 26 (s‘1)
Temperatura de la pared, T; 733 (K)
Coeficiente efectivo de transferencia de calor del solido-
fase del fluido, U 30 (s™)
Constante del balance de calor solido-fase, c; 0.729 (sKJ™)
2.3. Métodos

2.3.1 Solucion del modelo

Las ecuaciones que representan el comportamiento de la materia y energia en
proceso, se les aplico el método de diferencias finitas en el cual, la ecuacion
diferencial parcial que describe el problema es reemplazada por un nimero finito de
ecuaciones diferenciales, en términos de variables independiente en puntos

seleccionados (Steven y Raymond, 2007).

Posteriormente se procede a integrar las ecuaciones diferenciales ordinarias

obtenidas mediante el método de Runge-Kutta de 4° orden.
2.3.2 Método de diferencias finitas

Este método de aproximacion numérica es utilizado en ecuaciones diferenciales

parciales, tiene como finalidad la discretizacion de las variables de posicion, por lo
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que ahora cada ecuacion diferencial parcial se puede describir mediante varias
ecuaciones diferenciales ordinarias. (Steven y Raymond, 2007).

Primeramente se divide la longitud del reactor L, en M incrementos

El primer paso consta en dividir la longitud del reactor, L, en M incrementos de

longitud Az,

Az = (2.15)

L
M

El método de diferencias finitas de la derivada de un punto K se puede aplicar

mediante tres opciones

Diferencia adelante:

0X  Xp4p — X

P A7 (2.16)
Diferencia atras:
0x  Xp = Xjp—q
PPy v (2.17)
Diferencia central:
ox x - Xp_
22kt k-1 (2.18)

0z 207

Se selecciond método de diferencia finitas central para la solucién de las ecuaciones
diferenciales que representar en comportamiento de la materia y energia en el

proceso.

La siguiente formula se aplica para una ecuacion diferencial parcial de segundo
orden, y su solucione mediante e método central de diferencias finitas.
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2
0°X X1 — 2Xp + Xp—y
a0z Az?

(2.19)

Una vez discretizadas las ecuaciones diferenciales y con las ecuaciones
diferenciales ordinarias obtenidas se procede a la integracion mediante el método de
Runge-Kutta de 4° orden.

2.3.3 Caracterizacion del proceso
2.3.3.1 Prueba escalén de un proceso

Esta prueba se realizara mediante un cambio e la temperatura del sistema a los 5
segundos del proceso, se graficara y se veran los cambios en los puntos
seleccionados, que seran aproximados mediante el método POMTM para la

obtencion de las variables de control de proceso.

Para la caracterizacion del sistema se agregé un cambio escalon al proceso en lazo
abierto y se obtuvieron las respuestas de la composicién y temperatura, se aplicé el
método (POMTM) para la obtencion de los parametros de control del proceso.

Ke™9s
7, +1

G(s) = (2.20)

Dénde: ganancia K, tiempo muerto (8) y la constante de tiempo (7).

Se realizara un cambio escalén del 1% en la camisa del reactor en lazo abierto, la
respuesta se registra mediante una grafica que indica el comportamiento de la
concentracion y temperatura contra el tiempo. (Smith y Corripio, 2014).

La ecuacion que representa un cambio escalon es la siguiente:
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La ganancia del proceso K se calcula mediante la siguiente expresion:

K—ACS 2.22

2.3.3.2 Método de ajuste 3

Del modelo real se obtiene las respuestas del modelo de proceso, esta se encuentra
en la region de alta de cambio. Estudios previos indican que lo puntos en los tiempos
(@6+1/31)y (6 + 1) han mostrado buenos resultados, los cuales son determinados

mediante las siguientes formulas.

Ac(8 + 1) = KAm[1 — e~!] = 0.632Ac; (2.23)
Ac (6 +37) = Kam([1 — e~V/3] = 0.283AC; (2.24)

En la Figura 2.1 se puede ver la localizacion de los puntos en los tiempos t, y t,.

A Cy

0.6312Ac, J

Figura 2.1. Parametros del modelo POMTM método de ajuste 3 (Smith y Corripio, 2014)

0.283601
1

-~
P rm—————
T

Los valores de @ y T se determinan mediante:
3
T= E(t2 —t;) (2.25)

0=t,—1 (2.26)
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Dénde: t, es el tiempo en el cual Ac = 0.283Ac, y t, es el tiempo en el cual Ac =
0.632Ac¢;

2.4 Diseno del controlador

Los controladores son diseniados mediante el método IMC (internal model control),
empleando el procedimiento de sintonizado PI/PID (Grimholt y Skogestad, 2018). Los

pasos para obtenerlos son los siguientes:

1. Obtencion de los parametros de control para el modelo aproximado de primer

orden mas tiempo muerto.

—Bs
G(s) = (Ke (2.27)

7,5+ 1)
2. Derivacion de los ajustes del controlador con base en el modelo.

Para la compensacion proporcional integral (Pl), se especifica una respuesta de

primer orden de la siguiente forma:

Ym(5) —
}’ref(s) Ts+1

exp(—0s) (2.28)

Que es representada mediante el siguiente controlador:

1

C(s) = —1 [1 +—
K(t. +86) 748

(2.29)

Este controlador Proporcional Integral (Pl), con ganancia y el tiempo integral

determinados por:

y 1 =1 (2.30)
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Se resuelve el sistema con 7. = 0. Para obtener una respuesta rapida y 7,/0>>1

para procesos con retardo dominante, 7, =4(7.+¢) para el tiempo integral

modificado. La regla de sintonizado (IMC) resultante es:

11

K. = %70 7, = min{t,, 860} (2.31)

2.4.1 Estructura de control convencional

Se aplicara una estructura de control que relaciones la composicion y temperatura,
conformada por 2 lazos de control, que manipulan la composicién en el reactor y
evalua la composicion en la salida del proceso, el comportamiento de la temperatura
es manipulado mediante un enfriante en la chaqueta del reactor y controlado
mediante un lazo secundario (Reséndiz et al., 2012).

Para el disefio del lazo primario y secundario se establecié el proceso de primer
orden mas tiempo muerto para la temperatura en cada seccion y para la composicion
de salida, considerando las variables obtenidas del cambio escaldn del proceso se

obtienen las siguientes ecuaciones.

c(s) Kr.c —07 08
=G =—2" _p 'TjCe 2.32
ne - me® TS (@32
T (s) KT,,T,,,
TRl s @33

Dénde: T, representa la temperatura en cada punto seleccionado. Kric, ¥ Kr;mp,

representan la ganancia del proceso de la temperatura y composicion 91,.,c el tiempo
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muerto resultante por las mediciones y el transporte interno del fluido. 77 ¢ Yy 77,1,

la constante de tiempo muerto en la temperatura y composicion respectivamente.

El control en el lazo primario se genera a partir la relacion de la temperatura y
composicion en cada seccion del reactor y se representa mediante ecuaciones (2.32)
y (2.33), obteniendo:

GT,-,CO (s)

-O07.c.5
e 01ico 2.34
G, () (234

= Grm,co(s) = KTm,C

donde K, ¢, = Kr,c,/Kr, 1, Para condiciones aproximadas al estado estacionario se

considera la siguiente relacion (TT].‘TmS + 1)/(171.,6-05 + 1) ~ 1, es decir la dinamica

del retardo prevalece sobre la dinamica global. Por lo que:
Gr,c(s) = KTm,coe_gTj'Cos (2.35)

El control del lazo secundario manipula la temperatura de la chaqueta T; Con la
finalidad de ajustar la temperatura medida, con la temperatura requerida en el lazo
primario, para lograr la regulacion de la concentracion de salida. Su disefo es

basado mediante la ecuacion (2.35).
2.4.2 Estructura de control propuesta

La estructura de control se basa en colocar controladores de lazo primario en la
concentracion de salida y de lazo secundario en la temperatura de cada seccién del
reactor, para regular la concentracion de salida de anhidrido maleico. La entrada del
controlador es una respuesta de la unidon entre el control convencional (u;)

multiplicada la variable (a;) (Reséndiz et al., 2012).
N

u= Z u;a; (2.36)

i=1
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Los parametros del factor de ponderacion «; € [0,1],deben ser ajustados para cumplir

con la restriccion:

a =1 (2.37)

N
=1

L

Se ajusta de forma dinamica el factor de ponderacién en base a la desviacién de la
temperatura en cada punto de control del reactor mediante la siguiente ecuacion.

= L (2.38)

l ?’:1|5i|

Ddnde: el valor absoluto del error de regulacion en el punto seleccionado |&;|, Ty.r,;
Temperatura de control en cada seccion y T; es la temperatura medida en el punto i
|Tyeri — Ti| lo que da paso a la siguiente relacion |e;| = |T,.r; — T:|(Reséndiz et al.,
2012).

2.4.3 Error de integracion minima

Para caracterizar el proceso se utilizaron los parametros de primero orden mas
tiempo muerto, su especificacién en lazo cerrado es un error de la variable
controlada respecto al lazo abierto, el error es una funcion en el tiempo de
respuestas y es necesario minimizas los errores de tiempo. Este puede ser
determinado mediante la integral del error en el tiempo como se muestra en la figura
2.2. ya que el objetivo de la sintonizacion del proceso es minimizar la integral del

error.
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elt)

A m"llln

Entrada de perturbacién

Cambio del punto de control

Figura 2.2. Definicion de las integrales de error para cambios en la perturbacion y al
punto de control (Smith y Corripio, 2014).

Para evitar los valores negativos se calcula la integral del valor absoluta del error

(IAE), y se representar por medio de la ecuacion 2.39
IAE = f le(t)|dt (2.39)
0

Otro método en la determinacién del error cuadratico (ISE) y de las integrales

ponderadas descrita mediante la ecuacion 2.40

ISE = [mez(t)dt (2.40)
0
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La integral se determinar cuando ocurre un cambio o perturbacion en la referencias
(t = 0) hasta un tiempo (n = =). Esto ya que no se puede determinar con anticipacion
las respuestas. Uno de los problemas que representa esta integral es cuando el valor
no es forzado a ser cero pues se transformar en una integral indeterminada. Esto por
la carencia de un controlador de accion integral por el error de estado estacionario.
Por lo que el error se reemplaza con la diferencia de la variable controlada y su valor

al final del proceso en estado estacionario (Smith y Corripio, 2014).

2.5 Observador acoplado

Introducir un observador de 6rdenes reducidas de alta ganancia del tipo Luenberger
para obtener una estimacion de la anulacion 775 (t) de incertidumbres del modelo 7, (t)

Donde 7, , es un parametro estimador que se utiliza para la modulacion de establecer

la velocidad de estimacion deseada de las incertidumbres del modelo
El proposito del observador puede ser escrito como:

dm; dey  dCm(Orey -

dr —7ey |71 (t) — at dt fi — g1 (2.41)

_1~

Introduciendo la variable w,(t) = . ~'7;(t) —e,(t) Se obtiene una forma practica

del observador de orden reducido para estimar las incertidumbres del modelo.

dwi(t)  _ dh de, dCm(t) . _  _
T Tey & dt - dt + fi + iy — 71 () (2.42)
Doénde:
M (6) = 7o, (wy (£) + €,(t) ) (2.43)
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Usando la estimacion de las incertidumbres del modelo, el primer ciclo de control

viene dado por:

dCm ~ _ _dhy(® _
y, (t) = d—t’e’ +7o00,(t) — fi + Ter! ;t + 7oy (wy (6) + e, (1) | g1t (2.44)
Considerando
_ 1
h=-7Cm() (2.45)
1
_ 1
fa=——Ti(t) (2.46)
T,
P 2.47
1= (2.47)
ks
T2

El bucle secundario se deriva siguiendo las ideas literales descritas en las
ecuaciones (10) - (15) (Romero, 2017). Por lo tanto, el controlador propuesto del

bucle secundario es

dCm,.¢ ~_ _dhy(® .
y(t) = dtref + 100,(t) — fo + Te; ! c;t + Tcz(Wz(t) + ez(t)) gz (2.49)

dwy(t)  _ dh de, dCm(t)
=710,  — — =

M2(t) = T, (W2 () + €2(1) ) (2.51)
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CAPITULO 3 RESULTADOS Y DISCUSION

A continuacion se presentan los resultados obtenidos del modelo, para la obtencion
de anhidrido maleico mediante la oxidacion parcial del benceno, la informacion
obtenida del comportamiento dinamico del proceso, la generacion de parametros de
control y caracterizacion del proceso, aplicacion del Método Internal Model control
(IMC) para el disefio de controladores, determinacion de la eficiencia del observador
acoplado en la estructura de control en presencia de perturbaciones en la

composicion y temperatura de alimentacion.
3.1. Caso de estudio seleccionado

La estructura de control se implementé en un reactor tubular donde el fluido de
alimentacion es el benceno el cual es oxidado mediante exceso de oxigeno, esto
para la produccion de anhidrido maleico, el objetivo del control en mantener el flujo
molar constante de anhidrido maleico en 0.00237mol/s.

3.1.1. Solucion del modelo matematico.

La solucion del modelo se realizé mediante el método de diferencias finitas,
discretizando las variables de posicion de las ecuaciones diferenciales parciales que
representan el comportamiento de la materia y energia, convirtiéendolas en
ecuaciones diferenciales ordinarias, posteriormente obtenidas se integraron mediante
el método de Runge Kutta de 4° orden obteniendo asi los perfiles del flujo molar del
benceno y del anhidrido maléico y los perfiles de temperatura del fluido y del

catalizador en el reactor tubular.

El modelo se programé en lenguaje fortran y los datos obtenidos se graficaron
mediante OriginPro. En la (Figura 3.1a) se puede apreciar el perfil temperatura del
fluido, en la grafica se observa que el punto caliente se localiza a 0.64 m de la
longitud del reactor, por lo que el uso de controladores de temperatura-composicion
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en esta seccion podria otorgarnos una mejor respuesta en la obtencién de anhidrido

maleico, la temperatura del catalizador a lo largo de reactor (Figura 3.1b), se observa

el perfil de flujo molar de generaciéon de anhidrido maleico en el reactor (Figura 3.1c)

y como es que el benceno se va consumiendo (Figura 3.1d).
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7804

160 4
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820 4
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Figura 3.1. Perfil de temperatura del fluido(a), Perfil de temperatura del catalizador (b), Perfil
de flujo molar del anhidrido maleico (c), Perfil de flujo molar del benceno (d)
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3.1.2. Seleccién de puntos de medicion de temperatura

De acuerdo a (Resendiz, et al., 2012) propusieron la implementacion de cinco
mediciones de temperatura a una estructura de control convencional, en donde las
mediciones de temperatura se ubicaban antes del punto caliente a una distancia de
0.32 m (0.10 adimensional) considerando que la longitud del reactor es de 3.2 m,
después del punto caliente 1.28 m (0.40 adimensional), cercano en la entrada 0.16 m
(0.05 adimensional) y a la salida del reactor 3.04 m (0.95 adimensional).

De acuerdo a la Figura 3.1a, se analizaran diez puntos de mediciones de
temperatura en el reactor en los localizados en la entrada 0.16 m (0.05 adimensional)
a lo largo de reactor 0.32 m (0.10 adimensional), 0.64 m (0.20 adimensional), 0.96 m
(0.30 adimensional), 1.28 m (0.40 adimensional), 1.6 m (0.50 adimensional), 1.92 m
(0.60 adimensional), 2.24 m (0.70 adimensional), 2.56 m (0.80 adimensional), 2.88 m
(0.90 adimensional) y a la salida del reactor 3.04 m (0.95 adimensional), esto para
mitigar las perturbaciones que se generan en los puntos lejanos al punto caliente y
reducir los cambios de la temperatura-composicion en el reactor para una mejor
produccion de anhidrido maleico.

3.1.3. Caracterizacion del comportamiento dinamico

Para la caracterizacion del sistema se aproximaron la respuesta de la composicion
de salida y los de 10 puntos de medicion de temperatura a un Modelo POMTM, se
realizé un cambio escalén del +1% en la temperatura de la chaqueta del reactor a los
5 segundos, obteniendo, las respuestas del flujo molar del anhidrido maléico a la
salida del reactor y de la temperatura en los 10 puntos de control seleccionados
anteriormente, la respuesta de la concentracion de salida se puede ver en la Figura
3.2 vy el comportamiento dinamico de la temperatura en las Figuras 3.3-3.13, El

proceso se caracterizo con ayuda del método de ajuste 3 visto en el capitulo anterior,
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estos parametros seran utilizados para el desarrollo de los controladores del
proceso.

0.00295 1
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Figura 3.2. . Respuesta de la concentracion del anhidrido maleico
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Figura 3.3. Respuesta de la temperatura en el punto 0.05
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Figura 3.4. Respuesta de |la temperatura en el punto 0.10
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Figura 3.5. Respuesta de |la temperatura en el punto 0.20
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Figura 3.6. Respuesta de la temperatura en el punto 0.30
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Figura 3.7. Respuesta de la temperatura en el punto 0.40
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Figura 3.8. Respuesta de la temperatura en el punto 0.50
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Figura 3.9. Respuesta de la temperatura en el punto 0.60
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Figura 3.10. Respuesta de |la temperatura en el punto 0.70
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Figura 3.11. Respuesta de |la temperatura en el punto 0.80
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Figura 3.12. Respuesta de |la temperatura en el punto 0.90
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Figura 3.13. Respuesta de |la temperatura en el punto 0.95
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Del cambio escalén se obtuvieron los parametros ganancia (K), constante de tiempo
() y tiempo muerto (@) calculados a partir de las ecuaciones 2.22, 2.25 y 2.26 que
caracterizan el proceso, estos parametros seran ocupados para la generacion de
controladores de lazo primario y secundario de la estructura de control, para la

temperatura y concentracion en los puntos seleccionados anteriormente.

Los parametros obtenidos para la caracterizan del proceso de la concentracion vy

temperatura en los puntos de medicién seleccionados se reportan en la Tabla 3.1.

Tabla 3.1. Parametros del sistema ante cambios en la temperatura de la chaqueta (+1%)

Temperatura  Temperatura  Temperatura  Temperatura
Parametros Flujo molar

(0.05) (0.10) (0.20) (0.30)
K 0.0000149254  2.395437313 3.915274627 5.437483582 5.131926866
(mol/s K) (adimensional) (adimensional) (adimensional) (adimensional)
0.058782463 0.103101188 0.161908172 0.157610421
T 0.75255 (s)
(s) (s) (s) (s)
0 0.26745 (s) 0.00664788(s) 0.00960225 (s) 0.00898515 (s) 0.00704628 (s)
Temperatura  Temperatura  Temperatura  Temperatura  Temperatura
Parametros
(0.40) (0.50) (0.60) (0.70) (0.80)
" 3.812328358 2.547373134 1.75298209 1.316137313 1.063397015
(adimensional) (adimensional) (adimensional) (adimensional) (adimensional)
0.107666873 0.063052953 0.039611818 0.028253541 0.022297462
T
(s) (s) (s) (s) (s)
e 0.00736012 (s) 0.00707125(s) 0.00580809 (s) 0.00479054 (s) 0.00398953 (s)
Temperatura  Temperatura
Parametros
(0.90) (0.95)
0.901365672 0.840692537
(adimensional) (adimensional)
0.017234589
T 0.01863696 (s)
(s)
0 0.00342775 (s) 0.00324009 (s)
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3.2. Funciones de transferencias que caracterizan el proceso

La respuesta de la composicion de salida y la variacion de temperatura a lo largo del
reactor, se representa mediante la siguiente funcién de transferencia.
AC,(s) K

- ~0s
Ti(s) ws+1 € €2

Gc,,.'r, (s) =

La relacién entre concentracion de salida y la temperatura de la chaqueta del reactor
se representa mediante la siguiente funcion transferencia:

; _AC,(s)  0.0000149254
/() =7y = 0752555 + 1

e—0.267 4% (32)

La relacion entre la temperatura en el punto 0.05 y la temperatura de la chaqueta del
reactor se representa mediante la siguiente funcion transferencia:

Toos(s) 2395437313

= -0.006647 88
AT; (s) 0.058782463 s+ 1 (3.3)

GTM,,;,T] (s) =

La relaciéon entre la temperatura en el punto 0.10 y la temperatura de la chaqueta del
reactor se representa mediante la siguiente funcion transferencia:

Toi0(s)  3.915274627
AT,(s) ~ 0.103101188s + 1

Grya0r,(5) = ~0.00960225 s (3.4)

La relacion entre la temperatura en el punto 0.20 y la temperatura de la chaqueta del
reactor se representa mediante la siguiente funcion transferencia:

Tono(s) 5437483582
AT)(s) ~ 0.161908172s + 1

GTo_zo,T] (S) = -0.008985 15 (35)

La relacion entre la temperatura en el punto 0.30 y la temperatura de la chaqueta del
reactor se representa mediante la siguiente funcion transferencia:

Toso(s) 5131926866

— —=0.007 04628 3.6
AT)(s) ~ 0.157610421s + 1 (36)

Gro,-w,r, (s) =
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La relacion entre la temperatura en el punto 0.40 y la temperatura de la chaqueta del
reactor se representa mediante la siguiente funcion transferencia:

Toso(s)  3.812328358
AT)(s) — 0.107666873s + 1

GT(M aT] (S) - -=0.007 36012 (37)

La relacion entre la temperatura en el punto 0.50 y la temperatura de la chaqueta del
reactor se representa mediante la siguiente funcion transferencia:

Tos {s)  2.547373134

a— -0.007 07 12§ 38
AT)(s) ~ 0.063052953 s + 1 38)

Gro,s(,,r, (s) =

La relacién entre la temperatura en el punto 0.60 y la temperatura de la chaqueta del
reactor se representa mediante la siguiente funcion transferencia:

T0_60(S) _ 1.75298209

— -=0.005 8080% .9
AT,(s)  0.039611818 s + 1 (3.9)

Gr,, o'r,(s) =

La relacion entre la temperatura en el punto 0.70 y la temperatura de la chaqueta del
reactor se representa mediante la siguiente funcion transferencia:

To7 ds) 1316137313
AT,(s) — 0.028253541s + 1

GTo,',' oy (S) = e—0.0047 905 & (3'10)

La relacién entre la temperatura en el punto 0.80 y la temperatura de la chaqueta del
reactor se representa mediante la siguiente funcion transferencia:

Toso(s)  1.063397015
AT)(s)  0.022297462s + 1

La relacion entre la temperatura en el punto 0.90 y la temperatura de la chaqueta del

-0.0039895 3s (3.11)

G, o) (s) =

reactor se representa mediante la siguiente funcion transferencia:

. Tooo(s)  0.901365672
o a7/ (5) = A7 () = 0.018636965 + 1°

=0.003427 7 § (312)

La relaciéon entre la temperatura en el punto 0.95 y la temperatura de la chaqueta del
reactor se representa mediante |la siguiente funcion transferencia:

Toos(s)  0.840692537

- a— —0.00324009s
Gry 57)(8) = AT)(s) ~ 0.017234589 s + 1 (313)
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La relacion entre la composicion de salida y temperatura en los diferentes puntos del
reactor se representan mediante la siguiente funcion transferencia.

Ge,r,(5)
Gr,r, (s)

Aplicada a las ecuaciones (3.2) para la composicion y (3.3) — (3.13) temperatura en

Ge,r,(8) = (3.14)

cada punto del reactor.

Relacién entre la composicion de salida y la temperatura del reactor en el punto 0.05.

0.0000149254 _
0752555+ 1¢ 0.0000062307 ¢ ~0-260802125

0.058782463 s + 1

Relacién entre la composicion de salida y la temperatura del reactor en el punto 0.10.

0.0000149254 _
0752555 1 1¢ % 0.00000381209e"0%5 7 8479 5

G = =
coToso(8) = —3 915274627 —0.00960225 5 0.804100594s + 1
0.103101188s + 1

(3.16)

Relacion entre la composicion de salida y la temperatura del reactor en el punto 0.20.

0.0000149254 _
075EEs e o 0.00000274494¢ 025 846483

G = = 3.17
CoTo20(5) - 156.‘113332133;82+ - e-0.000585 15 0.833504086s + 1 (317)
. S
Relacion entre la composicion de salida y la temperatura del reactor en el punto 0.30.

0.0000149254 _
NI A 0.00000290834¢ 02604037 2

p _ - 3.18
000 (8) = 5131926866 5007 oreze 0.8313552115 + 1 (3.18)
0.157610421s + 1

Relacién entre la composicion de salida y la temperatura del reactor en el punto 0.40.

0.0000149254 _
075255531 % 0.00000391504¢ 026008988

Geoms S) = —3812328358 p-0007 36015 08063834375 + 1
0.107666873s + 1

(3.19)
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Relacion entre la composicion de salida y la temperatura del reactor en el punto 0.50.

0.0000149254 _
0752555 1 1¢ 0 '™ 0.00000585913¢ 026037 875

Geomoso() = —3547373134 0007 07 12 07840764775 + 1
0063052953 s + 1

(3.20)

Relacion entre la composicion de salida y la temperatura del reactor en el punto 0.60.

0.0000149254 _
NS R 0.00000851429¢ 0261641915

Geotos {5) = —175298209 40,005 8080% - 0.772355909s + 1 3:21)
0.0396118185 + 1

Relacién entre la composicion de salida y la temperatura del reactor en el punto 0.70.

0607050205154915‘1} 0267 4% 0.0000113403¢ 026265 946
Ge 1. (5) = : S = (3.22)
oToz d 1316137313 —somrr oo s 0.766676771s + 1

0.028253541s +1°

Relacion entre la composicion de salida y la temperatura del reactor en el punto 0.80.

0.0000149254 _
0753855+ 1¢ " 0.0000140356¢ 0263460475 (323)

G =
CoTos 5 1.063397015 030895 = 0.763698731s + 1
0.022297462 s + 1

Relacién entre la composicion de salida y la temperatura del reactor en el punto 0.90.

0.0000149254 _
0752555+ 1¢ " 0.0000165587¢ 0264022255

Geomos ) = —5.901365672 p-0003s27 75 0.76186848s + 1
0.01863696 5 + 1

(3.24)

Relacion entre la composicion de salida y la temperatura del reactor en el punto 0.95.

0.0000149254 _
0753855+ 1¢ " 0.0000177537¢026420991s

Geomo {5) = 5840692537 b-oo0sz00ss 07611672955 + 1
0.017234589 5 + 1

(3.25)
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3.3. Diseno de controladores

Los controladores se disenaron mediante internal model control (IMC). (Grimholt y
Skogestad, 2018). Se empled la estructura de control conformada por un lazo de

control primario (Proporcional Integral) y de un lazo secundario (Proporcional).

Caélculo de la ganancia proporcional integral del lazo primario relacion de la

composicion y temperatura en cada seccion del reactor (3.14) — (3.24).

Ke = 1( —) 3.25
T K\2x0 (3.25)
Calculo de la ganancia proporcional del lazo secundario aplicado a funcion de
transferencia que relaciona la temperatura en un punto determinado del reactor con

la temperatura de la chaqueta (3.2) - (3.12).

Ke, = %(2 . -) (3.36)

En la Tabla 3.2 se pueden observar los parametros obtenidos para el desarrollo del
controlador.

Tabla 3.2. Parametros del controlador en cascada utilizando los pasos de IMC.

Control Punto de Controlador primario Controlador

medicién secundario
K, (m* K mol”) T Kc, (m* K mol™)

C, 0.05 240600.2976 0.781941232 1.84565193
C, 0.10 409028.8073 0.804100594 1.37119252
C,3 0.20 587412.7816 0.833504086 1.6569732
C,a 0.30 548863.3944 0.831355211 2.17928775
C,s 0.40 395960.5741 0.806383437 1.91856673
Cye 0.50 2569743388  0.784076477 1.75019597
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C,r 0.60 173353.1464  0.772355909 1.94528825
Cys 0.70 128695.9022  0.766676771 2.2405633
Cro 0.80 103263.2117  0.763698731 2.62789655
Ch10 0.90 8713311593  0.76186848 3.01602491
Cou1 0.95 8113572925  0.761167295 3.16356433

3.4 Errores de modelado

En la Figura 3.14 se representan los errores de proceso para la producciéon de
anhidrido maleico, la temperatura sufre variaciones importantes de longitud (0.7-1.5

m), esto provocado por la reaccién exotérmica del proceso, provocando errores en

las medidas de temperatura y desviando la estabilidad del modelo

Error en la temperatura

0.0044

0.003+

0.0024

0.0014

Figura 3.14. Error en la temperatura

05 10

—T v v
20 25

Longitud (m)
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El modelo presenta un error constante en las medidas de concentracién, provocado

por variaciones de temperatura en el reactor que se puede apreciar en la Figura 3.15
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Figura 3.15. Senal de error de mediciéon de temperatura
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CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

La solucion de modelos matematicos para la compresion del comportamiento
dinamico de los procesos es de vital importancia para tener un panorama del proceso
antes de la determinacion experimental de datos ya que permite entender el
comportamiento de los procesos sin necesidad de hacer gastos innecesarios en

pruebas preliminares en procesos reales.

La solucién obtenida para el modelo de produccion de anhidrido maleico, mostré una
respuesta similar a previas investigaciones por lo cual su modelamiento es valido con

este método de solucion numeérica.

La caracterizacion del sistema por medio del cambio de temperatura en la chaqueta
del reactor provoco un favorecimiento en la produccidon de anhidrido maleico,
ademas de mitigar la produccion de componentes no deseados, esto provocado por
la competencia que existe entre las reacciones en el proceso. Lo que demuestra que
las perturbaciones de temperatura afectaran la produccion final de anhidrido maleico
y disminuira la produccioén de carbono y diéxido de carbono.

El método de solucion de oxidacion parcial de benceno mostrd un error en la
concentracion y en la temperatura con respecto a los valores estimados en circuito
abierto, por lo que se espera una menor concentracion de anhidrido maleico a la
salida del reactor debido a variaciones de temperatura en el proceso.

Para el seguimiento del proyecto, se recomienda explorar alternativas para la
mitigacion de componentes no deseados en el proceso, asi como el aumento en la
temperatura en la chaqueta del reactor para verificar si esta tiende a aumentar la

produccion de anhidrido maleico
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