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RESUMEN

Se lleva a cabo la estabilizacion de un reactor catalitico para la alquilacién de hidrocarburos a pesar de
cinética incierta mediante la robustificacion de un controlador obtenido a partir de técnicas de control
geométrico. Setratacon €l control robusto de una planta no linea de primer orden con errores de modelo
y perturbaciones. El controlador utilizado consiste en unaley de control tipo linedizantey un compensador
dindmico de incertidumbres. Se presentan dos versiones para el compensador dindmico: (1) un esgquema
discreto en € tiempo; y (2) un esquema continuo en el tiempo. El control propuesto estabiliza a reactor
continuo tipo tanque agitado (RCTA) cerca de unareferencia (estabilidad préctica) a pesar de variaciones
parametricas e incertidumbre en modelo interno. Al hacer la comparacion entre las dos versiones
presentadas para e compensador dindmico, se puede observar que e desempefio del controlador es
précticamente el mismo.

PALABRAS CLAVES: Reactores quimicos de flujo continuo; control no lined; aquilacién de
hidrocarburos; estabilizacion robusta; estimacion de incertidumbres.

ABSTRACT:

Stabilizationof acatalitic reactor for hydrocarbon alkylation despite of unknownkineticsiscarried out. This
ismadeby meansof controller robustificationwhichisobta ned departing fromgeometyc control techniques.
We deal with the robust control of afirst order nonlinear plant with model errors and disturbances. The
controller used consist of alinearizing-likefeedback and adynamic uncertainty estimator. Two versonsare
presented for the uncertainty estimator: (1) discrete - time scheme; and (2) continuous - time scheme. The
controller proposed is able to stabililize the continuous-stirred tank reactor (CSTR) close to the set-point
(practical stabilizability) despite of parametric variations and internal model uncertainties. A comparison
between the two versions is presented, which shows that the controller performanceis similar.

KEYWORDS: Continuous flow chemica reactors; nonlinear control; hydrocarbon akylation; robust
estabilization; uncertainty estimation.



INTRODUCCION

Como una consecuencia del Acta dd Aire Limpio
(CAA, por sus siglas en inglés) (Cormay Martinez,
1993), en México, como en todas las refinerias del
mundo, se ha visto la necesidad de establecer
estrategias con motivo de cumplir con las nuevas
especificaciones en la composicion de las gasolinas.
En este sentido sebusca que seincremente lafraccion
dedquilacionenlagasolinareformulada. Lagasolina
de aquilacion tiene un nimero alto de octano de
motor, con una sensibilidad baja de octano, porque
esté formado mayormente por parafinas ramificadas
de bagja reactividad.

El proceso de adquilacion es complgjo. De hecho, €
mecanismo de reaccion en la aquilacién no esta
comprendido del todo. Existen diversas aternativas
propuestas (ver Langley y Pike, 1972, y referencias
ahi citadas). Por gemplo en unaunidad deadquilacion
se producen muchas reacciones laterales no deseadas
debido a 1) las impurezas presentes y 2) a las
condiciones de operacion (Ryskamp y Badabas,
1986). Enrelacion al primer punto, la mayoria delos
productos, tales como los aceites solubles &cidos
(polimeros) y € aquilado pesado, disminuyen la
calidad del producto. También la polimerizacion
olefina - olefinaes perjudicial porque produce brea
guegastaal catalizador y reduced rendimientodelos
productos vaiosos. En relacion alas condiciones de
operacion, se sabe que una variacion en la
temperatura de reaccion tiene un efecto casi linea en
el nimerodeoctanode a quilado. Cuando seaumenta
latemperatura, € octanagje del aquilado disminuyey
la produccion de polimeros se incrementa (Cormay
Martinez, 1993). El mejorar € control de la
temperatura en € reactor provee beneficios tales
como mejora en la calidad y rendimiento del
alquilado y reduccion en el consumo del catalizador
(Ryskamp y Badabas, 1986).

Otra variable de operacion importante es la relacion
Isobutano/Olefina (1/0). Cuando se alimentan altas
relaciones 1/O, las ol efinastienen mayor probabilidad
de reaccionar con una molécula de isobutano para
formar e producto deseado que de formar la
polimerizacion olefina - olefing, y asi minimizar las
reacciones indeseabl es. Frecuentemente, los efectosde
laconcentracion delaolefina estén correlacionados al
factor velocidad espacial otiempo deresidencia, baja
velocidad espacial end reactor incrementad octangje
y disminuyelosrequerimientos de &cido, mientrasque
altasvel ocidades espacialesincrementanlaformacion
de sulfatos &cidos; los cuaes causan problemas de
corrosion en la seccion de fraccionacion siguiente

(Corma y Martinez, 1993). Una disminucién en la
relacion 1/0 origina error en e modelo puesto que las
reacciones consideradas no contemplan la
polimerizacion, pueden presentarse perturbaciones al
variar larelacion 1/0 alaentrada dela unidad y puede
haber variaciones paramétricas en € tiempo de
residencia

El carécter no linead de los procesos quimicos
representaun factor de complejidadimportantecuando
se plantea d problema de control. Los procesos
quimicos se han controlado tradicionalmente usando
andlisis y herramientas de disefio de sistemas linedles
(Bequette, 1991). Lateoriadesistemaslinedeshasido
muy aceptada porque se tiene una solucion analitica,
de agui que existen generdmente pruebas mas
rigurosas de estabilidad y desempefio. También, las
demandas computacionales para la simulacion e
implementacion de procesos linedles es menor
comparada alasimulacion no lineal. Por supuesto, el
uso de sistemas linedles esté limitado si € proceso es
altamente no lineal. Se han realizado progresos en la
teoria de control no lineal, que combinada con avances
end hardwaredelas computadoras. Estos permitenen
laactualidad que |as estrategias de control no linedes
se puedan implementar satisfactoriamente en los
procesos. Es sabido qued carécter no lineal lo aporta
el término de |a tasa de reaccion.

En & presente trabajo se propone un controlador de
temperatura basado en modelo interno. Se reconoce
que para realizar control no lineal sobre & reactor
catalitico de aquilacién existen incertidumbres
intrinsecas a cinética debido a errores en e mecanismo
de reaccion, la cinética'y la obtencion experimental de
pardmetros cinéticos. El objetivo es disefiar unaley de
control que estabilice précticamentelatemperaturaen
un reactor catalitico para la aquilacion de
hidrocarburos con tasas de reaccion inciertas. El
desempefio del controlador se probd ante variaciones
pardmetricasy perturbaciones en e inverso dd tiempo
de residencia, 2, por laimportancia, ya mencionada,
en € proceso de aquilacion.

METODOLOGIA

El reactor donde procede la reaccion A + B—+
Productos estarepresentado por unaplantanolineal de
primer orden con errores de modelo. El modelo se
obtuvo bajo las condiciones siguientes: mezclado
perfecto, caudal F constante, proceso no isotérmico,
propiedades constantes y parametros conocidos. Se
propone un controlador que consiste en una ley de
control tipolinealizantey un compensador dinamicode
incertidumbres. Para la solucién del problema se



usardn las herramientas de control geométrico
(Isidori, 1989).

Se considera un RCTA, donde procede A + B+
Productos, no isotérmico cuyo modelo esta dado por:

% =0 (X~ %) - ER(X)
Xz =q (X2e ) Xz) +b (X) R(X) - 0X, tgu

donde 2 = F/V esd inverso ddl tiempo de residencia
(F es @ caudal de dimentacion y V € volumen del
reactor), ( es un coeficiente conocido, y E es d
coeficiente estequiométrico. $ es laentalpia asociada
alarapidez de conversion R(X) ¥ Xs = (Xie:%0e) €S UN
vector que representa la aimentacion al reactor. x, 0
U2 es d vector de concentracion y x, 0 U, es la
temperatura del reactor, u es la temperatura de
enfriamiento, la cual se toma como la entrada de
control. Hay un subconjunto natural M d (7} **donde
est definido € sistema dindmico (1). En efecto, M =
[0X™™ |xU,, donde X' O U7 es la maxima
concentracién posible bajo las condiciones de
alimentaciony reaccién dadas (debe notarse que X!
< 4). En este trabgjo asumimos que € reactor
isotérmicofy = 2(x, ¢ - X,) - ER(X;;X;), dondex; esuna
constante, es asintéticamente estable en x; O M
(Gavalas, 1968).

Para € disefio de los dos controladores se hacen las
siguientes suposiciones: (A.1) La temperatura del
reactor X, esta disponible para medicion. (A.2) El
tiempo de resdencia /2 y € coficiente de
transferencia de calor (( son pardmetros conocidos.
(A.3) La tasa de reaccion R(X) y la entapia de
reaccion $(x) O U" se desconocen. (A.4) El reactor
isotérmico T = 2(x,.- T) - ER(T;x;) posee un punto
de equilibrio dnico  T*(x, ), para cudquier
temperatura x, O (,. Adiciondmente a las
suposiciones (A.1) - (A.4), se consdera que se
mantienen |as siguientes propiedades: (P.1) R(x, 0) =
0 para 0 # x, # Xi™. (P.2) R(x X)) # R*(x), para
toda x, O U, para alguna funcion acotada R*(x,). |
$x) ! # $, <4, paratoda x O M. Todas las
reacciones quimicas en la industria de procesos
satisfacen (P.1) y (P.2). (P.1) establece que no hay
reaccion quimicaacerotemperatura, y (P.2) establece
que las tasas de reaccion estan acotadas.

Compensador dinamico discreto
Se propone un controlador € cual consisteen una ley

de control tipo linedlizante y un compensador
dindmico de incertidumbres. Se parte de las

suposiciones (A.1) - (A.4) y de las propiedades (P.1)
y (P.2) para llegar a un agoritmo de control robusto
basado en estimacion de los términos inciertos. El
compensador dinamico consisteen un esquemadiscreto
en € tiempo que provee un valor estimado tiempo a
tiempo de la incertidumbre. Al disponer de valores
estimados delaincertidumbrecercanos al actual, éstos
sepueden usar através decontrol retroalimentado para
contrarrestar e inducir una dinamica deseada.

Definaselo siguiente O(t) := $(x(t)) R(x(t)), y L(%,) =
2 (Xoe- %) - (X%, la ecuacion de temperatura se puede
escribir como

X, = L(X%;) + h(t) +gu(t) @)

donde L (x,) representalos términos conocidos que son
esencidmente linedes, O(t) representa una funcién
nolinedl incierta. En principio una manera de estimar
O(x,) es resolviendo la ecuacion dindmica de
temperatura x, para obtener:

h(t) = % - L(x,)- gu(t) )

Para elo se requiere conocer los términos del lado
derecho, situacion poco realista. Empero, la dinamica
de la temperatura &, puede aproximarse utilizando
diferenciasfinitascentradasenlak-ésmamedidadela
temperatura, esdecir, &,(t,) - (X(t)-X%(t.))/J, donde J
> 0 eslatasa de muestreo. De esta manera, se puede
considerar ladindmicaend intervaot O (t,, t,] para
aguinJ = t, -t y siguiendo |asideas reportadas por
Alvarez-Ramirez y col., (1996), obtener lo siguiente:

1 . .
u(x,, ) = g_ L(%5,) - hy = KX - %) (4)

A~ Xk Xk
hy = { - L(X%) - 9u 4

donde X, = X(t). Asi, @ controlador propuesto
consisteen laley decontrol detipo linealizante(4) y €
compensador dindmico de incertidumbre (5).

Compensador dindmico continuo

Se propone un controlador € cual consiste en unaley
decontrol tipolinealizanteparaobtener un controlador
robusto ante errores en modelo y variaciones
paramétricas. El algoritmo propuesto comprende dos
partes. @ una ley de tipo linealizante y b) un
compensador dinamico deincertidumbres. Seaglutinan

(5)



las incertidumbres en una funcion no lineal lacual se
interpreta como una nueva variable de estado en un
sistema de dimension 2 (sistema extendido). Luego se
congtruye un observador de estados para €l sistema
extendido. De esta manera, una aproximacion alaley
decontrol linealizante seprovee de un estimado delas
incertidumbres y éstas se pueden contrarrestar.
Entonces @ algoritmo resulta en un control asint6tico
robusto (CAR).

Retomando la ecuacion de temperatura (2),
consideremos laley de control

uz (L L) h- KOg- %)) ®

donde K > 0. No obstante, la ley de control
linedlizante no puede ser implementada porque €
estado O es desconocido. Adiciondmente no se
dispone de @ por mediciones. Empero, es posible
explorar lapropiedad de observabilidad paraproponer
un controlador por retroalimentacion de salida.

Asi, siguiendo las ideas reportadas por Alvarez-
Ramirez y col., (1997), se propone

1 N .
U(X11X2) = g_[' I—(Xz) - h(X11X2) - K(Xz B Xz)] (7)

donde O es un esimado del estado O. Debe
puntualizarse que O(x,,%,) s una nueva variable de
estado que permite extender @ sistema definidoen M
d 0™ a un ssgema en una variedad (n+1)-
dimensional inmersa en un espacio U™2,

Asi mismo, para estimar O(t) se propone € siguiente
observador:

);22 = L(),Zz) +h+ g (XzshA)U+ le(Xz B )?2) 8

= kL2 (%, - %)

con condiciones inicides X, (0) = X, y 0(0) = O
donde O es un nimero arbitrario. %,y O son valores
estimados de x, y O, respectivamente. L $ L" es un
parametro de gjuste y las constantes k, y k, son
elegidas de tal manera que € polinomio Py(s) = * +
k,s + k, = 0 tenga todas sus raices locaizadas en €
hemiplano complgjo izquierdo, 0 sea, P,(S) es
Hurwitz. El sstema (8) se denominar& como un
reconstuctor de incertidumbres. Se nota que este

estimador es un observador de alta ganancia, su uso
estéd motivado por laidea de recuperar la dindmica de
las incertidumbres aglutinadas en O lo més répido
posible con d fin de compensarlas. O Se inicidiza
arbitrariamente. Las ecuaciones (7) y (8) definen un
controlador de retroalimentacion dinamica

RESULTADOSY CONCLUSIONES

Como un caso de estudio se considera un reactor
quimico continuo tipo tangque agitado no isotérmico en
e cual se lleva a cabo la reaccion exotérmica
irreversible de segundo orden A + B -+Productos
(Aris, 1973), cuya cinética esté dada por R(X) = X,
X KeeXP(-Ea/RX,), donde Ea es la energia de
activacion, R es la constante de los gases y k, es
factor defrecuenciao factor preexponencia. Seeligio
estareaccion por la similitud que tiene con lareaccion
Isobutano + Propileno = iC;para j =5,6,7,8,9,10; y a
gue d rango de los valores de temperatura que es la
variable a controlar, asi como agunos otros
parametros tales como relacion de reactivos, calor de
reaccion, seencuentranend rango delosvalores dela
reaccion de alquilacion.Los valores utilizados son: 2
= 0.1 min?, x,, = 20 mol-g/l, X,.= 3 mal-g/l, ** =
10071.5°K, X3=290 °K, ( =0.0385 min*, u= 360
°K, $=230.769 °K - I/mol-g, k,= 33x10° min™.

Para todas las smulaciones la regulacién de
temperatura se redizd en e punto de equilibrio
inestable que corresponde a x, = 340.3 °K. Seimpone
saturacion a 500 °K. Para @ compensador dindmico
discreto los pardmetros de control sonK = 1.0y J =
0.1; y para d continuo K = 1.0y L = 15, para las
condiciones iniciales  (Xy,0,X2.0:X3.0X30,00) =
(20,3,290,290,20).

Las Figuras 1 y 2 muestran € desempefio de los
controladores ((4)y (5)) y ((7) y (8)), respectivamente,
ante variacion del parametro asociado con el inverso
del tiempo de residencia, 2, de + 20 %. Puede
observarse en la Figura 1.a que la temperatura de
referencia se alcanza primero para € caso cuando €l
inverso de tiempo de resdencia se disminuye
(aproximadamente a los 8.5 min.), y que la dinamica
de la temperatura del reactor es mas lenta cuando el
inverso del tiempo de residencia seincrementa. En la
Figura 1.b se puede observar que se requiere una
accion de control mayor en estado estacionario parad
caso cuando € inverso del tiempo de residencia se
incrementa. Este comportamiento se
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Figura 1 Desempefio del controlador con compensador
dinamico discreto ante variacion paramétrica.

tendra que tomar en consideracion en lareaccion de
aquilacion, yaque

en ésta € tiempo de residencia es un paréametro
importante. La Figura 1.c muestra que no hay una
diferencia significativa en @ comportamiento del
estimado de |a incertidumbre en ambos casos. En la
Figura 2 semuestraque d desempefio del controlador
con compensador continuo es précticamentee mismo
qued observado con € controlador con compensador
dinamico discreto.

Las Figuras 3 y 4 muestran € desempefio de los
controledores ((4) 'y (3) y (V) vy (8),
respectivamente, ante una perturbacion asociada con
e inverso de tiempo deresidencia, 2, de+ 20 % aun
tiempo de 20 min. Puede observarse en laFigura 3.a
que a pesar de que laley de control no contempla e
rechazo de perturbaciones, €l lazo cerrado tiene una
buena respuesta de regulacion, ya que e efecto dela
perturbacidn es imperceptible en la temperatura del
reactor. Como ya se habia mencionado, en la figura
3.b se puede observar que se requiere una accion de
control mayor en estado estacionario al presentarsela
perturbacion de incremento del inverso del tiempo de
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Figura 2 Desempefio del controlador con compensador
dinamico continuo ante variacion paramétrica.

residencia, y que € controlador es sensible a atas
frecuencias. En laFigura 3.c se puede observar qued
controlador muestra sensibilidad ante la perturbacion
pero d estimado de la incertidumbre continta en su
valor real. EnlaFigura4 se muestraqued desempefio
del controlador ((7) y (8)) es mgior que el observado
con € controlador ((4) y (5)).

Una diferencia notable es qued controlador ((4) y (5))
es sensible a altas frecuencias, mientras que d ((7) y
(8)) no lo es. También que e primero es de facil
implementacion porque no se tiene que integrar un
sistema de ecuaciones diferenciales, mientras queen
segundo si.

Las leyes de control disefiadas estabilizan sin
diferencias significativas la temperatura del reactor
continuo tipo tanque agitado con tasa de reaccion
desconocida. La estabilizacion es cerca de una
referencia (estabilidad préctica) con todas las sefides
internasacotadas, apesar devariaciones pardmetricas,
perturbaciones actuando sobre €l sistemay errores de
modelo. La estabilizacion es con acciones de control
suavesy de bajo esfuerzo.
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Figura 3 Desempefio del controlador con compensador
dinamico discreto ante perturbaciones.
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