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Resumen En este trabajo se aborda el problema de seguimiento de una trayectoria en un
reactor de tanque agitado de polimerizacién por radicales libres en operacion lote, lo cual es
importante para asegurar reproducibilidad lote-a-lote en este tipo de procesos. Se considera
como salida a la concentracion de mondémero, y como entradas posibles de control a la
adicién de monémero o la temperatura del reactor. Los controladores se disenan siguiendo una
estrategia de linealizacién por retroalimentacién de estados, con tres acciones de correccién: (i)
proporcional al error de convergencia, (ii) proporcional-integral y (iii) basada en el algoritmo
super-twisting generalizado. A través de funciones de Lyapunov, se presenta un andlisis de
convergencia y robustez ante perturbaciones desconocidas. Se tiene como resultado que la
trayectoria de monémero puede ser seguida tanto como por la adicién de mondémero como por

la temperatura, lo cual se ilustra via simulacién.
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1. INTRODUCCION

Las operaciones en lote en la industria de procesos son
muy comunes, ya que son flexibles en cuanto a volimenes
de produccién. Sin embargo, la operacién por lote crea
un reto en cuanto a reproducibilidad lote a lote de
las variables que estdn relacionadas a la conversion de
reactivo a producto y a la calidad del producto.

El problema de control en un reactor de polimerizacién
en operacion lote consiste en determinar una entrada de
control (o entradas de control) que produzca un polimero
(al final del lote) con cierta distribucién de peso molecular
y con el menor costo de transformacién.

Esto puede significar que en una tarea de diseno de
proceso, una proporcién de reactivos a cargar y dosificar
al reactor fue previamente establecida, ademas de haber
fijado perfiles de temperatura en el reactor. Esto con la
finalidad de que la conversién de mondémero(s) a polimero
se lleve a cabo en un tiempo predeterminado, y que a
lo largo de ese tiempo el polimero se conforme en cierta
distribucién de peso molecular; sin embargo, como en
cualquier proceso, siempre se presentan perturbaciones
(conocidas o desconocidas) que hacen que el producto
obtenido presente caracteristicas diferentes a las deseadas.

El problema de control mencionado no es nuevo (p.e€j.,
Farber and Laurence (1986)); sin embargo, hasta el co-
nocimiento de los autores, no ha sido un problema am-
pliamente abordado en un marco de control y anélisis
dindmico basado en modelo. Es importante reconocer que
estrategias de control éptimo han sido aplicadas, pero
mayormente para disefiar el proceso fuera de linea (p.ej.,
Crowley and Choi (1997)), y pocos son los que hacen se-
guimiento de trayectorias previamente establecidas (p.ej.,
Kiparissides et al. (2002); Finkler et al. (2014)).

En este trabajo se explora y analiza la convergencia de
dos estrategias de control para seguir la trayectoria de
mondmero, que se supone previamente disenada, de un
reactor de polimerizacién por radicales libres en operacién
lote, rechazando el efecto de perturbaciones que inheren-
temente se presentan en escenarios reales; se considera
como entrada de control a dos variables que podrian
implementarse facilmente.

Aunque bien el problema de control de un reactor de
polimerizacion es lograr un producto con caracteristicas
especificas, nuestro alcance en este trabajo es lograr el
seguimiento robusto de trayectorias del mondémero y en
trabajos posteriores nos enfocaremos en las correspon-
dientes de distribucién de peso molecular.
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2. DEFINICION DEL PROBLEMA

En este tabajo nos concentraremos en un reactor de
tanque agitado enchaquetado en el que se lleva a cabo
una homopolimerizacién por radicales libres en solucion,
en operacion lote (Figura 1).

Figura 1. Sistema de control de un reactor de tanque
agitado en operacion lote.

Tomando en cuenta el mecanismo cinético y a través de
un balance de materia, el comportamiento del reactor
se describe a través del siguiente conjunto de ecuaciones
diferenciales ordinarias (Ellis et al., 1994):

%V(t) =—ry(I,m,s, T)V(t) + qin — q(t) (1a)
%I(t) = —ri(Lm, s, T)I0) + L2~ D25 (1)
d dm,in Gin
dgm(t) = —rp(I,m,s, T)m(t) + v " 7m(t) (1c)
ds,in Qin
&s(t) = —rs(I,m,s,T)s(t) + v 7S(t) (1d)
y(t) = m(t) (Le)

Donde V es el volumen del reactor; y I,m y s son las
concentraciones del iniciador, monémero y solvente, res-
pectivamente; 7y es la tasa de cambio del volumen debido
a la conversién de mondémero a polimero (p.ej. efectos
de contraccién), y r7, 7y ¥ Ts son las tasas de consumo
del iniciador, mondémero y solvente, respectivamente; las
definiciones de estas tasas de reaccién se encuentran en
(Ellis et al., 1994). La variable T es la temperatura del
reactor y g;, es el flujo de la corriente de entrada; mientras
que Iy, Min ¥ Sin son las concentraciones del iniciador,
monoémero y solvente en la corriente de entrada.

El reactor es operado en lote, aunque para rechazar el
efecto de posibles perturbaciones (p.ej., cambio en la
eficiencia del iniciador, error de carga de reactivos) se con-

sidera que se pueden manipular la adicién de mondémero o
la temperatura del reactor. Ademads, se considera que hay
una trayectoria nominal (V' (), I (t), m (t), 5 (t)) disefiada
desde el modelo bajo ciertas condiciones nominales 1" y
carga de reactivos nominales Vy, Iy, mg, 5¢. El problema
de control es determinar en linea la trayectoria de ¢;, o

la de T de tal manera que m(t) siga a m(t).

Cabe destacar que consideramos a la temperatura del
reactor como entrada de control, en el sentido de que una
vez determinada su factibilidad como tal se explorard en
futuros trabajos entradas préacticas como el flujo en la
chaqueta.

Por otra parte, consideramos que la trayectoria a seguir
se obtiene a partir del modelo descrito arriba, bajo
condiciones especificas, como lo son condiciones iniciales
de las especies y, en particular, los flujos de entrada y
salida nulos (g, = 0,¢ = 0).

3. CONTROLADORES

De aqui en adelante, denotaremos con una barra superior
a las variables y pardametros asociados a la trayectoria a
seguir. Por ejemplo m(t) representa la trayectoria deseada
para la concentraciéon del monémero.

Para determinar qué tan alejada se encuentra el estado
real del reactor con respecto a la trayectoria deseada,
definamos

e (t) := mf(t) — m(t) (2)

cuya dindmica esta gobernada por

d d d _
60 =g;ml) — 5m() | |
- rm(I_,m, s, T_)m(t) i %min(t) _ ‘%ﬂm(t)
+ 7 (I,m, 5, T) m(t). (3)

Ahora consideraremos dos tipos diferentes de control:
1) control por dosificacién de mondémero a la entrada del
reactor y 11) control por medio de temperatura.

En el primer caso, suponemos que la chaqueta de en-
friamiento mantiene la temperatura dentro del reactor
constante; mientras que en el segundo, consideraremos
que no hay un flujo de entrada (¢;, = 0). En ambos casos,
el esquema de control esté representado en la Figura 2.

3.1 Control por Flujo de Mondémero

Al mantener una temperatura constante en el reactor y
elegir la siguiente dosificacién de mondémero a la entrada

v

M, — m (L) %

[7’m(I,m7 s, TYm(t) — rim (1:,771, 3, T) m(t) + w] ,
(4)

Qin =

la dindmica del error (3) se reduce a

—e(t) = w(e). (5)
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Figura 2. Esquema de la ley de control. ¥ denota el
modelo del reactor, mientras que X,,omina; denota el
modelo matematico del reactor bajo las condiciones
que proporcional la trayectoria deseada de mondéme-
ro, m(t). A su vez K denota el controlador que genera
la sefial de control u(t) y C = (0 0 1 0) selecciona la
concentracién de momoémero como estado de salida
de la planta.

De manera que las propiedades de convergencia del error
de seguimiento puede ser asignada a voluntad, por medio
de una eleccién adecuada de w(e).

3.2 Control por Medio de Temperatura

Anélogamente y manteniendo ¢;, = 0, el error de segui-
miento en la trayectoria de m(t) en (3) satisface

d - _

&e(t) = —rm(L,m, s, T)m(t) + rp, (I,m,5,T) m(t).

(6)

Asi las cosas, al elegir T tal que

rm(L,m, s, TYm(t) = rp, (I,m,5,T) m(t) —w(e), (7)
la dindmica del error de seguimiento estd dada por (5).
Dicha eleccién para T se basa en la inversién del mapeo
rm (I, m,s,T) en (7). En general, este problema de inver-
sién no puede ser manejado analicamente y tendrd que
ser realizado numéricamente en linea.

8.8 Elecciones de Controladores

Algunos candidatos para la eleccién de w(e) son

1. Control Proporcional
w(t) = —pe(t).
2. Control Proporcional e Integral
w(t) = —vpe(t) — dix(t)

S X(t) = w(t)

3. Control Basado en el Algoritmo Stper-Twisting

Generalizado
En este caso, consideraremos el siguiente algoritmo
(Moreno, 2012)

w(t) = —d1¢1 (€) + x
CX(0) = ~202()

donde ¢y (e) := [e]"+[e]?; ¢a(e) = (Ve¢1.(€)) o1(e),
0<p<1/2,¢>1y ademds [o]” = o]’ sign(o).

Para asegurar que m(t) tiende a m(t), basta con elegir
a los pardmetros ¥, ;1,2 > 0. Sin embargo, se requieren
condiciones més especificas para poder garantizar un
desempeno o bien obtener propiedades de robustez, como
se vera a continuacion.

3.4 Andlisis de Robustez de los Controladores

En caso de que la planta real esté sometida a una
perturbacién desconocida, 6(t), en la concentracién del
mondmero, m(t), la dindmica del error de seguimiento

e(t) = m(t) — m(t) estéd dada por
4oy = Gin gy _ Gin
dte(t) = rm(I,m,s,?)m(t)jr v M (1) v m(t)
+0(t) + rp (I,m,5,T) m(t), (8)
donde

A<éit)<A,  AAeR
La eleccién de la tasa de dosificacién de mondémero a la
entrada m;,, descrita en (4) o bien de la temperatura en
el reactor restringida a (7) reducen la dindmica del error
de seguimiento (3) a
d
elt) =w(e) + 5(t),

A continuacion, analizaremos el efecto de dicha pertur-
bacién desconocida en la convergencia del error de segui-
miento con los tres controladores propuestos.

1. Control Proporcional
w(t) = —Vpe(t).
Para determinar el tipo de convergencia que presenta
este controlador, consideremos la candidata a fun-
cién de Lyapunov V = %(32. La derivada temporal de
dicha funcién es:

d d
&V = e&e
= —kye?(t) + 5(t)e
< Ae — kye?,
donde A := max {|A[, |A|}. Esta derivada es nega-
tiva si
Ae <kp62
A A
—e<e?, e#£0 = — <]
kp kp

De manera que aseguramos que m(t) convergerd a

una bola de radio — centrada en la trayectoria
P
nominal m(t).
2. Control Proporcional e Integral. En este caso,
la dindmica del error de observacion es

£0)-( 1)) (8)

=A
Al utilizar la candidata a funcién de Lyapunov

SORICR

405



Memorias del Congreso Nacional de Control Automatico 2016, Querétaro, México, Septiembre 28-30, 2016

donde R?*2 5 P = P T > 0 satisface la ecuacién de
Lyapunov PA+ ATP = -Q,R>*25Q=Q" > 0.
Al derivar dicha funcién, obtenemos

av==(2) o)+ () ()
<20 ()], 2 () 52)

De manera que la derivada de la candidata a funcién
de Lyapunov es negativa si

/2 2
P12 + P22
Ver+ x> —=2A
A(Q)
3. Controlador Basado en el Algoritmo Stuper-
Twisting Generalizado

En este caso el error de seguimiento estd descrito por
(Lépez-Caamal and Moreno, 2015)

HOREPIORORT

=M
Para caracterizar la convergencia de dicho sistema
utilizaremos la siguiente funcién de Lyapunov (Mo-

reno, 2012)
T
V = ¢l P ¢1
X X/’
donde R?*2 5 P = PT > 0 satisface la ecuacién de
Lyapunov PM+M'P=-Q,R**?25Q=Q" >

0. La derivada temporal de dicha funcién esta dada
por

d o1 ®1 b1 ! P11
= (%) a(t) = (%) (o)

—omsa|(2)] )

que es negativa cuando

/¢2+X >2vp11 +P21
)

4. EJEMPLO DE SIMULACION

Para ilustrar el uso de los controladores, consideraremos
que tenemos un conocimiento perfecto del modelo ma-
tematico del reactor. Utilizaremos los controladores para
suministrar el flujo de monémero al reactor, de manera
que aseguremos el seguimiento de trayectoria de la con-
centraciéon de monémero a lo largo del tiempo.

De esta forma, la unica fuente de error entre el modelo
nominal, que genera la trayectoria a seguir, y el proceso
real es la condicién inicial de monémero en el reactor.

La trayectoria nominal de la concentracion de polimero a
seguir esta representada en la Figura 3.

Como se puede observar en la Figuras 4 y 5, el controlador
basado en super-twisting lleva la trayectoria del proceso
a la nominal rapidamente; mientras que los controladores
P y PI tienen un desempeno mas lento. Sin embargo, el

P11
P21

0 ;I'rayectoria Nominal de Concentracion Monomero

Conc. Monomero [mol/L/mol/L]

0 50 100 150 200 250 300
Tiempo [min]

Figura 3. Trayectoria nominal de la concentracién de
mondémero en un reactor por lotes de homopolime-
rizacion.

controlador super-twisting requiere un flujo negativo que

no es fisicamente implementable, como se muestra en la

Figura 6. En contraste, los controladores P y PI resultan

en flujos aptos para la operacién del proceso (cfr. Figura

7). A su vez, los errores de seuimiento se presentan en las

Figuras 8 y 9.
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Figura 4. Concentracién de monémero en el reactor.
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Figura 5. Concentraciéon de mondémero en el reactor.

5. CONCLUSIONES

En este trabajo estudiamos el control de seguimiento de
trayectoria del monémero en un reactor operado en lote.
La senal de control para el seguimiento de la trayectoria
de monoémero es la temperatura en el reactor o bien la
dosificacién de monoméro.

Por medio de la inversién dindmica del sistema somos
capaces de asignar las propiedades de convergencia del
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Figura 6. Flujo de control para la inyeccién de monémero.
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Figura 7. Flujo de control para la inyeccién de monémero.
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Figura 8. Error de seguimiento de la trayectoria nominal.
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Figura 9. Error de seguimiento de la trayectoria nominal.

error de seguimiento a voluntad. Sin embargo, nuestro
controlador requiere la medicién de todas las variables del
proceso y ademds suponemos que la trayectoria a seguir
es generada por el modelo que describe el reactor. En tra-

bajos futuros, sin embargo, relajaremos estas condiciones
e implementaremos estimadores de estados.

Para asignar una dindamica deseada al error de seguimien-
to, utilizamos tres diferentes controladores; todos ellos
capaces de llevar la trayectoria del monémero hacia la
trayectoria deseada: I) control proporcional, I1) control
proporcional e integral y I111) control basado en el algorit-
mo super-twisting generalizado.

Ademas, caracterizamos las propiedades de Estabilidad
Entrada Estado de los controladores con respecto a una
sefial funcién del tiempo y acotada global e indepen-
dientemente de error de seguimiento. Esta senal puede
representar dindmicas no modeladas o error paramétrico
en el modelo.

Destacamos que no hemos considerado rigurosamente la
necesidad de tener un flujo de entrada positivo, como lo
restringe la fisica del sistema. En particular los pardme-
tros elegidos para la simulacién numérica del controlador
basado en el siper-twisting generalizado, generan flujo
negativo a comparacion de los controles P y PI que fueron
sintonizados de manera que el flujo de entrada al reactor
no presentara valores negativos. En trabajos posteriores

disenaremos controladores con esta restriccién de positi-
vidad.
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