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PROLOGO

El presente informe de suficiencia esta basado en la aplicacion de las estrategias de
control avanzado a fin de poder regular la temperatura de un reactor quimico
exotérmico.

En el Capitulo [, realizaremos una breve introduccién a los conceptos basicos
utilizados en los reactores quimicos, los objetivos y estrategias de control avanzado
empleados, asi como de las herramientas matematicas e informaticas empleadas para
el estudio del reactor quimico.

En el Capitulo II, se analizara al reactor desde el punto de vista netamente fisico
su comportamiento, es decir lo analizaremos a través de balances de masa y energia,
mas no desde las reacciones quimicas que se producen en el reactor, dado que dicho
analisis es de estudio de la ingenieria quimica. Como resultado de ese analisis
obtendremos el modelo matematico del reactor quimico exotérmico.

En el Capitulo III, se vera el tratamiento que se le da al modelo matematico del
Reactor a fin de poder hacer nuestro analisis de manera simplificada, realizamos en
primer lugar la linealizacién, en segundo lugar, simplificamos el modelo matematico,
y en tercer lugar procedemos a su discretizacion, con lo cual podremos analizar el

comportamiento del sistema en lazo abierto es decir sin la aplicaciéon de ningun

controlador.



X

En el Capitulo IV, con la finalidad de poder comparar y poder apreciar que
método de control es el mas conveniente para realizar este control de temperatura, es
la razon por el cual se realizamos un estudio simplificado de los principios y los
algoritmos de los controladores 0ptimo cuadraticos y los controladores adaptivos

En el Capitulo V, con los dos métodos de control avanzado estudiados en el
Capitulo anterior, realizamos la programacion correspondiente empleando el
programa Matlab.

En el Capitulo VI, se realizan las simulaciones correspondientes a los programas
realizados en el Capitulo V, con lo cual podremos analizar el efecto de los dos

controladores aplicados sobre el reactor quimico.



CAPITULO I
INTRODUCCION

1.1 Objetivos
El presente informe tiene como objetivos, los siguientes puntos:

e Lograr emplear todo los conocimientos adquiridos en el desarrollo del curso de
control avanzado.

e Disefiar un controlador de temperatura de un reactor quimico exotérmico
utilizando las estrategias de Control como son las estrategias de control optimo y
control adaptivo. Cada uno con sus ventajas y desventajas propias para este
proceso a controlar.

e Realizar un estudio comparativo entre dos tipos de estrategias de control
avanzado, a fin de poder determinar cual de ellas es la mas adecuada para el

control de temperatura de nuestro reactor quimico.

1.2 Generalidades

Aunque la falta de conocimiento sobre este tema ha llegado a pensarse que es una
parte de la ciencia y la tecnologia en donde solamente un circulo muy selectivo es
capaz de entenderlo; sin embargo, los reactores quimicos estan en todas partes y a
cualquier hora. Prueba de lo antes dicho, es cada uno de nuestros cuerpos, la
actividad biosintética en las plantas, el "salitre" de nuestras casas, las lluvias acidas,

la formacion del smog en las grandes ciudades, etc. El reactor quimico es el corazon
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de la produccion de todas las industrias quimicas. De hecho, el conocimiento de la
Cinética Quimica y el disefio del reactor es lo que distingue al ingeniero quimico de
los otros ingenieros.

La seleccion de un sistema de reaccion que opera con una buena seguridad y de
la manera mas eficiente, puede ser la clave para el éxito o fracaso econdmico de una
planta quimica. Por ejemplo, si un sistema de reaccion genera una gran cantidad de
un producto no deseado, la purificacion y separacidon subsecuente del producto
deseado hara que el proceso sea econdmicamente poco atractivo.

Un reactor puede tener todas las formas fisicas que uno crea convenientes, los

hay desde simples tubos hasta los muy complejos y llenos de accesorios de

seguridad.

1.3 Conceptos basicos de un reactor quimico

1.3.1 Procesos quimicos

Un proceso quimico es un conjunto de operaciones quimicas y/o fisicas ordenadas a
la transformacion de unas materias iniciales en productos finales diferentes. Un
producto es diferente de otro cuando tenga distinta composicion, esté en un estado
distinto o hayan cambiado sus condiciones.

En la descripcion general de cualquier proceso quimico existen diferentes
operaciones involucradas. Unas llevan inherentes diversas reacciones quimicas. En
cambio otros pasos son meramente fisicos, es decir, sin reacciones quimicas
presentes. Podemos decir que cualquier proceso quimico que se pueda disefiar consta

de una serie de operaciones fisicas y quimicas. Cada una de estas operaciones es una

operacion unitaria dentro del proceso global.



1.3.2 Las reacciones quimicas

La reaccion quimica es la operacidn unitaria que tiene por objeto distribuir de forma
distinta los &tomos de unas moléculas (compuestos reaccionantes o reactantes) para
formar otras nuevas (productos). El lugar fisico donde se llevan a cabo las reacciones
quimicas se denomina reactores quimicos.

1.3.3 Reactor quimico

Un reactor quimico, es el equipo o recipiente en donde se lleva acabo una reaccion
quimica.

Los reactores quimicos por su versatilidad han logrado obtener una gran variedad
de clasificaciones, todas estas clasificaciones adquieren sus nombres en base sus
utilidades o aplicacion, asi, se pueden encontrar las siguientes clasificaciones:

Por la forma de obtener la produccién:

e Reactores batch.

e Reactores semicontinuos.

e Reactores continuos.

a) Reactores continuos de mezcla completa (CSTR).
b) Reactores tubulares.
¢) Reactores de lecho mévil.

e Reactores continuos con recirculaciéon.

Por la forma de efectuar la reaccion quimica:

e Reactores homogéneos.

e Reactores heterogéneos.
e Reactores no cataliticos.

e Reactores cataliticos.



a) Reactores cataliticos de lecho fijo.
b) Reactores cataliticos de lecho fluidizado.
¢) Reactores enzimaticos o bioreactores
Cada uno de estos tipos de reactores estd acondicionado para desarrollar
reacciones especificas y a veces unicas, dependiendo muchas veces de la oferta y
demanda de un producto y en ocasiones depende del capital disponible para su puesta
en marcha o aplicacién.
Empezaremos nuestro estudio con los balances de materia sobre cada una de las
especies quimicas que participan en una reaccién bajo la participacién de una
variable llamada velocidad de reaccion, -rn; porque la causa principal por la que

existen todos estos tipos de equipos de reaccidn, es el cambio quimico.

Figura 1.1. Un reactor Batch a escala laboratorio parareacciones homogéneas.



1.3.4 La velocidad de reaccion

La velocidad de reaccién, rj, la definiremos como la velocidad de formacion o de
desaparicion de la especie j por tiempo por unidad de volumen, es decir, representa al
numero de moles de las especies j transformadas por unidad de tiempo en una unidad
de volumen.

La ecuacién de velocidad, rj, generalmente, se expresa como en funcion de las
propiedades de los materiales reactantes (por ejemplo: la concentraciéon de los
componentes, temperatura, presion, tipo de catalizador, si lo hay), para un punto en
el sistema. Y es independiente del tipo de sistema de reaccion (por ejemplo: de un
batch o continuo), en el cual se esté llevando a cabo. Sin embargo, puesto que las
propiedades de los materiales reactantes pueden variar con la posicion en el reactor
quimico, la velocidad de reaccion, rj, es funcién de la posicion desde un punto a otro
en el sistema.

La velocidad de reacciéon quimica es una cantidad intensiva dependiente de
la temperatura y el numero de moles. La ecuacion de velocidad de reaccion es
esencialmente una ecuacidn algebraica involucrando la concentracién (no es una
ecuacion diferencial). Por ejemplo, la forma algebraica de la ley de velocidad, —ra,
para la reaccion:

A —>Productos

puede ser una funcion lineal de la concentracion, donde ra, esta dada por:

o puede tener alguna otra forma algebraica superior, dependiendo del orden de la

2
. -r.=k
reaccion, tales como: 4= xCy



o bien,
Estas expresiones se pueden determinar a partir de los resultados experimentales y —

ra, representa la desaparicion del componente A, en este caso.

1.3.5 Reaccion endotérmica y exotérmica

La energia en las reacciones quimicas

En toda reaccion quimica hay un intercambio de energia con el medio. Esa energia,
que se intercambia, en la mayoria de las veces se manifiesta en forma de calor.
Representacion de una ecuaciéon quimica

Ahora, ya no basta con indicar cuales son las sustancias que reaccionan, las que se

obtienen, y las cantidades que tenemos de las mismas.

A+ B > C + D
A partir de aqui, deberemos tener en cuenta, dos cosas mas, el estado de agregacion
de las sustancias reaccionantes y obtenidas, y la energia que absorbe o libera la

reaccion.

A, + Bg > C;+ q

Por ejemplo, la reaccion para la obtencion de CO,, podemos representarla:

»  CO;y + q=-94,1 kcal/mol,

» En el egjemplo, de la obtencidn del CO; ), €l sistema da energia al medio que lo
rodea, el sistema pierde energia para que se produzca la reaccion, se dice que el
sistema cede o libera calor, y se clasifica la reacciéon como una reaccion
exotérmica. El valor q de una reaccién exotérmica es negativo porque el sistema

pierde algo (calor u otro tipo de energia).



= Otras veces, el sistema necesita recibir energia del medio que lo rodea, se dice
que el sistema absorbe calor, y se clasifica la reaccion como una reaccién
endotérmica. El valor q de una reaccidon endotérmica es positivo porque el

sistema gana algo (calor u otro tipo de energia).

FeO. + C o > Fe, + CO, + q=155,8 kJ/mol

En pocas palabras:
Si el sistema absorbe calor del medio, la reaccion es endotérmica.

Si el sistema entrega calor al medio, la reacci6n es exotérmica.

1.4 Herramientas utilizadas en el estudio

Las herramientas necesarias para el estudio en el presente informe han sido tanto la
herramienta matematica como la informatica, por ello nos detendremos para explicar
brevemente cuales son y como se han empleado.

1.4.1 Las herramientas matematicas utilizadas

Principalmente fueron utilizadas, las ecuaciones diferenciales, en el planteamiento de
los balances de masa y energia, también fueron empleadas las aplicaciones de las
series de Taylor para las aproximaciones realizadas a fin de obtener las ecuaciones

diferenciales linealizadas, y por tltimo el empleo de matrices para la obtencion de las

ecuaciones de estado.

1.4.2 Herramienta informatica

En cuanto a la herramienta informatica, solo se ha utilizado al programa Matlab, a fin
de poder simplificar los célculos matematicos, que resultarian tediosos y engorrosos
lo cual sélo distraeria el objetivo principal del estudio realizado. Asi mismo este

software nos ha permitido realizar las simulaciones de los calculos matematicos



realizados, por ello esta herramienta, es considerada como fundamental para el
desarrollo del presente informe. Brevemente describamos que es el Matlab.

MATLAB es un entorno de computacion y desarrollo de aplicaciones totalmente
integrado orientado para llevar a cabo proyectos en donde se encuentren implicados
elevados calculos matematicos y la visualizacion grafica de los mismos. MATLAB
integra analisis numeérico, calculo matricial, proceso de seial y visualizacion grafica
en un entorno completo donde los problemas y sus soluciones son expresados del
mismo modo en que se escribirian tradicionalmente, sin necesidad de hacer uso de la
programacion tradicional.

MATLAB dispone también en la actualidad de un amplio abanico de programas
de apoyo especializados, denominados Toolboxes, que extienden significativamente
el numero de funciones incorporadas en el programa principal. Estos Toolboxes
cubren en la actualidad practicamente casi todas las areas principales en el mundo de
la ingenieria y la simulacion.

De forma coherente integra los requisitos claves de un sistema de computacion
técnico: calculo numérico, graficos, herramientas para aplicaciones especificas y
capacidad de ejecucidn en multiples plataformas. Esta familia de productos
proporciona al estudiante un medio de caracter unico, para resolver los problemas

mas complejos y dificiles.



CAPITULO II
ESTRUCTURA Y MODELO DE LA PLANTA

2.1 Definicion de variables y parametros del reactor quimico
exotérmico

De los tipos de reactores vistos anteriormente podemos considerar al nuestro como
un reactor continuamente agitado donde ocurre la reaccion exotérmica A - B. Para
remover el calor de la reaccion, el reactor es rodeado por una camara a través del

cual fluye un liquido refrigerante. Para efectos de nuestro estudio debemos tener las

siguientes consideraciones:

L}

Las pérdidas de calor circundantes son despreciables

- Las propiedades termodinamicas, densidades, y las capacidades calorificas de los
reactantes y los productos son ambos iguales y constantes

- Mezcla perfecta en el Reactor

- Temperaturas Uniformes en ambas Camaras

- Volumenes Constantes V, Vr

Teniendo en cuenta todas estas consideraciones definamos las variables y los

parametros para nuestra planta o proceso.

VYariables de entradas:
- Flujo del Producto A: f(t)

- Flujo del Liquido Refnigerante: fc (t)



Variables de salida:

- Concentracion del Producto Sobrante A:

- Temperatura en el Reactor:;

- Temperatura del Liquido Refrigerante:

Perturbaciones medibles:

- Concentracion del producto A en la entrada del Reactor:

- Temperatura de Entrada del producto A:

10

Ca(t)
T(t)

Te(t)

- Temperatura del Liquido Refrigerante a la Entrada:

- Variable a controlar en el reactor:

Parametros del proceso

Cai(t)
Ti (1)
Tci(t)

T(t)

3

en la Camara

Volumen del Reactor \Y 0.37548342 m

Energia de Activacion E 64705147 Joules / Kgmole

Densidad del reactivo A p 880.913 Kgmole / m®

Calor de la Reaccion AHr| -27956717 Joules / Kgmole

Area de Transferencia de Calor A 3.344508 m?®

Factor de Frecuencia ko | 1.73515x10 1/ min,

Constante Universal de los Gases R 8314.34 Joules / (Kgmole-°K)

Capacidad Calorifica del Reactor Cp 3684.384 Joules / (Kgmole-°C)

goeﬁciente de Transferencia de U 1533153.75 Joules / (hr-m2-°C)
alor Total

g:‘f’:}ggzﬁ tga"’“ﬁca del Liquido . 4186.8 Joules / (Kgmole-°C)

Densidad del Liquido Refrigerante | p. 999.43584 Kgmole / m’®

Volumen del Liquido Refrigerante v, 0.04417452 m?
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Valores en el punto de operacion

. Cai 14.38771178 ~  Kgmole/m’
Ca 1.285011818 Kgmole / m’
f 0.037846848 m’ / min
fc 0.024839472 m’ / min
T 383.3333 °K
Ti 321.1111 °K
Tc 3111111 °K
Tei 300 °K

2.2 Modelo matematico del reactor quimico exotérmico

Las ecuaciones diferenciales del proceso lo obtendremos a partir de las siguientes
consideraciones:

1. Balance de masa del producto reactante A

2. Balance de energia en el reactor

3. Balance de energia en la camara del liquido refrigerante

2.2.1 Balance de masa del producto reactante “ A ”
S(Oca(t) = Vrea(t) - f(Deaa(t) = Vaia(t) (21)
4

Donde:

(2.2)

Es la tasa de reaccién o velocidad de reaccion



2.2.2 Balance de energia en el reactor

fﬂwaW)—WWAA%HJWHHO—EUﬂ—fUVMHW)=prgTU) (2.3)

2.2.3 Balance de energia en la camara del liquido refrigerante
. o
f::(f)/):Cchci(l‘) - UA [T([) - Tc(f)] - fC(f)chchC(f) = chc(.‘vcgjc(() (24)

Ahora como vemos, necesitamos linealizar las Ecuaciones Diferenciales
obtenidas. Para ello, debemos linealizar aquellos términos No Lineales de cada
Ecuacidon Diferencial para luego reemplazarlos en la Ecuacion Original.

Ahora definamos las siguientes Variables de Desviacion:

Ca(t)=ca(t)—C4
re)y=7r)-T F(y=f(y-1

Fe(t) = f(t) - fe

Ce(t)=Te(t)-T ¢ Ta(t) =Ta(t) - Tei



’ CAPITULOIII
LINEALIZACION Y DISCRETIZACION DEL MODELO
MATEMATICO

3.1 Linealizacion del modelo matemaitico del reactor quimico
exotérmico

Linealizando los términos de la ecuacion(2.1), utilizando las series de Taylor

alrededor del punto de operacion:
fOcu(®)= feu + cu(f()=f) + [flcu(t)—-Ca) (3.1)
fO)ct)= [T + c(f(O)=F) + [flcdt)—-¢Co) (3.2)

ra(t) = F‘”airr" |7 e (T()-T )+%m |7 &, (ca(t) =)

ra(t) = koe® Ca+ }f"o e AT () =T) + koo™ (ca(t) — )

TZ

ra(t) = ra+

B EUT(0) = T) + ket ™ (calt) - €0) (3.3)

Ara(t) = K1.I'(¢) + K2.Ca(r) (3.4)

3.1.1 Calculo de los puntos de operacion

Para ello evaluamos las ecuaciones (2.1), (2.3), (2.4):

De ecuacion (2.1): 3.9)

De ecuacion (2.3): f peoTi - VEasHr — UA[T - Te)- fepT =0 (3.6)
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Ahora reemplazamos las ecuaciones obtenidas en (3.1), (3.2),y (34) en la

ccuacion diferencial (2.1):

Jeau+caF () + fCu(t)~V(ra+ K, . T(t)+ K, .Ca(t)) = (fea+TaF () + JCa(t)) =

Vgc,n(t) (3.8)

Restando la ecuacion (3.5) de la ecuacién (3.8): (3.8)-(3.5)

Vg Cit)=—(VK, + NYCAt) - VK | .T+@u—-2)F(0)+ f Cilr) (39)

Linealizando los términos en la ecuacion (2.3):
FOTi(ty = fTi+Ti(f(t)- f)+ f(Ti(t)-Ti) (3.10)
fOT@)= fT+T(f(1)- )+ F(T()-T) (3.11)

Usando las variables de desviacion y reemplazando las ecuaciones (3.10) y (3.11) en

la ecuacion (2.3):
pcfTi+Ti(f(6)- 1)+ F(TKe)-Ti)|-V(ra+ K, T(0)+ K,Ci(t)) AH-
_UA[T(6) = T0)] = per( JT +TF(0)+ FT(1) ) = Vp c%r(r) (3.12)

Restando la ecuacion (3.6) de la ecuacion (3.12): (3.12) - (3.6)

pcrTiFE (1) + peo fFTi(t) = VK, T(1)AHr — VK, AHrCa(t) — UA[T (¢) = Te(1))

~ peATF(@)+ (W) =Vper = (T(W)-T)

% pcv%r(r)=(-t/1<2 AHrP)Ca(t) = (VK ,AHr + UA + p cof JT(£) +

+ pco(Ti=-T)F(t)+ pcef Ti(t)+ UAT(¢) (3.13)




15

Linealizando los términos de la ecuacion (2.4):

Je(O)Te(t) = feTet + TuFc(t) + fela(t) (3.14)
_/;(f)Tc(f) = chﬂc + T_ch(f)'i' ﬁrc(f) (3]5)
Reemplazando las ecuaciones (3.14), (3.15) en la ecuaciédn (2.4):

p o[ feT et + TaFe(t) + fela(t)]| = UA[T(1) = Te()]...
OT:(t)
ot

5os chpc[f;:T-c + rch(f)+ j;:rc(()]= chchc (3]6)

Restando la ecuacion (3.7) de la ecuacion(3.16): (3.16) —(3.7)

VCQCW%FC({) e —UAF(!) + (UA - pCpcﬁ )rc(f) + p:Cpc(Td —Tc)Fc(()...
vt (xepd)Ta(t) (3.17)

Ahora realizamos los siguientes cambios de vanables:

0 . 0 : 0 .
ECA(I)—CA(I) ET(()_T(t) ETC(I)- Te(e)

Ahora estructuraremos nuestro modelo matematico del proceso en variables de
estado, para ello reemplazamos las variables redefinidas anteriormente, en las

ecuaciones principales (3.9),(3.13), (3.17), y ordenando términos tenemos:

Ciry=—(K, +1)c4(r) &L+ /

)F(f)+( )Cu(f)
——
all bll e11

Pee-—(—K AH’)C (t ) ot ;Zf“’c"f)r( )+(”C"(7/;'Cv 7

a21 a22 b21
,Dpf
p

f_d
e22 al3
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. UA UA - pepde To—Te
Te(t) = = ( \O(e) + (LA LPIN oy | LecelTa = Te) Fe(t) +...
VepcCue Vepecve ¢DcCve
“"_\f_" ‘--—-—q,-——-——" — . "
a3?2 a33 b32
o (B9
chch:
~————
e33
Sean:

Las varniables de estado: Ca(t), I'(t), c(t)
Las variables de control: F(t), Fc(t),

Las perturbaciones medibles: Caj(t), ['i(t), [ci(t)

Q'I(t) all al2 0 CA) Y ell 0 0TCu()
I |=|a2l a22 a3|T() | + [0 O [FC([)] + [0 e22 ol
Try | |0 a32 a33| ) 0 »32 L7 0 0 e33]Trar)
Y ] X 5 Y E v

Ca(t)

I()=[0 1 0{[’(1‘) +[0 O‘F}

¢ || D
N— U
X

3.2 Modelo simplificado del reactor quimico exotérmico

Para efectos de un estudio simplificado, tendriamos que tener en cuenta que las

siguientes variables pueden ser considerados constantes en el Proceso:

Flujo del producto reactante A: f(t)
Concentracion del producto reactante A que ingresa al reactor: Cai(t)
La temperatura con que ingresa el producto reactante A: Ti(t)

Por tanto las variaciones de los parametros anteriores seran iguales a cero.
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Con lo cual el modelo en variables de estado del proceso quedaria de la

siguiente manera:

CO| [ar a2 0 [Co) b 0 ar 0 0][ 0
() |=|a a2 as ||[T() | + |b O[F[} + |0 e2 Of| O
I)| |0 @2 an||I(r) 0 b <) 0 0 es||Ir)
Ca(r)
0
ri=p0 1 o]re | + [0 o]{F}
Te(r) ‘

Con lo cual podemos ahora, redefinir el vector correspondiente a las variables de

control: u(t)

Ca(r) all al2  0|[Cu(r) 0 -
r@) | =|a21 a22 a23||T(0) | + |0 0 [ré(t)}
Le(t) 0 a32 a33 J[Ta(r) 32 e33 |
Ca(t)
rey= [0 1 o]jr¢y | + [0 o][‘; ((’:))]
C(r) “

En este modelo reducido, debemos tener en cuenta que de las dos variables de
entrada consideradas, solo una de ellas, el flujo del liquido refrigerante de la camara
del reactor (Fc), fue originalmente definido como una variable de entrada del
proceso, y la otra variable de entrada que aparece en el modelo reducido, la
temperatura del liquido refrigerante (Tci), el cual definimos al inicio de nuestro
analisis del proceso, como una perturbacion medible, es considerado como tal, a fin
de simplificar nuestro modelo lineal de estados, asi como también realizar un sistema
de control para dicha variable, por la influencia que ejerce en el comportamiento del

proceso. En una posible implementacion del sistema de control de temperatura del
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reactor, en el cual utilicemos €sta ultima variable de entrada, debemos utilizar un
transductor que convierta la seiial del sensor de temperatura en una sefial que regule
por ejemplo una valvula de apertura y cierre del fluyjo del liquido refrigerante que
ingresa a la camara del reactor.

3.3 Discretizacion del modelo matematico usando matlab

Después de haber llegado a determinar el modelo matematico del reactor quimico
exotérmico, de manera analitica, procederemos a ingresar dicho modelo matematico
al programa matlab, a fin de poder realizar varios analisis adicionales, tales como de
controlabilidad, observabilidad, comportamiento natural de la temperatura del reactor
quimico en lazo abierto es decir sin un controlador y su posterior discretizacion de su
modelo matematico. Todos los analisis anteriores podrian realizarse analiticamente,
pero resultaria sumamente engorroso y tediosos por la complejidad matematica
misma del modelo del reactor quimico, por ello a fin de no detenemos solo en la
parte matematica es que utilizamos como herramienta fundamental para esta tarea, al
matlab.
3.3.1 Programa del modelo matematico del reactor usando matlab
% Programa ModReactor.m
% MODELO MATEMATICO DEL REACTOR QUIMICO EXOTERMICO

clear all
% PARAMETROS DEL PROCESO

V=0.37548342; E=64705147; ko=1.73515*(10"13); R=8319.1716;

d=880.913; dc=999.43584; Cp=3684.384; Cpc=4186.8; Hr =-27956717,

U=1533153.75; A=3.344508,; Vc=0.04417452;
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% VALORES EN EL PUNTO DE OPERACION
T=383.3333; Ti=321.1111; Tc=311.1111; Tct=300;
CAi=14.38771178; £=0.037846848,; fc=0.024839472;

CA=1.285011818;

% CONSTANTES ASUMIDAS PARA SIMPLIFICAR EXPRESIONES
K1=E*ko*CA/(R*T"2)*exp(-E/(R*T)),
K2=ko*exp(-E/(R*T)); m=(Hr*K2)/(d*Cp); n=(U*A)/(V*Cp*d);
p=(Hr*K1)/(Cp*d); q= &V, sx(U*A)/(Vc*dc*Cpc), t=(fc/Vc);
all=-f/V-K2; al2=-Kl;
a?2l=-m; a22= -(n+p+q), a23=n;,
a32=-s; a33= s-t;
bl1=(CA1-CA)/V;
b21=(Ti-T)/V; b32=(Tci-Tc)/Vc;

e33=fc/Vc;

% DEFINIENDO LAS MATRICES DE ESTADO DEL SISTEMA

A=[ all al2 0
a2l a22 a23
0 a32 a33];
B=[0 0
0 0
b32  e33];

Cc=[010]; Dc=[0 0];
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% VERIFICACION DE LA CONTROLABILIDAD Y OBSERVABILIDAD
M=[B A*B A"2*B]; N=[Cc' A'*Cc' (A")"2*Cc'];

% rank(M)=rank(N)=n=3 =>c.c y c.o.

% DISCRETIZACION DEL MODELO MATEMATICO

Ts=0.01; % PERIODO DE MUESTREO SELECCIONADO
[G,H,C.D] = c2dm(A,B,Cc,Dc,Ts,'zoh'");, % CONVERSION A DISCRETO
eigG= eig(G); % CALCULO DE LOS EIGENVALORES

% eigG = -0.0000
% 1.0018
% 1.1823
% EL SISTEMA ES INESTABLE, DADO QUE UN EIGENVALOR ESTA

% FUERA DEL CIRCULO UNITARIO

%G = %H =

% -1.2593 -0.1461 -0.0075 0.0090 -0.0000
% 18.5055 2.1473 0.1101 -0.1339 0.0003
% -6.2282 -0.7260 1.2961 -2.8773 0.0064

%RESPUESTAS AL ESCALON UNITARIO
[Y,X.t]= step(A,B,Cc,Dc);
[YY XX]= dstep(G,H,C,D),

tt=linspace(0,size(YY,1)*Ts,size(YY,1));
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subplot(221);
plot(t,Y(:,1),'k"); grid
title('Modelo Continuo')
xlabel("Tiempo en Minutos ')

ylabel('T(t) para Fc=1, Tci=0")

subplot(223)

plot(t,Y(:,2),'k"); grid

xlabel('Tiempo en Minutos ‘)
ylabel("T(t) para Fc=0, Tci=1")
subplot(222)

plot(tt,YY(:,1),'k--"); grid
title('Modelo Discreto (Ts=0.01 min)’)
xlabel('Tiempo en Minutos ')

ylabel('T(k) para Fc=1, Tci=0")

subplot(224)
plot(tt,YY(:,2),'k--"); grid
xlabel('Tiempo en Minutos ')

ylabel('T(k) para Fc=0, Tci=1")



22
3.4 Simulacion del comportamiento del modelo matematico del
reactor quimico en lazo abierto usando Matlab

La siguiente grafica nos muestra el comportamiento de la Temperatura del Reactor
como respuesta a una estimulacion de una variacion de 1°K en la temperatura de

entrada del liquido refrigerante (Tci), como también de una variacion de 1 m’/min.

Modelo Continuo Modelo Discreto (Ts=0.01 min)

0 ——=—— : - 0 ——<< T r
o i ] i [ 1 ]
0 IR T PN
2 -20p----- == --dg----- bl = -20F----- :-—---\' ----- re---4
— : |hl_ [ = ' l\ '
1] ! ' I ' ' '
b oaofoonnseoonds ] RS b T AT
® ' vt e : ; <
2 60f----- ----- a--- S 60f----- ----- -l----\'r\—---—
= : : = : :
= | ' " — ) ' )
80 : : . -80 - :
0 005 01 0.15 0.2 0 005 0.1 015 02
Tiempo en Minutos Tiempo en Minutos
02 ] [ ] 02 i f '
In l : I i : '. '
S 015F----- R S Skt BN AL] SEEEE - 1/ -----
ti:f:- 0.1 : : | ?I’ 0.1 : : :
FO s T
& 005}----- RN SR - 2 005f----- - 74 —
— ' [ = t 7 '
= : . : = LT : |
0 — 1 A. . 5 D _4‘ . %
0 005 01 015 0.2 0 005 01 015 02
Tiempo en Minutos Tiempo en Minutos
Figura 3.1 Simulacién de la temperatura del reactor como respuesta a las

sefiales de entrada del proceso



CAPITULO IV
PRINCIPIOS Y ALGORITMOS DEL CONTROL
AVANZADO

4.1 Principios del controlador 6ptimo cuadratico en tiempo
discreto

El control 6ptimo trata de determinar el “mejor sistema de control empleando una
técnica optima de disefio. Esta técnica Optima esta basada en una funcion matematica
llamada funci6n de costo, conocida también como funcion de rendimiento, indice de
rendimiento, indice de funcionamiento, etc. El procedimiento de diseilo del sistema
de control 6ptimo trata de encontrar un minimo o un maximo de la funcién de costo
con el fin de determinar los parametros optimos de una ley de control; de alli de una
ley de control; de alli el término o6ptimo.

La busqueda de la funciéon de costo involucra procedimientos de error y
correccion, (es decir un algoritmo en un programa) lo que significa que no siempre
podemos estar seguros acerca de la forma exacta que deberia poseer la funcion de
costo.

Para sistemas de control discretos, (que es el caso que analizaremos en el

presente informe), la funcion de costo es de la forma siguiente:

J =Y L(x(k), r(k), u(k)) 4.1)

k=0
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Donde k es el tiempo discreto, N es el tiempo discreto final, x(k) es el vector de
estado, r(k) es el vector de referencia (entrada al sistema de control) y u(k) es el
vector de control 6ptimo.

Para aplicaciones practicas, el vector de control u debe estar siempre acotado.

Por ejemplo: || < Us (4.2)

Donde cada elemento U; es una constante determinada (el subindice denota la
componente i del vector u).

En el presente informe de suficiencia, utilizaremos en nuestro disefio un sistema
de control 6éptimo estacionario, empleando una ley de control éptima cuadratica que
emplea seriales del proceso medidas directamente. La configuracion usada para éste
disefio son el controlador o regulador 6ptimo proporcional. El procedimiento de
disefio empleado es para sistemas multivanables, especificamente los sistemas

M.1.S:0, por ello nuestro estudio estara enfocado solamente a estas especificaciones

dadas para al proceso.
4.2 Algoritmos usados para el controlador éptimo cuadratico

Considerando que hemos considerado al control 6ptimo cuadratico estacionario
podemos decir que la ganancia de realimentacion de estados K(k) es una matriz que
se convierte constante para un tiempo infinito, por lo tanto, la funcidon de costo para

el estado estacionario toma la forma:

J = %i[xr(k)Qx(k) +u” (k) Ru(k))] (4.3)

k=0

También en el estado estacionario, la matriz P(k) resulta una matriz constante P.

Por lo tanto la ecuacién de Ricatti en estado estacionario toma la forma siguiente:
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en tanto que la matriz de ganancia K queda definida como:

(4.5)
y la ley de control del sistema estara definida por:
u(k) = —Kx(k) (4.6)
y la funcién de costo minima viene a ser:
Jmin = %xr(O)Px(O) 4.7)

Ahora obtengamos la matriz P a partir de la ecuacion de Ricatti en estado no

estacionario, pero invirtiendo la direccion del tiempo.

P(k +1) = Q + GT P(k)G - GT P(k)H R + HT P(k)H | HT P(k)G (4.8)
La ecuacion (4.8) permite determinar una matriz P de magnitud convergente
usando un célculo recursivo como sigue:
e Asumimos inicialmente para k=0: P(0) =0,
e Luego obtenemos P(1); luego de usar P(1), obtenemos P(2), y asi sucesivamente,
hasta llegar a un tiempo discreto k.
e En este tiempo k se cumple que P(k)=P(k+1)=P(k+2)=...
e Con la matriz P asi determinada, se puede calcular la ganancia K usando la

ecuacion (4.5), para luego obtener la ley de control dada por la ecuacion (4.6).
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4.2.1 El Regulador Optimo proporcional
El regulador 6ptimo proporcional, que es el aplicado a nuestro sistema de control, es

un sistema de control realimentado, en donde la salida controlada sigue a una sefial
de referencia: r(k) = Ru(k), donde u(k) es la funcion escalon.

En nuestro caso que un sistema M.[.S.O. de dos variables de control, entonces,
nuestro procedimiento de disefio se realizara como de dos sistemas univariables que
luego aplicaremos la superposicion de esos dos sistemas, avalados en la linealidad

del modelo del sistema para un punto de operacion dado.

La figura (4.1) muestra el esquema de un regulador para la variable de estado x, =T
del vector de estado x, empleando la ley de realimentacion de estados: u(k) = —Kx(k)
Para esta variable de estado x, =I' tenemos que para una de las senales de

control del sistema (u; = Fc 6 u; = Tci), la siguiente relacion:

u(k) = —kx(k) + k,r(k) (4.9)
Reemplazando la senal de control uy(k) en la ecuacién de estado del proceso:
x(k +1) = Gx(k)+ Hu,(k) = (G — HK)x(k) + Hk,r(k) ...(4.10)

Aplicando la transformada Z en (4.10), la funcidn de transferencia pulso resulta:

(=) = C(zI =G + HK) ™ Hk,Ru(2); u(z) = —— (4.11)

z-1

Aplicando la propiedad del valor final a y(z) obtenemos:

lim y(k) = liml—z;l W(z) = C(I -G + HK) Hk,R (4.12)
—o 2 z
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La condicién para que sea y =R es queC(/ -G+ HK)'Hk, =1, lo cual no
siempre se cumple. Por lo cual se hace necesario afectar la sefial de referencia por

una ganancia g de modo que: gQI-G+HK) "' Hk, =1 (4.13)

4.2.2 Seleccion de las matrices de ponderacion

La funcidon de costo que utilizamos para determinar la ganancia K del controlador

Optimo estacionario esta dada por:

J = %i[xr(k)Qx(k) + 1" (k) Ru(k)]

< k=0
Donde R es la matriz hermitiana que pondera la sefial de control u(k) mientras
que la matriz hermitiana Q pondera el vector de estado x(k).
Ademas R es una matriz cuadrada definida positiva si las raices de su ecuacion
caracteristica |/ —R| =0 son todas positivas, mientras que la matriz Q es otra
matriz cuadrada es semidefinida positiva si las raices de su ecuacion caracteristica:

| = Q| =0 Son positivas o nulas (sin embrago no todas las raices deben ser nulas).

Para nuestro caso la dimension de la matriz R es igual a la dimension de la matriz
de control u, el cual es igual 2, y la dimension de la matriz Q es igual a la dimension

de la matniz de estado x, el cual es igual a 3.

4.3 Principios del controlador adaptivo autosintonizado en tiempo
discreto

Los sistemas de control adaptivo ajustan su comportamiento a las cambiantes
propiedades del proceso controlado y de las sefiales que interactuan sobre el proceso.
Por el contrario, los sistemas de control fijos se caracterizan por la presencia de

una ley de control invariable en el tiempo.
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El estudio sobre los controladores adaptivos se ha dirigido a dos grupos
principales: los controladores adaptivos con un modelo referencial y controladores
con autosintonizacidon. Para nuestro estudio del reactor quimico, utilizaremos el
sistema de control adaptivo con autosintonizacién como el mostrado en la figura
4.3.1. Este sistema combina en su disefio un método de estimacion de parametros (el
de los minimos cuadrados recursivo mejorado), una técnica de estimacion de estados
(el filtro de Kalman), una representacion lineal del modelo del proceso, y una ley de
control (el controlador proporcional integral dptimo cuadratico con realimentacién de
estados). El objetivo del control es determinar una fuerza de control capaz de

minimizar la diferencia entre la salida del proceso y la seiial de referencia.

2 P
ESTIMADOR DE
ESTIMADOR DE | > ' <
— PARAMET
— | ESTADOR R ROS
U .
ESTIMACION DE MODELO
U | LINEAL

‘ Y S l Y

! CONTROLADOR CON PROCESO NO >
AUTOSINTONIZACIO | LINEAL
ol s u
o Y
DISTURBIOS

Figura 4.1 Diagrama de un sistema de control adaptivo autosintonizado

El sistema de control con autosintonizacién mostrado en la figura 4.1 trabaja de

la siguiente manera: luego de cada tiempo de muestreo, el vector estimado de
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parametros 6 se actualiza empleando los datos proporcionados por la entrada U del

~

proceso y por la salida Y del mismo. Luego, los elementos de @ se usan para

recuperar el modelo lineal del proceso, lo cual permite estimar el vector de estado del

modelo del proceso x (empleando un filtro de Kalman) y el valor de equilibrio U
De la ley de control U. Tales resultados se usan luego para computar la ley de

control residual u y para actualizar la ley de control actual U a partir de la relacion:
U= (7+u

4.4 Algoritmos usados para el controlador adaptivo
autosintonizado

Ahora vamos a centrar nuestra atencion en el modelamiento de procesos no lineales
como el del Reactor quimico, como pudimos apreciar en el Capitulo II del presente
informe. Para ello debemos realizar algunos procedimientos necesarios para estimar
en linea (“on-line”) los parametros y estados del modelo del proceso y realizar los
algoritmos del controlador con autosintonizacion,
4.4.1 Modelado de Procesos No Lineales
Partimos del siguiente proceso dinamico continuo:
X = [(X,U(0),v(X,0),0) (4..14)
Donde X (de orden n) y U(t) (de orden uno) es el vector de estado y la ley de
control, respectivamente. La funcion No Lineal f(.) puede también contener
disturbios v(.) en los estados. De la Ecuacion (5.1), es posible obtener el modelo

lineal siguiente:

X(t) = [A+ M)X () +[B+ ABU () +v( X, 1)
Y(6) = [C+AC)Y +w(X 1) (4.15)
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Donde A es la matriz de estado de dimension nxn, B es la matriz de control de
dimension nx1, (en nuestro caso tendremos dos matrices Bl y B2 y los trabajaremos
de manera independiente), C es la matriz de salida de dimension 1xn,y AA, AB y AC
son las correspondientes incertidumbres acotadas con dimensiones apropiadas.
Ademas, v(X,t) es un vector no lineal de disturbios de orden uno actuando en la
salida, e Y(t) es la salida del proceso de orden uno. El proceso nominal no perturbado
(o proceso con certidumbre) se obtiene fijando en cero todas las incertidumbres y
todos los disturbios en la ecuacion (4.14). Muestreando dicho modelo, podemos
obtener la siguiente representacion:

X(k+1)=GX(k)+ HU(k), Y(k) = CX(k) (4.16)

Donde k es el tiempo discreto y las matrices G, H poseen las mismas
dimensiones que las matrices A y B, respectivamente. La correspondiente ecuacion
polinomial toma la forma:

Az MYy(z) = B(z"Mu(z) (4.17)

Donde z es el operador de desplazamiento, con:

B(z")y=bz"+...... +b,z7? (4.17.1)
Empleando ahora las relaciones residuales: y=Y-Y, x=X-Xy
u=U -U enlasecuaciones (4.16)y (4.17) obtenemos:
x(k +1) = Gx(k)+ Hu(k), y(k) = Cx(k) (4.18)
Az Y (k) =B(zHU((k)+C (4.19)
donde la constante C se determina de:

(4.20)
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4.4.2 Procedimientos de Estimacién

En esta parte presentaremos los procedimientos para estimar (o identificar) en linea
los parametros y los estados del modelo del proceso, por ello usaremos el método de
los Minimos Cuadrados Recursivo Mejorado, con el cual obtendremos nuestro
controlador autosintonizado.

4.4.2.1 El método de los minimos cuadrados recursivo mejorado

Ahora mostraremos los procedimientos para estimar (o identificar) en linea los
parametros y los estados del modelo del proceso utilizando el método de los minimos
cuadrados recursivo mejorado.

4.4.2.2 Estimacion de los parametros

Para estimar los parametros del modelo del proceso usaremos las sefiales actuales
U(k) e Y(k) en lugar de sus desviaciones u(k) e y(k). Para ello, la descripcion en el
espacio de estado dada por la ecuacion (4.19) tiene que ser reordenada para tomar la

forma siguiente:

Y(k) = T (k)O(k) (4.21)
donde y es el vector de informacion (o de medicion) el cual contiene los valores

presentes y pasados de la entrada U y de la salida Y como sigue:
wrk)=[Y(k=1)---Y(k-n) Uk=1)...U(k-n) 1] (422)
y el vector de 6 contiene los parametros a ser estimados, a saber:

(4.23)

Podemos ver que en la ecuacién (4.21), el orden del vector de informacion y el

orden del vector de parametros es igual (2n+1), es decir. Dichos vectores han
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incrementado su orden en uno. La ecuacion (4.19) con z=1 (propiedad del valor

final) representa la condicidn de estado estable, es decir:

AT = BO)U +C (4.24)

El algoritmo basico de los minimos cuadrados recursivo mejorado puede

implementarse en la forma siguiente:

1)

2)

3)

4)

5)

6)

7)

8)

Obtener el vector de parametros inicial é(O) usando los valores de los
parametros del modelo del proceso, ecuacién (4.17)

Obtener el valor inicial del parametro C(0) empleando la ecuacion (4.20),
considerando U =0 e Y igual a la seiial de referencia.

La matriz de covarianza inicial P puede tener la forma P= al, donde I es la
matriz identidad y a >>1.

Tomar nuevas mediciones de Y(k) y de Urk) en el proceso, para obtener una

nueva ecuacion de la forma dada en la ecuacion (4.21).

Computar: p(k) = ma.t(l,ly/(k)

L v, = wo(k)

Determinar la matniz N(k) aplicando factorizaciéon de Cholesky en:

N(ONT = P(k)
Determinar la matriz diagonal de escalamiento S(k) con elementos s;;. Tal matriz

minimiza el nimero condicional del producto S(k)N(k) siempre que s;= 1/ nj,

donde cada n;; se obtiene tomando el valor absoluto de la suma de los elementos

de la filaj de N(k).
Computar;

Fy(k) = S(k)P(k)S(k)
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rk) =14y o) Po(k =y, ()

2

Pg(k =Ny  o(k)
tr Pg(k = 1)

1 4
/1(/()=1—5 r(k)— |ri(k)-

en(k) = Y (k) p(k) —w (k)B(k-1)

S0 =y L ( + DPg (5 k4 1)+ 20K

Bk +1) = O(k) + 5™ (k) P (k) ()en(k + 1)/ (k)

H, g(k+1) = Po(k)y  o(k+1)x [w Z;S(k + )Pk Lok +1)+ A(k)} s
Po(k+1)= | - Hns(k+1)WZS(/<+1)]PS(k)/,1(k)

max eig( P,
tt = abs A
min eig(PS)

Implementar el criterio para parar la estimacion y para encontrar la nueva matriz

de escalamiento N ,, como sigue: sabiendo que ¢t es el numero

condicionante de PS , si tt< t (cota inferior), para la estimacion; en otro caso, si
1> 7 (cota superior), determinar N, (k) (a partir de la relacion

PS = Njew Ngew ),calcular los elementos nnewjj (valor absoluto de la suma de

los elementos de las filas de N ,ou(k)), determinar la matriz diagonal Sjey,
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con elementos spey j; = U"newjj ,y calcular la matriz PnewS = SnewPSnew -

Finalmente, actualizar: P = Fey,, _ .

4.4.2.3 Estimacion de estados

De la ecuacidn (4.18) podemos obtener el siguiente modelo perturbado del proceso:

x(k +1) = Gx(k) + Hu(k) + v(k)
y(k) = Cx(k)+ w(k) (4.25)

El procedimiento de estimacion descrito en la subseccidon anterior nos
proporciona un vector de parametros estimado del proceso &(k)Usando los
elementos de dicho vector de parametros, podemos reconstruir las matrices
estimadasé(k),ﬁ(k), yé(k). El vector de estado estimado x(k)puede ser
obtenido empleando un filtro de Kalman, con ecuacidn de observacion:

(k) = X(k) + Ko(k)| y(k) - C(o)%(k) | (4.26)
y la ecuacién de actualizacion de estados:
x(k+1)= Gk)x(k)+ H (k)u(k) (4.27)

En la ecuacion (4.26), la matriz de ganancia Ko(k) se calcula de:

Ko(k) = Po(k)CT (k)k(k)Po(k)éT (k) + Rorl (4.28)

Donde Po(k) es la matriz definida positiva, solucion unica de la siguiente
ecuaciéon matricial discreta asociada de Ricatti:

Po(k +1) = Qo + GT (k)Po(k)G (k) - GT (k) Ko(k)C.(k)Po(k)G (k) (4.29)

Donde Qo y Ro son matrices de covarianza definidas positivas correspondiente a

los disturbios v y w, respectivamente,
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4.4.3 Laley de control
Es bastante conocido que el controlador proporcional Optimo cuadratico es una

matriz de ganancia Kr que nos permite formular la siguiente ley de control

u= —Ktx(k) .Dicha matriz es el resultado de la minimizacion de la funcion de costo:

o0
1=y [_rT(k)Qx(k)+u2(k)R] (4.30)
k=0

sujeto a la ecuacion de restriccion:

x(k+1) = Gx(k)+ Hu(k)

Donde la matriz Q=Q es semidefinida positiva y la matriz R es definida positiva.
Como vimos anteriormente de manera detallada la seleccion de estas matrices. La

ganancia Kx se obtiene de:

(4.31)

Donde S e la Unica matriz definida positiva solucion de la siguiente ecuacion

matricial discreta asociada de Ricatti:

(4.32)
Para mejorar el rendimiento del controlador proporcional, es posible adicionar
accion integral a dicho controlador proporcional, es posible adicionar una accion

integral a dicho controlador. Definiendo la variable z(k) como la integral (sumatoria)

del error:

k- k-1 k
z2(k) = ;:[Y(k)—)’(k) |- ZO[—y(k) ] zk+1)= > [-yk) ]
1=

i= =0

entonces:
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z(k+1) = z(k) = y(k) = z(k) = Cx(k) (4.33)
de modo que la representacion en el espacio de estado del sistema aumentado

toma la forma siguiente:

x%(k+1)= G k) + H%u(k)
k) = C9x4 (k) (4.34)

Donde el superindice “a” significa aumentado. El vector x* y las matrices A®, B*

y C* poseen la forma:

0]

Por consiguiente, el problema es determinar la matriz de ganancia K* como

resultado de la minimizacidn de la siguiente funcidon de costo:

LS [(x">T(k)Q"x"(k)+uz(k>R] (4.35)
k=0

Donde la matriz Q* =[Q"] T es semidefinida positiva. La ganancia K* se obtiene

de: (4.36)
En la ecuacion (4.36), P* es la Unica matriz definida positiva solucion de la

siguiente ecuacion matricial discreta asociada de Ricatti:

(4.37)
Por consiguiente, la ley de control del controlador Optimo cuadratico

proporcional integral viene a ser:

(4.38)

Y los parametros de ponderacion de rendimiento sonR y Q°
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4.4.4 Procedimiento de diseiio

El procedimiento de diseiiar el sistema de control con autosintonizaciéon es como

sigue:

1) Formular el problema (definir especificaciones de disefio)

2) Usando toda la informacion disponible acerca del proceso no lineal, determinar
sus modelos lineales y no lineales.

3) Implementar el método de los minimos cuadrados recursivo mejorado, para
estimar los parametros del modelo del proceso.

4) Implementar el procedimiento desarrollado anteriormente para estimar los

estados del modelo del proceso.

5) Implementar la Ley de Control residual u(k) dada la ecuacion (4.38), computar
U (k) usando la ecuacidn (4.20), y actualizar la ley de control actual empleando
la relacién.

6) Simular el sistema de control adaptivo variando las matrices de ponderaciéon R,
Q?® Roy Qo, hasta obtener un rendimiento satisfactorio del sistema.

7) Implementacion en software

8) Simulaciones del proceso



CAPITULOV
APLICACION DE ESTRATEGIAS DE CONTROL
AVANZADO

En este capitulo se aplican los principios y algoritmos de las dos técnicas de control
avanzado revisadas en el capitulo anterior haciendo uso del matlab para tal fin.
Como la aplicacidn de éstas estrategias de control avanzado esta basado sobre el
modelo discretizado del reactor quimico, por tal motivo en la lista de comandos
ingresados en el Matlab se requiere primero discretizar el modelo, buscando un
periodo de muestreo adecuado para obtener su mejor aproximacion a la
representacion del sistema en estado continuo. Luego aplicaremos los algoritmos
correspondientes al controlador Optimo cuadratico proporcional y del controlador
adaptivo autosintonizado, ingresarlos al lenguaje de programacién del Matlab, a fin
de poder verificar y realizar las modificaciones necesarias para lograr el control de

temperatura deseado para el reactor.

5.1 Control de temperatura del reactor quimico exotérmico

basado en un controlador 60ptimo cuadratico en tiempo
discreto

En este tipo de controlador, debemos realizar las ponderaciones de las variables de
control para darle los ajustes necesarios al controlador. En los programas

CtrlOptReactor_Fc y CtrlOptReactor_Tci se muestran la aplicacion de lo antes

expuesto.
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5.1.1 Diseiio del controlador o6ptimo cuadratico proporcional de la
temperatura del reactor quimico exotérmico utilizando como variable de
control, la variacion del flujo del refrigerante ( Fc)

% Programa CtrlOptReactor_Fc

% CONTROL DE TEMPERATURA DEL REACTOR QUIMICO EXOTERMICO

% EN FUNCION DEL FLUJO DE ENTRADA DEL REFRIGERANTE ( Fc¢)

% *******x*xxx JTILIZANDO UN CONTROLADOR OPTIMO ****#sssss

clear all

% PARAMETROS DEL PROCESO
=0.37548342; E=64705147; ko=1.73515*(10"13); R=8319.1716;
d=880.913; dc=999.43584; Cp=3684.384; Cpc=4186.8; Hr =-27956717,

U=1533153.75; A=3.344508; Vc=0.04417452;

% VALORES EN EL PTO DE OPERACION
T=383.3333; Ti=321.1111; Tc=311.1111; Tci1=300;

CAi=14.38771178; £=0.037846848; fc=0.024839472;

CA=1.285011818;

% CONSTANTES ASUMIDAS PARA SIMPLIFICAR EXPRESIONES
K1=E*ko*CA/(R*T"2)*exp(-E/(R*T));,
K2=ko*exp(-E/(R*T)); m=(Hr*K2)/(d*Cp); n=(U*A)/(V*Cp*d);
p=(Hr*K1)/(Cp*d); g= f/V; s=(U*A)/(Vc*dc*Cpc); t=(fc/Vc),
all=-f/V-K2; al2=-Kl,

a2l=-m; a22= -(n+p+q), a23=n;
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a32=-s; a33= s-t;
bl 1= (CAI-CA)/V;
b21=(Ti-T)/V; b32=(Tci-Tc)/Vc;

e33= fc/Vc;

% MODELO LINEAL DEL REACTOR QUIMICO EXOTERMICO

A=[all al2 0
a2l a2?2 a23
0 a32 a33];

% UTILIZANDO EL CONTROL DE LA VARIACION DE FLUJO DEL
% REFRIGERANTE Fc
B = [0; 0; b32];

Cc=[010]; Dc =[0],

% VERIFICACION DE CONTROLABILIDAD Y OBSERVABILIDAD
M = [B A*B (A"2)*B]; N = [Cc' A"*Cc' (A'Y"2*Cc');

% rank(M)=rank(N)=n=3 =>c.c y c.o.

[Temp Rpta, xr]=step(A, B,Cc,Dc); % RESPUESTA AL ESCALON
T=0.01; % PERIODO DE MUESTREO SELECCIONADO

[G,H,C,D] = c2dm(A,B,Cc,Dc,T,'zoh'"); %CONVERSION A DISCRETO
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% DISENO DEL CONTROLADOR OPTIMO Fc
Q=[100;0 100 0;0 0 1]; % MATRICES DE PONDERACION
R =[10];
[K,P,E] = dIqr(G,H,Q,R); k2 = K(2); % GANANCIA OPTIMA K
g = 1/(C*inv(eye(3)-G+H*K)*H*k2); % CORRECCION DE r(k)
x = [0;0;0]; N = 200; % CONDICION INICIAL
for k=1:N
r=383.3333*g;
Fc(k) =-K*x + k2*r;
x = G*x + H*Fc(k);
Temp(k) = x(2);
end
% GRAFICOS
tl1 = linspace(0,T*N,size(Temp_Rpta,1));
subplot(3,1,1)
plot(tl, Temp_Rpta,’k’); ylabel(‘'Temp_Rpta (°’K) Open'); grid,;

title('Temperatura del Reactor aplicando el Controlador Optimo ul=Fc')

t = linspace(0,T*N,N);
subplot(3,1,2)

plot(t,Temp,’k’); ylabel('T(K) (°K) Closed"); grid;
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subplot(3,1,3)
plot(t,Fc,’k’); ylabel('"Fc (m”3/min)'); grid;
xlabel('Tiempo (min) Ts=0.01")

print -deps -f CtrlOptReactor_fc

% CALCULO RECURSIVO DE LA MATRIZ Pr Y CALCULO DE Kr
T = 15; Pr = zeros(3,3);
fori=1:T
Pr=Q+ G™*Pr*G - G"*Pr*H*inv(R+H"*Pr*H)*H*Pr*G;
end

Kr = iny(R + H'*P*H)*H"*P*G:; % SE CUMPLE QUE K=Kr Y P=Pr

5.1.2 Diseiio del controlador O&ptimo cuadratico proporcional de la
temperatura del reactor quimico exotérmico utilizando como variable de
control, la variacion de la temperatura de entrada del liquido
refrigerante ( Tci)

% Programa CtrlOptReactor_Tci

% CONTROL DE TEMPERATURA DEL REACTOR QUIMICO EXOTERMICO

% EN FUNCION DE LA TEMPERATURA DE ENTRADA DEL LIQUIDO

% REFRIGERANTE (Tc1)

clear all

% PARAMETROS DEL PROCESO
V=0.37548342; E=64705147; ko=1.73515*(10"13); R=8319.1716;
d=880.913; dc=999.43584; Cp=3684.384; Cpc=4186.8; Hr =-27956717,

U=1533153.75; A=3.344508; Vc=0.04417452;
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% VALORES EN EL PTO DE OPERACION
T=383.3333; Ti=321.1111; Tc=311.1111; Tci=300;
CAi=14.38771178; f=0.037846848, fc=0.024839472;

CA=1.285011818;

% CONSTANTES ASUMIDAS PARA SIMPLIFICAR EXPRESIONES
K 1=E*ko*CA/(R*T"2)*exp(-E/(R*T));
K2=ko*exp(-E/(R*T)); m=(Hr*K2)/(d*Cp); n=(U*A)/(V*Cp*d);

p=(Hr*K1)/(Cp*d); q= f/V; s=s(U*A)/(Vc*dc*Cpc), t=(fc/Vc),

al1=-f/V-K2; al2=-Kl,

a2l=-m; a22=-(n+p+q), a23=n;
a32=-s; a33=s-t,
bl1=(CAIi-CA)/V;,

b2 1=(Ti-T)/V;, b32=(Tci-Tc)/Vc;

e33= fc/Vc;

% MODELO LINEAL DEL REACTOR QUIMICO EXOTERMICO

A=Jall al2 0
a2l a22 a23
0 a32 a33];

% UTILIZANDO EL CONTROL DE LA VARIACION DE

% TEMPERATURA DE ENTRADA DEL REFRIGERANTE (Tci)
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B =[0; 0; e33];

Cc=[01 0]; Dc=][0];

% VERIFICACION DE LA CONTROLABILIDAD Y OBSERVABILIDAD
M = [B A*B (A"2)*B]; N = [Cc' A*Cc' (A'Y2*Cc'];

% rank(M)=rank(N)=n=3 =>c.c y c.o.

% CONVERSION DEL ESTADO CONTINUO AL DISCRETO

[Temp_Rpta,xr] = step(A,B,Cc,Dc);, % RESPUESTA AL ESCALON
Ts=0.01; % PERIODO DE MUESTREO SELECCIONADO
[G,H,C,D] = c2dm(A,B,Cc,Dc,Ts,'zoh'"), % CONVERSION A DISCRETO

% DISE O DEL CONTROLADOR OPTIMO
Q=[100;0 100 0;0 0 1];R=[0.1]; % MATRICES DE PONDERACION
[K,P,E] = digr(G,H,Q,R); k2 = K(2); % GANANCIA OPTIMA K
g = 1/(C*inv(eye(3)-G+H*K)*H*k2); % CORRECCION DE r(k)

x = [0;0;0]; Nm = 200; % CONDICION INICIAL

for k=1:Nm
r=383.3333*g;

Tci(k) =-K*x + k2*r;
x =G*x + H*Tci(k);
Temp(k) = x(2);

end



45

% GRAFICOS
r = linspace(0,T*Nm,size(Temp_Rpta,l));
subplot(3,1,1)
plot(r,Temp_Rpta,'k'); ylabel('Temp_Rpta (°K ) Open'); grid;

title('Simulacion del Controlador Optimo aplicado al Reactor u2= Tci'")

t = linspace(0, T*Nm,Nm);
subplot(3,1,2)

plot(t,Temp,'k"); ylabel('Temp (°K ) Closed"); grid;

subplot(3,1,3)
plot(t, Tci,'k'); ylabel('Tci (°K)"); grid;
xlabel(‘'Tiempo (min)')

print -deps -f CtrlOptReactor Tci

% CALCULO RECURSIVO DE LA MATRIZ Pr Y CALCULO DE Kr
T =15; Pr = zeros(3,3);
fori=1:T
Pr=Q+ G™*Pr*G - G"™Pr*H*inv(R+H*Pr*H)*H'*Pr*G;
end

Kr = inv(R + H*P*H)*H"*P*G; % SE CUMPLE QUE K=Kr Y P=Pr
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5.2 Control de temperatura del reactor quimico exotérmico
basado en un controlador adaptivo autosintonizado

Procediendo de manera muy similar al anterior solo con el cambio de los algoritmos

correspondientes al controlador adaptivo autosintonizado. Por tanto a continuacion se

muestran los siguientes programas: CtrlAdapReactor Fc.m, CtrlAdapReactor_Tci.m,

5.2.1 Diseiio del controlador adaptivo autosintonizado de la temperatura del
reactor quimico exotérmico utilizando como variable de control, la
variacion del flujo del refrigerante ( Fc)

El programa CtrlAdapReactor Fc.m, nos permite obtener el disefio del reactor

quimico exotérmico respecto de la variable mencionada ( Fc).

% Programa CtrlAdapReactor Fc.m
% CONTROL DE TEMPERATURA DEL REACTOR QUIMICO EXOTERMICO
% ****x EL METODO DE CONTROL ADAPTIVO ***x*x*
% UTILIZANDO EL CONTROL DEL FLUJO DEL REFRIGERANTE (Fc)
clear all
% PARAMETROS GENERALES
nn=3; % nn: ORDEN DEL PROCESO;
r=1; % r: NUMERO DE SALIDAS

NN =7; % ORDEN DEL VECTOR ESTIMADO DE PARAMETROS

% PARAMETROS DEL PROCESO
V=0.37548342; E=64705147; ko=1.73515*(10"13); R=8319.1716;
d=880.913; dc=999.43584; Cp=3684.384; Cpc=4186.8; Hr =-27956717,

U=1533153.75; A=3.344508; Vc=0.04417452;
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% VALORES EN EL PTO DE OPERACION
T=383.3333; Ti=321.1111; Te=311.1111; Tci=300;
CAi=14.38771178; f=0.037846848,; fc=0.024839472,

CA=1.285011818;

% CONSTANTES ASUMIDAS PARA SIMPLIFICAR EXPRESIONES
K1=E*ko*CA/(R*T"2)*exp(-E/(R*T));
K2=ko*exp(-E/(R*T)); m=(Hr*K2)/(d*Cp); n=(U*A)/(V*Cp*d);

p=(Hr*K1)/(Cp*d); q= /V; ss(U*A)/(Vc*dc*Cpc), t=(fc/Vc);

all1=-f/V-K2; al2=-K1;

a2l=-m; a22=-(n+p+q); a23=n;
a32=-s, a33=s-t,
bl1=(CA1-CA)/V;

b21=(Ti-T)/V; b32=(Tci-Tc)/Vc;

e33= fc/Vc;

% MODELO LINEAL DEL PROCESO EN TIEMPO CONTINUO

A=[ all al2 0
a2l a22 a23
0 a32 a33];

B1=[0; 0; b32];

Cc=[010]; Dc = [0];
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% MODELO LINEAL DISCRETO

Ts=0.01; % PERIODO DE MUESTREO
[G1,H1,C,D] = c2dm(A,B1,Cc,Dc,Ts,'zoh");% CONVERSION A DISCRETO

[numl,denl] = ss2tf(G1,H1,C,D);

al =denl(2); a2 = denl(3), a3=denl(4),

bl = num1(2); b2 = num1(3); b3=numl(4);

% PARAMETROS PARA OPTIMIZAR GANANCIA DEL FILTRO DE KALMAN

Xi1=0.001; Sigma = 10;

% PARAMETROS DE OPTIMIZACION DEL CONTROLADOR Ke

R = 0.1*eye(r,r); Qa =0.001*eye(r+nn,r+nn);

% Gcc,Hcce, Ccc, Dcc: REPRESENTACION CANONICA CONTROLABLE
~accll =0; accl2 =1; accl3 =0; acc21 =0; acc22 =0 ;

acc23 =1; acc31 =-a3; acc32 =-a2; acc33 =-a3;

bececll =0; becc21 =0; beec3l =1;

cccll =b3; cccl2=0b2;cccl3 =bl;

Gcee =[accll accl2 accl3;acc21 acc22 acc23;acc31 acc32 acc33];

Hcc = [becl 1;bec21;bec31];

Ccc = [cccll ccel2 cecl3]; Dec = [0];
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% CONDICIONES INICIALES
Ref = 383.3333; % MAGNITUD DE LA SENAL DE
% REFERENCIA: Yo = Ref
Ce=(1 +al +a2 + a3)*Ref, % Uo=0(ARBITRARIO)
thi = [-al -a2 -a3 bl b2 b3 Ce]’;
alfa=1000; Pi = alfa*eye(NN); % MATRIZ P INICIAL
lamb=0.98; lamb0 = 0.99; % FACTOR DE MEMORIA
Y(1)=0; Y(2) = 0; Y(3) =0; y(1)=0; y(2)=0; y(3)=0;
U(1)=0; U(2) =0; U(3) = 0; u(1)=0; u(2)=0; u(3)=0;
xmenos = zeros(nn, 1), % VECTOR DE OBSERVACION INICIAL

z=0; % ACCION INTEGRAL INICIAL

%********************* BUCLE DE CONTROL LR EEEEEEEEEEEEE L R L X
MM = 100;

fort=1:MM

% SENAL DE REFERENCIA
Yo(t+3)= 383.3333;
% MODELO LINEAL DEL PROCESO
Y(t+3) = [Y(t+2) Y(t+1) Y(t) U(t+2) U(t+1) U(t)]*...
[-al -a2 -a3 bl b2 b3];

y(t+3) = Y(t+3) - Yo(t+3); % SALIDA RESIDUAL (DESVIACION)
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% ESTIMACION DE PARAMETROS (METODO MCRM)
psi = [Y(t+2) Y(t+1) Y(t) U(t+2) U(t+1) U(t) 1]}
rho = max(1,norm(psi));
psin = psi/rho;

Nn = chol(Pi"); % Nn'*Nn = Pi =>Nn*N' = P{'
S =inv(diag(Nn*ones(NN,1),0));
Ps =S*Pi*S;
psins= inv(S)*psin;
rt =1 + psins'*Ps*psins;
lamb =1 - (rt-sqrt(rt*2-4*norm(Ps*psins)*2/trace(Ps)))/2;
e = Y(t+3)/rho - psin'*thi;
J = psins'*Ps*psins + lamb;
th = thi + e*inv(S)*Ps*psins/j;
Hns = Ps*psins/j;
Ps = (Ps - Hns*psins'*Ps)/lamb;
tt = abs(max(eig(Ps))/min(eig(Ps)) );
cmax = 100; cmin = 15;
if tt <=cmin,
Pi1=Ps; thi = th;
elseif tt >= cmax,
Nnew = chol(Ps"); % Nnew*Nnew' = Ps'
Snew = inv(diag(Nnew*ones(NN, 1),0));
Psnew = Snew*Ps*Snew;

P1=Psnew; thi = th;
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end
% RECUPERACION DE LA ECUACION CANONICA CONTROLABLE
ael = -th(1); ae2 = -th(2); ae3 = -th(3);
bel = th(4); be2 = th(5); be3 = th(6), Ce = th(7);
aell =0;ael2 =1;ael3=0; ae2l =0; ae22 =0,
ae23 = 1; ae3 1 =-ae3; ae32 = -ae2; ae33 = -ael;
GE =[aell ael2 ael3;ae2l ae22 ae23;ae3 1 ae32 ae33];
bell =0; be2l =0; be31 = 1; HE = [bel1;be21;be31];
cell =be3; cel2 =be2; cel3 =bel;

CE = [cell cel2 cel3]; DE =[0];

% CALCULO DE LA GANANCIA F DEL ESTIMADOR DE KALMAN
F = dlqe(GE,HE,CE,Sigma,Xi);
xmas = xmenos + F*(y(t+3) - CE*xmenos),

z =1z -CE*xmas;

% CALCULO DE LA GANANCIA Ka DEL CONTROLADOR
Ga = [GE zeros(nn,r);-CE eye(r,r)];
Ha = [HE;zeros(r,r)];
Ca = [CE zeros(r,r)];
Ka = dlqr(Ga,Ha,Qa,R);
% CALCULO DE LA LEY DE CONTROL RESIDUAL

u(t+3) = - Ka*[xmas;z];
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% ACTUALIZANDO ESTADOS
xmenos = GE*xmas + HE*u(t+3);
AE =1+ ael + ae2 + ae3; BE = bel + be2 + be3;

Uin = inv(BE)*(AE*Yo(t+3) - Ce);

% CALCULO DE LA SE~NAL DE CONTROL U(t)

U(t+3) = u(t+3) + Uin;

% LIMITANDO LA SENAL U(t)
if (U(t+3) > 1000)
U(t+3) = 1000;
elseif(U(t+3) <-1000)
U(t+3) =-1000;
end
end

%********************** F[N DEL BUCLE LRSS EEEEEEEEEE R R L

% GRAFICOS
ejex = linspace(0,MM*Ts,MM);
subplot(2,1,1)
plot(ejex, Yo(3:MM+2),'-' ejex, Y (3:MM+2)); grid
xlabel('Ts=0.01 min')
ylabel(" T Reactor (°K)")

title(' Temperatura del Reactor aplicando el Controlador Adaptivo ul= Fc');



53

subplot(2,1,2)

plot(ejex,U(3:MM+2)); grid

xlabel('Tiempo en min")

ylabel('"Fc ( m”3/min )"

print -deps -f CtrlAdapReactor Fc

5.2.2 Diseiio del controlador adaptivo autosintonizado de la temperatura del

reactor quimico exotérmico utilizando como variable de control, la
variacion de la temperatura de entrada del liquido refrigerante ( 'ci)

El programa CtrlAdapReactor Tci.m, nos permite obtener el diseiio del reactor

quimico exotérmico respecto de la variable mencionada ( Tci ).

% Programa CtrlAdapReactor_Tci.m

% CONTROL DE TEMPERATURA DEL REACTOR QUIMICO EXOTERMICO
% ***++ METODO DE CONTROL ADAPTIVO ****x*

% UTILIZANDO EL CONTROL DE TEMPERATURA DE ENTRADA DEL

% REFRIGERANTE (Tci)

clear all

% PARAMETROS GENERALES
nn=23; % nn: ORDEN DEL PROCESO;

=1, % r: NUMERO DE SALIDAS

NN =7, % ORDENDEL VECTOR ESTIMADO DE PARAMETROS

% PARAMETROS DEL PROCESO

V=0.37548342; E=64705147; ko=1.73515*(10"13); R=8319.1716;



54

d=880.913; dc=999.43584; Cp=3684.384; Cpc=4186.8; Hr=-27956717,

U=1533153.75; A=3.344508; Vc=0.04417452,

% VALORES EN EL PTO DE OPERACION
T=383.3333; T1i=321.1111; Tc=311.1111; Tci=300;
CAI=14.38771178; f=0.037846848; fc=0.024839472;

CA=1.285011818;

% CONSTANTES ASUMIDAS PARA SIMPLIFICAR EXPRESIONES
K1=E*ko*CA/(R*T"2)*exp(-E/(R*T));
K2=ko*exp(-E/(R*T)); m=(Hr*K2)/(d*Cp); n=(U*A)/(V*Cp*d);,

p=(Hr*K1)/(Cp*d); g= f/V; s=(U*A)i(Vc*dc*Cpc); t=(fc/Vc);

all=-f/V-K2; al2=-KI;

a2l=-m; a22=-(n+pt+q);, a23=n;
a32=-s; a33=s-t;
bl1=(CAi-CA)/V,

b21=(Ti-T)/V;, b32=(Tci-Tc)/Vc;

e33=fc/Vc;
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% MODELO LINEAL DEL PROCESO EN TIEMPO CONTINUO

A=[ all al2 0
a2l a22 a23
0 a32 a33];

% MODELO LINEAL DEL REACTOR QUIMICO EXOTERMICO
B2 =[0;0; e33];

Cc =[010]; Dc=[0];

% MODELO LINEAL DISCRETO
Ts=0.01; % PERIODO DE MUESTREO
[G2,H2,C,D] = c2dm(A,B2,Cc,Dc,Ts,'zoh");% CONVERSION A DISCRETO
[num2,den2] = ss2tf(G2,H2,C,D),
al =den2(2); a2 = den2(3); a3=den2(4);

bl = num2(2); b2 = num2(3); b3=num?2(4);

% PARAMETROS PARA OPTIMIZAR GANANCIA DEL FILTRO DE KALMAN

Xi=0.001; Sigma = 10;

% PARAMETROS DE OPTIMIZACION DEL CONTROLADOR Ke
R = 0.1*eye(r,r); Qa = 0.001 *eye(r+nn,r+nn);

% Gcce,Hcece, Ccc, Dec: REPRESENTACION CANONICA CONTROLABLE
accll =0;accl2=1; accl3 =0; acc21 =0; acc22 =0 ;

acc23 =1; acc31 = -a3; acc32 = -a2; acc33 =-a3;
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becell =0; bec2l =0; beec3l =1;

cccll =b3; cccl2 =b2; ceccl3 =bl;

Gcee = [accl 1 accl2 accl3;acc2l acc22 acc23;acc3 1 acc32 acc33];
Hce = [beel 1;bec21;bee3l];

Ccc = [ccell ccel2 cecl3]; Dec = [0];

% CONDICIONES INICIALES
Ref=383.3333; % MAGNITUD DE LA SENAL DE
REFERENCIA: Yo = Ref
Ce=(1+al +a2 +a3)*Ref, % Uo=0(ARBITRARIO)
thi = [-al -a2 -a3 bl b2 b3 Ce]’;
alfa=1000; Pi = alfa*eye(NN); % MATRIZ P INICIAL
lamb=0.98; lamb0 = 0.99; % FACTOR DE MEMORIA
Y2(1)=0; Y2(2)=0; Y2(3) = 0; y2(1)=0; y2(2)=0; y2(3)=0;
U2(1)=0; U2(2) = 0; U2(3) = 0; u2(1)=0; u2(2)=0; u2(3)=0;
xmenos = zeros(nn,1); % VECTOR DE OBSERVACION INICIAL

z=0; % ACCION INTEGRAL INICIAL

0 rrrrxkxkkkkkkkk BUCLE DE CONTROL %% %%k kokokokkokkkk ok ok
MM = 100;

fort=1:MM

% SENAL DE REFERENCIA

Y2o0(t+3)=383.3333;
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% MODELO LINEAL DEL PROCESO
Y2(t+3) = [Y2(t+2) Y2(t+1) Y2(t) U2(t+2) U2(t+1) U2(t)]*...
[-al -a2 -a3 bl b2 b3];

y2(t+3) = Y2(t+3) - Y20(t+3); % SALIDA RESIDUAL (DESVIACION)

% ESTIMACION DE PARAMETROS (METODO MCRM)
pst = [Y2(t+2) Y2(t+1) Y2(t) U2(t+2) U2(t+1) U2(t) 17,
rho = max(1l,norm(pst)),
psin = psi/rho;

Nn = chol(P1"); % Nn"*Nn = Pi => Nn*N' = P1'
S =inv(diag(Nn*ones(NN,1),0));

Ps =S*Pi*§;

psins= inv(S)*psin;

rt =1+ psins'*Ps*psins;

lamb =1 - (rt-sqrt(rt*2-4*norm(Ps*psins)*2/trace(Ps)))/2;
e = Y2(t+3)/rho - psin'*thi;

J = psins'*Ps*psins + lamb;

th = thi + e*inv(S)*Ps*psins/j;

Hns = Ps*psins/j;

Ps = (Ps - Hns*psins'*Ps)/lamb;

tt = abs(max(eig(Ps))/min(eig(Ps)) );

cmax = 100; cmin = 15;

1f tt <=cmin,

P1=Ps; thi = th;
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elseif tt >= cmax,
Nnew = chol(Ps'); % Nnew*Nnew' = Ps'
Snew = inv(diag(Nnew*ones(NN,1),0));
Psnew = Snew*Ps*Snew;
Pi = Psnew; thi = th;
end
% RECUPERACION DE LA ECUACION CANONICA CONTROLABLE
ael = -th(1); ae2 = -th(2); ae3 = -th(3);
bel =th(4); be2 = th(5); be3 = th(6); Ce = th(7);
aell =0;ael2=1;ael3 =0;ae2l =0; ae22 =0;
ae23 =1; ae3l =-ae3; ae32 =-ae2; ae33 = -ael;
GE =[aell ael2 ael3;ae21 ae22 ae23;ae31 ae32 ae33];
bell =0; be2l =0; be31 = 1; HE = [bell;be21;be3 1],
cell =be3; cel2 =be2; cel3 =bel;

CE =[cell cel2 cel3]; DE = [0];

% CALCULO DE LA GANANCIA F DEL ESTIMADOR DE KALMAN
F = dlqe(GE,HE,CE,Sigma,Xi);
xmas = xmenos + F*(y2(t+3) - CE*xmenos);

z =12 -CE*xmas;

% CALCULO DE LA GANANCIA Ka DEL CONTROLADOR
Ga = [GE zeros(nn,r);-CE eye(r,r)];

Ha = [HE;zeros(r,r)];
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Ca = [CE zeros(r,r)];

Ka = dlqr(Ga,Ha,Qa,R);

% CALCULO DE LA LEY DE CONTROL RESIDUAL

u2(t+3) = - Ka*[xmas;z);

% ACTUALIZANDO ESTADOS
xmenos = GE*xmas + HE*u2(t+3);,
AE =1+ ael + ae2 + ae3; BE =bel + be2 + be3;

Uin = inv(BE)*(AE*Y20(t+3) - Ce),

% CALCULO DE LA SE~NAL DE CONTROL U(t)

U2(t+3) = u2(t+3) + Uin;

% LIMITANDO LA SENAL U(t)
if(U2(t+3) > 1000)
U2(t+3) = 1000;
elseif(U2(t+3) <-1000)
U2(t+3) = -1000;
end

end

% 2 2 2k 2 3 2k ok ke ok gk koK ko ko koK ok ok ok ok ok FIN DEL BUCLE 2 2 2 3 2k ok ke ko kg ko koK koK koK Xk ok



60

% GRAFICOS
ejex = linspace(0,MM*Ts MM);
subplot(2,1,1)
plot(ejex,Y20(3:MM+2),'- ejex, Y2(3:MM+2)); gnd
xlabel('Ts= 0.01 min")
ylabel(' T Reactor (°K)')

title(" Temperatura del Reactor aplicando el Controlador Adaptivo u2= Tct');

subplot(2,1,2)
plot(ejex,U2(3:MM+2)); gnd
xlabel("Tiempo en min')
ylabel("Tci1 Reactor (°K)')

print -deps -f CtrlAdapReactor_Tci.m



CAPITULO VI
SIMULACIONES

En este capitulo se presentaran las simulaciones del comportamiento del reactor
quimico exotérmico, correspondientes a lo dos métodos de control avanzado
aplicados al proceso, dichas simulaciones fueron obtenidas luego de haber ejecutado
las instrucciones de los programas editados en el lenguaje de programacion del

matlab.

6.1 Simulacion del comportamiento del reactor quimico

exotérmico utilizando un controlador d6ptimo cuadratico en
tiempo discreto

Para el controlador optimo cuadratico proporcional, los programas planteados para
cada uno de las dos variables de control del proceso se ha realizado las simulaciones
respectivas, con lo cual obtendremos y analizaremos graficamente su
comportamiento en forma independiente para cada uno.

6.1.1 Comportamiento del reactor quimico exotérmico utilizando como
variable de control, la variacion del flujo del refrigerante ( Fc)

En la figura 6.1 podemos apreciar tres graficas, la primera de la parte superior, nos
muestra el comportamiento de la temperatura del reactor en lazo abierto, es decir, sin
la aplicaciéon de ningun controlador al sistema. En la segunda grafica podemos
apreciar el comportamiento de la temperatura del reactor aplicando el controlador

optimo cuadratico proporcional, es decir, en lazo cerrado. En la tercera grafica se
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muestra la variacion que debe sufrir la variable de control, que en este caso es el flujo

del liquido refrigerante (Fc), a fin de poder controlar la temperatura del reactor.

Temperatura del Reactor aplicando el Controlador Optimo ul1= Fc¢
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Figura 6.1 Temperatura del reactor controlado por el flujo del liquido

refrigerante utilizando un controlador 6ptimo cuadratico.

6.1.2 Comportamiento del reactor quimico exotérmico utilizando como
variable de control, la variacion de la temperatura de entrada del liquido
refrigerante (I'ci)

En la figura 6.2, de la misma manera que en el caso anterior, podemos apreciar tres

graficas, la primera de la parte superior nos muestra el comportamiento de la

temperatura del reactor en lazo abierto, es decir, sin la utilizaciéon de un controlador

optimo cuadratico proporcional. En la segunda grafica podemos apreciar el

comportamiento de la temperatura del reactor cuando se utilizé el controlador éptimo
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cuadratico proporcional es decir, un sistema en lazo cerrado. En la tercera grafica se
muestra la variacion de la variable de control utilizando el controlador 6ptimo
cuadratico proporcional, que en este caso es la temperatura del liquido refrigerante, a

fin de poder controlar la temperatura del reactor.

Temperatura del Reactor aplicando el Controlador Optimo u2= Tci
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Figura 6.2 Temperatura del reactor controlado por la temperatura del liquido
refrigerante utilizando un controlador 6ptimo cuadratico

6.2 Simulaciéon del comportamiento del reactor quimico
exotérmico utilizando un controlador adaptivo
autosintonizado

Ahora podemos realizar las simulaciones correspondientes a los programas
planteados utilizando el controlador adaptivo, con lo cual obtendremos graficamente

el comportamiento del proceso en las situaciones siguientes:
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6.2.1 Comportamiento del reactor quimico exotérmico utilizando como
variable de control, la variacion del flujo del refrigerante ( Fc)

En la figura 6.3 podemos apreciar otras dos graficas, en la primera de la parte
superior nos muestra dos curvas, la curva de trazo continuo nos muestra a la sefial de
referencia del sistema (T=383.33 °K), la otra curva superpuesta de trazo discontinuo
nos muestra el comportamiento de la temperatura del reactor habiendo utilizado el
controlador adaptivo autosintonizado. En la segunda grafica se muestra la variacién
que sufre la variable de control, (el fluyjo del liquido refrigerante) utilizando el

controlador adaptivo autosintonizado, a fin de poder controlar la temperatura del

reactor.
Temperatura del Reactor aplicando el Controlador Adaptivo ul=Fc
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Figura 6.3 Temperatura del reactor controlado por el flujo del liquido
Refrigerante utilizando un controlador adaptivo autosintonizado
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6.2.2 Comportamiento del reactor quimico exotérmico utilizando como
variable de control, la variacién de la temperatura de entrada del liquido
refrigerante ( I'ci)

En la figura 6.4 podemos apreciar dos graficas, la primera de la parte superior nos

muestra al igual que el caso anterior dos curvas superpuestas, una es la referencia y

la otra es la respuesta (temperatura) del reactor quimico cuando se utiliza el

controlador adaptivo autosintonizado. En la segunda grafica se muestra la variacion
que sufre la variable de control (la temperatura del liquido refrigerante), cuando se

utiliza el controlador adaptivo autosintonizado, a fin de poder controlar la

temperatura del reactor.
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1m0 Ty |14 R i I ] I 4 i T T
AN f ) ' ' ' f ' '
e} SR L S S AP SIS S SIS S A
é : \: ‘ i . . . : 5
§ B00p--risrooypoorodoosmdiosotosodie b s d e oo
Q ; ) N ' ' ' 1 ' ' 1
o mmw : . : ‘ " N . ‘
m 1 ] L} ' L] ] ] 1 L] :
- 200'!- - q----- EREE j----- oo - - EEEEE R - joo--- - - -
/ (] ] ] ] (] ] 1 ] )
U i i L H i i 1 1 1
0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.b 0.7 0.8 09 1
5 Ts=0.01 min
x 10
1r — — T 7 T T i T T
! : : : : ' . : : :
05 ---q----- 'c-----f ----- ----- :r----: ----- Femmmrmm--- -
< ; : : : : : : :
= 0 R ) : : : : :
‘O B ' i ) i \ \ ) \
— ] i i ' ] " ' i
05 B R T TR r====a----- Femeegmm=-- -~
] ) ] ] [} ] (] ]
1 } H H ; H i } -

0 0.1 02 03 04 05 06 07 08 09 1
Tiempo en min

Figura 6.4 Temperatura del reactor controlado por la temperatura del
liquido refrigerante utilizando un controlador adaptivo
autosintonizado



OBSERVACIONES Y CONCLUSIONES

A partir de las graficas obtenidas en el capitulo anterior, podemos comparar las dos
estrategias de control empleados en el diseiio del control de temperatura del reactor
quimico. A su vez en cada estrategia de control empleado, se realizé un analisis
independiente para cada una de las vaniables de entrada empleadas. Las respuestas
obtenidas con los dos métodos de control, nos permite efectuar las observaciones y
conclusiones siguientes:

1. En las graficas de las figuras 6.1 y 6.2 se analiza la aplicacion de un controlador

optimo cuadratico proporcional, en donde podemos observar lo siguiente:

e Las respuestas del comportamiento de la temperatura del reactor, obtenidas
de manera independiente respecto a las dos variables de entrada consideradas,
en ambas graficas observamos que son seiiales subamortiguadas

e Que el tiempo de establecimiento de la temperatura del reactor, aplicando
como variable de entrada al flujo del liquido refrigerante es aproximadamente
diez veces menor que el que se emplea al aplicar la otra vartable de entrada,
la temperatura del liquido refrigerante.

e De la misma manera se observa que la variacion del flujo del liquido
refrigerante se aplica por un tiempo mas corto que cuando se controla la
variacion de temperatura del liquido refrigerante, con el fin de lograr

estabilizar la temperatura del reactor quimico.
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2. En las graficas de las figuras 6.3 y 6.4 podemos analizar la aplicacion de un
controlador adaptivo autosintonizado, en el cual podemos realizar las siguientes

apreclacione€s:

e Las respuestas del comportamiento de la temperatura en ambas graficas son
sefiales sobreamortiguadas

e Que el tiempo de establecimiento de la temperatura del reactor, es
ligeramente menor usando como variable de entrada, el flujo del liquido
refrigerante, que el empleado cuando se usa la otra variable de entrada, la
temperatura del liquido refrigerante.

e Asimismo podemos observar que la variacion del flujo del liquido
refrigerante y la variacion de la temperatura del liquido refrigerante que se

aplican a este controlador emplean casi el mismo tiempo para estabilizar al

reactor quimico.

3. Con respecto a la velocidad de respuesta del proceso, podemos observar que
aplicando ambas estrategias de control obtenemos el siguiente comportamiento:
¢ Utilizando al flujo del liquido refrigerante como variable de entrada, podemos
observar que usando el controlador Optimo cuadratico proporcional, la
temperatura del reactor se estabiliza en un tiempo menor al que emplea el
controlador adaptivo autosintonizado.
e De lo anterior se concluye que, empleando un controlador 6ptimo cuadratico
proporcional en el disefio del control de temperatura del reactor quimico,
conseguiremos una mejor performance con respecto a este parametro de

comparacidn, resultado deseado en el presente trabajo.
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Ahora observemos que utilizando a la temperatura del liquido refrigerante
como variable de entrada, y aplicando ambas estrategias de control (el
controlador dptimo cuadratico proporcional y el controlador adaptivo
autosintonizado), vemos que cada controlador emplea casi el mismo tiempo
para estabilizar la temperatura del reactor quimico.

Con la observacion anterior llegamos a concluir que teniendo solo en cuenta
la velocidad de respuesta del proceso, es indiferente usar cualquiera de los
dos controladores respecto de esta variable de entrada, debido a que emplean
casi el mismo tiempo para estabilizar de la temperatura del reactor quimico.
Claro esta que escogeriamos al controlador o6ptimo proporcional por ser
relativamente mas facil disefiar su algoritmo de control (sin mencionar otras
ventajas como de la variacion de la temperatura del liquido refrigerante), en

tanto que el de un controlador adaptivo es un poco mas extenso y complejo.

4. Con respecto a la variacion de la magnitud de las variables de control,

podemos observar que aplicando ambas estrategias de control obtenemos las

siguientes observaciones:

Que en la aplicacion del controlador éptimo cuadratico proporcional, vemos
que se requiere de una menor variacion de la magnitud del flujo del liquido
refrigerante (Fc), desde —536.6 hasta +278.27 m’/min aproximadamente,
comparado con la variacion obtenida haciendo uso del controlador adaptivo
autosintonizado, en el cual, la variable de control de flujo del liquido
refrigerante (Fc) ha sido acotado o forzado al rango de + 1000 m*/min, con

la finalidad de que dicha variable pueda ser medible facilmente.
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Con la apreciacién anterior, podemos concluir que utilizando un controlador
optimo cuadratico proporcional para esta variable de entrada, podemos
manipular mas facilmente el flujo del liquido refrigerante (Fc), lo cual hace
que utilicemos un transductor de flujo de menor rango de medicién y por
consiguiente de menor costo en el mercado.

Cuando empleamos como variable de entrada a la temperatura del liquido
refrigerante (Tci) para controlar la temperatura del reactor, es mejor utilizar el
controlador éptimo cuadratico proporcional, dado que éste requiere de una
menor variacién de la magnitud de esta variable de entrada (desde —6,676
hasta +9,860 °K aproximadamente) para controlar la temperatura del reactor,
obteniendo casi los mismos resultados que usando el controlador adaptivo, el
cual requiere de una mayor variaciéon de la magnitud de la temperatura del
liquido refrigerante (desde —90,405 hasta +79,700 °K aproximadamente).
Con la observacién anterior podemos concluir que para fines practicos no es
recomendable utilizar como variable de control a la temperatura del liquido
refrigerante (Tci), dado que se requiere medir y manejar elevados rangos de
variacién de temperatura que haria costoso y poco practico utilizar un sensor

de temperatura con estas caracteristicas.



APENDICE A: Aplicacion del Reactor quimico en la industria

Reactores de polimerizacion.
La polimerizacion abarca complejas reacciones, lo que conlleva a la formacion de
estructuras moleculares complejas.

Las condiciones bajo las cuales es llevada a cabo la polimerizaciéon tienen un
gran efecto sobre la longitud de la cadena, grado de ramificacidn, distribucion en la
composicion del copolimero, distribucion de la secuencia del copolimero y otras
medidas de las estructuras moleculares que afectan directamente a sus propiedades
finales. Estas ultimas dificiles de alcanzar debido a la variedad y complejidad de la
microestructura.

A continuacion se muestra en la figura Al.1, un esquema donde se representan
las variables de un proceso de polimerizacion(6).

De todo ello, se deduce la importancia que tiene la modelizacion de la
microestructura de las macromoléculas producidas en reactores de polimerizacion.
Los detalles de la microscopia polimérica determinan las propiedades del producto.

Es clara la necesidad de unir las herramientas de los cientificos del campo de los
polimeros y del ingeniero, para mejorar tanto el proceso de obtencion como las
propiedades finales del polimero

El ingeniero de reacciones de polimerizacion no solo ha de reunir proporciones
especificas, producciones y purezas, sino también obtener un producto con ciertas
caracteristicas de procesado y propiedades finales que son, en la practica, las

verdaderas medidas del funcionamiento de los reactores de polimerizacién (8).
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La disponibilidad de un modelo matematico que prediga con precision las
propiedadeé moleculares del polimero producido en un reactor tiene una gran
importancia economica. La llave para realizar un buen modelo es describir
matematicamente los fendmenos quimicos y fisicos del proceso, obteniendo los
balances necesarios de materia, energia y momento. Esta descripciéon implica

ecuaciones no lineales (algebraicas, diferenciales, etc.).
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Fig. A1.1.- Variables de un proceso de polimerizacion
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Los principales problemas que se plantean a la hora de realizar una modelizacion

para la produccion de polimeros son:

e [a comprension de las reacciones de polimerizacion. Las cinéticas de
polimerizacion son complejas debido al nimero de reacciones diferentes que
ocurren y a que éstas, son fuertemente influenciadas por cambios fisicos en el
sistema, sales como el incremento de la viscosidad. La combinacién de grandes
incrementos en la viscosidad y la implicacion de moléculas de cadena larga en las
reacciones, conduce al control difusional de algunas reacciones. La difusion
puede entonces determinar la velocidad de la reaccion y se establece una relacion
directa entre la fisica de polimeros y las cinéticas de polimerizacion.

e La habilidad para medir y caracterizar todas las variables que influyen en la
calidad del polimero.

e El desarrollo de modelos no lineales basados en controladores predictivos.

Segun Ray (1986), los diferentes fendmenos fisicos y quimicos que se producen en

un reactor de polimerizacion pueden ser clasificados en los siguientes niveles de

modelizacion:
Modelizacidn "cinética-quimica" P MICROESCALA
Modelizacion "fisica-transporte” P MESOESCALA
Modelizacion "dinamica-reactor" P MACROESCALA

Microescala

Basada en la modelizacion de los mecanismos cinéticos en reacciones en

cadena (por ejemplo: crecimiento, ramificacion, terminacion de la cadena)
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La modelizaci6on matematica de cinéticas de polimerizacién a nivel
microescala ha estado sujeta numerosas publicaciones (por ejemplo: Achilias

y Kiparissides, 1992).
Mesoescala

Los fenomenos de la interfase (equilibrios termodinamicos, cinéticas,...),
intrafase (transferencia de masa y calor entre diferentes fases), asi como el
"micromezclado”, juegan un importante papel y pueden influir sobre
propiedades moleculares y morfologicas. La modelizacion de este tipo

depende del disefio especifico de la operacion del proceso.

Macroescala

Tiene que ver 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, para la dptima modelizacidn de un reactor de polimerizacion deben

incluirse modelos apropiados que representen todos los fendmenos fisicos y
quimicos que ocurren a las tres escalas anteriormente expuestas.
En procesos quimicos industriales tipo batch o continuo, la utilizaciéon de
computadoras se estd implementando desde hace ya algin tiempo, debido a que
ayudan a operar con mas estabilidad, seguridad, mejoran la productividad, calidad,
reducen el impacto ambiental y mejoran la conservacion de la energia.

Aunque el control por ordenador se ha estado aplicando a la industria de
polimeros desde hace 25 afios, la aplicacion de estrategias avanzadas de control en

reactores de polimerizacidn se ha limitado al control de la temperatura y presion.
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Como causas mas importantes de la falta de progreso en el control de calidad de

polimeros se pueden enumerar las siguientes:

1. Las reacciones de polimerizaciéon son procesos altamente no lineales

(variacion de parametros con el tiempo).

2. Las propiedades moleculares (por ejemplo: n° medio, peso molecular y
composicién del copolimero,...) a menudo evolucionan en direcciones
opuestas a las variables de control manipuladas (por ejemplo:

Temperatura, concentracion adimensional de iniciador,...).

3. La falta de medidas "on-line" de propiedades moleculares retrasa la

caracterizacion de la calidad del polimero.

Entonces, una produccion inteligente de polimeros engloba: modelos
matematicos del proceso, sensores avanzados, aproximaciones estadisticas y control
avanzado de procesos (9).

Como se ha comentado con anterioridad, la eleccién de un tipo de reactor u otro,
ademas del tipo de agitacién, influird sobre la estructura del polimero y como
consecuencia de esto, sobre sus propiedades finales. El dimensionamiento del reactor
se basa en la velocidad de polimerizacién de la planta piloto. La eleccion del tipo de
reactor depende de la cinética y de consideraciones econémicas.

Las configuraciones de reactor tipo Batch son comunmente usadas. Sin embargo,
los procesos continuos son mas econdmicos que los anteriores sin restar importancia

a los procesos semibatch.
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Se consideran cuatro tipos de reactores de polimerizacion (6-8):

e Batch

e Semibatch

e Fluyjo piston (tubular)

e Tanque agitado (continuo)

Batch

Este tipo de reactor es el mas versatil y ha sido ampliamente usado, especialmente
para polimeros de baja produccion. Posee agitador, camisa de refrigeracion y
condensador a reflujo (para el caso de las polimerizaciones "step growth")

Su tamaiio va desde los 5 galones (plantas piloto) hasta los 30000 galones. Se
construyen en acero al carbono, vidrio y pueden estar recubiertos de polimero. El
intercambio de calor de polimenzacion se realiza mediante una camisa de
refrigeracion.

Tiene la ventaja de acomodar vanos productos. Los reactivos se aiiaden al
comienzo de la polimenzacion. Asi, la velocidad de polimenzacion cambia con el
tiempo mientras la concentracién adimensional de los reactivos decrece. Se obtienen
elevadas conversiones

El disefio de reactores Batch se basard en estimaciones de tiempos de
polimenzacion provenientes de datos de planta piloto y/o estudios de simulacion. A
la hora del "scale-up", se pondra especial cuidado en la agitacion y transferencia de
calor.

Se utilizan para la obtencién de Nylon 6, resinas fenélicas, urea-formaldehido,
melanina-formaldehido. Han sido reemplazados por los reactores continuos debido a

su mayor capacidad de produccion.



APENDICE B: Reactores avanzados

En los ultimos tres decenios, la poblacion mundial casi se ha duplicado y
continuara en aumento. Segun las estimaciones actuales, en el afio 2020 habitaran
en este planeta unas 8100 millones de personas, y casi el 90% del incremento de
la poblacion se registrard en los paises en desarrollo. El consumo actual de
electricidad por habitante en estos paises, que puede utilizarse como indicador
del nivel de vida, es muy bajo, en uno o dos o6rdenes de magnitud inferior al de
los paises industrializados. Ademas de las numerosas necesidades urgentes, tales
como los alimentos, la vestimenta, el alojamiento y el trabajo, la disponibilidad
de energia es un requisito previo importante para el desarrollo socioeconémico en

todas las partes del mundo.

Dependiendo de la ubicacion geografica y el nivel de industrializacion, la
energia final se consume de distintas maneras: como electricidad, para el
transporte, o como fuente de calor. Entre las distintas fuentes energéticas de que
disponen los paises, la energia nucleoeléctrica representa una de las pocas
opciones que permite producir energia en todas sus formas, es decir, como
electricidad, calor industrial en régimen de baja y alta temperatura y vapor
industrial, en forma econémica y en condiciones ambientalmente aceptables. Las
preocupaciones respecto de los efectos ambientales del quemado de combustibles
fosiles para la produccion de energia han fomentado el interés por las fuentes de
energia poco contaminantes. Por lo tanto, el desarrollo y despliegue de la energia
nucleo-eléctrica podrian ser para algunas naciones una opcidn atractiva para

contribuir a un suministro energético seguro y fiable a largo plazo.
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En los ultimos tres decenios, se han acumulado miles de afos-reactor de
experiencia operacional con los sistemas nucleares econdmicos y fiables
actualmente existentes. Sobre la base de estos logros y de las ensefianzas
extraidas de la experiencia de las centrales en explotacion, se han desarrollado, o
se estan desarrollando, nuevas generaciones de centrales nucleares; por lo tanto,
se prevé que los nuevos disefios avanzados seran aun mas seguros, econdmicos y

fiables que sus predecesores.

Los disefios avanzados incorporan generalmente mejoras de los conceptos
relacionados con la seguridad, incluidas, entre otras cosas, caracteristicas que
permitiran a los operadores disponer de mas tiempo para tomar medidas de
seguridad, y que proporcionaran una proteccion aun mayor contra cualquier
liberacion posible de radiactividad al medio ambiente. Los disefios mejorados
también pueden incluir la introduccion de caracteristicas de segundad pasiva
basadas en fuerzas naturales tales como la conveccién y la gravedad, lo que
permite reducir la dependencia de las funciones de seguridad de los sistemas y

componentes activos, tales como las bombas y valvulas.

Se presta gran atencién a la simplificacion de las actividades de explotacién,
inspeccién, mantenimiento y reparacion de las nuevas centrales, a fin de
aumentar su eficacia general desde el punto de vista de los costos. En caso de
perturbaciones y accidentes, los sistemas de control, vigilancia y proteccion
ampliamente digitalizados pondran automaticamente a la central a funcionar de
nuevo en condiciones normales o en un estado de cierre seguro, sin la

intervencién del operador. Los objetivos de disefio caracteristicos permiten a los
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operadores disponer de por lo menos 30 minutos para tomar medidas de
seguridad y contar asi con el tiempo necesario para evaluar la situacion
minuciosamente antes de intervenir. La mayor inercia térmica en el sistema del
reactor y las menores densidades de potencia en el nicleo son dos factores de ese

tipo relacionados con el disefio.

En lo que respecta a los dispositivos de seguridad pasiva, sus funciones
también seran normalmente independientes del suministro de corriente eléctrica
(al menos después de la iniciaciéon de la funcién), aprovechando mecanismos
termohidraulicos tales como las diferencias de densidad debidas a diferentes
temperaturas, y tanques de agua elevados, a fin de, por ejemplo, permitir el flujo
del refngerante al sistema del reactor por gravedad para alcanzar los niveles

maximos de refrigerante.

La labor de desarrollo de un nuevo disefio de reactor es costosa y dificil, y
requiere gran cantidad de recursos. Este problema se ha resuelto frecuentemente
mediante la cooperacion a escala nacional o intemacional, y se han demostrado
las ventajas de mancomunar los recursos en proyectos de desarrollo. En su
calidad de foro internacional para el intercambio de informacion cientifica y
técnica, el Organismo Internacional de Energia Atémica (OIEA) desempeiia una
funcion importante en este contexto, reuniendo expertos para un intercambio de
informacidn a escala mundial sobre los programas nacionales y los programas
coordinados de investigacion relativos a proyectos de desarrollo de reactores

avanzados.
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Disefios avanzados

Una forma de atender a las necesidades energéticas futuras es aumentar
gradualmente el despliegue de la energia nuclear, introduciendo disefios
avanzados en los sistemas de suministro de energia del mundo entero. En este
contexto, cabe seiialar que por disefio avanzado se entiende el disefio de una
central de interés o mérito actual, pero que todavia no ha sido construida ni
explotada; dichos diseiflos avanzados pueden, a su vez, dividirse en diseilos
evolutivos y de desarrollo. Un disefio evolutivo es un descendiente del disefio de
una central existente que presenta las mejoras y modificaciones del diseiio
efectuadas sobre la base del aprovechamiento de la experiencia e incluye nuevos
adelantos tecnoldgicos; El disefio evolutivo de una central requiere a lo sumo
ensayos técnicos y confirmatorios previos al despliegue comercial. Por otra parte,
el disefio de desarrollo incluira diferencias mas significativas con respecto a los
disefios de centrales existentes, y puede requerir igualmente la construccion de
una planta de demostracidn y/o planta prototipo antes del despliegue comercial
en gran escala. Un diseflo de desarrollo que incluye cambios radicales en el
disefio puede denominarse disefio innovador, y representa, por lo tanto, una

subcategoria especial de diseiios de desarrollo.
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Actualmente se desarrollan tres tipos basicos disefios avanzados:
e Reactores refrigerados por agua,;
e Reactores rapidos; y
e reactores refrigerados por gas,

que se examinan a continuacion.

Reactores refrigerados por agua

Los reactores refrigerados por agua se caracterizan por utilizar agua como
moderador y refrigerante; los reactores de agua ligera (LWR) utilizan agua ligera
normal (H,O) y los reactores de agua pesada (HWR) utilizan agua pesada (D,0),
al menos como moderador. En el agua pesada, los atomos de hidrogeno (H;) han

sido reemplazados por deuterio (D), un is6topo pesado del hidrégeno.

Actualmente se encuentran en funcionamiento en todo el mundo unas 330
centrales LWR, lo que representa un 75% de todas las centrales nucleares en
explotacion. Este tipo de reactor se ha venido explotando desde hace mas de 35
afios. El continuo perfeccionamiento y mejoramiento evolutivo de los disefios de
centrales LWR han constituido la base para el desarrollo de disefios de LWR
avanzados (ALWR), tanto del tipo BWR (reactor de agua en ebullicion) como del

tipo PWR (reactor de agua a presion).
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Ejemplos de diseiios de LWR avanzados

Unidades de gran tamaiio:

ABWR

APWR

BWR 90

EPR

System 80 +

WWER-1000

(W-392)

Construido por General Electric Co (GE), EE.UU., junto
con Hitachi & Toshiba, Japon

Construido por Westinghouse (W), EE.UU., junto con
Mitsubishi, Japon

Construido por ABB Atom, Suecia

Construido por Nuclear Power International (NPI), una
empresa conjunta de Framatome, Francia, y Siemens,
Alemania

Construido por ABB Combustion Engineering Nuclear

Power, EE.UU.

Construido por Atomenergoproject y Gidro press, Rusia

Unidades de mediano tamaiio:

AP-600

AC-600

MS-600

SBWR

PWR con mayores caracteristicas de seguridad pasiva -
construido por W, EE.UU.

PWR con mayores caracteristicas de seguridad pasiva —
construido por China National Nuclear Corporation
PWR con un sistema de seguridad tipo "hibrido"
- construido por Mitsubishi, Japon

BWR con mayores caracteristicas de seguridad pasiva

construido por Mitsubishi, Japon
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WWER-500/600 PWR con caracteristicas pasivas - construido por

(W-407) Ansaldo, Italia

Innovador, PWR tipo de desarrollo - construido por
ISIS

Ansaldo, Italia

Innovador, PWR tipo de desarrollo - construido por
PIUS

ABB Atom, Suecia

Innovador, PWR tipo de desarrollo - construido por
SPWR

JAERI e IHI, Japon

Innovador, PWR tipo de desarrollo - construido por
WPBER-600

OKMB, Rusia

Actualmente se desarrollan reactores grandes y medianos; los pnmeros
representarian, en gran medida, ampliaciones de los disefios existentes, mientras
que en los mas pequeiios se emplearian mayormente dispositivos de seguridad
pasiva con miras a la simplificacion de las centrales y la realizacion de
economias, a fin de lograr que, no obstante su menor tamaifio, sea competitivo
desde el punto de vista del costo. Algunos disefios de desarrollo, particularmente
los disefios innovadores, tales como el PWR PIUS sueco, incluyen funciones de
seguridad de naturaleza distinta a las caracteristicas de seguridad tradicionales de
los diseiios existentes, por ejemplo, funciones de autoproteccion para la parada
del reactor en caso de condiciones operacionales inaceptables y para la
eliminacion fiable del calor de desintegracion (el calor que se produce en el

combustible después de la parada) del nucleo del reactor.

En el transcurso de los afios se han realizado constantes mejoras del

combustible en las centrales en funcionamiento; por ejemplo, el mayor empleo de
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absorbentes consumibles en el combustible y el mayor grado de quemado del
combustible han permitido lograr reducciones considerables en el consumo de
uranio, de un 20% en comparacion con el estudio de 1978 1979 realizado por la

INFCE (Evaluacion internacional del ciclo del combustible nuclear).

El reciclado de plutonio mediante combustible de mezcla de 6xidos (MOX)
se ha convertido en una practica comun en varios paises, tales como Alemania,

Francia y Suiza, y puede que varios otros paises adopten también esta practica en

un futuro.

Los diseilos avanzados procuraran normalmente aprovechar todos los
progresos en la esfera del combustible; los diseiios del nicleo se optimizaran
teniendo en cuenta las estrategias avanzadas en materia de absorbentes
consumibles y los mayores grados de quemado del combustible. Muchos de ellos
tendran la capacidad de funcionar con un nicleo que contenga hasta un 100% de
combustible MOX. Las centrales HWR representan un 7% de todas las centrales
nucleares en explotacion; la mayoria de ellas son tipo CANDU, el diseilo
canadiense de reactor de tubos de presion. La mayoria de estas centrales han

funcionado de manera segura, fiable y competitiva desde su primera puesta en

marcha.

Las mejoras de diseilo efectuadas en los reactores tipo CANDU se centran en
el aumento de la seguridad de la central, la prolongacion de su vida util hasta 100
afios, la simplificacidn de las actividades de sustitucion de todos los componentes
que no puedan disediarse para una vida util de esa duracion, la reduccion del

plazo de construccion y la produccidon de electricidad a costos que sean
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competitivos con los de otras fuentes de energia (por ejemplo, el carbdn

bituminoso).
Reactores rapidos

Los reactores rapidos utilizan neutrones rapidos en apoyo del proceso de fision,
contrariamente a los reactores refrigerados por agua y por gas, los cuales utilizan
neutrones térmicos. Los reactores rapidos se conocen también generalmente
como reproductores, ya que producen combustible, ademas de consumirlo. La
reproduccion de plutonio permite a los reactores rapidos extraer 60 veces mas
energia del uranio que los reactores térmicos por lo que podrian resultar
econdmicos y ventajosos para los paises que no disponen de abundantes recursos
de uranio. El mayor despliegue de la energia nucleo-eléctrica en los decenios
venideros conducira probablemente a un agotamiento de los recursos de uranio, y
puede que en la primera mitad del proximo siglo sea necesario recurrir a los

reactores reproductores para producir material fisionable.

En el espectro de neutrones rapidos presentes en tales reacciones, todos los
elementos transuranicos se vuelven fisionables, por lo que los reactores rapidos
podrian contribuir igualmente al quemado del plutonio procedente de la
explotacidon de otros tipos de reactores y del desmantelamiento de las armas
nucleares, asi como a la disminucion del inventario total de transuranicos dentro
del macrosistema, transmutandolos en energia y productos de fision; la
reclaboracidon y el reciclado del combustible en los reactores rapidos permitirian

el quemado de los radisétopos transuranicos de periodo muy largo, reduciendo
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considerablemente el tiempo de aislamiento requerido en el caso de los desechos

de actividad alta.

Los reactores rapidos estan refrigerados normalmente por metal liquido
(sodio), por lo que se denominan reactores rapidos refrigerados por metal liquido
(LMFR). Se han disefiado, construido y explotado con éxito centrales LMFR,
tales como el BN-600 en Rusia, el Superphénix de 1200 MWe en Francia, y el

Monju de 280 MWe en el Japon.

Los nuevos trabajos de desarrollo de los reactores rapidos se centran en los
requisitos economicos y de seguridad revisadas para la proxima generacion de
centrales nucleares. Prosiguen igualmente los trabajos encaminados a mejorar el
grado de quemado y la tecnologia de reciclado del combustible, a fin de reducir

las cantidades de desechos radiactivos producidos en las centrales.

Actualmente se encuentran en estudio varios tipos distintos de LMFR, asi
como el empleo mas amplio de sistemas pasivos para lograr una mayor
seguridad; entre éstos se encuentran el BN-800M de Rusia, el DFBR del Japén, y
el PFBR de la India. También existe un disefio de LMFR avanzado de pequeiia y
mediana potencia, desarrollado por la General Electric de los Estados Unidos de
América. Este concepto de ALMR incorpora dispositivos de seguridad pasiva, e
incluye instalaciones de gestion y reelaboracion de desechos, asi como la
fabricacion de combustible en el emplazamiento de la central, formando un sé6lo
parque nuclear a fin de minimizar los riesgos de proliferacion de materiales

fisionables. Entre otros reactores rapidos avanzados figura el reactor rapido
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europeo (EFR), que podria llegar a ser ampliamente utilizado para el reciclado de

plutonio y la produccion de electricidad.

Reactores refrigerados por gas

Los reactores de alta temperatura refrigerados por gas (HTGR) se vienen
desarrollando desde hace mucho tiempo, y aunque ya se han construido varias
centrales prototipo o de demostracidn, no se ha logrado tener pleno éxito en su
explotacion. El HTGR es basicamente un reactor moderado por grafito con un
gas (helio) como refrigerante. El gas He inerte y el disefio especial del
combustible hacen posible su funcionamiento a temperaturas considerablemente
superiores a las de los reactores refrigerados por agua, lo que permite, a su vez,
producir a una temperatura (y presiéon) mucho mas alta el vapor destinado a los
generadores convencionales accionados por turbina de vapor, lograndose asi una
mejora considerable de la térmica de la central, o producir calor industrial en

régimen de alta temperatura para aplicaciones especiales.

En los altimos afios, los trabajos de desarrollo se han centrado en unidades
modulares pequeiias, visto que los experimentos y analisis han demostrado que

dichas unidades pueden lograr un grado excepcional de autoproteccion.

A diferencia del combustible LWR y LMFBR, el combustible HTGR no esta
contenido en agujas de combustible revestidas de metal, sino en particulas de
combustible. Estas particulas miden entre 0,2 y 0,6 mm y consisten en una
mezcla de 6xido o carburo de uranio o torio o uranio/torio. A fin de retener los
productos de fision, cada particula esta revestida con varias capas de material

ceramico resistente a altas temperaturas. Las particulas se dispersan de manera
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homogénea en una matriz de grafito que se comprime ulteriormente en elementos
esféricos, bolas, o en forma de barras, que se introducen en los canales de
combustible de un bloquc de grafito de agujeros multiples. Las particulas
permanecen intactas y retienen practicamente todos los productos de fision hasta
una temperatura de unas 1600 C. Estas particulas no se funden a una temperatura
umbral dada y sélo fallan gradualmente en condiciones de accidente; por lo tanto,

no se puede producir una liberacion subita de los productos de fision.

Los futuros trabajos de desarrollo de los HTGR se centraran en los estudios
para mejorar el comportamiento y prolongar la vida util de las centrales. Con
respecto a lo primero, actualmente se realizan considerables esfuerzos en relacion
con el denominado ciclo de turbina de gas, en el que el gas en régimen de alta
temperatura pasa directamente a una turbtna de gas, lo que permite obtener una
eficiencia térmica muy elevada y prever costos energéticos reducidos, asi como
en lo que atafie a la produccion de calor industrial en régimen de muy alta

temperatura.
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