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Objetivos

Objetivo general:

Proponer sistemas de control y las condiciones de operacion para que un reactor continuo
de mezcla completa (CSTR) opere dentro de un intervalo de temperaturas en el que es
inestable a lazo abierto. La reaccion considerada es la obtencion del propilenglicol a partir
de 6xido de propileno y agua.

Objetivos particulares:

1.- Desarrollar el modelo matematico que describa el funcionamiento del CSTR a lazo
abierto y en estado estacionario.

2.- Disefiar, construir, probar y depurar un programa de computadora que resuelva el
modelo matematico del CSTR en estado estacionario.

3.- Desarrollar modelos matematicos que describan la operacion del CSTR en estado
transitorio a lazo abierto.

4.- Disefiar, construir, probar y depurar un programa de computadora que resuelva las
ecuaciones diferenciales del modelo matematico del CSTR en estado transitorio que den
entre sus salidas los diagramas de espacio fase del sistema.

5.- Proponer sistemas de control para controlar la temperatura del reactor y modelarlos
matematicamente.

6.- Disefiar, construir, probar y depurar los programas de computadora que resuelvan las
ecuaciones diferenciales e integrodiferenciales de los modelos de los sistemas con los
sistemas de control.



Introduccion

Los sistemas de control se usan basicamente para llevar a cabo tres tareas: 1) compensar las
perturbaciones que entran a un sistema, 2) optimizar la operacion de un proceso, haciendo
que las referencias de los controladores tomen valores a lo largo del tiempo que hagan que
el proceso siga 0 se acerque a una ruta éptima de operacién, y 3) Para hacer estables
regiones de operacion que a lazo abierto no lo son [11]. Este ultimo es el caso que se
analizara en este trabajo de tesis.

En este trabajo se usa la reaccion del 6xido de propileno con agua para producir el
propilénglicol para analizar su comportamiento en un reactor continuo de mezcla completa
(CSTR). La reaccion es catalizada con acido sulfurico y se lleva a cabo en fase liquida
homogénea [7]. El propilénglicol es una sustancia muy usada como humectante en la
industria alimenticia y farmacéutica. La reaccion se hace de pseudoprimer orden al usar un
gran exceso de agua. El oxido de propileno se disuelve antes en metanol y después esta
solucién se mezcla a su vez con agua [6]. Esto se hace con el objeto de que no se formen
dos fases, ya que el 6xido de propileno no es muy soluble en agua. La mezcla resultante se
introduce en el CSTR para que alli se lleve a cabo la reaccién, la cual es exotérmica.

A lazo abierto (esto es, sin sistema de control) y operando el reactor adiabaticamente, hay
un intervalo de temperatura en el que el reactor no puede operar por constituir una regién
inestable. El avance de reaccion (y por tanto la temperatura) de salida depende de la
temperatura y concentracion de la corriente de entrada al reactor y de las condiciones
iniciales de concentracién y temperatura en él.

Se analizan dos casos:

1) un reactor CSTR operando en forma adiabatica y se propondra un sistema de
control para controlar su temperatura,

2) un reactor CSTR operando con un sistema de enfriamiento para el control de su
temperatura, y un control de nivel para controlar la conversion de la reaccion

Para llevar a cabo el estudio se model6 matematicamente ambos sistemas y se desarrollaron
programas de computadora para resolver esos modelos. Usando estos programas se
determinaron las condiciones de operacion convenientes para llevar la reaccion.



Capitulo 1. Sistema en Estado Estacionario.

La reaccion que se estudia es la del 6xido de propileno con agua para producir el
propiléenglicol:

H,S0,
H,C—CH—CHs; + H,0 —— H,C—CH—CH;

\/ |1
0 OH OH

La reaccidn es exotérmica y se lleva a cabo en fase liquida a presion atmosférica y a
temperaturas muy cercanas a la ambiental [6]. Chan y Seider mencionan que se debe
disolver el 6xido de propileno en metanol para evitar que se formen dos fases en el
momento de mezclarlo con el agua [5]. La reaccion es irreversible y de segundo orden:

dC
d—tD =kC,C, (L11)

Si se usa agua en un exceso lo suficientemente grande se puede considerar que es de
pseudoprimer orden:

La reaccién en un reactor de mezcla completa continuo.

Los primeros en llevar a cabo la experimentacion en laboratorio en la regién biestable de
esta reaccion en un reactor de mezcla completa continuo, CSTR por sus siglas en inglés,
fueron Furusawa y cols. (1969), también muestran los modelos del sistema en estado
estacionario y transitorio a lazo abierto. Fogler (2008) retoma el problema analizandolo
también a lazo abierto. En este trabajo se usan las proporciones fijadas por él en el
problema 8-8 de su libro para las substancias que se alimentan al reactor [6].

Primero se obtendran las ecuaciones de balance de materia y energia de la reaccion en un
CSTR para analizar su comportamiento en los estados estacionario y transitorio.



Balance de energia en estado estacionario.

Se puede plantear con base en el calor generado, Qg, Yy el calor retirado, Qr, del reactor. El
calor generado se debe a la reaccién, que, como ya se menciond, es exotérmica:

Q¢ = kCoV(—AH,) (1.3)

El calor retirado tiene dos términos, el del calor que se lleva la masa reaccionante que sale
del reactor, que se manifiesta como aumento de entalpia de esa masa y el calor que se
transfiere de la masa reaccionante al agua de enfriamiento a traves de la pared que separa a
ambos fluidos. Hay un tercer término que se incluira aqui en la ecuacién del calor retirado,
pero con signo contrario para indicar que en realidad es un calor generado, el término del
calor de dilucién, Fp (-AHai) :

QR = FpCp (Te - T) - UA(T - Ta) + Fp(_AHdil) (14)

En el estado estacionario:

Q¢ = —0Qr (1.5)

Cambiando el signo a la ec. (1.4):

~Qg = FpCp(T = T,) + UA(T — T,) — Fp(~AHgy)  (L4.b)

Para expresar Qg Yy -Qr como fracciones, se dividen ambos entre el calor maximo que se
puede generar, Qmax, éste es aquél que se generaria si todo el 6xido de propileno que entrara
reaccionara:

Qmax = FCo,e(_AHr) (1.6)

Se puede llamar a la fraccion de calor generado, x,_, calor generado fraccional, y a la de
calor retirado, x,, calor retirado fraccional. Estas son:

kt
= 1.7
Q6 1+ kt (L7




Donde:

E
k= koexp(—ﬁ) (1.7.b)
|74

= — 1.7.c

T== (1.7.c)
atT T — Te — ATdil
= T —T, 1.8
Yon = 37, T T 9
Donde:

= va 1.8.b

a = pch ( 0. )
CO e(_AHr)
AT, .8.
ATqi = 0Man) - ai) (1.8.d)
P

Haciendo el balance de materia se puede calcular la fraccion de 6xido de propileno que
reacciona, Xo, 0 sea el avance de reaccion:

kt
= 1.9
Q¢ 1+ kt (19)

Al observarse las ecuaciones (1.7) y (1.9) se puede apreciar que el calor generado
fraccional es igual a avance de reaccion:

xO == xQG (110)

Con la ec. (1.5) se enuncia que en el estado estacionario QG = — QR, o bien: QG + QR=0.
Como se ha definido arriba a las fracciones de calor generado vy retirado, esto equivale a
xQG = xQR’ 0 blen

G R



Al resolver la ecuacién (1.11) se obtienen los valores de temperatura y las conversiones de
reaccion en CSTR en las que se alcanza el estado estacionario. La solucidn se puede hacer
de manera grafica. Se puede graficar x,, y xq, contra T, la temperatura de operacion del
CSTR, (al graficar al calor generado fraccional se estard graficando también el avance de
reaccion), aquéllas partes donde se intersecten ambas curvas, corresponderan a las
temperaturas y avances de reaccion en los que se alcanza el estado estacionario, es decir
son las soluciones de la ecuacion (1.11).

En este trabajo se desarrollo un programa para obtener tablas de valores de x,. Y xq,
correspondientes a valores de T dados. De esta manera se pueden obtener las graficas de
esas variables contra T. A continuacién se analizara el resultado de diferentes corridas de
ese programa.

Los datos de densidad y capacidad calorifica usados para los calculos fueron los de la
cuarta columna de la tabla 1.1. Estos datos son el promedio aritmético de los datos de
entrada y salida. Los célculos a la salida son suponiendo una conversién total del 6xido de
propileno. Los datos fijados se muestran en la tabla 1.2.

Tabla 1.1 Datos calculados: densidades y capacidades calorificas
en los flujos de entrada y salida y sus promedios

Entrada Salida Promedio
Densidad, p (kg/m®) 953.7961 975.4912 964.6437
Capacidad calorifica a presion
constante, C (kcal/(kg °C)) 0.9036 0.8884 0.8959

Tabla 1.2 Datos fijados

Variable Valor
Flujo volumétrico”, F (m®/s) 3.2537 x 1073
Volumen de la mezcla reaccionante, V (m®) 0.2
Temperatura de la corriente de entrada, Te (K) 300
Concentracion del 6xido de propileno en la 5 0443
entrada, Co, (kgmol/m?) '

“El que se fijo fue el flujo volumétrico de la entrada: Fe = 3.3033 x 10° m%s, el
flujo mostrado en esta tabla es el promedio aritmético entre éste y el flujo de
salida, que es menor porque la densidad aumenta. Se us6 este flujo promedio
para los calculos.

En el agua se agrega el catalizador, el H2SOa, con una concentracion de 0.05% en volumen.

En la gréafica 1.1 se muestra el resultado de una corrida para UA = 0.5 kcal/(K s) y Ta = 300
K. Para apreciar mejor los puntos donde se intersectan las dos lineas, en la grafica 1.2 se
grafica la resta x,, — x¢, contra la temperatura. Se observan tres puntos de cruce, mismos
en los que el sistema se puede encontrar en estado estacionario. Los dos de los extremos
representan estados estacionarios estables, el del centro representa un estado estacionario
inestable. Esto significa que el sistema sélo puede llegar al estado estacionario en uno de
esos estados estables, dependiendo de las condiciones de temperatura y concentracion en
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donde se halle inicialmente. Analizando cada uno de estos estados estacionarios se observa
lo siguiente:

1) El estado estacionario de la derecha se encuentra en una conversion de reaccion de

0.9 y a una temperatura de 375 K (ver grafica 1.2) aproximadamente. La conversion
no es mala, pero es muy importante hacer notar que el 6xido de propileno es un
liquido volatil, la méxima temperatura a la que se operara el reactor no excedera los
343 K [5] para que no pase a fase de vapor, ya que la reaccion se lleva a cabo en
fase liquida. Esto significa que no se podra alcanzar este estado estacionario, ya que
antes de llegar a €l habra pasado el 6xido de propileno a fase de vapor, provocando
que practicamente se detenga la reaccion.

Fraccion de calor
Fraccion de conversion

0.9

0.7

0.5

—)(Q_g

— O

0 S R RN AR AR R AR AR R A RN AR AR AR RN R AR R RN RN RN AR RN RS R RSARARARRARARRAR]
QAU N WU AT ONL T NG 0T NG T XN Y9
Ao duocuvoRondnn-alorsomBieag own

OO = AN Mmoo e QY= J. I 0 0 B O O
~N ™~ mMmom m M MmomMm m m Mm m M M m mMm M M

Temperatura (K)

Gréfica 1.1 UA = 0.5 kcal/(K s), Ta=300 K
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-0.1

-0.2

-0.3
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Grafica 1.2 UA = 0.5 kcal/(K s), Ta= 300 K

2) El estado estacionario de la izquierda se encuentra a una conversiéon de 0.075 y a una
temperatura de 313.5 K (ver grafica 1.2) aproximadamente. La temperatura esta dentro del
intervalo permitido, pero la conversion es muy baja, no llega ni al 8 %.

Esto significa que ninguno de los dos estados estacionarios que se muestran en la gréfica
son adecuados para la produccion de propilenglicol, el de la derecha porque no se puede
alcanzar y el de la izquierda porque se encuentra a una conversion de reaccion muy baja.
Esto obliga a instalar algtn sistema de control en el reactor para hacer que alcance el estado
estacionario en algun punto con una conversion aceptable y una temperatura dentro del
intervalo permitido para evitar que se evapore el 6xido de propileno.

En los siguientes capitulos se propondran dos sistemas de control para llevar a cabo esta
tarea, uno de ellos para un reactor operando adiabaticamente, es decir sin un sistema de
enfriamiento dentro del reactor, y otro para un reactor que si opera con un sistema de
enfriamiento.
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Capitulo 2. Sistema de Control para un Reactor
Adiabatico.

Para ver qué estados se podrian alcanzar usando un reactor adiabético, se hara otra corrida
del programa mencionado en el capitulo anterior. Todos los datos se dejaran igual, excepto
el de UA, que se le asignara un valor de cero. El resultado de la corrida se muestra en las

gréficas 2.1y 2.2
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Obsérvese que en este caso solo se cruzan una vez (en la grafica 2.1 parece que ambas
lineas se rosan, pero es solo el efecto del grosor de las lineas, como se puede apreciar con
claridad en la grafica 2.2), esto significa que el sistema puede estar en un solo estado
estacionario. En este se alcanza una conversion de mas de 0.95, pero a una temperatura de
394.5 K, muy por arriba de los 343 K que se fijaron como temperatura maxima. Cambiese
el volumen de la mezcla reaccionante dentro del reactor para hacer que este reactor
adiabatico pueda alcanzar el estado estacionario a una temperatura mas baja. Sean todos los
datos como los de la anterior corrida a excepcion del volumen de la mezcla reaccionante,
que se disminuira de 0.2 a 0.15 m®. Los resultados de esta nueva corrida se muestran en las
gréficas 2.3y 2.4.

08

0.7

0.6
0s //
0.4 —x0g

0:3 /

Fraccion de calor
Fraccion de conversion

378 3
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395.6
400 -

Temperatura (K)

Grafica 2.3 UA =0 kcal/(K s), Ta= 300 K

—xQp-xQr
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Temperatura (K)

Grafica 2.4 UA =0 kcal/(K s), Ta= 300 K
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Como en el caso visto en el capitulo 1, el sistema muestra tres estados estacionarios, sélo
los de los extremos son estables. El del extremo derecho queda descartado por su alta
temperatura, analicese el del izquierdo. Su conversion es muy baja, de 0.063, su
temperatura es de 314.5 K aproximadamente. Aunque la temperatura esta dentro del
intervalo, la conversion es muy baja. Es necesario proponer un sistema de control para
poder trabajar con el reactor adiabatico en un punto con una temperatura dentro del
intervalo y con una mejor conversion.

Proponiendo un Sistema de Control para el Reactor Adiabatico.

Hay que hacer que el reactor opere a una temperatura que se fije, temperatura de referencia,
entre las dos de los estados estacionarios estables. Como el reactor no tiene un sistema de
enfriamiento, se puede usar el agua que participa en la reaccion como medio de
enfriamiento introduciéndola fria cuando la temperatura de la mezcla reaccionante suba por
arriba de la temperatura de referencia, de esta manera se le hara bajar para que regrese a esa
temperatura. Y para evitar que el sistema caiga en el estado estacionario de baja conversion
que esta a baja temperatura, por debajo de la temperatura de referencia, se puede introducir
esa misma agua que participa en la reaccion pero a una temperatura mayor que haga que la
temperatura de la mezcla reaccionante suba hacia la temperatura de referencia cuando esté
por debajo de ella. De esta forma el controlador mantendra el sistema en equilibrio entre las
dos temperaturas de los estados estacionarios estables que se muestran en las figuras 2.1 y
2.2. El sistema de control propuesto junto con el reactor continuo de mezcla completa
(CSTR), se muestra la figura 2.1.

Agumaaalta  ;o-oooomoomoomoeoooeeoes ¥ Agua a baja
temperatum =~ | " temperatura

Osido de propileno +
Metanol |

Controlador de | Temperatura de
— 3
temperatina | referencia

Medididor-transmisor
| de temperatura

Figura 2.1 Sistema de control propuesto para el CSTR operando adiabaticamente. CSTR con
un controlador que introduce el agua de reaccion (con una baja concentracion del catalizador
H.SO.) a baja 0 a alta temperatura segin se requiera para mantener la temperatura de la mezcla
reaccionante lo més cercana a la temperatura de referencia que se pueda. El controlador abre una de
las valvulas a la vez que cierra la otra.

En el sistema de control que se muestra, el controlador abre una de las valvulas a la vez que
cierra la otra. El grado de apertura siempre es el mismo para ambas valvulas, asi que se
comporta como un controlador del tipo “encendido/apagado”. Debe ser asi porque la
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relacién del agua de reaccion/mezcla metanol-6xido de propileno se debe mantener
constante.

Operacidn del Sistema en Estado Transitorio.

Es necesario describir la operacion del sistema en estado transitorio para simular su
funcionamiento con el controlador, y ver de esta manera si se comporta como se espera.
Haciendo los balances de materia y de energia e incluyendo la ecuacién del controlador se
obtiene:

ac, 1
- = —;(Co - Co,e) - kC, (2.1)
dT c, 1
T ATadka,e — 2 (T =Te = ATau) (2.2)

Donde
Ecuacion del controlador:

Te,baja SI T > Tref
T, = T, del instante anterior Si T = T, (2.3)
Te,alta SiT< Tref

Ecuacioén de Arrhenius:
k = koe_E/RT (2.4)

= .

Experimentacién, y Andlisis de Resultados de la Simulacion del Reactor Adiabético
con el Sistema de Control.

En este trabajo se disefio un programa para aplicar un método tipo Runge-Kutta de cuarto
orden generalizado para resolver el sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias ec. 2.1y
ec. 2.2. Las temperaturas del agua para la reaccion, que sirve a su vez de reguladora de la
temperatura, fueron:

Tepaja = 296 K, Teaita = 338.98 K
La temperatura de referencia: Trer = 340 K

La fraccion de conversion de la reaccion, Xo, se puede calcular a partir de la concentracion
del 6xido de propileno, Co, mediante la ecuacion:

Co
CO,e

Xo=1- (2.6)

16



Los datos usados para la primera corrida de este programa son como los reportados en las
tablas 1.1 y 1.2 excepto el del volumen de la mezcla reaccionante, al que se le dio el
siguiente valor: V = 0.15 m®. Las condiciones iniciales usadas fueron:

Co.inc = 2.0443 kgmol/m?®
Tinic =300 K

Todos los datos para la corrida 1 arriba mencionados se concentran en la tabla 2.1

Tabla 2.1 Datos de entrada para la Corrida 1

Variable | Unidades Valor fijado

F (m3/s) 3.2537x 10°®
D (kg/m?3) 964.6437
Cp (kcal/(kg K)) 0.8959
V (md) 0.15
Coe (kgmol/m?) 2.0443
Te (K) 300
Te, baja (K) 296
Te, alta (K) 298.38
Tref (K) 340
Coinic (kgmol/m?) 2.0443
Tinic (K) 300

En la gréafica 2.3 se muestran los resultados de la primera corrida:

450 1
440 -
430 0.9
420
410 0.8
400
390 -—P=— 0.7
2380 | -3
w 370 , 06 £
3360 f o
© 350 - 05 ©
340 - 3
€330 - 0.4 %
2320 7 vt
310 0.3
300
290 +— 0.2
280 +—
270 +— 0.1
260
250 - -0
O 0O OO0 0O 0O 0O 000000 OO0 O O
©® N 0 F O O N ©® ¥ O O N O F © ©
A 9 N MO < F N O O N~NKNODOD O
Tiempo (s)
s T(K) e T (K) X0

Gréfica 2.3 Corridal. 7=46.10s, Tres= 340 K
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En la tabla 2.2 se muestran los resultados alcanzados en el estado estacionario.

Tabla 2.2 Resultados de la Corrida 1
Valores alcanzados en el estado estacionario

X0 () 0.9378
T (K) 387.52
Ta (K) 296

Como se puede observar el sistema de control no pudo llevar al sistema de las condiciones
iniciales a un estado estacionario en el que la temperatura fuera 340 K. La conversion
termind hasta 0.9378, la temperatura de la mezcla reaccionante se estabilizé hasta 387.52
K, muy por arriba de la maxima permitida de 343 K. Todo esto a pesar de que el agua de
enfriamiento se mantuvo a su nivel bajo: Te baja = 296 K.

Una solucion para que el sistema de control pueda mantener la temperatura cerca de la
temperatura de referencia es disminuir el tiempo de residencia; como el flujo de entrada se
mantiene fijo, esto logra disminuyendo el volumen de la mezcla reaccionante dentro del
reactor, bajese ese a 0.1 m®. En la gréafica 2.4 se muestran los resultados de la corrida con
este nuevo valor en la tabla 2.3 se concentran los datos de entrada la segunda corrida, en la
2.4 se muestran los resultados de ésta.

Tabla 2.3 Datos de entrada para la Corrida 2
Son como los de la Corrida 1 a excepcion de V

Variable Unidades Valor fijado
F (md/s) 3.2537x 1073
D (kg/m?) 964.6437
Cop (kcal/(kg K)) 0.8959
V (m®) 0.10
Coe (kgmol/m?®) 2.0443
Te (K) 300
Te, baja (K) 296
Te, alta (K) 298.38
Tref (K) 340
Co,inic (kgmol/m?3) 2.0443
Tinic (K) 300
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Gréfica 2.4 Corrida 2. 7=30.74 s, Tres = 340 K

Tabla 2.4 Resultados de la Corrida 2
Valores alcanzados en el estado estacionario

Xo 0 0.2768
T (K) 340
Ta (K) 296

Se puede observar que funciond el disminuir el volumen de la mezcla reaccionante dentro
del reactor; la temperatura se logrd estabilizar en 340 K, que es la temperatura de
referencia, la conversién a esa temperatura no es muy alta pero es mucho mejor que la
alcanzada en el estado estacionario de baja temperatura en el sistema a lazo abierto (esto es,
cuando no tenia el controlador). Sélo llama la atencion la siguiente situacion: el sistema
esta al limite; en la grafica se puede observar que la temperatura del agua de enfriamiento
se mantuvo en su nivel bajo. Es posible que esto no sea estrictamente asi, puede ser que
esporadicamente la temperatura se conmuté a su nivel alto, pero no se muestra en la gréfica
porque no quedd reportado en los puntos de la tabla usada por un efecto de intervalo de
impresion (no de calculo) muy ancho. Como sea, el hecho de que no se conmute la
temperatura, 0 se conmute poco, significa que una pequefia perturbacion hacia arriba puede
desestabilizar al sistema haciéndolo que tienda a ir al estado estacionario a lazo abierto a
alta temperatura. La solucion a esa posible contingencia es disminuir aun mas el volumen
de la mezcla reaccionante dentro del reactor para que disminuya el tiempo de residencia.
Dismindyase a V = 0.075 m®. La gréfica de los resultados obtenidos con este nuevo valor
del volumen de la mezcla reaccionante se muestran en la grafica 2.5, en la tabla 2.5 se
muestran los datos de entrada al programa y en la 2.6 los resultados en estado estacionario.
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Tabla 2.5 Datos de entrada para la Corrida 3
Son como los de la Corrida 2 a excepcion de V

Variable Unidades Valor fijado
F (m3/s) 3.2537x 1073
P (kg/md) 964.6437
Cp (kcal/(kg K) ) 0.8959
v (m°) 0.075
Coe (kgmol/m?) 2.0443
Te (K) 300
Te, baja (K) 296
Te, alta (K) 298.38
Tref (K) 340
Co,inic (kgmol/m?) 2.0443
Tinic (K) 300
450 1
440
430 0.9
420
410 0.8
400
390 0.7
=380 a
370 0.6 g
3360 a
0s $
2 11 | | I I T
so0 EJHHEIE———g *°
290 +—— - 0.2
280 -+
270 +— 0.1
260
250 0

Tiempo (s)

e T(K) e T (K)

X0

Gréfica 2.5 Corrida 3. 7=19.98 s, Tres = 340 K

Tabla 2.6 Resultados de la Corrida 3
Valores alcanzados en el estado estacionario

Xo () 0.1992

T (K) 340

Ta (K) Oscilando
entre 296 y
338.98 K,
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Obsérvese que el sistema de control logré estabilizar la temperatura de la mezcla
reaccionante en la temperatura de referencia. La conversion es de 0.1992, bastante mayor
que en el estado estacionario de baja temperatura del sistema a lazo abierto. La temperatura
del agua de enfriamiento ya oscila entre la temperatura alta y la baja, pero con una clara
tendencia a permanecer preferentemente en la baja, sin embargo este sistema responderia
mejor a una perturbacion hacia arriba. Para hacer que oscilara de una manera mas
equitativa entre las temperaturas alta y baja habria que bajar méas adn el volumen de la
mezcla reaccionante dentro del reactor, esto puede provocar que baje la conversion a
niveles ya muy bajos. Pruébese con V = 0.05. Los resultados de la corrida 4, que tiene ese
nuevo valor de V se muestra en la gréfica 2.6.

Tabla 2.7 Datos de entrada para la Corrida 4

Son como los de la Corrida 3 a excepcion de V

260
250

o O O
< < n

Tiempo (s)

e T(K) e T (K)

Variable Unidades Valor fijado
F (m3/s) 3.2537x 1073
p (kg/m3) 964.6437
Co (kcall(kg K) ) 0.8959
Y; (m?) 0.075
Coe (kgmol/m?®) 2.0443
Te (K) 300
Te, baja (K) 296
Te, alta (K) 298.38
Tref (K) 340
Co.inic (kgmol/m?) 2.0443
Tinic (K) 300
450 1
440
430 0.9
420
410 0.8
400
390 0.7
£380 g
370 06 £
5360 2
© 350 0.5 'g
8 T T T 04 3
R320 I ] L TAARAARAARIY— 5 >
SETA | | 11— 11111111
290 0.2
280 +—
270 0.1

Grafica 2.6 Corrida 4. r=19.98s, Tref = 340 K

21



Tabla 2.8 Resultados de la Corrida 4
Valores alcanzados en el estado estacionario

Xo () 0.1606

T (K) 340
Oscilando

Ta (K) entre 296 y
338.98 K

Se puede observar que la temperatura del agua de enfriamiento conmuta mas entre las
temperaturas alta y baja. La conversion bajé con respecto a la corrida anterior, para
estabilizarse en 0.1606, que sigue siendo mucho mejor que la obtenida en el estado
estacionario de baja temperatura del sistema a lazo abierto. La temperatura de la mezcla
reaccionante se logré estabilizar en la de referencia.
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Capitulo 3. Sistema de Control para un Reactor
con Sistema de Enfriamiento

Una de las desventajas del reactor operando adiabaticamente es que, como la reaccion es
exotérmica, la Unica forma de evitar que la temperatura aumente a tal grado que rebase el
limite superior que se la ha impuesto, es evitar que la reaccion alcance altas conversiones
dentro del reactor; ya que a mayor conversion mayor cantidad de calor producido por
reaccion y mayor energia que pasa a la mezcla reaccionante lo que provoca mayor aumento
de temperatura. Una solucion a esto es que una gran proporcion del calor producido por la
reaccion se retire con un sistema de enfriamiento, lo que permitird que la reaccion alcance
mayores grados de conversion sin que aumente demasiado la temperatura. Ademas, para
afinar el grado de conversion de la reaccion, se puede controlar el volumen de la mezcla
reaccionante dentro del reactor para aumentar o disminuir el tiempo de residencia, lo que
provocara que la conversién baje y suba para mantenerse en las cercanias de una
concentracion de referencia fijada por el usuario. Este CSTR tendria entonces dos
controladores, uno para controlar la temperatura, otro para controlar la concentracion del
reactivo limitante —el 6xido de propileno— dentro del reactor. Para controlar mejor el
sistema, se pueden usar controladores con las tres acciones: la accion proporcional, la
integral y la derivativa. [10] y [12].

En la figura 3.1 se muestra un esquema del CSTR con el sistema de control propuesto.

Abmentacion
de reactivos
—

L

Abmentacion de agua
de enfriamiento

Temperatura _ Medidor-transmisor de
de referencia Controlador de concentracidn del ox. de prop
¥ :

temperatura Concentracion de

! dx. de prop, de
Controlador de concentracion | peferencia
del toado de propdeno

Medidor-transmisor
de temperatura

Motor

| Bomba | ] —+
| I

Figura 3.1 Reactor continuo de mezcla completa con sistema de enfriamiento por agua circulando
en una chaqueta; el sistema de control consta de dos controladores, uno de temperatura y otro de
concentracion.

En este sistema, el agua de enfriamiento se encarga de retirar el calor producido por la
reaccion. El controlador que se encarga de controlar la temperatura usa como variable
manipulable el flujo del agua de enfriamiento que entra a la chaqueta. El controlador que se
encarga de manipular la concentracion del reactivo limitante (y con eso la fraccion del
avance de reaccion) usa como variable manipulable el volumen de la mezcla reaccionante
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en el reactor, ya que como el flujo de alimentacion al rector es fijo, el manipular ese
volumen es una forma de manipular el tiempo de residencia en el reactor y con él la
fraccion de conversion de la reaccion en el reactor.

Buscando los Intervalos de Tiempo de Residencia y UA, Convenientes para la
Operacion del Reactor.

Se usara ahora el programa mencionado en el capitulo 1 para observar las diferentes
temperaturas y grados de conversion que es posible alcanzar en el estado estacionario,
fijando diferentes tiempos de residencia y valores del producto UA (coeficiente global de
transferencia de calor por el area de transferencia de calor) del sistema. De esta manera se
determinara en que intervalos de esas variables (tiempo de residencia y producto UA) es
necesario trabajar para evitar que la temperatura exceda el limite superior impuesto y se
alcance una buena conversion de la reaccion (del 90% o mayor).

En las gréficas 3.1 a 3.9 se muestran los resultados de probar con diferentes tiempos de
residencia y valores de UA, los valores usados para las demas variables se muestran en la
tabla 3.1.

Tabla 3.1 Datos calculados y fijados usados
para las corridas de las gréficas 3.1 a 3.9

. . Valor
Variable Unidades calculado/fijado
p (kg/m®) 964.6437
Cop (kcal/(kg K)) 0.8959
Coe (kgmol/m?®) 2.0443
Te (K) 300

ersion

accion de calor

-accion de convi

Fracciom de calor
Fraccién de conversién

Temperatura (K)

Grafica 3.1 7=15.37 s, UA = 0.5 kcal/(K s) Grafica 3.2 7=61.47 s, UA = 0.5 kcal/(K s)
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Fraccion de calor

Fraccion de conversion
Fraccion de calor
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Grafica 3.8 7=614.70 s, UA = 3.75 kcal/(K s) Grafica 3.9 r=1229.39 s, UA = 3.75 kcal/(K
s)

Andlisis de los Resultados de la Busqueda de los Intervalos de Operacion.

En las gréficas 3.1 a 3.3 se muestran los resultados de tres corridas en las que se ha usado
un valor de UA de 0.5 kcal/(K s). Obsérvese que la linea recta, que representa el calor
fraccional retirado, tiene una pendiente tal que hace que cruce la linea en forma de “S”
(sigmoide), que representa el calor fraccional generado, en puntos en los que la conversion
es muy alta pero la temperatura excede la maxima fijada, o la conversion es demasiado baja
(por debajo del 10%) y la temperatura si esta dentro del intervalo permitido. El Gnico punto
donde corta a la sigmoide en el que la conversion es media (de 43% aproximadamente) y la
temperatura esta en el intervalo permitido, es el punto del estado estacionario de en medio
de la gréfica 3.2, pero es un punto inestable.

Una forma de hacer que el reactor opere a altas conversiones y temperaturas bajas es
aumentando la pendiente de la recta que representa el calor retirado fraccional. Un factor
que afecta en gran medida la pendiente de esa recta es el producto UA, aumentandolo la
pendiente sube. En las graficas 3.4 a 3.9 se muestran los estados estacionarios que se
pueden alcanzar para un producto UA de 3.75 y tiempos de residencia que van en aumento.
En las graficas se puede observar que para ese valor del producto UA y para tiempos de
residencia altos se pueden alcanzar conversiones de mas del 90% a temperaturas dentro del
intervalo permitido.

Comentarios sobre los Costos de este Sistema que Alcanza Altas Conversiones.

En el punto anterior se ha visto que para que el sistema tenga altos valores de conversion a
temperaturas por debajo del valor méaximo fijado, se debe tener altos valores del producto
UA vy del tiempo de residencia. En cuanto al producto UA aqui cabe la siguiente
observacion: cuando se opera con equipos de transferencia de calor, se procura operar de
tal manera que se obtenga el mejor coeficiente global de transferencia de calor posible (el
mas alto posible); para ello se procura que los flujos estén en un régimen turbulento
plenamente desarrollado, es decir, se opera el equipo de manera tal que los nUmeros de
Reynolds sean tales que se opere por arriba de la region de transicion entre el régimen
laminar y el régimen turbulento. El operar con numeros de Reynolds mayores a esos ya no
aumentara en una proporcion considerable los coeficientes de transferencia de calor. Por

26



ello, para aumentar la transferencia de calor la Unica alternativa que queda es aumentar el
area de transferencia de calor. Esto implica un mayor costo de inversion en el sistema de
enfriamiento ya sea aumentando el nimero de tubos y/o usando areas extendidas, tales
como aletas. Por otro lado, para un flujo constante, el aumentar el tiempo de residencia
implica aumentar el volumen de la mezcla reaccionante en el reactor, lo cual a su vez
implica aumentar el tamafio del reactor y con esto el costo de inversion.

En resumen. El obtener una mejor conversion implica un aumento del costo de inversion
por dos factores: el del sistema de enfriamiento y el del tamafio del reactor. Por supuesto, el
costo de operacion se vera también incrementado por el aumento del uso del agua de
enfriamiento.

El Modelo del CSTR con los Dos Controladores PID.

Haciendo los balances de materia y energia en estado transitorio e incluyendo las
ecuaciones de los dos controladores, cada uno con las acciones proporcional, integral y
derivativa, se obtienen las ecuaciones que se muestran abajo. El subindice “1” de los
parametros de las acciones de control (Kc, o, ), se refiere al controlador de temperatura,
el subindice “2” en esos parametros se refiere al controlador de concentracion del 6xido de
propileno.

dCo 1 [F Co Co
= —Coe — Fsesgo~ — K2~ (Corer — Co)
C O,e sesgo C2 Orref 0]
dt 1—-Kc27p2 O/V v 4 4
Kc, Co [t
R kCO] @D
T2 V) '
Donde:
k= koo~ )
= OeXp RT
daT 1
oy T T [Fepecp,eTe - FpCpT + kCOV(_AHr) —UA(T — Ta) + P:epe(_AHdil)] (3.2)
dt  VpC,
Donde:

1t d
F= Es‘esgo + Kc,z [(Co,ref - CO) + ;j (Co,ref - CO)dt +Tp,2 E(Co,ref - CO)]
270

dT, g UA
=—2 (Tpe =T, +————— (T —T,) 3.3
dt ma,sis( we a) ma,sist,a . ( )

Donde:
T
. . 1 d
mg = ma,sesgo - Kc,l (Tref - T) + T f (Tref - T)dt + TD,I% (Tref - T)
1,170

av

—__ =F —F 3.4
= (3.4)
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Escribiendo las anteriores ecuaciones con notacién funcional:

dd% =fi (T, Co,V, fo t(co,ref —Co) dt> (3.1b)
fi—: = f, (T, Co TasV, fo t(Co,ref — Co) dt, d%) (3.2b)
% = f (T, T, fo t(Tref —T)dt, Z—:) (3.3b)
le—lz = fa (Co, fot(co,ref — Co) dt, %) (3.4D)

Se puede observar que se trata de un sistema de cuatro ecuaciones integro-diferenciales.
Para resolverlas se usé un método que combina un método tipo Runge-Kutta de cuarto
orden con el método de integracién de los trapecios generalizado [9].

Experimentacion, y Andlisis de Resultados de la Simulacion del Reactor con Sistema
de Enfriamiento con Control de Temperatura y Concentracion.

Se disefid y desarroll6 un programa que resuelve las ecuaciones integro-diferenciales 3.10 a
3.13. con el método reportado Hernandez [9]. Los valores de las variables se muestran en
la tabla 3.2. Como son controladores PID hay seis parametros que afinar dos para la accion
proporcional, K¢1 y Kco, dos para la accion Integral, n1 y n2 y dos para la accion
derivativa m,1 Y m,2.

Tabla 3.2 Datos calculados y fijados usados para las
corridas de las gréficas 3.10 a 3.13

. . Valor

Variable Unidades calculadoffijado
p (kg/m?) 964.6437
Cp (kcal/(kg K)) 0.8959
Coe (kgmol/m?) 2.0443
Te (K) 300
Tae (K) 300

Condiciones iniciales
Co,inic (kgmol/m?) 2.0443
T,inic (K) 300
Ta, inic (K) 310
V,inic (m®) 4
Datos de los controladores

ma,sesgo (kg/S) 0.25
Tret (K) 340
Coret (kgmol/m?) 0.15
Feesgo (m3/s) 0.003254

Sea usado aqui la traduccién sesgo para el término bias del inglés
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En las graficas 3.1 a 3.4 se muestra el comportamiento en el tiempo de la temperatura de la
mezcla reaccionante, T, del agua de enfriamiento, Ta, del volumen de la mezcla
reaccionante, V, y de la fraccion de conversion de la reaccion, xo, para diferentes valores de
los parametros de los dos controladores. En las graficas no se reporta la concentracion del
Oxido de propileno sino la fraccion de reaccion; para la concentracion del oOxido de
propileno de referencia, Co,ref = 0.15 kgmol/m?, corresponde una fraccion de conversion de

Xorer =1 =22 =1-0.15/2.0443 = 0.9266 .
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Gréfica 3.10 Comportamiento de T, Ta, V'Y Xo a lo largo de 40 horas
paraKc1=0,1/01=0, 1=0,Kc2=0, 1/n2=0, 2= 0, 0 sea que se trata de un sistema
a lazo abierto.

Tabla 3.3 Valores de las variables controladas, manipuladas
y la temperatura del agua de enfriamiento al final de las
40 horas de la corrida de la grafica 3.10

Variable Unidades . Valor al f'na.ll del
intervalo de tiempo
T (K) 389.3016
xO (-) 0.9978
L (kg/m°) 0.25
Y (m®) 4
Ta (K) 383.7202
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Fracciom de conversion del ox. prop. [0, 1]
y Volumen de la mezcla en el reactor (m3)

Gréfica 3.11 Comportamiento de T, Ta, V'Y Xo a lo largo de 40 horas
para Kc1=0.2, 1/21 = 0.0025, 1= 100, Kc2 = 0.005, 1/212 = 0.001, 2= 10

Tabla 3.4 Valores de las variables controladas, manipuladas
y la temperatura del agua de enfriamiento al final de las
40 horas de la corrida de la gréfica 3.11

Variable Unidades . Valor al flna}l del
intervalo de tiempo
T (K) 340.1368
xO ) 0.9266
My (kg/m?) 61.1891
\Y (m®) 3.2648
Ta (K) 302.3179
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Temperatura del reactor y del agua de enfriamiento (K)
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Fracciom de conversion del ox. prop. [0, 1]
y Volumen de la mezcla en el reactor (m3)

Gréfica 3.12 Comportamiento de T, Ta, V'Y Xo a lo largo de 40 horas
para Kc,1 = 0.2, 1/n1 = 0.0025, m,1= 100, Kc2 = 0.007, /22 =0.002, mo=1

Tabla 3.5 Valores de las variables controladas, manipuladas
y la temperatura del agua de enfriamiento al final de las
40 horas de la corrida de la gréfica 3.12

Variable Unidades . Valor al flna}l del
intervalo de tiempo
T (K) 340.2040
xO ) 0.9266
m, (kg/m?) 58.84
\Y (m®) 3.2477
Ta (K) 302.4089
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Gréfica 3.13 Comportamiento de T, Ta, V'Y Xo a lo largo de 40 horas
para Kc1=0.1, 1/51=0.02, m1= 100, Kc2 =0.0001, /22 =0.01, mo=1

Tabla 3.6 Valores de las variables controladas, manipuladas
y la temperatura del agua de enfriamiento al final de las
40 horas de la corrida de la gréfica 3.13

Variable Unidades . Valor al fmgl del
intervalo de tiempo
T (K) 339.9740
xO (-) 0.9266
Mg (kg/m°) 67.4879
\Y (m®) 3.3063
Ta (K) 302.10

La grafica 3.10 muestra un sistema a lazo abierto, es decir sin controladores. Se puede
apreciar como las variables controladas, CO y T, estan lejos de sus valores de referencia.
En la grafica 3.11 ya se asignan valores diferentes de cero a los parametros de los
controladores. Se puede apreciar que los valores de las cuatro variables graficadas tienden
al estado estacionario al final del periodo de tiempo de 40 h (144,000 s). La fraccion de
conversion y la temperatura de la mezcla reaccionante practicamente llegan a sus valores de
referencia. En las siguientes dos graficas se muestran otros dos casos en los que las
variables también se estabilizan, con las variables controladas en 0 muy cerca de los valores
de referencia.
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Conclusiones

Se ha propuesto en este trabajo dos sistemas de control: uno para hacer que un CSTR
adiabatico opere en una region inestable a lazo abierto, otro para que un CSTR con sistema
de enfriamiento por agua opere a la temperatura y con la conversion de reaccion que se
fijen. En ambos casos las respectivas simulaciones demostraron que los sistemas de control
se desempefian adecuadamente.

Se desarrolld un modelo matematico que describe los calores generado y retirado en el
CSTR en estado estacionario. Se desarrolld y depur6 un programa para resolver ese
modelo.

Se propusieron sistemas de control para que CSTRs operando de manera adiabatica y con
sistemas de enfriamiento por agua, operaran dentro de los intervalos de temperatura y de
concentracion fijados.

Se desarrollaron modelos que describen el comportamiento del sistema a lazo cerrado para
el caso de un CSTR adiabéatico y otro enfriado por agua. Asimismo se desarrollaron
programas que resuelven ambos modelos. Los programas incluyen la solucion de sistemas
de ecuaciones diferenciales y ecuaciones integrodifrenciales.

Los sistemas de control propuestos funcionan en las simulaciones que se realizaron, de
manera correcta, ya que logran gque el sistema termine estabilizandose en los valores que se
fijaron como referencia
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Nomenclatura

Ca
Co
Co
CO,e
CO,ref

Cp
Cp,a

Cp,e

E

F
Fe
FO,e

Fsesgo

k
ko
Kc,i

Mg

Concentracion del agua en el reactor, kg-mol/m?®

Concentracion del propanodiol en el reactor, kg-mol/m?®

Concentracion del 6xido de propileno en el reactor y en su salida, kg-mol/m?3
Concentracion del 6xido de propileno en la entrada al reactor, kg-mol/m?3
Concentracion del éxido de propileno en el reactor de referencia para el controlador,
kg-mol/m?®

Capacidad calorifica a presion constante promedio, kcal/(kg-mol °C)
Capacidad calorifica a presion constante promedio del agua de enfriamiento,
kcal/(kg-mol °C)

Capacidad calorifica a presion constante promedio en la entrada del reactor,
kcal/(kg-mol °C)

Energia de activacion de la reaccion, kcal/mol

Flujo volumétrico promedio, m®/s

Flujo volumétrico en la entrada del reactor, m*/s

Flujo del 6xido de propileno en la entrada del reactor, m*/s

Flujo volumétrico de entrada al reactor en el estado estacionario para el que se
Visualizo el controlador, m?/s

Constante cinética de la reaccion, s

Factor pre-exponencial de la ecuacion de Arrhenius, s*

Coeficiente de la accion proporcional del controlador i, unidades de la variable
controlada/unidades de la variable medida

Flujo mésico del agua de enfriamiento, kg/s

Masesgo FIUJO Masico del agua de enfriamiento en el estado estacionario para el que se

ma,sis

AHgil
AHr

ATad
ATdil

visualizo el controlador, kg/s

Masa del agua de enfriamiento en la chaqueta del reactor, kg
Constante del gas ideal, kcal/(mol K)

Tiempo, s

Temperatura en el reactor y en su salida, K

Temperatura del agua de enfriamiento, K

Temperatura del agua de enfriamiento en la entrada, K
Temperatura en la entrada del reactor, K

Temperatura de referencia en el reactor para el controlador, K
Producto del coeficiente global de transferencia de calor por el area de transferencia
de calor, kcal/(°C s)

Volumen de la mezcla reaccionante en el reactor, m3
Fraccion del 6xido de propileno que reacciona, (-)

Fraccion de calor generado, (-)

Fraccion de calor retirado, (-)

Entalpia de dilucion, kcal/kg de mezcla

Entalpia de reaccion, kcal/kg-mol

Incremento de temperatura para la reaccion adiabatica, K
Incremento de temperatura debido al calor de dilucién, K
Densidad promedio de las mezclas reaccionantes, kg/m?3
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Densidad de la corriente de entrada al reactor, kg/m?

Tiempo de residencia, s

Inverso del coeficiente de la accion integral del controlador i, unidades de la
variable medida x t/unidades de la variable controlada

Coeficiente de la accion derivativa del controlador i, unidades de la variable
controlada/unidades de la variable medida
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