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Resumen

En esta tesis se estudia el problema de controlar y monitorear la operacién de un reactor lote de
Carbonizacién Hidrotermal (HTC), a fin de garantizar operacién segura, confiable y eficiente. El problema
consiste en diseniar: (i) fuera de linea, la operacién nominal del reactor admisible en tiempo finito y
(ii) un sistema de control y monitoreo en linea que combina un estimador de cantidades de especies
quimicas y de un indicador de utilidad por unidad de tiempo, con un controlador accionado por mediciones
que con base en los estados estimados siga la trayectoria nominal de temperatura del reactor y pare
la operacién cuando la utilidad por unidad de tiempo sea méaxima. El sistema de control y monitoreo
tiene: (i) construccién sistemdtica, (ii) condiciones de estabilidad robusta y de convergencia de los estados
estimados y (iii) sintonizacién sencilla. La resolucién del problema emplea una metodologia constructiva que
combina herramientas de ingenieria de reactores quimicos, dinamica de sistemas no lineales y no auténomos,
detectabilidad, pasividad, inversa dindmica y optimalidad. Como resultado se obtiene: (i) un generador de
operacién nominal fuera de linea, y (ii) un sistema de control y monitoreo conformado por un seguidor de
temperatura nominal que corre con base en el estimador de estados y un controlador de evento que para
el lote cuando la utilidad por unidad de tiempo alcanza su valor méaximo en el tiempo. La metodologia
propuesta se ilustra y prueba mediante simulacion numérica con un caso de estudio representativo. Los
resultados muestran que el sistema de control y monitoreo propuesto tiene funcionamiento robusto con

respecto a errores de carga, paramétricos y ruido en mediciones.
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Capitulo 1

Introduccion

Debido a las preocupaciones y ocupaciones en materia ambiental y energética, en las dltimas décadas
ha incrementado el interés por el desarrollo y estudio del proceso de carbonizacién hidrotermal (HTC). La
carbonizacién hidrotermal es un proceso de tratamiento de desechos organicos, que permite valorar bio-
masa con contenido de humedad de hasta 85 %, al convertirla en un material renovable con gran contenido
energético, llamado carbén HTC (Child, 2014). Este proceso consta de las siguientes secciones principales:
(i) pretratamiento, donde la biomasa se muele y mezcla con agua de forma que la materia prima ingresa
en fase liquida a la siguiente seccién (ii) reaccién, donde se procesa la biomasa himeda en un reactor
y se obtiene un producto con alto contenido de carbén y agua por reaccién quimica en medio acuoso y
presencia de calor, (iii) enfriamiento, donde se lleva el producto a una temperatura cercana a la ambiental
mediante un sistema de intercambio de calor, (iv) filtrado, donde se elimina una gran cantidad de humedad
del producto mediante un proceso mecénico o térmico, y (v) peletizado, donde se compacta y separa el

producto en pellets de facil manejo.

El desarrollo de esta tecnologia ha despertado en los iltimos afios el interés por disefiar (Gémez et al.,
2020; Peterson, Vogel, y Lachance, 2008) y monitorear propiedades cinéticas y quimicas (Funke y Ziegler,
2011; Gallifuoco y Di Giacomo, 2018) de los reactores HTC lote, utilizando varias fuentes de desperdicio
orgénicos, desde paja de trigo y tallos de maiz (Romdn et al., 2018), hasta abono (Basso et al., 2015) y
desechos orgénicos municipales (Berge et al., 2011), dejando problemas abiertos en relacién a operacién y
control de este tipo de reactores para su uso a escala piloto e industrial. La importancia de establecer una
operacion 6ptima asistida y disenada mediante teoria de control radica en la oportunidad de maximizar
el beneficio econémico obtenido por el valor del carbén HTC al operar un reactor lote de forma segura y

confiable con un uso eficiente de los recursos energéticos.

En la practica industrial, el diseno de procesos afecta y es afectado por el diseno del control y la interac-
cién proceso-control conduce al diseio de modelos integradores que ofrecen una alternativa enriquecedora
al desarrollo y optimizacion de sistemas, que incorpora: conocimiento del proceso, teoria de control, opti-
mizacién y andlisis numérico (Seferlis y Georgiadis, 2004). El disefio industrial de reactores lote equivale a
obtener un compromiso adecuado entre productividad, seguridad y calidad, manteniendo una buena rela-
cién costo-beneficio de la inversion. Esta necesidad por optimizar recursos conduce al desarrollo de técnicas
sistematicas de diseno conjunto operacién-control, que implica la consideracién de varias restricciones y
decisiones, entre ellas estan: el equipo del proceso, la trayectoria del lote y su duracién, la seleccion de la

estructura de control, y el algoritmo del control de seguimiento (Alvarez, Zaldo, y Oaxaca, 2004).



Este problema conjunto se ha abordado de forma secuencial, como se puede observar en estudios previos
en procesos lote industriales: (i) diseno conjunto de proceso y control para procesos lote con aplicacién a
reactores de polimeros (Alvarez et al., 2004), donde se ha desarrollado un disefio constructivo y 6ptimo
con condiciones de resolubilidad con significado fisico y argumentos de pasividad, detectabilidad y opti-
mizacién, y (ii) operacién 6ptima de columnas de destilacién lote binarias (Alvarez, Castellanos-Sahagin,
Fernandez, y Aguirre, 2005), donde adicionalmente se ha desarrollado un problema de control de evento
que maximiza el rendimiento econémico del proceso, considerando costos de: materia prima, operacién y
fuente de calor, valor del producto obtenido y tiempo muerto entre lotes. Estas investigaciones motivan
el desarrollo del presente trabajo, que consiste en desarrollar una metodologia constructiva de diseno con-

junto control-proceso basado en modelo, para reactores HT'C lote con criterio 6ptimo de paro de operacion.

El reactor HTC lote (al igual que otros procesos lote) es un sistema no auténomo cuya dnica solu-
cién es una trayectoria de estados definida sobre un intervalo de tiempo finito, por lo que las definiciones
de estabilidad asintética cominmente usadas en procesos continuos, al igual que las propiedades de de-
tectabilidad, pasividad y controlabilidad, no se pueden aplicar formalmente a este caso. En este tipo de
procesos, estas definiciones aplican a una trayectoria particular y sus desviaciones causadas por errores
de carga, parametros de modelo y ruido en mediciones y entradas exdgenas. Desde el punto de vista del
control industrial, la trayectoria disenada es aceptable si sus desviaciones se mantienen dentro de limites
aceptables y preespecificados (Alvarez et al., 2004). En la literatura de control estas desviaciones son abor-
dadas mediante conceptos de estabilidad practica (Hahn, 1967; LaSalle y Lefschetz, 1961) y estabilidad
entrada-estados (Sontag, Agachev, Utkin, Morse, y Sussman, 2004).

La naturaleza no lineal (NL) y no auténoma de los reactores lote conduce a problemas de control y
operacion complejos, y dado que el objetivo de esta tesis es la de controlar y monitorear la operacién de un
reactor HTC lote con base en la utilizaciéon de un modelo dindmico representativo, se han omitido pruebas
formales de estabilidad. Las pruebas de estabilidad nominales y robustas que se presentan a lo largo de
este trabajo son realizadas mediante simulacién numérica, considerando errores de carga, paramétricos
y ruido en mediciones realistas y razonables. Bajo esta misma consideracion, se utiliza un modelo que
emplea biomasa celuldsica ideal como materia prima y se ilustra mediante un caso de estudio que a pesar
de su sencillez mantiene la complejidad caracteristica del sistema NL y no auténomo, tomando en cuen-

ta que los resultados obtenidos se pueden generalizar al estudio de biomasas con estructuras méas complejas.

En esta tesis se aborda el problema de controlar y monitorear la operacion de un reactor lote HTC,
garantizando operacion segura, confiable y eficiente, mediante una metodologia constructiva. Primero, se
disena la operacién nominal mediante la aplicacién iterativa de la inversa dindmica (Hirschorn, 1979) del
modelo NL y no auténomo del reactor. Luego, se disena un controlador de seguimiento trayectoria nominal
por retroalimentacién de estados (RE) y un controlador de evento que determina la duracién del lote, con
tiempo final cuando la utilidad por unidad de tiempo es méxima, siguiendo argumentos de pasividad y
optimalidad. Posteriormente, se disena un estimador de estados NL de cantidades de especies quimicas y
un indicador de rendimiento econémico. La combinacién de los controladores de evento y de seguimiento
de trayectoria con el estimador de estados, aplicados al reactor a lazo cerrado (LC) da lugar al sistema de
control y monitoreo (CM) que estd conformado por un controlador robusto de seguimiento de trayectoria
nominal por retroalimentacién de salida (RS) y de evento, accionado por mediciones y un estimador de
estados en linea. La metodologia constructiva utilizada se ilustra y prueba nominal y robustamente a lo
largo de este trabajo mediante simulacién numérica con un caso de estudio representativo ante errores

realistas y razonables de carga, paramétricos y ruido en mediciones.



Capitulo 2
Problema de control y monitoreo

Resumen

En este capitulo se formula técnicamente el problema de diserio del sistema de CM. Primero, se deriva
el modelo no lineal (NL) y no autdnomo del reactor a partir de principios de conservacion de materia y
energia, estequiometria, cinética quimica e intercambio de calor, con un estado que describe la utilidad
por unidad de tiempo. Luego se define el concepto de estabilidad aplicado a sistemas no auténomos y la
operacion nominal del reactor. Posteriormente se plantea el problema de CM del reactor HTC. Finalmente,

se enuncia la metodologia utilizada para la solucion del problema.

2.1. Modelo del reactor HTC lote

La Carbonizacién Hidrotermal es un proceso de tratamiento de biomasa, que permite valorar los dese-
chos orgéanicos hiimedos al convertirlos en carbén HTC con gran contenido energético, mediante la degra-
dacién de biomasa en carbén mediante una reaccién de carbonizacién. La materia prima estd compuesta
de biomasa humeda y agua, que ingresa a un reactor lote robusto a presién, donde se eleva la temperatura
desde una inicial hasta una especificada, durante un tiempo de duracién del lote y se obtiene un material
carbonoso denominado lodillo de carbén HTC. Las caracteristicas fundamentales de esta técnica de trans-
formacién son: (i) la presencia de agua para la obtencién energética de carbén HTC y (ii) la elevacién de

la temperatura del reactor por encima del punto de ebullicién del agua.

La figura 2.1 muestra el esquema del reactor HTC lote. Los componentes principales y reactivos que

intervienen en el proceso se detallan a continuacion:

e Componentes reactivos: La mezcla contenida en el reactor estd compuesta por biomasa humeda
(Mppno) v agua (Mye,) cargadas. La biomasa himeda se compone a su vez de biomasa seca (a partir
de aqui se llamard biomasa) (M,) y agua (My,), por lo que la cantidad total de agua cargada al reactor
es: My, = Mpo+M,eo. Al incrementarse la temperatura del reactor, la reaccién de estos componentes
en presencia de calor permite la descomposicién de biomasa (Mp) en carbén (M,) y agua (M,). Sin

embargo la materia se conserva, por lo que la masa total en el reactor es: M = My + M. + M,
e Tuberia de carga de agua a temperatura ambiental (T,.) mediante la valvula V,;.
e Tuberia de carga de biomasa himeda (M) a temperatura (Tp,) mediante la vélvula V.
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Figura 2.1: Diagrama esquematico del reactor HT'C - Corte transversal del reactor.

Tuberia de descarga de lodillo de carbén HTC mediante la valvula V.
Tuberfa de ingreso de vapor de calentamiento a través de la valvula V4.
Vaélvula de alivio de presion V. para descarga de fase gaseosa generada durante el proceso.

Agitador cuya rotacién estd controlada por el motor eléctrico M; que permite homogeneizar la
mezcla de agua y biomasa hiimeda (en la presente investigacién se supone una mezcla homogénea

en el reactor, por lo que no se toma en cuenta la accién de este componente).

Instrumentacién: y control: Medidores de temperatura dentro del reactor (T') y de exteriores (T5),
de flujo de ingreso de agua (W,.) y de salida de vapor de agua (Wys).

Sistema de control y monitoreo (C4), encargado de monitoear el comportamiento de las distintas
variables no medidas del sistema y decidir la accién de la vélvula proporcional de calentamiento V4

asi como el tiempo de paro del lote que finaliza el proceso,

Actuador: Valvula proporcional Vp4 que permite el ingreso de vapor caliente con flujo méasico Wi,

encargado de calentar la mezcla.

Serpentin de calentamiento, a través del cual circula el vapor caliente para elevar la temperatura
inicial del producto hasta una especificada.

Los parametros, unidades, variables y su respectiva descripcion se muestran en la tabla 2.1.



Tabla 2.1: Pardmetros, variables y unidades del modelo dindmico

Simbologia Descripcién Unidad
Variables dindmicas
M Masa total Kg
My Masa de biomasa Kg
M. Masa de carbén Kg
M, Masa de agua Kg
T Temperatura de la mezcla K
J Utilidad por unidad de tiempo $/s
Wy Flujo masico de vapor Kg/s
Wae Flujo masico de agua influente Kg/s
Was Flujo maésico de vapor de agua efluente Kg/s
T, Temperatura de exteriores K
Parametros de carga
T, Temperatura inicial del reactor K
M, Masa de producto total cargado al reactor Kg
My, Masa de biomasa cargada al reactor Kg
Jo Utilidad inicial por unidad de tiempo $/s
Parametros del modelo
Ka Calor especifico del agua liquida KJ/(Kg°K)
Kab Diferencia entre calor especifico del agua liquida y biomasa KJ/(Kg°K)
Kac Diferencia entre calor especifico del agua liquida y carbon KJ/(Kg°K)
Kaw Diferencia entre calor especifico del agua liquida y vapor de agua | KJ/(Kg°K)
R, Constante universal de los gases KJ/(mol°K)
Q1 (T) Calor latente de vaporizacién de vapor de calentamiento KJ/Kg
Qu2(T) Calor latente de vaporizacién de vapor evacuado KJ/Kg
U Coeficiente de transporte de calor al ambiente W/(°Km?)
A Area de intercambio del reactor con el ambiente m?
Se Coeficiente estequiométrico masico del carbon -
Qr Calor de reaccién por unidad de masa KJ/Kg
E, Energia de activacién KJ/mol
K, Factor preexponencial de Arrhenius 1/s
Parametros econémicos
Ce valor del carbén por Kg $/Kg
cym Costo de la materia prima por Kg $/Kg
Cs Costo del vapor de calentamiento por Kg $/Kg
Co Costo de operacién por segundo $/s
tq tiempo muerto o de espera entre lotes s

En el proceso de carga y dosificacién de materia y energia intervienen los siguientes componentes:



Carga de materia:

e Biomasa seca contenida en la biomasa humeda cargada: My,

(Kg)
e Agua contenida en la biomasa hiimeda cargada: Mp, (Kg)
e Agua cargada por separado: Mo (Kg)
e Agua total cargada: M,, (Kg)
Dosificacion de materia durante el lote:
e Flujo mésico de agua cargada a través de la valvula V,;: Wae %
e Flujo masico de agua evacuado a través de la valvula de alivio V_: Was Iig
Carga de energia:
e [FEnergia por calor sensible de biomasa seca contenida en la biomasa MpocppTho (KJ)
himeda cargada referida a 0K:
e Energia por calor sensible de agua contenida en la biomasa hiimeda MpocpaTho (KJ)
cargada referida a 0K:
e Energia por calor sensible de agua cargada por separado referida a 0K: MgcCpaTae (KJ)

Inyeccion de energia:

e Calor sensible contenido en el flujo méasico de agua inyectado: WaeCpaTLae (%)
e Calor inyectado por intercambio de calor desde el serpentin: WsQu1 (%)
e Calor liberado por reaccién exotérmicas: Q.K(T)M, (%)
e Calor extraido por intercambio con el ambiente: UA(T - T,) (%)
e Calor sensible extraido en el flujo mésico de vapor evacuado: WasCpoT (%)
e Calor extraido por intercambio con el ambiente a través de la valvula V.: W Q.0 (%)

De la aplicacién de principios de conservacién de materia y energia, estequiometria, cinética quimica
e intercambio de calor con el procedimiento estdndar en ingenieria de reactores quimicos (Fogler, 2006;
Levenspiel, 2006) se obtiene el modelo dindmico del reactor HTC lote (los detalles de la derivacién del
modelo dindmico se presentan en el Apéndice A: estequiometria en subapéndice A.1, cinética quimica en
subapéndice A.2, balances de materia y energia en subapéndice A.3):

M=Wae—Was , MO)=M, , t,<t<t; (2.1a)
. _ _Ea_
Mb = —K(T)Mb = fJth 5 Mb(O) = Mbo 5 K(T) = Koe fgT (21b)
T _ HaWae(Tae - T) + [HavT - Qv2(T)] Was + UA(TS - T) + K(T)Mb[Qr + (Sc’iac - Klab)T]
B (scﬂac - ’iab)Mb - SCHG,CMbO + K:aM (2 1 )
Ac
Qu1(T)
W, , T(0)=T,
+ (Scﬁac - "iab)Mb - Schacho + '%aM ) ( ) °
]\4c = 30<Mbo — Mb) 5 Ma = M — Mb(l — Sc) — Scho 5 Yy = T (2.1d)

Donde (M, My, T) es el conjunto de estados dindmicos, M es masa total, M es cantidad de biomasa, T
es temperatura del reactor. (M., M,) es el conjunto de estados cuasiestdticos, M. y M, son cantidades
de carbén y agua respectivamente. Wy es flujo masico de vapor de calentamiento, y es la salida medida,
(Wae, Was, Ts) es el conjunto de entradas exégenas, donde W, v W, son flujos de ingreso de agua liquida
y de evacuacién de vapor de agua respectivamente y Ty es la temperatura de exteriores (los pardmetros y

variables utilizados en el modelo con su descripcién, nomenclatura y unidades se definen en la tabla 2.1).



Ademds, con base en los estudios previos de control y estimacién en procesos lote: (i) reactor de
polimerizacién (Alvarez et al., 2004) y (ii) columnas de destilacién binarias (Alvarez et al., 2005), se
introduce como extensién al modelo (2.1) del reactor lote HTC el estado funcién de utilidad en tiempo
to <t <ty definido como el cociente entre utilidad U(t) y duracién efectiva del lote t. (la notacién y

unidades utilizadas se muestran en la tabla 2.1):

Ut)  ceMe(t) — errM(t) — ¢, [, Wed-

) =0 = —— — o, LE [ty tf] (2.2)
con valor al término del lote
J(ty) = Uz(ff) = V(tf);C(tf) L te=tr4ty, t=t; (2.3)
donde
Ulty) =V(ty) = Clty), Vltg) = ccMe(ty) (2.4a)
Clty) = emM(to) + cs ttf Wedr + coltf + ta) (2.4b)

U (3) es la utilidad del lote, definida como el valor V' ($) del carbén producido menos la suma C ($) de
costos de materia prima, consumo de vapor y operacién, donde c. es el valor de carbén por Kg, cas es el
costo de la materia prima por Kg, ¢s = ¢pQ,1(T) es el costo del vapor de calentamiento por Kg, donde ¢
es el costo del vapor de calentamiento por KJ y Q,1(T) es el calor latente de vaporizacién en el sistema
de calentamiento, ¢, es el costo de operacién por segundo y t4 es el tiempo muerto o de espera entre lotes.

La derivacién de J de la ecuacién (2.2) da como resultado la tasa de cambio de la funcién de utilidad:

ey [—J + ceMy — ey M — ¢, W] (2.5)

Observe que J depende de magnitudes cambiantes en el tiempo de: (i) masa total M, (ii) masa de carbén
M., (iii) flujo mdsico de vapor W inyectado al reactor, asi como del tiempo t y el tiempo muerto ¢4
constante, donde M es el estado dindmico asociado al balance de masa total (2.1a) presentado en el modelo
dindmico del reactor (2.1) y M, es el estado dindmico asociado al balance de carbdn, cuya ecuacién es (la
ecuacién de balance de carbén M, se encuentra en el apéndice A.3 conformando el conjunto de ecuaciones
diferenciales de balances de masa y energia (A.12)):

M, = s [K(T)M], M,(0)= M, (2.6)

La sustitucién de las ecuaciones (2.1a) y (2.6) en el lado derecho de la ecuacién de tasa de cambio de la

funcién de utilidad (2.5) da como resultado la ecuacién diferencial del estado funcién de utilidad J:

. 1 M,
J= [—J + cese K (T)My — cpWae — ¢sWs],  J(0) = — (CM + co) (2.7)
t+tq tq

donde J(0) es el valor de la funcién de utilidad en tiempo tg y corresponde a un valor de utilidad negativa
de la suma del costo de operacién c,, con el costo de la materia prima multiplicado por su carga inicial
M, y dividido entre el tiempo muerto t4. Ademés, El producto cp;W,s = 0, ya que no existe recuperacién
energética del flujo de vapor de agua W;.

La combinacién del modelo dindmico del reactor (2.1) con la ecuacién diferencial del estado funcién de

utilidad (2.7) genera el modelo dindmico del proceso:
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M = Wae - Was = fJV[(Waea Was) ) M(O) = Mo ; to <t < tf (283)
My = —K(T)My := far,(My, T) ,  My(0) = My, (2.8b)
T =fr(M, My, T) + b1 (M, My, T)Wae + hra(M, My, T) W, (280
.0C
+hT3(M7 Mb)TS +9T(M7 Mb7T)WS = de(Mu Mb7T7 Wa67Wa57T87WS) ) T(O) = TO
j :fJ(MbaTv Ja t) - hJ(t)Wae
M, (2.8d)
+ gJ(t)Ws = f]d(Mb,T, J, Wae, Was, Ws,t) , J(O) = — (C]wt + CO> =J,
d
M. = —s.My + s:Myo := ch (Mb) ’ M, = Mb(sc - 1) + M, — s:Mpyo = fMa (Mb) (286)
y=T (2.8f)

donde

Eq
K1 = Sckae — Kab, K(T) = Koe R | q(M, M) = k1 My + koM — Sckae My,
~ —UAT + K(T)(Qr + k1 T) M,

M, M, T) = My, T, J,t) = —— [—J + cos. K (T)M
fr(M, M,,T) o(M, M) » (M, T, J,t) t+td[ + ces K (T) M)
Qu1(7T) Cs Ka(Tue —T)

M, M, T) = —<1= ) t) = — hopy (M, M, T) = Jenzae — =)
gT( ) bs ) q(M,Mb),gJ() t—‘rtd’ Tl( ) by ) q(M,Mb)
K,a,UT — Qv2(T) UA CM

hpo (M, My, T) = 0= — %02\ ) p (M, M) = ————— . hy(t) = 2
72 (M, My, T) a(M,M,) ' 73 (M, Mp) a(M, M)’ oy t+t,

(M, My, T,J) es el conjunto de estados dindmicos, M es masa total, M, es cantidad de biomasa, T es
temperatura del reactor y J es el estado funcién de utilidad que no es muy utilizado en el area de estimacién
y control, salvo en el campo de control econémico (Heidarinejad, Liu, y Christofides, s.f.; Alvarez et al.,
2005). (M., M,,) es el conjunto de estados cuasiestdticos, donde M. es cantidad de carbén y M, es cantidad
de agua. W; es flujo mésico de vapor de calentamiento, y es la salida medida, (W, Wys, Ts) es el conjunto
de entradas exdgenas medidas, donde W, y W, son flujos de ingreso de agua liquida y de evacuacion de
vapor de agua respectivamente y T es la temperatura de exteriores. En notacién compacta, el modelo del

reactor (2.8) se escribe de la siguiente forma:

T = f(a:,p, t) + H(.’I},p7 t) dJrg(:L‘,p, t) u = fd(ﬂ?,d,u,p, t)a :ZZ(O) =Xo, = [toatf} (2.9&)

z=S(p)z + s(p) (2.9b)

y=cx (2.9¢)
donde

x=[M, My, T, J]lv xTo = [ My, My,, Ty, Jo]/a z=[M., Ma]/
u = Ws, d= [Waev Wa87 Ts]lv p= [Mbm Se, K07 Ea]/

0 1 —1 0 0
| ) spty=| © 0 0 npt)=| °
F@p )=\ ey | HEPD= @) hra@) hes@) | TP T o) |
fr(z,t) —h(t) 0 0 gs(t)
—s. 0 0

hr(x) = [hri(x), hra(x), hrs(x)], ¢ = [0, 0, 1, 0], S(p) = l 0 , 8(p) = l _11 ] scMpo

1 sc—1 0 O
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x € X € R* es el vector de estados dindmicos, z, € X es el conjunto de condiciones iniciales, 0 < M, < Mo,
M < M,yT >T, z€Z¢c R? es el vector de estados estédticos, [t,,tf] es la duracién finita del lote,
u > 0 es un control admisible, y es la salida medida, d € R? es el vector de entradas exégenas y p € R* es
el vector de parametros, donde K, y F, son la constante de velocidad y energia de activacion de la tasa
de reaccién de carbonizacién con constante de proporcionalidad tipo Arrhenius K(T'), s. es el coeficiente

estequiométrico masico del carbén y My, es la biomasa cargada.

Ademaés, el vector columna f(x,p,t) contiene a las funciones no lineales dependientes de los estados,
pardmetros del sistema y el tiempo ¢, donde fr(x) es una expresién algebraica producto del balance de
energia, fur, (x) es la velocidad de degradacién de biomasa en carbén y fy(x, ) es una expresion algebraica
del estado funcién de utilidad. La matriz H (&, p)4x3 y vector columna g(x,p,t) dependientes de los esta-
dos, parametros y tiempo son lineales respecto a entradas exdgenas y entrada de control respectivamente,
donde hr(x) es un vector que contiene expresiones algebraicas relacionadas con intercambio de calor con
entradas exdgenas, gr(x) es un término relacionado directamente con la inyeccién de calor, en tanto que
g (t) es el costo del vapor por kilogramo y por unidad de tiempo. La matriz M (p)2x4 depende solamente
del coeficiente estequiométrico mésico del carbén s. y el vector columna n(p) es el producto del vector

[1 — 1] con la carga inicial de biomasa escalada con s..

Por simplicidad la dependencia explicita de los vectores y matrices con el vector de pardmetros p y el

tiempo ¢ se omitird. En forma simplificada, el modelo (2.9) se escribe de la siguiente manera:

&= f(x) + Hx)d+g(z)u, 2(0) = o, t = [to, t] (2.10a)
z=Sx-+s (2.10Db)
y=cx (2.10c)

La anterior definicién de variables que conforman el sistema dindmico en notacién compacta se resumen

en el diagrama de bloques de la figura 2.2.

El sistema (2.9) en notacién compacta es NL y no auténomo, afin en la entrada de control y en las
entradas exdgenas, con las siguientes caracterfsticas (Kloeden y Rasmussen, 2011):

e Su solucién puede depender de forma separada del tiempo actual ¢ y el tiempo inicial ¢,.

e Su solucién es una trayectoria continua (o proceso) que forma un mapeo (¢, t,, z,) — z(t,to, 7,) € R*

para t, <t <ty cumpliendo con las propiedades de evolucién y valor inicial:

(i) 2(to,to,20) =2 ¥ t, € Ry 2, € R

(i) z(t2,to, o) = T[ta, t1, 2(t1,te, )| V1o < t1 < ta y x, € R

u =W, y=cz

— " —>
z=[M, M, T, J| ;

d=[Wae, Was, Ts)' z=[ M., M,]

———»

Figura 2.2: Diagrama de bloques del sistema, donde se identifica el vector de estados dindmicos (x), el

vector de estados cuasiestaticos (z), salida medida (y), variable manipulada (u) y entradas exégenas (d).
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2.2. Estabilidad

Ya que el reactor HTC es un sistema no auténomo (2.9), las definiciones estdndar de estabilidad
asintotica de puntos criticos que son apropiadas para procesos continuos no se pueden aplicar formalmente
al caso lote. En este caso la definicién de estabilidad aplica a una trayectoria particular del sistema y
sus desviaciones causadas por perturbaciones en condiciones iniciales, entradas exdégenas, parametros y
entrada de control (Alvarez et al., 2005). A continuacién se presenta la nocién de estabilidad de sistemas
no auténomos con base en las definiciones de estabilidad local, no local-préctica (LaSalle y Lefschetz, 1961;
Hahn, 1967) y estabilidad entrada-estados (Sontag et al., 2004) utilizadas en estudios previos de estima-
cién y control en reactores de polimerizacién (Alvarez et al., 2004) y columnas de destilacién industriales
(Alvarez et al., 2005) en modo lote.

Consideremos la siguiente dindmica nominal del sistema no auténomo (2.9):
T = fa(z,d(t),u(t),p) . z(0)=a, , t=to,tf] (2.11)

donde & son los estados dindmicos nominales y [t,,¢s] es la duracién nominal del lote.

Denotemos por
Dy = [foa CI(t)v ﬂ(t)v 1_)]/ (212)

al vector de datos nominales que consiste en el cuarteto: condicién inicial nominal &,, entradas exégenas

nominales d(t), entrada de control nominal @ y pardmetros nominales p (la definicién detallada de opera-

ci6n nominal del reactor se establece en la seccién 2.3).

La solucién tinica de la ecuacién (2.11) (puesto que fq(Z,d(t),u(t), ) es continua y Lipschitz en

(Z,d, i, ) en el intervalo de tiempo (t,,t;) (Elsgotz, 1969)) es la trayectoria de estados

Z(t) = 12 (t, to, @0, d(t),u(t), P) (2.13)

v las trayectorias de salida de estado cuasiestatico y de temperatura medida
Z(t) = T [Z(¢)] (2.14)
y(t) =7y (2(t)) (2.15)

donde T, es el mapa de transiciéon de estado dindmico, 7, y 7, son los mapas de transicién de salida de

estado cuasiestatico y de temperatura medida respectivamente.

Ahora, denotemos por
Dy = @ + @, d(t) +d(1), u(t) +a(t), p+ 5] (2.16)

al vector de datos perturbados acotado, con tamanos de desviaciones en condiciones iniciales, parametros,

entradas exdégenas y entrada de control:
|@o| < b0, [d(t)] =60 < 67, [alt)] = 6u < 6}, [B] < 6y (2.17)
Las desviaciones en las trayectorias nominales estan dadas por la diferencia entre la trayectoria nominal
Z(t) y las trayectorias perturbadas &(t), como
Z(t) = &(t) — z(¢) (2.18a)
B(t) = Tu(t, to, To, d(t), u(t), P) (2.18b)
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Definicién 1. La trayectoria de estados nominal &(t) (2.11) en el intervalo de tiempo [t,,tf] es robusta-
mente (exponencialmente) o practicamente estable (Sontag et al., 2004) si 3 1y, ag,bp,ba, by, > 0, tal que

las desviaciones en las trayectorias &(t) (2.18) estén acotadas de la siguiente forma:
Vi€ to,tr]: | #(t)] < awe™ )5, 4,6, + bad) + bud;F (2.19a)
<z + bpbp + bab) + by = €4(80,6p,61,65), €:(0,0,0,0) =0 (2.19b)

Definicién 2. La trayectoria de estados E(t) (2.13) en el intervalo de tiempo [to,tf] es localmente estable
(LaSalle y Lefschetz, 1961; Hahn, 1967) si 3 €, arbitrariamente pequenio con tamanos de perturbaciones

de datos (d,,0p, 5;, oF) suficientemente pequerios.

Definicién 3. La trayectoria de estado T(t) (2.13) en el intervalo de tiempo [to,tf] es no localmente
y prdcticamente estable (LaSalle y Lefschetz, 1961; Hahn, 1967) si tamanos de perturbaciones de datos

(00, Op, 5;‘, 5.5) admisibles y preespecificados producen trayectorias de estados desviadas dentro de un tamario

€ preespecificado.

2.3. Operaciéon nominal

Es el régimen de operacién deseado en tiempo t, < ¢ < ¢y, de tal forma que el proceso se lleve a cabo

cumpliendo especificaciones técnicas preestablecidas.

Para este fin, denotemos por:
D = [z, y(t), d(t), p | (2.20)

al vector de datos nominales D que consiste en el cuarteto: (i) condicién inicial #,, (ii) salida de tempe-

ratura medida g(¢), (iii) entradas exégenas d(t) y (iv) pardmetros p.

El vector de datos D (2.20) aplicado al sistema (2.9) produce las trayectorias nominales de: (i) estados
dindmicos &(t), (ii) salida de estados cuasiestaticos Z(t), (iii) entrada de control @(t) y (iv) salida de

temperatura medida 7(t), generando la operacién nominal O:
O =[z(t), 2(t), u(t), y(t)], to <t <ty (2.21)
que satisface el caso particular del sistema (2.9):

z = f(z,p) + H(Z,p)d+ g(&,p) u, T(0) = o, t = [t,,15] (2.22a)
z=SP)x+s(P), j=c& (2.22Db)

2.4. Problema

Nuestro problema consiste en disenar:

(i) La operacién nominal O (2.21) con trayectoria de estados X(t) practicamente estable:

O =] %(t), a(t), a(t), g(t) |, to<t<i; (2.23)

para que el proceso se efectiie manteniendo un compromiso entre duracién del lote, esfuerzo de control

y robustez ante errores de carga, mediciones y parametros del modelo.
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(ii) Un sistema de CM que combina un estimador de estados con un controlador NL por RS (con estado

x. formado por los estados estimados & y un estado integral i de un estimador geométrico (Alvarez,

2009):
Lo = fe[Te, d(t), u(t),y(t),y(t)], 2c(0) = Teo, t = [to, t¢] (2.24a)
e = Cexe, T = [T, 1] (2.24b)
u(t) = plze, d,y(t), y(t)] (2.24c)
ty = pylwe,ulty), d(ty),y(ts), ty] (2.24d)
z=8&+s (2.24e)
y=ck (2.24f)

accionado por mediciones, de manera que la temperatura medida del reactor y(¢) siga la temperatura
nominal §(t) y la trayectoria de estados x(t) siga la trayectoria nominal Z(¢) robustamente a LC,
ajustando el flujo de ingreso de vapor de calentamiento u(t) y con base en los estados estimados &
determine la duracién del lote (con tiempo final de lote ¢ cuando J alcance su valor maximo en el

tiempo, cuando J = 0).
Este problema se resuelve utilizando la siguiente metodologia (ilustrada en la figura 2.3):

e Diseflo de la operacién nominal O (2.23) (capitulo 3) mediante calibracién iterativa (asistida por in-
tuicién y conocimiento del proceso) en base a inversién dindmica (Hirschorn, 1979), como se realizé en
los estudios previos de control y estimacién en procesos industriales en modo lote: (i) reactor de po-

limerizacién (Alvarez et al., 2004) y (ii) columnas de destilacién (Alvarez et al., 2005).

e Diseno de un esquema de control NL (capitulo 4) que consta de dos componentes: (i) un controlador
de seguimiento de trayectoria v = p[x,y(t),7(t), d(t)] por RE, de manera que el sistema a LC siga
la trayectoria nominal Z(t) ((Alvarez et al., 2004)) obtenida en el capitulo 3, y (ii) un controlador
de evento con criterio de paro de lote en tiempo t; = prlx, u(ty),d(ts),y(ts),t] que maximiza el
estado funcién de utilidad J (2.8d), considerando que: los estados dindmicos son conocidos y estén
disponibles para efectos de control (esta suposicion se relajard en el capitulo 5) y se aplica la dindmica

de la salida de referencia prescrita g(t), obtenida de la operacién nominal.

e Diseno de un observador geométrico (Alvarez, 2009) de estados dindmicos & (capitulo 5) con base
en el modelo dindamico, datos de carga y mediciones, con accién integral para eliminar sesgo en la

prediccién de la salida e introducir capacidad de compensar errores de modelado.

e Implementacién del esquema de CM (capitulo 5) que combina el controlador por retroalimentacién
de la salida (RS) formado por los controles de seguimiento de trayectoria (2.24) y de evento (2.24d)
(capitulo 4), basado en los estados estimados, y un estimador geométrico (EG) de estados, con
condiciones de: (i) estabilidad robusta de las trayectorias de estados ante errores realistas y razonables
de carga, mediciones y paramétricos, (ii) convergencia de los estados estimados & a los estados

nominales, y (iii) sintonizacién sencilla.

La metodologia utilizada para la resolucién del problema se ilustra a lo largo de este trabajo mediante
pruebas de funcionamiento nominales y robustas con simulacién numérica, diseno sistemético y condicio-
nes de resolubilidad con significado fisico de un caso de estudio representativo (los pardmetros de modelo,

asi como el tipo y tamanos de ruido y errores considerados se presentan en el apéndice B).
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Figura 2.3: Diagrama de bloques del esquema de control y monitoreo y operaciéon nominal dividido en sec-
ciones: (1) sistema: reactor HTC lote, (2) operacién nominal, (3) controlador de seguimiento de trayectoria
por RE, (4) controlador de evento, (5) estimador de estados, (6) Sistema de control y monitoreo.
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Capitulo 3
Operacion nominal

Resumen

En este capitulo se diseria la operacion nominal O del reactor. El problema se resuelve mediante un
proceso de calibracion iterativo basado en inversion dindmica (3.2) (Hirschorn, 1979) (representado en el
bloque 2 del diagrama de bloques de la figura 3.1) que da como resultado las trayectorias de estados y de sa-
lidas nominales prdcticamente estables (3.7) y la entrada de control generada (3.3) [Z(t), Z(t), u(t), §(t)]
en el intervalo de tiempo [to,t¢] para que el proceso se lleve a cabo manteniendo un compromiso entre
duracion del lote, esfuerzo de control y robustez ante errores de carga, pardmetros y ruido en mediciones
de temperatura del reactor y entradas exégenas. La metodologia utilizada se aplica al caso de estudio me-
diante la realizacion de pruebas robustas, nominales y de calibracion iterativa de la inversa dindmica. La
operacion obtenida serd el objetivo a alcanzar mediante el control de seguimiento de temperatura que se

desarrolla en el siguiente capitulo.

= - yt)
T > \ OPERACION NOMINAL >
y(t) 2) CAPITULO 3

NS

Z(t) Operacion

_ Inversa dinamica > nominal
Xo . . =
—P iterativa ut)

Q|
=
=

Figura 3.1: Diagrama de bloques de la operacién nominal O = [(t), Z(t), Z(t), 4(t)] mediante la aplicacién
iterativa de la inversa dindmica (2) con variables de entrada [g(t), %o, d(t)] (Bloque (2) de la figura 2.3).
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3.1. Problema de operacién nominal

El problema consiste en determinar las trayectorias nominales tinicas de control u, de los estados
dindmicos Z y salidas de estados cuasiestdticos Z y temperatura medida §(t), que satisfacen el sistema
(2.22) y conforman la operacién nominal del reactor (2.21) que se genera al aplicar los datos nominales
dados de: (i) salida de temperatura medida del reactor %(t), (i) entradas exégenas d(t) y (iii) condiciones
iniciales &, al sistema (2.10) a LA. Para que la operacién nominal sea robusta respecto a errores de carga,

mediciones y parametros del modelo, la trayectoria de estados solucién debe ser practicamente estable.

Para resolver este problema se utiliza un proceso iterativo de inversién dindmica (Hirschorn, 1979), con
la finalidad de determinar la entrada de control nominal, que aplicada al reactor a LA da como resultado
la operacién nominal con rendimiento adecuado en términos de duracién del lote, esfuerzo de control y

robustez.

3.2. Inversion dinamica

El problema de inversién dindmica consiste en dados los datos conocidos (con y(t) y d(t) medidos):
Dy =[y(t), 10, d(t)] (3.1)
donde x, son las condiciones iniciales del sistema dindmico inverso (a ser precisado mds adelante), deter-
minar las trayectorias de estados inversos z;(t) y entrada de control u(t) tnicas, robustamente.
Para este propdésito, tomemos la derivada del mapa de salida (2.8f) y sustituyamos el lado derecho de
la ecuacién de balance de energfa (2.8c¢):
Y = fr[M, My, y(t)] + ho[M, My, y(t)]d(t) + gr[M, My, y(t)]u(t) (3-2)

la solucién unica para u(t) de la anterior ecuacién, con y(t) = 7(t), resulta en la siguiente ley de control
NL por RE:

= Jrlen ) - hrlenph)d()

ult) grler,9(0)

= Mf[xlag(t)7d(t)} y LI = [MIvMbI’JI] (3.3)

donde 1 es el vector de estados de la dindmica inversa (a ser precisada mds adelante). La ecuacién (3.3)

tiene solucién tnica, ya que:

gT[a:I,ya)]Q;ﬁfMo, Qulg®)] >0, qlar) £0 (3.4)

= grlzrny()] >0 ¥V =t /] (3.4b)

La sustitucién del control (3.3) en el modelo del reactor (2.10) resulta en el siguiente sistema dindmico

inverso en tiempo finito:

€1 = frizr, y(t),d(t), prler, d(t),5(), ]}, 21(0) = @10, t = [to, tf] (3.5a)
u(t) = prlzr, d(t), y(t)] (3.5b)
donde
fu{d(t)}
Fr{zr, y(t),d(t), prlxr, d(t), y(t)], t} = fa{zry(t)}

fralzr,y(t),d(t), prlxr, y(t), d(t), t]}
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xr € X € R3 es el vector de estados dindmicos inversos, o es una aproximacién de las condiciones
iniciales del sistema x4 y [t,,1f] es la duracién nominal del lote.

El sistema (3.5) en forma detallada se escribe de la siguiente forma:

M; = far[Wae, Was], t = [to,ty] (3.6a)
Myr = far, [Myr,5(t)] (3.6b)
Jr = filMor, J1,5(8), 1] = hy () Wae + 9.0 () s [Mr, Myr, Wae, Was, Ts, 5(t)] (3.6¢)
u(t) = pr[Mr, Myr, Wae, Was, Ts, §(t)] (3.6d)

En la literatura de control, la ecuacién (3.5a) se denomina la dindmica cero del sistema y (3.5b) es su
control NL de RE asociado (Khalil, 2002).

La solucién unica del sistema inverso, dados e, §(t) y d(t) es la trayectoria de estados dindmicos y

su correspondiente trayectoria de estados cuasiestaticos

xr(t) = Tor [t, o, Tr0,d(t), y(t) ] , t = [to, L] (3.7a)
z(t) = Tar[@r(t)] (3.7b)

Asf pues, la dindmica inversa se concibe como la determinacién tnica de la entrada de control w(t)
y estados inversos xy(t) que se generan dados los datos de condiciones iniciales y entradas exdgenas al
aplicar una salida de temperatura determinada al sistema inverso. Esta definicién contrasta con la de
dindmica directa, en la que se determinan los estados @(t) y salida y(¢) dnicos, dados los datos de condi-
ciones iniciales y entradas exdgenas al aplicar una entrada de control determinada al sistema directo, con la
particularidad que si las condiciones iniciales de ambos sistemas son aproximadamente iguales (€1, ~ Xo)
y existen variaciones suficientemente pequenas en medicién de las entradas exdgenas y la salida, entonces

la entrada de control de la dindmica inversa tiende a su contraparte de la directa.

Si la condicién de estabilidad (2.19) de la dindmica cero se cumple, y dado que el par entrada-salida
[u(t), y(t)] tiene grado relativo (GR=1), ya que gr[xr, y(t)] > 0V t = [t,,tf] (3.4b), entonces el sistema es
pasivo y las condiciones de existencia de dindmica inversa estable se cumplen (Alvarez et al., 2004).

3.3. Operacién nominal

A continuacién se muestra que la aplicacion iterativa de la inversa dindmica genera la entrada de con-

trol nominal que aplicada al sistema a lazo abierto da como resultado la operacién nominal del reactor.

Para ajustar la temperatura nominal del reactor §(t) se establece una consigna de temperatura que

depende de los siguientes parametros:
e Temperatura objetivo o deseada: T = 473 K.
e Temperatura inicial del reactor: T,.

e Pardametro de ajuste de velocidad: A.



20

La temperatura nominal que se muestra en la figura 3.2 estd descrita por la ecuacién variante en el tiempo
usualmente empleada en la industria:

§(t) = (T = To)(1 = ™) + Tp = f,(A) , t = [to, t] (3-8)

donde la diferencia (T — T},) es la amplitud del incremento de temperatura a partir de la temperatura
inicial T, y A estd relacionado con el tiempo de establecimiento t; = % de la senal, definido como el tiempo
necesario para que la sefial alcance el 95% de T (Ogata, 1987).

' |
T | o
0.95T §) = (T =T)(1— ™) + T, == £,() |
L | |
< |
8 |
13 L |
3 |
3 |
g |
=
® I | i
@
o
£ |
(0]
. |
To | _
|
|
| 1 |
0 t5=% tiempo tf

Figura 3.2: Evolucién temporal de la consigna de temperatura 3(¢) en funcién de la temperatura inicial
T,, temperatura objetivo Ty pardmetro de ajuste de velocidad A

La aplicacién iterativa de la inversa dindmica (3.5) (desde ¢ = 1,2,...,n, donde i es el ntmero de

iteracién y n es la ultima iteracién) con consigna de temperatura nominal (3.8)

7 = fri{zn, fy(N), d(t), pr(ers, d(t), fy(Xi),t]}, £1:(0) = Trio, t = [to, s
ui(t) = prlers, d(t), fy(Ai)]

Tin = fI{mIna .fy(/\n)7 d(t)v /Ll[mln7 d(t)v fy()‘n)z ﬂ} ’ :BIn(O) =TIno, t = [tm tf"} (398')
u(t) = un(t) = prlxrn, d(t), f(A\n)] (3.9b)

genera la entrada de control nominal @(t) = u,(t), al variar el pardmetro de ajuste de velocidad A;
y verificando: estabilidad préctica de las trayectorias de estados (3.7), esfuerzo de control, y robustez
del sistema inverso. La aplicacién de esta entrada de control al reactor (2.10) a LA genera la siguiente
operacién nominal O que satisface el caso particular (2.22):

O = [ x(t), &(t), a(t), g(t) |, t=[to,tf] (3.10)
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3.4. Pruebas de diseno de la operacién nominal

A continuacién se prueba la metodologia utilizada mediante simulacién numérica aplicada al caso de
estudio con parametros de modelo y tamanos de perturbaciones definidos en el apéndice B. Se comienza
con una prueba de la aplicacién iterativa de la inversa dindmica (3.9) que ejemplifica la metodologfa uti-
lizada en las secciones 3.2 y 3.3 para la obtencién de la operacién nominal. Luego se realizan pruebas de
robustez de la operacién nominal obtenida por inversién dindmica ante errores de carga y parametros del
modelo, y ruido en mediciones. Posteriormente, se verifica el funcionamiento de la operacién nominal O
(3.10) mediante la aplicacién de la entrada de control nominal u(t) (3.9b) al reactor a LA en ausencia de
errores y ruido. Finalmente, la verificacién de la operacién nominal a LA da pie a la realizacién de pruebas
de robustez a LA ante errores de: carga, pardmetros del modelo y ruido en mediciones de flujos maésicos

de vapor, agua influente y vapor de agua efluente, y temperatura del reactor y exteriores.

3.4.1. Resultados obtenidos mediante simulacién

(i) Aplicacién iterativa de la inversa dindmica: La aplicacién de 5 iteraciones, donde n = 5 es
la inversa dindmica que satisface las especificaciones del proceso en términos de esfuerzo de control
u(t) y duracién del lote ¢ty da como resultado las evoluciones temporales de las trayectorias de
estados dindmicos, cuasiestaticos y entrada de control que se muestra en la figura 3.3. Los valores
de X utilizados en simulacién numérica varfan entre 0.001 — 0.0045, donde A = 0.0025 es el valor
nominal escogido que resulta en un ¢, = 26.6 min de la consigna de temperatura g(t) (3.8). Se puede
apreciar en la figura 3.3b que el fluyjo mésico méximo de vapor es de 6.1 (Kg/s), ademds el tiempo
de paro nominal del lote es de ¢ty = 3 h42min, cuando se ha degradado 1440 (Kg¢) de biomasa y se
han producido 640 (Kg) de carbén, con una utilidad por segundo de 0.336 ($/s). Se puede verificar
una relacién inversa entre la rapidez del pardametro de velocidad A y la duracion del lote, pues con
A2 = 0.001 se obtiene un tyo = 4h29min y con A3 = 0.0045 se obtiene un ty; = 3h36min,

asi mismo, la seleccién de un A mayor implica un mayor esfuerzo de control.

(ii) Robustez de la inversa dindmica: La aplicacién de ruido gaussiano en las mediciones de: flujo
mésico de vapor (Ws), temperatura de alrededores T, y flujos de ingreso de agua y salida de vapor
de agua (Wee, W,s), errores de carga de masa total (dy7,) v de biomasa (dy,,), v del pardmetro
de modelo (dyy,,), al sistema inverso (3.5) producen trayectorias desviadas con tamafios de error
menores al 1% como se puede apreciar en la figura 3.4, donde se observan mayores desviaciones
en las trayectorias perturbadas de masa total [M(t)] y agua [M,(t)] en lineas entrecortadas, debido
al error de carga de masa total. Ya que las trayectorias de estados son practicamente estables para
tamarios de perturbaciones admisibles y las desviaciones generadas son menores al 1 %, la trayectoria
de estados Z(t) es no localmente y practicamente estable, ademds su control NL por RE asociado u(t)
es robusto ante errores preespecificados y admisibles. Esta condicién, en conjunto con la condicién
de GR =1 (3.4b) permite concluir que el sistema es pasivo. Adicionalmente, la duracién del lote

tiene una variaciéon menor al 2% ante la accién de errores y ruido.

(iii) Operacién nominal a LA: La aplicacién de la sefial de control @(¢) (obtenida de la quinta aplicacién
de la dindmica inversa) al reactor a LA (2.10) da como resultado la operacién nominal a LA que
se muestra en la figura 3.5, donde se puede observar que el resultado de la operacién nominal a LA
(linea entrecortada) es igual a la operacién nominal producto de la aplicacién de la inversa dindmica

(linea continua) ya que las condiciones iniciales son las mismas y no hay accién de perturbaciones.
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(iv)

Robustez de la operacién nominal a LA: La aplicacién de ruido gaussiano en las mediciones
de: flujo masico de vapor (Vf/s)7 temperatura de alrededores Ty, temperatura del reactor § y flujos
de ingreso de agua y salida de vapor de agua (W, W,s), errores de carga de masa total (& M)y de
biomasa (dps,,), y del pardmetro de modelo (day,, ), al sistema inverso (3.5) producen trayectorias
desviadas con tamanos de error menores al 5% como se puede apreciar en la figura 3.6, donde se
observan mayores desviaciones en las trayectorias perturbadas de masas de biomasa [M;(t)], carbén
[M.(t)] v agua [M,(t)] ( lineas entrecortadas). Los errores obtenidos en simulacién son aceptables,
va que son menores al 5% con valores de ruido y errores preespecificados, por lo que se concluye que
las trayectorias de estados Z(t) a LA son no localmente pricticamente estables. Adicionalmente, la

duracién de lote presenta una desviaciéon menor al 2% ante la accién de ruido y errores.

3.4.2. Observaciones finales

(i)

(iii)

La aplicacién iterativa de la inversa dindamica permitié escoger una operacién nominal que satisface
los requerimientos del proceso en términos de duracién del lote, esfuerzo de control y robustez y esta

operacion sera el objetivo a alcanzar mediante un control a LC en el desarrollo del siguiente capitulo.

De los puntos (iii) y (iv) de resultados experimentales se concluye que la inversa dindmica tiene un
comportamiento mas tolerante ante errores y ruido en mediciones que la aplicacién de la operacién
nominal a LA, lo cual se debe a que la dindmica cero (3.5a) es no localmente préacticamente estable

y el control asociado por RE (3.5a) es robusto.

La inversa dindmica (3.5) es el comportamiento limite alcanzable por el control de seguimiento de

temperatura por RE a LC que se disefiara en el préximo capitulo.



Capitulo 4

Control por retroalimentacion de

estados

Resumen

En este capitulo se diserian los controladores de sequimiento de trayectoria (2.24¢c) y de evento (2.24d),

por RE para que la temperatura medida del reactor y(t) siga la nominal §(t) y la trayectoria de estados

x(t) siga la trayectoria nominal T(t) (5.10) obtenida en el capitulo 3, robustamente a LC al manipular el

flujo mdsico de vapor de calentamiento W hasta que el control de evento determine el tiempo de paro del

lote ty. El problema se resuelve mediante la aplicacion del control NL u = p(t) (4.8) (bloque 3 del diagrama

de blogques de la figura 4.1) y un control de evento ty = ps(t) (4.4) (blogue 4 del diagrama de blogues de

la figura 4.1) que determina la duracion del lote [to,tf] con ty cuando J =0, considerando que para el

diseno los estados dindmicos son conocidos y se aplica la temperatura nominal prescrita g(t) (3.8). Como

resultado se obtiene el sistema a LC (4.6) con controles de paro dptimo basado en un criterio econdmico y

de seguimiento de trayectoria robusto accionado por estados con ganancia lineal ajustable, cuya dindmica

cero asociada es prdcticamente estable. La metodologia utilizada se aplica al caso de estudio mediante la

realizacion de pruebas robustas y nominales.
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(3) CAPITULO 4

yit) —e

Controlador de
retroalimentaciéon

REACTOR HTC LOTE
CAPITULO 2

x=f(x) + H(x)d + g(x)u

Control optimizante

1 2(0)=%0 , t=/[to,t
de estados por 0)=xo , [tosts]
seguimiento de z=Mx+n

trayectoria y=cx
/ ; CONTROL DE EVENTO
\* ) CAPITULO 4

de evento

I—P

N x(t)
N z(t)

™\ tf

Figura 4.1: Diagrama de bloques de la planta (1) con controladores de seguimiento de trayectoria por RE

(3) v de evento (4) (Bloques (3) y (4) de la figura 2.3).
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4.1. Diseno del controlador

Asumiendo que las trayectorias de estados dindmicos x(¢) son conocidas y estdn disponibles para
control (esta suposicién se relajard en el capitulo 5), se impone la siguiente dindmica lineal no interactiva
de asignacién de polos (LNAP) a LC del error de seguimiento

é = —kee(t) (4.1a)
e(t) = y(t) — y(t) (4.1b)

donde y(t) es la salida de temperatura medida, g(t) es la temperatura objetivo y k. es una ganancia lineal

ajustable.

La imposicién de esta dindmica a la ecuacién de balance de calor (2.8¢) resulta en la siguiente ecuacién

algebraica:
Jr M, My, y(t)] + hr[M, My, y(1)]d(t) + g7[M, My, y(t)]u(t) =y — kely(t) — 4(t)] (4.2)

la solucién tnica para u(t) de la anterior ecuacién resulta en la siguiente ley de control NL por RE:

u(t) = Y= kely(®) — y(t)] ;j[ziwy(ytgz]f)] —hrlz,y(®)ld(?) _ ula,y(6), 5(t), d(1)] (4.3)

La ecuacién (3.3) tiene solucién unica porque que se cumple la condicién de GR=1, ya que gr[z,y(t)] > 0
(3.4b).

La entrada de control NL de seguimiento de trayectoria por RE es aplicada manipulando el flujo mésico

de vapor de calentamiento W hasta que la accién de control optimizante de evento
tr = psly(ty), ulty), d(ty),te] > f5[Mo, Joy(t),t] = hy(t)Wae + g5 (t)u(t) =0 (4.4)
detiene el proceso lote, donde
falMy, I,y ()] = hy(t)Wae + g5 (t)u(t) = 0 (4.5)

es la condicién de paro del lote que maximiza el beneficio econémico por unidad de tiempo y depende de los
costos asociados a: materia prima por unidad de masa (cjs), servicio de calentamiento por unidad de masa
de vapor empleado (c;), operacién por unidad de tiempo (c,), y valor del producto final por unidad de
masa (c.). La accién de control (4.4) indica que cuando J = 0, el estado funcién de utilidad ha alcanzado
su valor miximo en el tiempo, es decir, J(tf) = JT, por lo que la operacién del reactor a partir de este
instante causaria pérdidas econémicas.

La aplicacién de los controladores de seguimiento de trayectoria (4.3) y de evento (4.4) al modelo del

reactor (2.10) resulta en el siguiente sistema dindmico a LC en tiempo finito:

&= f(z) + H(z)d(t) + g(x)plz,y(t),y(t), dt)], ©(0) = o, t = [to, /] (4.6a)
u(t) = plae,y(t), y(t), d(t)] (4.6b)
ty = pyle,y(ty),ulty), d(ty), ty] (4.6¢)
y(t) = cx (4.6d)
z=8x+s (4.6¢)
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El sistema (4.6) en forma detallada se escribe de la siguiente forma:

M = far[Wae, Was], t = [to, 1] (4.7a)
My = far, [My, y(t)] (4.7b)
T =y — kely(t) — y(t)] (4.7¢)
J = fs[My, J,y(t), 1] = hy () Wae + g5 (E)u[M, My, Wae, Was, Ts, 5 (t), y(t)] (4.7d)
u(t) = u[M, My, Wae, Was, Ts, 4(t), y(1)] (4.7¢)
tr = prlay(ty), ulty), d(ts)] (4.7f)
y(t) =T (4.7g)
M = fu, (Mp) (4.7h)
Mo = far, (Mp) (4.71)

La solucién tnica del sistema a LC (4.6), dados x,, 3(t) v d(t) es la trayectoria de estados dindmicos, y
las trayectorias de salida de estados cuasiestaticos y temperatura medida:

x(t) = To [t 1o, To, d(1),y(t)] , t = [to, tf] (4.8a)
z(t) = T2[x(t)] (4.8b)
y(t) = 7y[x(t)] (4.8¢)

Cuando y(t) = §(t), el control (4.3) se convierte en la entrada inversa u(t) = urzr, §(t), d(t)] (3.3) que
aplicada al sistema (2.10) da como resultado la dindmica cero (3.5a).

La estabilidad del sistema a LC (4.6) se obtiene de la estabilidad de la trayectoria de estados inversos
(3.7) a medida que la trayectoria de estados se acerca a la nominal. La salida de temperatura medida
regulada y(t) tiene dindmica cuasi LNAP y las trayectorias de estados [2(t), z(t)] tienen la propiedad de
estabilidad practica (2.19).

4.2. Pruebas de funcionamiento nominales y robusta del contro-
lador por RE

A continuacién se prueba el diseno de los controladores desarrollados mediante simulacién numérica
aplicada al caso de estudio con pardmetros de modelo y tamanos de perturbaciones definidos en el apéndi-
ce B mediante pruebas nominales (entendidas como pruebas en ausencia de errores y ruido) y robustas
(entendidas como pruebas en presencia de errores de carga, pardmetros y ruido en mediciones). Primero
se verifica la operacién nominal obtenida por dindmica inversa (3.10) como comportamiento nominal al-
canzado por el control NL por RE (4.3) con pardmetros nominales y en ausencia de errores y ruido en
mediciones. Luego se realizan pruebas nominales del sistema a LC (4.6) con la aplicacién de los controla-
dores de evento y de seguimiento de trayectoria al variar la ganancia del controlador (k.) y la temperatura
inicial del reactor. Posteriormente, se realizan pruebas de variabilidad del criterio de paro del lote (4.4)
al modificar los pardmetros de costo de la materia prima (cps) y del carbén (c.). Finalmente, se realizan
pruebas de robustez del sistema a LC con la aplicacién de los controladores de evento y de seguimiento de

trayectoria ante errores de carga y parametros del modelo, y ruido en mediciones realistas y razonables.
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Figura 4.2: Verificacion de la dindmica inversa alcanzada por el sistema a LC con controlador de seguimiento

de trayectoria por RE en ausencia de ruido en mediciones y errores de carga y parametros de modelo. Se

muestran las evoluciones temporales de las trayectorias de: a) salida, b) esfuerzo de control, c¢) estados

dindmicos y d) estados cuasiestdticos, del sistema a LC (==) vs operacién nominal (=).
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de carga (exceptuando temperatura inicial del reactor) y pardmetros de modelo. Se muestran las evolucio-
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Figura 4.5: Robustez del sistema a LC con controladores de evento y de seguimiento de trayectoria por

reatroalimentacion de estados en presencia de ruido en mediciones y errores de carga y parametros del

modelo. Se muestran las evoluciones temporales de: a) salida, b) esfuerzo de control, ¢) estados dindmicos,

d) estados cuasiestaticos y e) criterio de paro, de trayectorias perturbadas (——,

nominales (=).

,—=—, —=—) vs trayectorias



34

4.2.1. Resultados experimentales

(i)

(iii)

Duracién de lote (h)

Varificaciéon de la dinamica inversa alcanzada por el sistema a LC con controlador de
seguimiento de trayectoria: La aplicacién del control NL wu(t) (4.3) al reactor (2.10) a LC (linea
entrecortada) en ausencia de errores de carga y pardmetros y ruido en mediciones da como resultado
la operacién nominal O (3.10) (linea continua) obtenida en el capitulo anterior, como se muestra en
la figura 4.2, ya que y(t) = 7(t) V¢ = [to, t¢]. y la aplicacién de la dindmica del error de seguimiento
da como resultado particular el seguimiento perfecto de la operacién nominal O como un caso ideal.

Pruebas nominales del sistema en LC con controladores de evento y de seguimiento de
trayectoria por RE : La aplicacién del controlador (4.3) al sistema a LC, variando la ganancia del
controlador (k.) entre (0.04 — 0.06) y la temperatura inicial del reactor (T,) entre (£ 1K) da como
resultado las evoluciones temporales de las trayectorias en tiempo finito que se muestran en la figura
4.3. Se puede apreciar en las figuras 4.3a y 4.3b que el incremento de la ganancia del controlador tiene
efecto en que la salida de temperatura medida y(t) siga con mayor rapidez la temperatura nominal
y(t), dando como resultado que con k. = 0.04 el tiempo para que y(t) sea aproximadamente igual a
g(t) es de 1.67 min, mientras que con k. = 0.06 es de 1.11 min. El criterio de paro J alcanza el valor
de 0 en el tiempo ty = 3h42min en todos los casos, lo cual indica que la variacién de la ganancia
del controlador no afecta el tiempo de paro del lote.

Variabilidad del criterio de paro: En la figura 4.4 se muestra la variacién en la duracién del lote
ty al variar pardmetros de costo de: materia prima (4.4a) y producto final (carbén) (4.4b). En la
figura 4.4a se observa una relacion directamente proporcional entre el costo de la materia prima y
el tiempo final de lote. Se varié el costo de la materia prima entre (0.06 — 0.14 $/Kg), con lo que se
obtuvo una duracién de lote entre (3 h21min —4 h 10 min). En la figura 4.4b se observa una relacién
inversa entre el costo de la materia prima y el tiempo final de lote. Se vari6 el costo del carbén entre
(6 — 14 $/Kg), con lo que se obtuvo una duracién de lote entre (3h29min — 4 h24min). Ambas
relaciones se muestran en la figura 4.6. Asi mismo, se observa que a mayor costo de materia prima,
la utilidad por unidad de tiempo disminuye y a mayor valor del carbén, la utilidad por unidad de
tiempo incrementa.

a) b)
4.4
4 <
o 4.2
o
3.8 8 4
{5 =10.052 c. + 2.7543. ~8 tr=0.0115¢2 — 0.3422 ¢, + 6.0313
36 2338
' o
236
3.4
0.06 0.08 0.1 0.12 0.14 6 8 10 12 14
cy ($/Kg) c, ($/Kg)

Figura 4.6: Relacién entre tiempo final de lote y: a)costo de materia prima, b)valor del producto final.

(iv) Robustez del sistema a LC con controladores de evento y de seguimiento de trayectoria

por reatroalimentacién de estados: La aplicacién de los controladores (4.3) y (4.4) al sistema
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a LC, con ganancia del controlador k. = 0.06 en presencia de ruido gaussiano en las mediciones de:
flujo mésico de vapor (Vf/s)7 temperatura del reactor y, temperatura de alrededores T, y flujos de
ingreso de agua y salida de vapor de agua (W,., W,s), errores de carga de masa total (& M,) y de
biomasa (dpz,,), y del pardmetro de modelo (d5z,,) da como resultado las evoluciones temporales de
las trayectorias en tiempo finito que se muestran en la figura 4.5. La figura 4.5b muestra el compor-
tamiento robusto del controlador ante los errores mencionados, mientras que la figura 4.5¢ muestra
trayectorias perturbadas desviadas con tamafios de error menores al 5 % respecto a la operacién no-
minal, con mayor error en las trayectorias perturbadas de biomasa M, y los correspondientes estados
cuasiestaticos (J\ZC7 Ma) Adicionalmente, el tiempo final de lote tiene una variacién menor al 1%
como se observa en la figura 4.5e. Ya que las trayectorias de estados son practicamente estables para
tamanos de perturbaciones admisibles y las desviaciones generadas son menores al 5 %, la trayectoria
de estados &(t) es no localmente y practicamente estable, ademds su control NL por RE asociado u(t)
es robusto ante errores preespecificados y admisibles y el control de evento muestra un desempeno

efectivo en la determinacion de la duracion del lote.

4.2.2. Observaciones finales

e A medida que la ganancia del controlador k. es sintonizada més rapida, el sistema a LC (4.6)
se aproxima a la dindmica del sistema inverso (3.5) y la trayectoria de estados dindmicos x(t) se

aproxima al comportamiento de la trayectoria nominal Z(t).

e Se pudo verificar que la operacién nominal O (3.10) obtenida por inversa dindmica es el comporta-
miento objetivo alcanzado por el sistema a LC con control de seguimiento de trayectoria (4.6), esto
se debe a que el controlador disenado en esta seccién es robusto y las trayectorias de estado son no

localmente practicamente estables ante errores razonables.

e El control de evento (4.4) disefiado ha mostrado ser una técnica confiable de determinacién de la
duracién de lote dada su minima variabilidad ante la accién de errores razonables y el tiempo final
de lote t; depende de los costos de materia prima, producto final, fuente de calentamiento, operacién

y tiempo muerto entre lotes.

e El comportamiento obtenido mediante las acciones de control a LC para seguir la operacién nominal
es el objetivo a disefiar mediante un controlador por RS basado en estimador de estados, que se

abordaré en el siguiente capitulo.
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Capitulo 5

Sistema de control y monitoreo

Resumen

En este capitulo se disena el sistema de control y monitoreo (CM) (blogue 6 del diagrama de blogques de
la figura 5.1) del reactor que unifica los controladores NL de sequimiento se trayectoria (4.3) y de evento
(4.4) con el estimador geométrico (OEG) de estados (5.8) NL. Se comienza por definir el problema de
estimacion. Luego se identifica y caracteriza la propiedad de observabilidad de la trayectoria nominal que
nos permite posteriormente disenar el OEG NL (5.8) (bloque 5 del diagrama de bloques de la figura 5.1)
con accion integral para compensar sesqgo en la prediccion de la salida e introducir capacidad de compensar
errores de modelado. Finalmente la aplicacion del OEG y los controladores de sequimiento de trayectoria
y de evento al reactor (2.10) a lazo cerrado (LC), da como resultado el sistema de CM (5.10) robusto ante
errores de carga, pardmetros de modelo y ruido en mediciones, accionado por estimador de estados, con
ganancias de observador y controlador lineales prescritas ajustables, sintonizacion sencilla, condiciones de
convergencia y estabilidad prdctica de los estados estimados. La metodologia utilizadada se aplica al caso

de estudio mediante la realizacion de pruebas nominales y robustas.

(6 SISTEMA DE CONTROL Y MONITOREO
(9 ) CAPITULO 5
d® l | 3 CONTROLADOR DE RE . REACTOR HTC LOTE |
1 2 CAPITULO 4 (1 ) CAPITULO 2
—»
¥(t) Controlador de % =f(x) + Hx)d + g(x)u |
+ i i N
_ retroalimentacion 2(0) =x0 . = [toty]
y de estados por
seguimiento de z=Mx+n hm
| ) trayectoria y=cx 3 I »
. CONTROL DE EVENTO /- ESTIMADOR DE ESTADOS
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de paro de lote 2 geométrico con I
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Figura 5.1: Diagrama de bloques del sistema de CM (6) del reactor (1) que unifica los controladores de
seguimiento de trayectoria (3) y de evento (4) con el OEG (5) (Bloque (6) de la figura 2.3).
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5.1. Problema de estimacion

El problema consiste en inferir en linea los estados dindmicos : masa total (M), de biomasa (M) y
estado funcién de utilidad (J) y los estados cuasiestdticos: masa de carbén (M.) y agua (M,), partiendo

del conocimiento de los siguientes datos y mediciones:

(i) Datos y mediciones de carga (t = t,): Masa total (M,), masa de biomasa (Mp,), temperatura inicial
del reactor (7,) y utilidad inicial por unidad de tiempo (J,).

(ii) Mediciones durante el intervalo de tiempo ¢, < ¢t < ty: Temperatura del reactor [y(¢)], flujo masico de
vapor [u(t)], flujos mésicos de ingreso de agua liquida [W,.(t)] y de salida de vapor de agua [We4(t)],

y temperatura de exteriores [Ts(t)]

El problema de estimacién se abordara mediante el disefio de un EG NL (de la familia de los Luenberger no
lineales de alta ganancia) (Alvarez y Ferndndez, 2009), con incorporacién de accién integral para eliminar
sesgo en la salida debido a errores y ruido, con base en la propiedad de detectabilidad instantdnea de la
trayectoria de operacién nominal seleccionada en el capitulo 3. La metodologia incluye: (i) identificacién y
caracterizacion de la propiedad de observabilidad, (ii) construccién del OEG, (iii) sintonizacién de algoritmo

y (iv) garantia de convergencia robusta.

5.2. Identificacién y caracterizacién de la propiedad de observa-
bilidad

El mapa de observabilidad NL se construye a continuacién a partir del conocimiento de y(t) y sus dos

primeras derivadas direccionales.

y(t) 01()
oz, d(t),u(t) = | § | = | éafwdlt),u(t)} (5.1)
j do{a, d(t), u(t))}
donde:
¢1(x) =T (5.2a)
po{x,d(t),u(t)} = fralz,d(t),u(t)], frdlz,d(t),u(t)]: eq. (2.8¢c) (5.2b)
st (), uie)) = 1200 _ dir(e)  dhre) ) | dorl@),, (5.20
rle) _ A2 %qf()w*) Bule, dO} 1, o) (5.24)
dh:l"t(w) _ |:dh7;l;(:l:)’ dhq;;(a:)7 dhj(‘i?;(il?):| — d)gz[w,d(t)fu(tﬂ (526)
dhri(@) _ kol frale. d(t), u®)g(@) + (T = T) Bl d(D)]} (5.26)
dt q?(x) ’
Ahps(w) | Koo Frale,d0),u(®)] = 220 (@) — [5,T = Qua(T)] Bl (1)
a 2 () (5.2g)
xr 4| T\ 49u (@) ) — y €T,
dhz(“l?z( ) _ _UABqu,) )] dgdt( ) _ (@) qfi )1<T>54[ dO1 _ 4olwd@®)]  (5.20)
fula) = L@ LD R @) — (a0 + Au(o) @)

B3(x) = q(x)(Qr + i T)K(T) far, (), Ba[,d(t)] = k1 far, () + Ko frr[d(2)]
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donde ¢o{x,d(t),u(t)} = fra[z, d(t), u(t)] es la derivada direccional de y(t) a lo largo de la trayectoria y
o3[z, d(t), u(t)] es la segunda derivada direccional de y(t) a lo largo de la trayectoria.

El jacobiano de o[z, d(t), u(t)] conduce a la matriz de observabilidad NL

0 0 1
Ole. (1), u(t)] = 20:(2 A0} ds(zdDu0)  Yrlwdl)u) (5.3)
EREX ORGSR CX URIO g TN CE TORTO)
donde:
0po{z,d(t), u(t)} 7/<;ade[a:,d(t),u(t)] N
oM B o(z) (5.4a)
8¢2{£L', d(t)v u(t)} _ K(T)(QT + HIT) - ’%lde[a% d(t)7 u(t)]
L = o) (5.4b)
st dt).ult)) _ B ~UA= @0~ [re o = SR a0
oT o q(x) '
O¢s{z, d(t),u(t)} _ O0psi[z,d(t)] = Osz(z, d(t), u(t)] D33z, d(t)]
S0f ==t i d(t) + =7 u(1) (5.4d)
dpa{z, d(t),u(t)}  Opailzx,d(t)] Opszlz, d(t), u(t)] I3[z, d(t)]
& 7 = o T A d(t) + 333 YA (5.4e)
O¢s{z,d(t), u(t)}  O¢si[z.d(t)]  Opsz(x,d(t), u(t)] O¢az[x, d(t)]
& o7 = ot oF d(t) + =2 G ult) (5.4f)

La trayectoria de estados x(t) es observable en el intervalo de tiempo [t,, t¢] si la matriz de observabilidad
Olz,d(t),u(t)] (5.3) es no singular, es decir

_Ofralz, d(t), u(t)] Olx, d(t), u(t)]
oM oM,
_ 6de[x, d(t)’ u(t)] 0 ¢[$7 d(t)7 u(t)]
oM, oM

det{O[z, d(t), u(t)]}

(5.5)

= ooz, d(t),u(t)] #0
La anterior condicién se satisface con el cumplimiento de las siguientes restricciones:
(i) El denominador ¢(&) # 0. Esta restriccién se cumple ya que

KaM > sckaeMpo — ki My Vt = [to, tf] (5.6)

(ii) De la condicién del determinante (5.5) se concluye que:

Ofrald, d(t),u(t)] 0¢[&, d(t), u(t)] 4 Ofrald, d(t),u(t)] 0 ¢&, d(t), u(t)] (5.7)
oM OM, OM, oM '

En caso de que exista pérdida instantédnea de observabilidad (como se verd en la seccién de pruebas de
funcionamiento mediante simulacién), la funcién (5.5) permite disefiar un control de habilitacién P(t)
todo o nada. El cumplimiento de las anteriores restricciones permite abordar el OEG que se disena en la

siguiente seccién.
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5.3. Estimador geométrico (OEG)

A continuacién se presenta el OEG NL de estados dindmicos y cuasiestaticos del reactor (representado

en la figura 5.2):

] s ko = [2CUW, QC(WW)Q, wS]/

,I=10,0,1], k, =w*

1, si oo[Z, d(t), u(t)] > €.

{0, si ool#, d(t),u(t)] < e, oo[& d(t), u(t)] : eq. (5.5)

& = [#,,2,] es el vector de estados dinamicos estimados, donde &, = [M, My, T] es el vector de estados
innovados, &, = J es el estado no innovado, ¢ es el estado de accién integral que compensa errores de
modelado para eliminar sesgo en la salida de temperatura. k, es la matriz de ganancia proporcional y
k, es la ganancia integral, w, = nw y ¢ son parametros de ajuste de frecuencia caracteristica y factor de
amortiguamiento respectivamente asociados a la dindmica cuasi lineal no interactiva de asignacién de polos
(LNAP) del error de estimacion, 7 es el pardmetro de ajuste de velocidad de convergencia del estimador y
w es la frecuencia caracteristica del reactor. El par (ko,k,) es establecido de acuerdo a la dindmica cuasi

LNAP del error de estimacién
JOW + 20w () + 20wi(t) + wP(t) + w'(t) = 0, §(t) = §(t) — y(t) (5.9)

P(t) es la funcién pulso que desactiva el estimador de estados cuando la condicién de observabilidad ins-
tantdnea o,[&, d(t), u(t)] monitoreada en linea es menor que una tolerancia €, arbitrariamente pequena,
lo cual indica que en el tiempo ¢, <t < 7 en que los estados estimados no sean instantdneamente obser-
vables, la ganancia del observador se desconecta y los estados dindmicos son afectados tinicamente por la
dindmica de fg[&, d(t), u(t)].

La estabilidad de la trayectoria de estados no innovados &, (t) se obtiene de la estabilidad practica de
la trayectoria de estados nominal Z(¢) (3.7) a medida que la trayectoria de estados estimada se aproxima
a la nominal, mientras que la estabilidad de las trayectorias de estados innovados &,(t) a LC se asegura
si la dindmica del error de estimacién se establece (tipicamente 5-15 veces) més répida que la dindmica
nominal de la biomasa Mj(t) (dindmica dominante) y la eleccién del factor de amortiguamiento ¢ > 1 para
compensar errores de modelado ((Alvarez et al., 2004)). El cumplimiento de estas condiciones significa que
el reactor HTC lote es robustamente observable con estructura pasiva en tiempo finito. El estimador de
estados disenado permite la aplicaciéon del controlador por RS accionado por mediciones que se detalla a

continuacién.
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REACTOR HTC LOTE
CAPITULO 2

x=f(x) +H(x)d+gx)u
2(0) = %o , t=[to,ty]
z=Mx+n

d)

y(t)

y=cX

ESTIMADOR DE ESTADOS
CAPITULO 5

Observador
geomeétrico con —
accion integral

I yit)

Z(t)
X(t)

Figura 5.2: Diagrama de bloques de la planta (2) con el OEG (5) (Bloque (5) de la figura 2.3).

5.4. Sistema de control y monitoreo

La combinacién de los controladores NL de seguimiento de trayectoria (4.3) y de evento (4.4) con el
OEG NL (5.8) da lugar al sistema de CM del reactor HT'C lote que se habia planteado como problema en
el capitulo 2 (2.24) y consiste de: (i) un estimador de estados en linea de cantidades de especies quimicas,
asi como del indice de rentabilidad econémica (funcién de utilidad) con estado de accién integral (5.10a-c),
y (ii) un controlador de seguimiento de temperatura por RS, accionado por mediciones que aplicado al
sistema a LC permite que el reactor siga robustamente la operacién nominal O (3.10) y determina el
tiempo final del lote ¢y cuando la funcién utilidad por unidad de tiempo a tiempo presente es maxima
(J = 0) (5.10d). El sistema de CM se escribe a continuacion.

& =f (@) + H(@)d(t) + g(&)p{&,y(t),5(t), d(1)}
+P(t ){ p(&,d(t), p[2, y(t),5(t), dO))]y(t) — 2] + 7.(&, d(t), p[, y (1), 5(t), d(®)))E},  (5.10a)
£(0) = @0, t = [to, L]
2=8%+s (5.10b)
b= ky(t) —9(0)], £(0) = o (5.10c)
u(t) = p[@,y(t), y(t), dt)],  ty= pr[@ y(t), u(t),d(t), ] (5.10d)

Con la sintonizacién adecuada de los pardmetros de ajuste (¢, w,), con ¢ > 1y w, (5-15 veces) mds rapida
que la dindmica nominal de la biomasa M;(t), y dado que las trayectorias nominales son no localmente
practicamente estables ante errores razonables y el control asociado es robusto ante errores de medicién,

parametros y ruido, entonces las trayectorias del sistema a LC son practicamente estables.
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5.5. Pruebas de funcionamiento

A continuacién se prueba el sistema de control y monitoreo mediante simulaciéon numérica aplicada
al caso de estudio con parametros de modelo y tamanos de perturbaciones definidos en el apéndice B
mediante pruebas nominales y robustas. Primero se verifica la metodologia de diseno del sistema de MC
(5.10) en ausencia de errores y ruido en mediciones, al variar la ganancia del observador k,, con w, = nw
entre 12 — 15, ( = 1.5 y w = 0.00008723 (1/s), y fijando la ganancia del controlador k. = 0.006. Luego se
realizan pruebas del sistema de MC, al fijar la ganancia del observador k, = 13 y controlador k. = 0.06
y variar las condiciones iniciales del observador &,, en ausencia de errores en parametros del modelo y
ruido en mediciones. Finalmente, se realizan pruebas de robustez del sistema de MC ante errores de carga,
pardametros de modelo y ruido en mediciones de temperatura del reactor y de exteriores, y flujos mésicos

de vapor de calentamiento, entrada de agua y salida de vapor de agua.

5.5.1. Pruebas de funcionamiento nominales y robusta del sistema de MC

(i) Pruebas nominales del sistema de MC al variar la ganancia del observador: La aplicacién
del OEG NL (5.8) con variacién de ganancia del observador k, y los controladores NL de seguimiento
de trayectoria (4.3) y de paro de lote (4.4) al reactor a LC da como resultado las evoluciones tempo-
rales de las trayectorias en tiempo finito que se muestran en la figura 5.3. Se puede observar que para
un rango de 7 entre 12 — 15, con tamanos de desviaciones preespecificados en condiciones iniciales
del observador #,, se obtienen desviaciones menores al 5% en las trayectorias de estados dindmicos
innovados [M (t), My(t), T(t)] y cuasiestaticos [M.(t), M,(t)] respecto a la operacién nominal, al igual
que en el estado no innovado J (t), por lo que las trayectorias de estados son no localmente prictica-
mente estables. La mayor desviacién se observa en la respuesta temporal del carbén (figura 5.3d) con
un 4.5 % respecto a su trayectoria nominal, mientras que el resto de desviaciones son menores al 1 %.
Ademais, la duracién del lote no se ve afectada por la variacion de la ganancia k,, ya que presenta
desviaciones respecto al tiempo final nominal menores al 1% y existe un relacién inversa entre la
duracién del lote y la ganancia del observador. La accién de la funcién pulso P(t) que desactiva la
ganancia del OEG se puede observar a partir del tiempo ¢ = 40min. cuando la temperatura del

reactor tiende a la temperatura objetivo T.

(ii) Pruebas nominales del sistema de MC al variar las condiciones iniciales del observador:
Las pruebas nominales del sistema de MC con 1 = 13 seleccionado al variar las condiciones iniciales
del observador se muestra en la figura 5.4. Se puede observar que para distintos valores de condiciones
iniciales del observador con desviaciones menores al 5% las trayectorias perturbadas de estados
dindmicos y cuasiestdticos tienen desviaciones menores al 5 %, por lo que se corroboran los resultados
obtenidos en el punto (i). Ademads, dada la estabilidad practica de las trayectorias de estados se puede
verificar que la diferencia entre la figura 5.4 y la figura 4.3 (correspondiente a la respuesta del reactor
a LC con controladores de seguimiento de trayectoria y de evento) se debe al tiempo de convergencia
del estimador aproximadamente y a la accién de la funcién de pulso P(t) que desactiva la accién
del estimador aproximadamente en en ¢ = 40 men.. Finalmente, existe una variacién méaxima en la

duracién del lote de =13 min que equivale a un error del 6 % respecto a la duracién nominal del lote.
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Figura 5.3: Sistema a LC con control por RS en ausencia de ruido en mediciones y errores de carga al variar

la ganancia proporcional k, del observador. Se muestran las evoluciones temporales de las trayectorias de:

a) salida, b) esfuerzo de control, ¢) estados dindmicos, d) estados cuasiestéticos y e) criterio de paro, del

sistema a LC (==, ~, ==, ==) vs operacién nominal (=).
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Figura 5.4: Sistema a LC con control por RS en ausencia de ruido en mediciones y errores de carga al
variar las condiciones iniciales del observador. Se muestran las evoluciones temporales de las trayectorias
de: a) salida, b) esfuerzo de control, c¢) estados dindmicos, d) estados cuasiestdticos y e) criterio de paro,
del sistema a LC (==, ~, ==, ==) vs operacién nominal (=).
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Figura 5.5: Robustez del sistema a LC con control por RS ante ruido en mediciones y errores de carga
y pardametros. Se muestran las evoluciones temporales de las trayectorias perturbadas de: a) salida, b)
esfuerzo de control, ¢) estados dindmicos, d) estados cuasiestdticos y e) criterio de paro, del sistema a LC

(==, ~, ==, ==) vs operacién nominal (=).
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(iii) Robustez del sistema de MC: La aplicacién del OEG NL (5.8) con n = 13 y k, = wi, y

los controladores NL de seguimiento de trayectoria (4.3) y de paro de lote (4.4) con k. = 0.06 al
reactor a LC en presencia de errores preespecificados de carga, pardmetro de carga de biomasa Mj,
y ruido en mediciones da como resultado las evoluciones temporales de las trayectorias en tiempo
finito que se muestran en la figura 5.5. Se puede observar que con la aplicacién de ruido gaussiano
en las mediciones y de errores en carga y pardmetros, se obtienen desviaciones menores al 5%
en las trayectorias de estados dindmicos innovados [M(t), My(t), T(t)] y cuasiestaticos [M,(t), M,(t)]
respecto a la operacién nominal, al igual que en el estado no innovado J (t), por lo que las trayectorias
de estados son no localmente practicamente estables. La mayor desviacion se observa en la respuesta
temporal del carbén (figura 5.3d) con un 4.5 % respecto a su trayectoria nominal, mientras que el
resto de desviaciones son menores al 1 %. Finalmente, existe una variacién mdxima en la duracién

del lote de +16 min. que equivale a un error del 7% respecto a la duracién nominal del lote.

5.5.2. Observaciones finales

e Con la sintonizacién adecuada del OEG NL y controlador de seguimiento de trayectoria, se concluye

que la diferencia entre el controlador de RE y el controlador por RS para tamanos de desviaciones
preespecificados es el tiempo de convergencia del estimador.

Este comportamiento positivo es consecuencia de:

(i) La aplicacién del controlador por RE y RS al reactor a LC de manera que este sigue la operacién
nominal, con trayectorias de estados practicamente estables, obtenida mediante inversa dindmi-
ca. Esto se debe a que la trayectoria nominal tiene GR = 1Vt = [t,, t¢] y a que la dindmica cero
asociada a la accién de control es no localmente practicamente estable (es decir, la trayectoria

nominal es pasiva).

(ii) El diseio del OEG NL con base en la detectabilidad de la trayectoria de estados nominal
practicamente estable.

El sistema de CM tiene un comportamiento robusto ante errores de carga, parametros y ruido en
mediciones razonables y realistas que permite estimar en linea las cantidades de especies quimicas
desconocidas, asi como el indicador de desemepeno econdémico, sigue la operacién nominal disenada
fuera de linea en la etapa inicial y para el lote cuando la utilidad por unidad de tiempo a tiempo

presente es maxima.



Capitulo 6

Conclusiones

En esta tesis se ha abordado el problema de controlar y monitorear la operacién de un reactor de
carbonizacién hidrotermal (HTC) lote mediante una metodologfa constructiva no lineal. En primer lugar
se disend la operacién nominal robusta con base en la aplicacion recursiva de la inversa dindmica de ma-
nera que el proceso se efectiie con un adecuado compromiso entre duracion de lote, esfuerzo de control y
robustez respecto a errores de carga, paramétricos y ruido en mediciones. La operacion nominal permi-
ti6 la construccion de un controlador no lineal por retroalimentacion de estados robusto que combina los
controladores de: seguimiento de temperatura nominal, y de evento optimizante, que aplicado al sistema a
lazo cerrado permitié al reactor seguir la operacién nominal y parar el lote cuando la utilidad por unidad
de tiempo a tiempo presente es maxima. Posteriormente se disené un estimador geométrico de cantidades
de especies quimicas desconocidas, asi como del estado funcién de utilidad, con accién integral que permite
eliminar sesgo en la medicién de temperatura del reactor y compensar errores de modelado. Finalmente,
la aplicacién del estimador de estados y los controladores de evento y de seguimiento de trayectoria nomi-
nal al reactor a lazo cerrado condujo al sistema de monitoreo y control que estd conformado por: (i) un
generador de trayectoria nominal, (ii) un controlador de seguimiento de trayectoria por retroalimentacién
de salida accionado por mediciones de temperatura del reactor y exteriores y flujos maésicos de vapor de
calentamiento, agua influente y vapor de agua efluente, y (iii) un controlador de evento que para el lote

cuando la utilidad por unidad de tiempo a tiempo presente es maxima.

El esquema de control y monitoreo disefiado tiene: (i) condiciones de resolubilidad que combina nocio-
nes de optimalidad, pasividad y detectabilidad de sistemas no lineales y no auténomos, (ii) condiciones de
estabilidad robusta de trayectorias en tiempo finito, (iii) condiciones de convergencia de los estados estima-
dos, y (iii) sintonizacién sencilla. La metodologia constructiva implementada se verificé y prob6 mediante
simulacién numérica aplicada a un caso de estudio representativo (con una reaccién celuldsica simplificada
y cinética de primer orden con constante de proporcionalidad Arrhenius) que a pesar de su simplicidad
captura la esencia del proceso. Los resultados numéricos confirman los resultados tedricos: el sistema de
monitoreo y control mostré un funcionamiento robusto respecto a errores realistas y razonables de carga,

paramétricos y ruido en mediciones.

Los resultados favorables obtenidos en la investigacién abren la posibilidad de extender este estudio,

contemplando los siguientes puntos:

e Aplicacién del esquema de monitoreo y control a otros tipos de biomasa, comenzando desde una
ceuldsica hasta una multicomponente, cuya estequiometria y cinética se deben tomar en cuenta para

desarrollar estrategias de estimacién y control.
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e Formalizacién de las pruebas de estabilidad dentro del marco de estabilidad practica de sistemas no

lineales y no auténomos con duracion finita de lote.

e Consideraciéon de una planta completa de carbonizacion de biomasa, que consta de: gasificador,

caldera, reactor, tren de tanques de enfriamiento, sistema de filtrado y peletizacién.

e Realizacién de pruebas experimentales en planta piloto para corroborar resultados analiticos y de

simulacién.



Apéndice A

Modelo del reactor

En esta seccién se presenta el modelo dindmico del reactor HTC lote con base en la estequiometria y

cinética de la reaccién de carbonizacion, balances de materia y energia e intercambio de calor.

A.1. Estequiometria de la reaccién de carbonizacion

En esta subseccién, con base en balances atémicos se establecen las relaciones que deben satisfacer los
coeficientes atémicos de la molécula de biomasa y los resultados se utilizan para derivar los coeficientes
estequiométricos de la reaccion. Existen varios mecanismos y reacciones quimicas simultaneas complejas en
el proceso HTC (Gdmez et al., 2020; Libra et al., 2011), sin embargo en esta investigacién nos centraremos
en la reacciéon simplificada sélido-sélido que es responsable de la produccion de carbén HTC o biobarbén
(Kruse, Funke, y Titirici, 2013).

En reacciéon quimica de carbonizacion, ¢, moléculas de biomasa se descomponen, produciendo . molécu-

las de carbén y ¢, moléculas de agua y se genera O,. (J) de calor por cada molécula de reactante.

La constante que define la cantidad de moléculas que constituye un mol de sustancia es el nimero
de Avogadro N4 = 6.022 x 10?3 (mol~!), entonces en términos de moles los coeficientes estequiométricos

molares son:

oy = sp/Na (mol) (A.1a)
e =6./Na (mol) (A.1Db)
Oa = Sa/Na (mol) (A.1c)
0, =0,.Ny (n;]ol) (A.1d)

Tomando como componente de referencia a la biomasa, la reaccién quimica con coeficientes este-

quiométricos molares es:

o, C,HyOp — 0.C + 0,H20 + 0, (A.2a)
o, =1 (A.2b)

La conservacién de dtomos en la reaccién molar de la ecuacién (A.2a) lleva al conjunto de tres ecuaciones
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algebraicas (una para cada especie atémica: C, Hy O):

C: aop,=o0, (A.3a)
H: boy,=20, (A.3Db)
O: cop=o0, (A.3c)

Como el coeficiente estequiométrico molar de la molécula de biomasa es un grado de libertad, por conve-
niencia lo escogemos como la unidad (o, = 1). Por lo tanto los coeficientes estequiométricos o, y o, estdn
realacionados con los coeficientes atémicos de a y b de la siguiente forma:

o.=a (A.4a)
b
Oq — 5 (A4b)

Ademas, de la ecuacién (A.3b) y (A.3c) se obtiene una relacién de dependencia entre b y ¢ dada por la

siguiente ecuacion:

g — e (A.5)

Lo cual indica que ambos coeficientes atémicos estdn linealmente relacionados. La reaccién balanceada es:
CoHs.0, — aC + cH20 + 0, (A.6a)

Con este resultado se culmina la obtencion de la reaccién quimica balanceada que satisface los coeficientes
atémicos de la molécula de biomasa y pasamos a expresar la reacciéon en términos de coeficientes este-
quiométricos masicos. Para este fin, se escriben las masas atémicas y moleculares de cada especie quimica
interviniente:

Masa atémica del hidrégeno : MAg =1 (%) (A.7a)
Masa atémica del oxigeno : MAo =16 (%) (A.7b)
Masa atémica del carbon : MMe =12 (%) (A.7c)
Masa molecular del agua : MMs=2(1)+16 =18 (%) (A.7d)
Masa molecular de la biomasa C,HyO,: MMp = 12a + b+ 16¢ (%) (A.7e)

La reacciéon quimica balanceada en términos de masa es:

PMp — aPAc+cPMy+0, (A.8)
Normalizando:
a PAC
Se = PMB (g) (A’ga’)
C PMA
a = A.9b
Sa = pir, 9 (A.9b)
0, J
r= — A.
O = Pl (g) (4.9
Se obtiene la reaccidon quimica con coeficientes estequiométricos masicos:
Co,H,O, — s.C + s, H20 + Q, (A.10a)
Se+8,=1 (A.10b)

sp=1 (A.10c)
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Donde s, s, ¥ sp son los coeficientes estequiométricos masicos del carbén, agua y biomasa respectivamente
y @ es la cantidad de calor exotérmico liberado por cada Kilogramo de biomasa. La ecuacién (A.10b)
indica que un gramo de biomasa himeda produce s. gramos de carbén, s, gramos de agua y @, (é) de
calor.

A.2. Cinética de la reacciéon

La cinética de carbonizacién es la velocidad con que la biomasa se degrada en agua y carbén de acuerdo
a la ley de accion de masas de primer orden, donde la velocidad de descomposicion es proporcional a la
cantidad de biomasa de acuerdo a una tasa de reaccién R(M,,T) con constante de proporcionalidad K (T)

tipo Arrhenius (Jatzwauck y Schumpe, 2015):

K
R(M,,T) = K(T)M, <89> (A.11a)
_ _Eq 1
K(T) = Ko™ %or <> (A.11D)
S
donde E, (%) es la energia de activacion, Ky (é) es la constante de velocidad o factor pre-exponencial y

Ry, = 0.00831 (m](flJK) es la constante universal de los gases ideales.

A.3. Balances de materia y energia

Los balances de masa de biomasa My, carbén M. y agua M,, asi como el balance de energia conforman el
siguiente conjunto de cuatro ecuaciones diferenciales ordinarias no-auténomas con cuatro entradas exégenas

(Waes Was, Ts, W) v sus condiciones iniciales:

dM,
Wb = —K(T)M,, My(0) = My, (A.12a)
dM.

S = s K(T)M], Mo(0) = Moo, se 50 =1 (A.12b)
dM,

T Sa[K(T)Mp) + Wae — Was ,  My(0) = My, (A.12¢)
d
— M, M, M)T)| = T, T)—-UA(T —T.
dt [(Cpb b+ CpciMle + Cpa a) ] Waecpa ae + WSQ’Ul( ) U ( s) (A12d)

- Was(cva + QUQ(T)) + Q’I‘K(T)Mb 5 T(O) = To
Donde cpp,Cpe; Cpa ¥ Cpy sON calores especificos de la biomasa, carbén, agua y vapor respectivamente.

La ecuacién (A.12a) representa la velocidad de desaparicién de la biomasa, la ecuacién (A.12b) es la
velocidad de generacién de carbén, la ecuacién (A.12c¢) representa la tasa de variacién de la masa de agua
en el reactor y la ecuacién (A.12d) representa el balance de calor en el reactor, tomando en cuenta el flujo
de materia y energia que interviene en el lote.

La ecuacién (A.12) se encuentra en forma no estdndar y no independiente, por lo que a continuacién se
lleva este sistema diferencial a una representacién con el minimo nimero de ecuaciones independientes. Los
balances de masa y energia conforman el siguiente conjunto de cuatro ecuaciones diferenciales ordinarias

no-auténomas con sus respectivas condiciones iniciales:
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dM,
Wb = —K(T)My,, My(0) = M, (A.13a)
dM.

= sdK(T)My], Mo(0) = Meo,  se+50=1 (A.13b)
dM,

= Sa[K(D)My] + Wae = Was ;- Ma(0) = Mo (A.13¢)
d
— M, M, M)T)| = T, T)—-UA(T —T.
dt [(Cpb b+ CpclVic + Cpa a) ] Waecpa ae T Wstl( ) U ( s) (A]_Sd)

- Was(cva + Qv2(T)) + Q’I‘K(T)Mb ) T(O) = TO

El sistema compuesto por (A.13a-c) consta de tres variables dependientes y la ecuacién referente al
balance de calor (A.13d) se encuentra en una forma no clésica, por lo que el objetivo es llevar el conjunto

de balances dindmicos a un modelo en ecuaciones diferenciales ordinarias que tenga solucién tnica.

Por balance de masa total, se puede cancelar la reaccién mediante la combinacion lineal de (A.13a-c):

d
a(M,ﬁ-Mb + M) = Weye + [K(T)Mp)(8q + Sc — 1) — Was (A.14)

Como s, + s. = 1 (A.13b), entonces

M=Wae—Was , M(O)= M, (A.15a)
M = My, + M.+ M, (A.15b)

El siguiente paso es obtener una Ecuacién Diferencial Ordinaria para la temperatura, con tal propdsito

se reescribe la ecuacién de calor (A.13d) en términos de la capacidad calorifica Cp(My, Me, My) (£2) del

contenido del reactor:

d
%[CT(MIM Mca Ma)T} = WaecpaTae + WSQvl(T) - UA(T - Te) - Was(cva + QvQ(T)) + QTK(T)Mb

(A.16)
donde la capacidad calorifica Cr(My, M., M,) (£ K) se define como:
COr(My, Me, My) = cpp My + cpeM + cpa M, (A.17)
La derivada temporal de Cp(My, M., M,) es:
Cr(My, Me, Ma) := cpp My + cpeMe + cpa M, (A.18)
Sustituyendo los balances de masa (A.13a-c) en (A.18), se obtiene CT(Mb, T, Wae, Was):
Cr(My, T, Wae, Was) = (=Cpp + 5cCpe + 8acpa) K (T) My + cpa(Wae — Was) (A.19)

Obteniendo la derivada del lado izquierdo de la ecuacién de balance de calor (A.16), se obtiene:
CTT + TCT = WaecpaTae + Werl(T) - UA(T - Te) - Was(cva + Qv2 (T)) + QT‘K(T)Mb (A20)

Despejando T en la ecuacién (A.20) y reemplazando Cr se obtiene:

CpaWae(Tae - T) o [(va - Cpa)T + QvQ(T)]Was + Wstl(T)
Cr Cr Cr
UAT -Ts)  MEK(T)[Qr+ (cpp — ScCpe — SaCpa)T]

_ T(0) =1
o + cr , (0) =Ty

T =

(A.21)




]

Cr(My, M., M,) en la ecuacién (A.3.5) tiene dependencia de las variables M,, M y M.. Con el fin de
lograr una dependencia inicamente de las variables M y My, se suman las ecuaciones de balances de masa
de biomasa (A.13a) y de carb6n (A.13b) dividido entre s., cancelando de esta forma su dindmica:

My =0 (A.22a)

C

My = (Mb + MC) (A.22D)

donde My es una variable auxiliar. La solucién de la ecuacién (A.22) es:

MCO

M (0) = My + = (4.23)
Como al inicio del lote la cantidad de carbén en el reactor es nula (M., = 0), entonces:
My(0) = My, (A.24)
Despejando la masa de carbén M, de la ecuacién (A.22 b):
M. = s.(Mg — M) (A.25)

Pero My = My(0), ya que se concluye de la ecuacién (A.22) que My es constante, por lo que se despeja
M, en términos de My y Mpy,:

Me = sc¢(Myo — Mp) (A.26)
Ahora, la cantidad de agua M, es:
M, =M — M, — M, (A.27)
Al reemplazar M, en la anterior ecuacion se obtiene M, en términos de M, My v Mpy,:
My =M — My — s.(Mypo — Mp) (A.28)
Al reemplazar los valores de M. y M, en Cr en la ecuacién (A.3.5) se obtiene:
Cr(M, My, Myo) := (cpp — Cpa)Mp + +5c(cpa — Cpe)(My — Mpo) + cpaM (A.29)

Se definen las siguientes constantes:

Ka = Cpq (A.30a)
Kab = Cpa — Cpb (A.30D)
Kac = Cpa — Cpe (A.30c)
Kav ‘= Cpa — Cpu (A.30d)

Donde k, es el calor especifico del agua liquida, k. es la diferencia entre calores especificos del agua
liquida y la biomasa, k.. es la diferencia entre calores especificos del agua liquida y el carbon y K, es la
diferencia entre calores especificos del agua liquida y el vapor de agua.

Al reemplazar las constantes kg, Kap, Kac, Kav ¥ Tecordando que el coeficiente estequiométrico maésico
del agua se relaciona con el del carbén mediante: s, = 1 — s, (A.10b), se obtiene la ecuacién diferencial de
temperatura del reactor:

KaWae(Tae - T) + [HavT - QUZ(T)] Was + UA(TS - T) + K(T)Mb[Qr + (Scﬁac - "{ab>T}
(Scf’fac - K/ab)Mb — SchaeMpo + koM

T =
Qo (T) (A.31)
(scﬁac - Hab)Mb - Scﬁacho + HaM

Ws , T0)=T,
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El conjunto de ecuaciones diferenciales ordinarias de las variables: (i) masa total M (A.15), (ii) cantidad
de biomasa M, (A.12a) y (iii) temperatura T' (A.31) con las ecuaciones algebraicas de: (iv) cantidad de
carbén M, (A.26) y (v) cantidad de agua M, (A.28), da como resultado el siguiente modelo algebraico -
diferencial del reactor HT'C lote:

M=Wee—Was , M(0) =M, (A.32a)
My =-K(T)M, , My(0)= My, (A.32b)
T . KaWae(Tae - T) + [/{avT - Q’L}Q(T)] Was + UA(TS - T) + K(T)Mb[Qr + (Sc’iac - K:ab)T]
B — Kap) My — M, M
Q (T) (Scﬁac ﬁab) b ScRacMpo + Kq (A32C)
vl
s , 1(0)=1T,
* (Sc"‘:ac - ’fab)Mb — SckacMpo + ’iaMW (0)
Mc = SC(MbO - Mb) (A32d)

Ma =M — Mb(l - Sc) - Scho (ABQQ)



Apéndice B

Caso de estudio

En este apéndice se detallan los valores numéricos de los pardametros y entradas exégenas utilizados en
el modelo del reactor lote del caso de estudio, asi como tamanos de perturbaciones realistas y razonables
que se utilizan para la realizacion de pruebas experimentales mediante simulacién numérica a lo largo de

esta investigacion.

B.1. Parametros

En la tabla B.1 se resumen los 13 parametros y 3 entradas exdgenas utilizados en esta tesis con su

simbologia, valor y unidades.
Calor latente de vaporizacion:

Los calores latentes de vaporizacién del agua de la fuente de calentamiento Q,1(T) y de vapor de agua
evacuado Q,2(T"), fueron obtenidos mediante funciones polinémicas a partir de tablas de calor latente
de vaporizacién del agua a presién de saturacién para un rango de temperatura entre (273 — 573 K),
realizando un ajuste mediante regresién polinomial de grado 3. Se obtuvo una funcién @, = f(T'), con un
coeficiente de determinacién R? = 0.999, que refleja un excelente ajuste de la funcién obtenida dentro del

rango seleccionado:
Q.(T) = f(T) = —0,0000237 T3 + 0,0230288 T% — 9, 8482263 T + 3958, 6470308 (B.1)

En la figura (B.1) se muestra una grafica comparativa de los datos reales y los datos estimados mediante

regresion para @, (T'), donde se puede corroborar el ajuste de la relacién polinémica a la gréfica real.
Temperatura de exteriores:

La temperatura de exteriores se ha considerado como una funcién senoidal:

fT5 (t) = Tsd SZﬂ(OOOO?)t) + TS (B2)

donde Tyq = 2 K es la amplitud considerada de variacién en la medicién de temperatura de exteriores y

T, = 293 K es la temperatura promedio de exteriores.
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Tabla B.1: Parametros y entradas exégenas utilizados del caso de estudio

Simbologia Descripcién Valor ‘ Unidad
Entradas exégenas
Wae Flujo maésico de agua influente 0 Kg/s
Was Flujo masico de vapor de agua efluente 0.01462 Kg/s
T Temperatura de exteriores fr. (%) K
Propiedades intensivas
Ka Calor especifico del agua 4.18 KJ/(Kg°K)
Kab Diferencia entre calor especifico del agua liquida 2.78 KJ/(Kg°K)
y biomasa
Kac Diferencia entre calor especifico del agua liquida 2.92 KJ/(Kg°K)
y carbén
Kav Diferencia entre calor especifico del agua liquida 2.34 KJ/(Kg°K)
y vapor de agua
R, Constante universal de los gases 0.00831 | KJ/(mol°K)
Qui(T) Calor latente de vaporizacién de vapor de calentamiento |  f(T) KJ/Kg
Qu2(T) Calor latente de vaporizacién de vapor evacuado f(0) KJ/Kg
U Coeficiente de transporte de calor al ambiente 2.5 W/(°Km?)
A Area de intercambio del reactor con el ambiente 19.9805 m?
Se Coeficiente estequiométrico masico del carbén 72/162 -
Q- Calor de reaccién por unidad de masa 100/162 KJ/Kg
E, Energia de activaciéon 26.25 K J/mol
K, Factor preexponencial de Arrhenius 0.1516 1/s
Calor latente de vaporizacién del agua
[ [ [ [ [ [
2400 —Qv(T) real
= =Qv(T) aproximado
2200 (-
xa
E 2000 [~
N
o 1800 -
1600 -
1400 : : : : : :
300 350 400 450 500 550
T (°K)

Figura B.1: Calor latente de vaporizacion del agua liquida a presién de saturacion para el rango de tem-

peratura de 273 — 573 K




o7

B.2. Perturbaciones

Las pruebas de funcionamiento robustas del caso de estudio se realizan a lo largo de este trabajo

considerando errores razonable y realistas en:
e Medicién de la salida: § = v,,.

e Parametros del modelo: p = 6.

Medicion del actuador: @ = v,,.

e Carga: £, = 0,.

Medicién de entradas exégenas: d = vg.

donde vy, es ruido en la medicién de temperatura del reactor, v, es ruido en la medicién de flujo de vapor
de calentamiento, vg = [vw,.,vw,.,vT.] es el vector de ruido en la medicién de flujos de agua influente y
vapor de agua efluente, y de temperatura de exteriores. El ruido en las distintas mediciones se ha modelado

mediante sefiales Gaussianas randémicas con media igual a cero, frecuencia de 10 (H,) y tamanos acotados:

5] < vf = 0.5 (K) (B.3a)
|| < vl =0.25(Kg/s) (B.3b)
[Wae| < vif, = 0.0004 (Kg/s) (B.3c)
[Was| < vjf, = 0.0004 (Kg/s) (B.3d)
|T,| < vf =0.5(K) (B.3e)

dp, son errores paramétricos en el modelo y d, son errores en la carga de materiales, considerando valores
iguales 0 menores al 5% de los valores nominales. Para este caso de estudio se ha considerado un error
en el parametro de biomasa inicial d,,, y errores en la carga de: masa total dps,, biomasa y temperatura
inicial del reactor d7, con tamafios acotados:

| Myo| < 637, = 0.05 My, (Kg) (B.4a)

|M,| < 6%, =0.05M, (Kg) (B.4b)
|To| < 67 =0.05T, (K) (B.4c)
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