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INGENIERÍA ELÉCTRICA – CONTROL
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MÉXICO, CIUDAD DE MÉXICO, AGOSTO 2020
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Resumen

En esta tesis se estudia el problema de controlar y monitorear la operación de un reactor lote de

Carbonización Hidrotermal (HTC), a fin de garantizar operación segura, confiable y eficiente. El problema

consiste en diseñar: (i) fuera de ĺınea, la operación nominal del reactor admisible en tiempo finito y

(ii) un sistema de control y monitoreo en ĺınea que combina un estimador de cantidades de especies

qúımicas 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 operación cuando la utilidad por unidad de tiempo sea máxima. El sistema de control y monitoreo

tiene: (i) construcción sistemática, (ii) condiciones de estabilidad robusta y de convergencia de los estados

estimados y (iii) sintonización sencilla. La resolución del problema emplea una metodoloǵıa constructiva que

combina herramientas de ingenieŕıa de reactores qúımicos, dinámica de sistemas no lineales y no autónomos,

detectabilidad, pasividad, inversa dinámica y optimalidad. Como resultado se obtiene: (i) un generador de

operación nominal fuera de ĺınea, 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 máximo en el tiempo. La metodoloǵıa

propuesta se ilustra y prueba mediante simulación 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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costos de: a) materia prima cM y b) producto final cc. . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 32

4.5. Robustez del sistema a LC con controladores de evento y de seguimiento de trayectoria

por reatroalimentación de estados en presencia de ruido en mediciones y errores de carga y
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Lista de acrónimos y definiciones

Carbonización proceso de transformación de las sustancias orgánicas

en carbón por acción de diferentes reacciones qúımicas

Carbón HTC producto del proceso de carbonización hidrotermal con

caracteŕısticas estructurales similares al carbón

CM control y monitoreo

LA lazo abierto

Lc lazo cerrado

NL no lineal

HTC carbonización hidrotermal

ON operación nominal

RE retroalimentación de estados

RS retroalimentación de salida
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Caṕıtulo 1

Introducción

Debido a las preocupaciones y ocupaciones en materia ambiental y energética, en las últimas décadas

ha incrementado el interés por el desarrollo y estudio del proceso de carbonización hidrotermal (HTC). La

carbonización hidrotermal es un proceso de tratamiento de desechos orgánicos, que permite valorar bio-

masa con contenido de humedad de hasta 85 %, al convertirla en un material renovable con gran contenido

energético, llamado carbón 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 ĺıquida a la siguiente sección (ii) reacción, donde se procesa la biomasa húmeda en un reactor

y se obtiene un producto con alto contenido de carbón y agua por reacción qúımica 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 mecánico o térmico, y (v) peletizado, donde se compacta y separa el

producto en pellets de fácil manejo.

El desarrollo de esta tecnoloǵıa ha despertado en los últimos años el interés por diseñar (Gómez et al.,

2020; Peterson, Vogel, y Lachance, 2008) y monitorear propiedades cinéticas y qúımicas (Funke y Ziegler,

2011; Gallifuoco y Di Giacomo, 2018) de los reactores HTC lote, utilizando varias fuentes de desperdicio

orgánicos, desde paja de trigo y tallos de máız (Román et al., 2018), hasta abono (Basso et al., 2015) y

desechos orgánicos municipales (Berge et al., 2011), dejando problemas abiertos en relación a operación y

control de este tipo de reactores para su uso a escala piloto e industrial. La importancia de establecer una

operación óptima asistida y diseñada mediante teoŕıa de control radica en la oportunidad de maximizar

el beneficio económico obtenido por el valor del carbón HTC al operar un reactor lote de forma segura y

confiable con un uso eficiente de los recursos energéticos.

En la práctica industrial, el diseño de procesos afecta y es afectado por el diseño del control y la interac-

ción proceso-control conduce al diseño de modelos integradores que ofrecen una alternativa enriquecedora

al desarrollo y optimización de sistemas, que incorpora: conocimiento del proceso, teoŕıa de control, opti-

mización y análisis numérico (Seferlis y Georgiadis, 2004). El diseño industrial de reactores lote equivale a

obtener un compromiso adecuado entre productividad, seguridad y calidad, manteniendo una buena rela-

ción costo-beneficio de la inversión. Esta necesidad por optimizar recursos conduce al desarrollo de técnicas

sistemáticas de diseño conjunto operación-control, que implica la consideración de varias restricciones y

decisiones, entre ellas están: el equipo del proceso, la trayectoria del lote y su duración, la selección de la

estructura de control, y el algoritmo del control de seguimiento (Alvarez, Zaldo, y Oaxaca, 2004).
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Este problema conjunto se ha abordado de forma secuencial, como se puede observar en estudios previos

en procesos lote industriales: (i) diseño conjunto de proceso y control para procesos lote con aplicación a

reactores de poĺımeros (Alvarez et al., 2004), donde se ha desarrollado un diseño constructivo y óptimo

con condiciones de resolubilidad con significado f́ısico y argumentos de pasividad, detectabilidad y opti-

mización, y (ii) operación óptima de columnas de destilación lote binarias (Alvarez, Castellanos-Sahagún,

Fernandez, y Aguirre, 2005), donde adicionalmente se ha desarrollado un problema de control de evento

que maximiza el rendimiento económico del proceso, considerando costos de: materia prima, operación 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 metodoloǵıa constructiva de diseño con-

junto control-proceso basado en modelo, para reactores HTC lote con criterio óptimo de paro de operación.

El reactor HTC lote (al igual que otros procesos lote) es un sistema no autónomo cuya única solu-

ción es una trayectoria de estados definida sobre un intervalo de tiempo finito, por lo que las definiciones

de estabilidad asintótica comúnmente 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, parámetros de modelo y ruido en mediciones y entradas exógenas. Desde el punto de vista del

control industrial, la trayectoria diseñada es aceptable si sus desviaciones se mantienen dentro de ĺımites

aceptables y preespecificados (Alvarez et al., 2004). En la literatura de control estas desviaciones son abor-

dadas mediante conceptos de estabilidad práctica (Hahn, 1967; LaSalle y Lefschetz, 1961) y estabilidad

entrada-estados (Sontag, Agachev, Utkin, Morse, y Sussman, 2004).

La naturaleza no lineal (NL) y no autónoma de los reactores lote conduce a problemas de control y

operación complejos, y dado que el objetivo de esta tesis es la de controlar y monitorear la operación de un

reactor HTC lote con base en la utilización de un modelo dinámico 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 simulación numérica, considerando errores de carga, paramétricos

y ruido en mediciones realistas y razonables. Bajo esta misma consideración, se utiliza un modelo que

emplea biomasa celulósica ideal como materia prima y se ilustra mediante un caso de estudio que a pesar

de su sencillez mantiene la complejidad caracteŕıstica del sistema NL y no autónomo, tomando en cuen-

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

En esta tesis se aborda el problema de controlar y monitorear la operación de un reactor lote HTC,

garantizando operación segura, confiable y eficiente, mediante una metodoloǵıa constructiva. Primero, se

diseña la operación nominal mediante la aplicación iterativa de la inversa dinámica (Hirschorn, 1979) del

modelo NL y no autónomo del reactor. Luego, se diseña un controlador de seguimiento trayectoria nominal

por retroalimentación de estados (RE) y un controlador de evento que determina la duración del lote, con

tiempo final cuando la utilidad por unidad de tiempo es máxima, siguiendo argumentos de pasividad y

optimalidad. Posteriormente, se diseña un estimador de estados NL de cantidades de especies qúımicas y

un indicador de rendimiento económico. La combinación 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 está conformado por un controlador robusto de seguimiento de trayectoria

nominal por retroalimentación de salida (RS) y de evento, accionado por mediciones y un estimador de

estados en ĺınea. La metodoloǵıa constructiva utilizada se ilustra y prueba nominal y robustamente a lo

largo de este trabajo mediante simulación numérica con un caso de estudio representativo ante errores

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



Caṕıtulo 2

Problema de control y monitoreo

Resumen

En este caṕıtulo se formula técnicamente el problema de diseño del sistema de CM. Primero, se deriva

el modelo no lineal (NL) y no autónomo del reactor a partir de principios de conservación de materia y

enerǵıa, estequiometŕıa, cinética qúımica 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 autónomos y la

operación nominal del reactor. Posteriormente se plantea el problema de CM del reactor HTC. Finalmente,

se enuncia la metodoloǵıa utilizada para la solución del problema.

2.1. Modelo del reactor HTC lote

La Carbonización Hidrotermal es un proceso de tratamiento de biomasa, que permite valorar los dese-

chos orgánicos húmedos al convertirlos en carbón HTC con gran contenido energético, mediante la degra-

dación de biomasa en carbón mediante una reacción de carbonización. La materia prima está compuesta

de biomasa húmeda y agua, que ingresa a un reactor lote robusto a presión, donde se eleva la temperatura

desde una inicial hasta una especificada, durante un tiempo de duración del lote y se obtiene un material

carbonoso denominado lodillo de carbón HTC. Las caracteŕısticas fundamentales de esta técnica de trans-

formación son: (i) la presencia de agua para la obtención energética de carbón HTC y (ii) la elevación de

la temperatura del reactor por encima del punto de ebullición 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 continuación:

� Componentes reactivos: La mezcla contenida en el reactor está compuesta por biomasa húmeda

(Mbho) y agua (Maeo) cargadas. La biomasa húmeda se compone a su vez de biomasa seca (a partir

de aqúı se llamará biomasa) (Mb) y agua (Mh), por lo que la cantidad total de agua cargada al reactor

es: Mao = Mho+Maeo. Al incrementarse la temperatura del reactor, la reacción de estos componentes

en presencia de calor permite la descomposición de biomasa (Mb) en carbón (Mc) y agua (Ma). Sin

embargo la materia se conserva, por lo que la masa total en el reactor es: M = Mb +Mc +Ma

� Tubeŕıa de carga de agua a temperatura ambiental (Tae) mediante la válvula Vp1.

� Tubeŕıa de carga de biomasa húmeda (Mbh) a temperatura (Tbo) mediante la válvula Vp2.

5
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Figura 2.1: Diagrama esquemático del reactor HTC - Corte transversal del reactor.

� Tubeŕıa de descarga de lodillo de carbón HTC mediante la válvula Vp3.

� Tubeŕıa de ingreso de vapor de calentamiento a través de la válvula Vp4.

� Válvula de alivio de presión Vc para descarga de fase gaseosa generada durante el proceso.

� Agitador cuya rotación está controlada por el motor eléctrico M1 que permite homogeneizar la

mezcla de agua y biomasa húmeda (en la presente investigación se supone una mezcla homogénea

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

� Instrumentación: y control: Medidores de temperatura dentro del reactor (T ) y de exteriores (Ts),

de flujo de ingreso de agua (Wae) y de salida de vapor de agua (Was).

� Sistema de control y monitoreo (C1), encargado de monitoear el comportamiento de las distintas

variables no medidas del sistema y decidir la acción de la válvula proporcional de calentamiento Vp4

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

� Actuador: Válvula proporcional Vp4 que permite el ingreso de vapor caliente con flujo másico Ws,

encargado de calentar la mezcla.

� Serpent́ın de calentamiento, a través del cual circula el vapor caliente para elevar la temperatura

inicial del producto hasta una especificada.

Los parámetros, unidades, variables y su respectiva descripción se muestran en la tabla 2.1.
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Tabla 2.1: Parámetros, variables y unidades del modelo dinámico

Simboloǵıa Descripción Unidad

Variables dinámicas

M Masa total Kg

Mb Masa de biomasa Kg

Mc Masa de carbón Kg

Ma Masa de agua Kg

T Temperatura de la mezcla K

J Utilidad por unidad de tiempo $/s

Ws Flujo másico de vapor Kg/s

Wae Flujo másico de agua influente Kg/s

Was Flujo másico de vapor de agua efluente Kg/s

Ts Temperatura de exteriores K

Parámetros de carga

To Temperatura inicial del reactor K

Mo Masa de producto total cargado al reactor Kg

Mbo Masa de biomasa cargada al reactor Kg

Jo Utilidad inicial por unidad de tiempo $/s

Parámetros del modelo

κa Calor espećıfico del agua ĺıquida KJ/(Kg ◦K)

κab Diferencia entre calor espećıfico del agua ĺıquida y biomasa KJ/(Kg ◦K)

κac Diferencia entre calor espećıfico del agua ĺıquida y carbón KJ/(Kg ◦K)

κav Diferencia entre calor espećıfico del agua ĺıquida y vapor de agua KJ/(Kg ◦K)

Rg Constante universal de los gases KJ/(mol ◦K)

Qv1(T ) Calor latente de vaporización de vapor de calentamiento KJ/Kg

Qv2(T ) Calor latente de vaporización de vapor evacuado KJ/Kg

U Coeficiente de transporte de calor al ambiente W/(◦Km2)

A Área de intercambio del reactor con el ambiente m2

sc Coeficiente estequiométrico másico del carbón -

Qr Calor de reacción por unidad de masa KJ/Kg

Ea Enerǵıa de activación KJ/mol

Ko Factor preexponencial de Arrhenius 1/s

Parámetros económicos

cc valor del carbón por Kg $/Kg

cM Costo de la materia prima por Kg $/Kg

cs Costo del vapor de calentamiento por Kg $/Kg

co Costo de operación por segundo $/s

td tiempo muerto o de espera entre lotes s

En el proceso de carga y dosificación de materia y enerǵıa intervienen los siguientes componentes:
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Carga de materia:

� Biomasa seca contenida en la biomasa húmeda cargada: Mbo (Kg)

� Agua contenida en la biomasa húmeda cargada: Mho (Kg)

� Agua cargada por separado: Maeo (Kg)

� Agua total cargada: Mao (Kg)

Dosificación de materia durante el lote:

� Flujo másico de agua cargada a través de la válvula Vp1: Wae

(
Kg
s

)
� Flujo másico de agua evacuado a través de la válvula de alivio Vc: Was

(
Kg
s

)
Carga de enerǵıa:

� Enerǵıa por calor sensible de biomasa seca contenida en la biomasa MbocpbTbo (KJ)

húmeda cargada referida a 0K:

� Enerǵıa por calor sensible de agua contenida en la biomasa húmeda MhocpaTbo (KJ)

cargada referida a 0K:

� Enerǵıa por calor sensible de agua cargada por separado referida a 0K: MaecpaTae (KJ)

Inyección de enerǵıa:

� Calor sensible contenido en el flujo másico de agua inyectado: WaecpaTae
(
KJ
s

)
� Calor inyectado por intercambio de calor desde el serpent́ın: WsQv1

(
KJ
s

)
� Calor liberado por reacción exotérmica: QrK(T )Mb

(
KJ
s

)
� Calor extráıdo por intercambio con el ambiente: UA(T − Ts)

(
KJ
s

)
� Calor sensible extráıdo en el flujo másico de vapor evacuado: WascpvT

(
KJ
s

)
� Calor extráıdo por intercambio con el ambiente a través de la válvula Vc: WasQv2

(
KJ
s

)
De la aplicación de principios de conservación de materia y enerǵıa, estequiometŕıa, cinética qúımica

e intercambio de calor con el procedimiento estándar en ingenieŕıa de reactores qúımicos (Fogler, 2006;

Levenspiel, 2006) se obtiene el modelo dinámico del reactor HTC lote (los detalles de la derivación del

modelo dinámico se presentan en el Apéndice A: estequiometŕıa en subapéndice A.1, cinética qúımica en

subapéndice A.2, balances de materia y enerǵıa en subapéndice A.3):

Ṁ = Wae −Was , M(0) = Mo , to ≤ t ≤ tf (2.1a)

Ṁb = −K(T )Mb := fMb
, Mb(0) = Mbo , K(T ) = K0e

− Ea
RgT (2.1b)

Ṫ =
κaWae(Tae − T ) + [κavT −Qv2(T )]Was + UA(Ts − T ) +K(T )Mb[Qr + (scκac − κab)T ]

(scκac − κab)Mb − scκacMbo + κaM

+
Qv1(T )

(scκac − κab)Mb − scκacMbo + κaM
Ws , T (0) = To

(2.1c)

Mc = sc(Mbo −Mb) , Ma = M −Mb(1− sc)− scMbo , y = T (2.1d)

Donde (M,Mb, T ) es el conjunto de estados dinámicos, M es masa total, Mb es cantidad de biomasa, T

es temperatura del reactor. (Mc,Ma) es el conjunto de estados cuasiestáticos, Mc y Ma son cantidades

de carbón y agua respectivamente. Ws es flujo másico de vapor de calentamiento, y es la salida medida,

(Wae,Was, Ts) es el conjunto de entradas exógenas, donde Wae y Was son flujos de ingreso de agua ĺıquida

y de evacuación de vapor de agua respectivamente y Ts es la temperatura de exteriores (los parámetros y

variables utilizados en el modelo con su descripción, nomenclatura y unidades se definen en la tabla 2.1).
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Además, con base en los estudios previos de control y estimación en procesos lote: (i) reactor de

polimerización (Alvarez et al., 2004) y (ii) columnas de destilación binarias (Alvarez et al., 2005), se

introduce como extensión al modelo (2.1) del reactor lote HTC el estado función de utilidad en tiempo

to ≤ t ≤ tf definido como el cociente entre utilidad U(t) y duración efectiva del lote te (la notación y

unidades utilizadas se muestran en la tabla 2.1):

J(t) =
U(t)

t+ td
=
ccMc(t)− cMM(t)− cs

∫ t
to
Wsdτ

t+ td
− co , t ∈ [to , tf ] (2.2)

con valor al término del lote

J(tf ) =
U(tf )

te
=
V (tf )− C(tf )

te
, te = tf + td , t = tf (2.3)

donde

U(tf ) = V (tf )− C(tf ) , V (tf ) = ccMc(tf ) (2.4a)

C(tf ) = cMM(to) + cs

∫ tf

to

Wsdτ + co(tf + td) (2.4b)

U ($) es la utilidad del lote, definida como el valor V ($) del carbón producido menos la suma C ($) de

costos de materia prima, consumo de vapor y operación, donde cc es el valor de carbón por Kg, cM es el

costo de la materia prima por Kg, cs = chQv1(T ) es el costo del vapor de calentamiento por Kg, donde ch

es el costo del vapor de calentamiento por KJ y Qv1(T ) es el calor latente de vaporización en el sistema

de calentamiento, co es el costo de operación por segundo y td es el tiempo muerto o de espera entre lotes.

La derivación de J de la ecuación (2.2) da como resultado la tasa de cambio de la función de utilidad:

J̇ =
1

t+ td
[−J + ccṀc − cMṀ − csWs] (2.5)

Observe que J depende de magnitudes cambiantes en el tiempo de: (i) masa total M , (ii) masa de carbón

Mc, (iii) flujo másico de vapor Ws inyectado al reactor, aśı como del tiempo t y el tiempo muerto td

constante, donde M es el estado dinámico asociado al balance de masa total (2.1a) presentado en el modelo

dinámico del reactor (2.1) y Mc es el estado dinámico asociado al balance de carbón, cuya ecuación es (la

ecuación de balance de carbón Mc se encuentra en el apéndice A.3 conformando el conjunto de ecuaciones

diferenciales de balances de masa y enerǵıa (A.12)):

Ṁc = sc[K(T )Mb] , Mc(0) = Mco (2.6)

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

función de utilidad (2.5) da como resultado la ecuación diferencial del estado función de utilidad J :

J̇ =
1

t+ td
[−J + ccscK(T )Mb − cMWae − csWs] , J(0) = −

(
cMMo

td
+ co

)
(2.7)

donde J(0) es el valor de la función de utilidad en tiempo t0 y corresponde a un valor de utilidad negativa

de la suma del costo de operación co, con el costo de la materia prima multiplicado por su carga inicial

Mo y dividido entre el tiempo muerto td. Además, El producto cMWas = 0, ya que no existe recuperación

energética del flujo de vapor de agua Was.

La combinación del modelo dinámico del reactor (2.1) con la ecuación diferencial del estado función de

utilidad (2.7) genera el modelo dinámico del proceso:
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Ṁ = Wae −Was := fM (Wae,Was) , M(0) = Mo , to ≤ t ≤ tf (2.8a)

Ṁb = −K(T )Mb := fMb
(Mb, T ) , Mb(0) = Mbo (2.8b)

Ṫ =fT (M,Mb, T ) + hT1(M,Mb, T )Wae + hT2(M,Mb, T )Was

+ hT3(M,Mb)Ts + gT (M,Mb, T )Ws := fTd(M,Mb, T,Wae,Was, Ts,Ws) , T (0) = To
(2.8c)

J̇ =fJ(Mb, T, J, t)− hJ(t)Wae

+ gJ(t)Ws := fJd(Mb, T, J,Wae,Was,Ws, t) , J(0) = −
(
cMMo

td
+ co

)
:= Jo

(2.8d)

Mc = −scMb + scMbo := fMc(Mb) , Ma = Mb(sc − 1) +Mo − scMbo := fMa(Mb) (2.8e)

y = T (2.8f)

donde

κ1 = scκac − κab , K(T ) = K0e
− Ea

RgT , q(M,Mb) = κ1Mb + κaM − scκacMbo

fT (M,Mb, T ) =
−UAT +K(T )(Qr + κ1T )Mb

q(M,Mb)
, fJ(Mb, T, J, t) =

1

t+ td
[−J + ccscK(T )Mb]

gT (M,Mb, T ) =
Qv1(T )

q(M,Mb)
, gJ(t) = − cs

t+ td
, hT1(M,Mb, T ) =

κa(Tae − T )

q(M,Mb)

hT2(M,Mb, T ) =
κavT −Qv2(T )

q(M,Mb)
, hT3(M,Mb) =

UA

q(M,Mb)
, hJ(t) =

cM
t+ td

(M,Mb, T, J) es el conjunto de estados dinámicos, M es masa total, Mb es cantidad de biomasa, T es

temperatura del reactor y J es el estado función de utilidad que no es muy utilizado en el área de estimación

y control, salvo en el campo de control económico (Heidarinejad, Liu, y Christofides, s.f.; Alvarez et al.,

2005). (Mc,Ma) es el conjunto de estados cuasiestáticos, donde Mc es cantidad de carbón y Ma es cantidad

de agua. Ws es flujo másico de vapor de calentamiento, y es la salida medida, (Wae,Was, Ts) es el conjunto

de entradas exógenas medidas, donde Wae y Was son flujos de ingreso de agua ĺıquida y de evacuación de

vapor de agua respectivamente y Ts es la temperatura de exteriores. En notación compacta, el modelo del

reactor (2.8) se escribe de la siguiente forma:

ẋ = f(x, p, t) +H(x, p, t)d+ g(x, p, t)u := fd(x, d,u, p, t) , x(0) = xo , t = [to, tf ] (2.9a)

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

y = cx (2.9c)

donde

x = [M, Mb, T, J ]′ , xo = [Mo, Mbo, To, Jo ]′ , z = [Mc, Ma ]′

u = Ws , d = [Wae, Was, Ts ]′ , p = [Mbo, sc, Ko, Ea ]′

f(x, p, t) =


0

fMb
(x)

fT (x)

fJ(x, t)

 , H(x, p, t) =


1 −1 0

0 0 0

hT1(x) hT2(x) hT3(x)

−hJ(t) 0 0

 , g(x, p, t) =


0

0

gT (x)

gJ(t)

 ,

hT (x) = [hT1(x), hT2(x), hT3(x)], c = [0, 0, 1, 0], S(p) =

[
0 −sc 0 0

1 sc − 1 0 0

]
, s(p) =

[
1

−1

]
scMbo
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x ∈ X ∈ R4 es el vector de estados dinámicos, xo ∈ X es el conjunto de condiciones iniciales, 0 ≤Mb ≤Mb0,

M ≤ Mo y T ≥ To. z ∈ Z ∈ R2 es el vector de estados estáticos, [to, tf ] es la duración finita del lote,

u ≥ 0 es un control admisible, y es la salida medida, d ∈ R3 es el vector de entradas exógenas y p ∈ R4 es

el vector de parámetros, donde Ko y Ea son la constante de velocidad y enerǵıa de activación de la tasa

de reacción de carbonización con constante de proporcionalidad tipo Arrhenius K(T ), sc es el coeficiente

estequiométrico másico del carbón y Mbo es la biomasa cargada.

Además, el vector columna f(x, p, t) contiene a las funciones no lineales dependientes de los estados,

parámetros del sistema y el tiempo t, donde fT (x) es una expresión algebraica producto del balance de

enerǵıa, fMb
(x) es la velocidad de degradación de biomasa en carbón y fJ(x, t) es una expresión algebraica

del estado función de utilidad. La matriz H(x, p)4×3 y vector columna g(x, p, t) dependientes de los esta-

dos, parámetros y tiempo son lineales respecto a entradas exógenas y entrada de control respectivamente,

donde hT (x) es un vector que contiene expresiones algebraicas relacionadas con intercambio de calor con

entradas exógenas, gT (x) es un término relacionado directamente con la inyección de calor, en tanto que

gJ(t) es el costo del vapor por kilogramo y por unidad de tiempo. La matriz M(p)2×4 depende solamente

del coeficiente estequiométrico másico del carbón sc y el vector columna n(p) es el producto del vector

[1 − 1]T con la carga inicial de biomasa escalada con sc.

Por simplicidad la dependencia expĺıcita de los vectores y matrices con el vector de parámetros p y el

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

ẋ = f(x) +H(x)d+ g(x)u , x(0) = xo , t = [to, tf ] (2.10a)

z = S x + s (2.10b)

y = c x (2.10c)

La anterior definición de variables que conforman el sistema dinámico en notación compacta se resumen

en el diagrama de bloques de la figura 2.2.

El sistema (2.9) en notación compacta es NL y no autónomo, af́ın en la entrada de control y en las

entradas exógenas, con las siguientes caracteŕısticas (Kloeden y Rasmussen, 2011):

� Su solución puede depender de forma separada del tiempo actual t y el tiempo inicial to.

� Su solución es una trayectoria continua (o proceso) que forma un mapeo (t, to, xo)→ x(t, to, xo) ∈ R4

para to ≤ t ≤ tf cumpliendo con las propiedades de evolución y valor inicial:

(i) x(to, to, xo) = xo ∀ to ∈ R y xo ∈ R4.

(ii) x(t2, to, xo) = x[t2, t1, x(t1, to, xo)] ∀ to ≤ t1 ≤ t2 y xo ∈ R4.

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

vector de estados cuasiestáticos (z), salida medida (y), variable manipulada (u) y entradas exógenas (d).



12

2.2. Estabilidad

Ya que el reactor HTC es un sistema no autónomo (2.9), las definiciones estándar de estabilidad

asintótica de puntos cŕıticos que son apropiadas para procesos continuos no se pueden aplicar formalmente

al caso lote. En este caso la definición de estabilidad aplica a una trayectoria particular del sistema y

sus desviaciones causadas por perturbaciones en condiciones iniciales, entradas exógenas, parámetros y

entrada de control (Alvarez et al., 2005). A continuación se presenta la noción de estabilidad de sistemas

no autónomos con base en las definiciones de estabilidad local, no local-práctica (LaSalle y Lefschetz, 1961;

Hahn, 1967) y estabilidad entrada-estados (Sontag et al., 2004) utilizadas en estudios previos de estima-

ción y control en reactores de polimerización (Alvarez et al., 2004) y columnas de destilación industriales

(Alvarez et al., 2005) en modo lote.

Consideremos la siguiente dinámica nominal del sistema no autónomo (2.9):

˙̄x = fd(x̄, d̄(t), ū(t), p̄) , x̄(0) = x̄o , t = [to, t̄f ] (2.11)

donde x̄ son los estados dinámicos nominales y [to, t̄f ] es la duración nominal del lote.

Denotemos por

Dd = [ x̄o, d̄(t), ū(t), p̄ ]′ (2.12)

al vector de datos nominales que consiste en el cuarteto: condición inicial nominal x̄o, entradas exógenas

nominales d̄(t), entrada de control nominal ū y parámetros nominales p̄ (la definición detallada de opera-

ción nominal del reactor se establece en la sección 2.3).

La solución única de la ecuación (2.11) (puesto que fd(x̄, d̄(t), ū(t), p̄) es continua y Lipschitz en

(x̄, d̄, ū, p̄) en el intervalo de tiempo (to, t̄f ) (Elsgotz, 1969)) es la trayectoria de estados

x̄(t) = τx(t, to, x̄o, d̄(t), ū(t), p̄) (2.13)

y las trayectorias de salida de estado cuasiestático y de temperatura medida

z̄(t) = τz[x̄(t)] (2.14)

ȳ(t) = τy(x̄(t)) (2.15)

donde τx es el mapa de transición de estado dinámico, τz y τy son los mapas de transición de salida de

estado cuasiestático y de temperatura medida respectivamente.

Ahora, denotemos por

D̂d = [ x̄o + x̃o, d̄(t) + d̃(t), ū(t) + ũ(t), p̄+ p̃ ]′ (2.16)

al vector de datos perturbados acotado, con tamaños de desviaciones en condiciones iniciales, parámetros,

entradas exógenas y entrada de control:

|x̃o| ≤ δo, |d̃(t)| := δd ≤ δ+d , |ũ(t)| := δu ≤ δ+u , |p̃| ≤ δp (2.17)

Las desviaciones en las trayectorias nominales están dadas por la diferencia entre la trayectoria nominal

x̄(t) y las trayectorias perturbadas x̂(t), como

x̃(t) = x̂(t)− x̄(t) (2.18a)

x̂(t) = τx(t, to, x̂o, d̂(t), û(t), p̂) (2.18b)
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Definición 1. La trayectoria de estados nominal x̄(t) (2.11) en el intervalo de tiempo [to, t̄f ] es robusta-

mente (exponencialmente) o prácticamente estable (Sontag et al., 2004) si ∃ lx, ax, bp, bd, bu > 0, tal que

las desviaciones en las trayectorias x̃(t) (2.18) estén acotadas de la siguiente forma:

∀ t ∈ [to, t̄f ] : | x̃(t)| ≤ axe−lx(t−to)δo + bpδp + bdδ
+
d + buδ

+
u (2.19a)

≤ axδo + bpδp + bdδ
+
d + buδ

+
u = εx(δo, δp, δ

+
d , δ

+
u ), εx(0, 0, 0, 0) = 0 (2.19b)

Definición 2. La trayectoria de estados x̄(t) (2.13) en el intervalo de tiempo [to, tf ] es localmente estable

(LaSalle y Lefschetz, 1961; Hahn, 1967) si ∃ εx arbitrariamente pequeño con tamaños de perturbaciones

de datos (δo, δp, δ
+
d , δ

+
u ) suficientemente pequeños.

Definición 3. La trayectoria de estado x̄(t) (2.13) en el intervalo de tiempo [to, tf ] es no localmente

y prácticamente estable (LaSalle y Lefschetz, 1961; Hahn, 1967) si tamaños de perturbaciones de datos

(δo, δp, δ
+
d , δ

+
u ) admisibles y preespecificados producen trayectorias de estados desviadas dentro de un tamaño

εx preespecificado.

2.3. Operación nominal

Es el régimen de operación deseado en tiempo to ≤ t ≤ tf , de tal forma que el proceso se lleve a cabo

cumpliendo especificaciones técnicas preestablecidas.

Para este fin, denotemos por:

D̄ = [ x̄o, ȳ(t), d̄(t), p̄ ]′ (2.20)

al vector de datos nominales D̄ que consiste en el cuarteto: (i) condición inicial x̄o, (ii) salida de tempe-

ratura medida ȳ(t), (iii) entradas exógenas d̄(t) y (iv) parámetros p̄.

El vector de datos D̄ (2.20) aplicado al sistema (2.9) produce las trayectorias nominales de: (i) estados

dinámicos x̄(t), (ii) salida de estados cuasiestáticos z̄(t), (iii) entrada de control ū(t) y (iv) salida de

temperatura medida ȳ(t), generando la operación nominal Ō:

Ō = [ x̄(t), z̄(t), ū(t), ȳ(t) ], to ≤ t ≤ t̄f (2.21)

que satisface el caso particular del sistema (2.9):

˙̄x = f(x̄, p̄) +H(x̄, p̄) d̄+ g(x̄, p̄) ū, x̄(0) = x̄o, t = [ to, t̄f ] (2.22a)

z̄ = S(p̄) x̄+ s(p̄), ȳ = c x̄ (2.22b)

2.4. Problema

Nuestro problema consiste en diseñar:

(i) La operación nominal Ō (2.21) con trayectoria de estados x̄(t) prácticamente estable:

Ō = [ x̄(t), z̄(t), ū(t), ȳ(t) ] , to ≤ t ≤ t̄f (2.23)

para que el proceso se efectúe manteniendo un compromiso entre duración del lote, esfuerzo de control

y robustez ante errores de carga, mediciones y parámetros 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

xc formado por los estados estimados x̂ y un estado integral ι̂ de un estimador geométrico (Alvarez,

2009):

ẋc = fc[xc,d(t), u(t), y(t), ȳ(t)], xc(0) = xco, t = [to, tf ] (2.24a)

x̂c = Ce xc, xc = [x̂, ι̂] (2.24b)

u(t) = µ[xc,d, y(t), ȳ(t)] (2.24c)

tf = µf [xc, u(tf ),d(tf ), y(tf ), tf ] (2.24d)

z = Sx̂+ s (2.24e)

y = c x̂ (2.24f)

accionado por mediciones, de manera que la temperatura medida del reactor y(t) siga la temperatura

nominal ȳ(t) y la trayectoria de estados x(t) siga la trayectoria nominal x̄(t) robustamente a LC,

ajustando el flujo de ingreso de vapor de calentamiento u(t) y con base en los estados estimados x̂

determine la duración del lote (con tiempo final de lote tf cuando J alcance su valor máximo en el

tiempo, cuando J̇ = 0).

Este problema se resuelve utilizando la siguiente metodoloǵıa (ilustrada en la figura 2.3):

� Diseño de la operación nominal Ō (2.23) (caṕıtulo 3) mediante calibración iterativa (asistida por in-

tuición y conocimiento del proceso) en base a inversión dinámica (Hirschorn, 1979), como se realizó en

los estudios previos de control y estimación en procesos industriales en modo lote: (i) reactor de po-

limerización (Alvarez et al., 2004) y (ii) columnas de destilación (Alvarez et al., 2005).

� Diseño de un esquema de control NL (caṕıtulo 4) que consta de dos componentes: (i) un controlador

de seguimiento de trayectoria u = µ[x, y(t), ȳ(t), d(t)] por RE, de manera que el sistema a LC siga

la trayectoria nominal x̄(t) ((Alvarez et al., 2004)) obtenida en el caṕıtulo 3, y (ii) un controlador

de evento con criterio de paro de lote en tiempo tf = µf [x, u(tf ),d(tf ), y(tf ), t] que maximiza el

estado función de utilidad J (2.8d), considerando que: los estados dinámicos son conocidos y están

disponibles para efectos de control (esta suposición se relajará en el caṕıtulo 5) y se aplica la dinámica

de la salida de referencia prescrita ȳ(t), obtenida de la operación nominal.

� Diseño de un observador geométrico (Alvarez, 2009) de estados dinámicos x̂ (caṕıtulo 5) con base

en el modelo dinámico, datos de carga y mediciones, con acción integral para eliminar sesgo en la

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

� Implementación del esquema de CM (caṕıtulo 5) que combina el controlador por retroalimentación

de la salida (RS) formado por los controles de seguimiento de trayectoria (2.24) y de evento (2.24d)

(caṕıtulo 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 x̂ a los estados

nominales, y (iii) sintonización sencilla.

La metodoloǵıa utilizada para la resolución del problema se ilustra a lo largo de este trabajo mediante

pruebas de funcionamiento nominales y robustas con simulación numérica, diseño sistemático y condicio-

nes de resolubilidad con significado f́ısico de un caso de estudio representativo (los parámetros de modelo,

aśı como el tipo y tamaños 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 operación nominal dividido en sec-

ciones: (1) sistema: reactor HTC lote, (2) operación 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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Caṕıtulo 3

Operación nominal

Resumen

En este caṕıtulo se diseña la operación nominal Ō del reactor. El problema se resuelve mediante un

proceso de calibración iterativo basado en inversión dinámica (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 prácticamente estables (3.7) y la entrada de control generada (3.3) [ x̄(t), z̄(t), ū(t), ȳ(t) ]

en el intervalo de tiempo [to, t̄f ] para que el proceso se lleve a cabo manteniendo un compromiso entre

duración del lote, esfuerzo de control y robustez ante errores de carga, parámetros y ruido en mediciones

de temperatura del reactor y entradas exógenas. La metodoloǵıa utilizada se aplica al caso de estudio me-

diante la realización de pruebas robustas, nominales y de calibración iterativa de la inversa dinámica. La

operación obtenida será el objetivo a alcanzar mediante el control de seguimiento de temperatura que se

desarrolla en el siguiente caṕıtulo.

Figura 3.1: Diagrama de bloques de la operación nominal Ō = [ȳ(t), x̄(t), z̄(t), ū(t)] mediante la aplicación

iterativa de la inversa dinámica (2) con variables de entrada [ȳ(t), x̄o, d̄(t)] (Bloque (2) de la figura 2.3).

17
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3.1. Problema de operación nominal

El problema consiste en determinar las trayectorias nominales únicas de control ū, de los estados

dinámicos x̄ y salidas de estados cuasiestáticos z̄ y temperatura medida ȳ(t), que satisfacen el sistema

(2.22) y conforman la operación nominal del reactor (2.21) que se genera al aplicar los datos nominales

dados de: (i) salida de temperatura medida del reactor ȳ(t), (ii) entradas exógenas d̄(t) y (iii) condiciones

iniciales x̄o al sistema (2.10) a LA. Para que la operación nominal sea robusta respecto a errores de carga,

mediciones y parámetros del modelo, la trayectoria de estados solución debe ser prácticamente estable.

Para resolver este problema se utiliza un proceso iterativo de inversión dinámica (Hirschorn, 1979), con

la finalidad de determinar la entrada de control nominal, que aplicada al reactor a LA da como resultado

la operación nominal con rendimiento adecuado en términos de duración del lote, esfuerzo de control y

robustez.

3.2. Inversión dinámica

El problema de inversión dinámica consiste en dados los datos conocidos (con y(t) y d(t) medidos):

DI = [ y(t), xIo, d(t) ]′ (3.1)

donde xIo son las condiciones iniciales del sistema dinámico inverso (a ser precisado más adelante), deter-

minar las trayectorias de estados inversos xI(t) y entrada de control u(t) únicas, robustamente.

Para este propósito, tomemos la derivada del mapa de salida (2.8f) y sustituyamos el lado derecho de

la ecuación de balance de enerǵıa (2.8c):

ẏ = fT [M,Mb, y(t)] + hT [M,Mb, y(t)]d(t) + gT [M,Mb, y(t)]u(t) (3.2)

la solución única para u(t) de la anterior ecuación, con y(t) = ȳ(t), resulta en la siguiente ley de control

NL por RE:

u(t) =
˙̄y − fT [xI , ȳ(t)]− hT [xI , ȳ(t)]d(t)

gT [xI , ȳ(t)]
:= µI [xI , ȳ(t),d(t)] , xI = [MI ,MbI , JI ] (3.3)

donde xI es el vector de estados de la dinámica inversa (a ser precisada más adelante). La ecuación (3.3)

tiene solución única, ya que:

gT [xI , ȳ(t)] =
Qv1[ȳ(t)]

q(xI)
6= 0, Qv1[ȳ(t)] > 0, q(xI) 6= 0 (3.4a)

⇒ gT [xI , ȳ(t)] > 0 ∀ t = [to, tf ] (3.4b)

La sustitución del control (3.3) en el modelo del reactor (2.10) resulta en el siguiente sistema dinámico

inverso en tiempo finito:

ẋI = fI{xI , ȳ(t),d(t), µI [xI ,d(t), ȳ(t), t]} , xI(0) = xIo , t = [to, tf ] (3.5a)

u(t) = µI [xI ,d(t), ȳ(t)] (3.5b)

donde

fI{xI , ȳ(t),d(t), µI [xI ,d(t), ȳ(t)], t} =

 fM{d(t)}
fMb
{xI , ȳ(t)}

fJd{xI , ȳ(t),d(t), µI [xI , ȳ(t),d(t), t]}


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xI ∈ X ∈ R3 es el vector de estados dinámicos inversos, xIo es una aproximación de las condiciones

iniciales del sistema xo y [to, t̄f ] es la duración nominal del lote.

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

ṀI = fM [Wae,Was] , t = [to, tf ] (3.6a)

ṀbI = fMb
[MbI , ȳ(t)] (3.6b)

J̇I = fJ [MbI , JI , ȳ(t), t]− hJ(t)Wae + gJ(t)µI [MI ,MbI ,Wae,Was, Ts, ȳ(t)] (3.6c)

u(t) = µI [MI ,MbI ,Wae,Was, Ts, ȳ(t)] (3.6d)

En la literatura de control, la ecuación (3.5a) se denomina la dinámica cero del sistema y (3.5b) es su

control NL de RE asociado (Khalil, 2002).

La solución única del sistema inverso, dados xIo, ȳ(t) y d(t) es la trayectoria de estados dinámicos y

su correspondiente trayectoria de estados cuasiestáticos

xI(t) = τxI [t, to,xIo,d(t), ȳ(t) ] , t = [to, tf ] (3.7a)

zI(t) = τzI [xI(t)] (3.7b)

Aśı pues, la dinámica inversa se concibe como la determinación única de la entrada de control u(t)

y estados inversos xI(t) que se generan dados los datos de condiciones iniciales y entradas exógenas al

aplicar una salida de temperatura determinada al sistema inverso. Esta definición contrasta con la de

dinámica directa, en la que se determinan los estados x(t) y salida y(t) únicos, dados los datos de condi-

ciones iniciales y entradas exógenas al aplicar una entrada de control determinada al sistema directo, con la

particularidad que si las condiciones iniciales de ambos sistemas son aproximadamente iguales (xIo ≈ xo)

y existen variaciones suficientemente pequeñas en medición de las entradas exógenas y la salida, entonces

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

Si la condición de estabilidad (2.19) de la dinámica cero se cumple, y dado que el par entrada-salida

[u(t), ȳ(t)] tiene grado relativo (GR=1), ya que gT [xI , ȳ(t)] > 0 ∀ t = [to, tf ] (3.4b), entonces el sistema es

pasivo y las condiciones de existencia de dinámica inversa estable se cumplen (Alvarez et al., 2004).

3.3. Operación nominal

A continuación se muestra que la aplicación iterativa de la inversa dinámica genera la entrada de con-

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

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

depende de los siguientes parámetros:

� Temperatura objetivo o deseada: T̄ = 473K.

� Temperatura inicial del reactor: To.

� Parámetro de ajuste de velocidad: λ.
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La temperatura nominal que se muestra en la figura 3.2 está descrita por la ecuación variante en el tiempo

usualmente empleada en la industria:

ȳ(t) = (T̄ − To)(1− e−λt) + To := fy(λ) , t = [to, tf ] (3.8)

donde la diferencia (T̄ − To) es la amplitud del incremento de temperatura a partir de la temperatura

inicial To y λ está relacionado con el tiempo de establecimiento ts = 3
λ de la señal, definido como el tiempo

necesario para que la señal alcance el 95 % de T̄ (Ogata, 1987).

Figura 3.2: Evolución temporal de la consigna de temperatura ȳ(t) en función de la temperatura inicial

To, temperatura objetivo T̄ y parámetro de ajuste de velocidad λ

La aplicación iterativa de la inversa dinámica (3.5) (desde i = 1, 2, ..., n, donde i es el número de

iteración y n es la última iteración) con consigna de temperatura nominal (3.8)

˙xIi = fI{xIi, fy(λi),d(t), µI [xIi,d(t), fy(λi), t]} , xIi(0) = xIio , t = [to, tfi]

ui(t) = µI [xIi,d(t), fy(λi)]

...

˙xIn = fI{xIn, fy(λn),d(t), µI [xIn,d(t), fy(λn), t]} , xIn(0) = xIno , t = [to, tfn] (3.9a)

ū(t) = un(t) = µI [xIn,d(t), fy(λn)] (3.9b)

genera la entrada de control nominal ū(t) = un(t), al variar el parámetro de ajuste de velocidad λi

y verificando: estabilidad práctica de las trayectorias de estados (3.7), esfuerzo de control, y robustez

del sistema inverso. La aplicación de esta entrada de control al reactor (2.10) a LA genera la siguiente

operación nominal Ō que satisface el caso particular (2.22):

Ō = [ x̄(t), z̄(t), ū(t), ȳ(t) ] , t = [to, t̄f ] (3.10)
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3.4. Pruebas de diseño de la operación nominal

A continuación se prueba la metodoloǵıa utilizada mediante simulación numérica aplicada al caso de

estudio con parámetros de modelo y tamaños de perturbaciones definidos en el apéndice B. Se comienza

con una prueba de la aplicación iterativa de la inversa dinámica (3.9) que ejemplifica la metodoloǵıa uti-

lizada en las secciones 3.2 y 3.3 para la obtención de la operación nominal. Luego se realizan pruebas de

robustez de la operación nominal obtenida por inversión dinámica ante errores de carga y parámetros del

modelo, y ruido en mediciones. Posteriormente, se verifica el funcionamiento de la operación nominal Ō

(3.10) mediante la aplicación de la entrada de control nominal ū(t) (3.9b) al reactor a LA en ausencia de

errores y ruido. Finalmente, la verificación de la operación nominal a LA da pie a la realización de pruebas

de robustez a LA ante errores de: carga, parámetros del modelo y ruido en mediciones de flujos másicos

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

3.4.1. Resultados obtenidos mediante simulación

(i) Aplicación iterativa de la inversa dinámica: La aplicación de 5 iteraciones, donde n = 5 es

la inversa dinámica que satisface las especificaciones del proceso en términos de esfuerzo de control

u(t) y duración del lote tf da como resultado las evoluciones temporales de las trayectorias de

estados dinámicos, cuasiestáticos y entrada de control que se muestra en la figura 3.3. Los valores

de λ utilizados en simulación numérica vaŕıan entre 0.001 − 0.0045, donde λ̄ = 0.0025 es el valor

nominal escogido que resulta en un ts = 26.6min de la consigna de temperatura ȳ(t) (3.8). Se puede

apreciar en la figura 3.3b que el flujo másico máximo de vapor es de 6.1 (Kg/s), además el tiempo

de paro nominal del lote es de t̄f = 3h 42min, cuando se ha degradado 1440 (Kg) de biomasa y se

han producido 640 (Kg) de carbón, con una utilidad por segundo de 0.336 ($/s). Se puede verificar

una relación inversa entre la rapidez del parámetro de velocidad λ y la duración del lote, pues con

λ2 = 0.001 se obtiene un tf2 = 4h 29min y con λ3 = 0.0045 se obtiene un tf2 = 3h 36min,

aśı mismo, la selección de un λ mayor implica un mayor esfuerzo de control.

(ii) Robustez de la inversa dinámica: La aplicación de ruido gaussiano en las mediciones de: flujo

másico de vapor (W̃s), temperatura de alrededores T̃s, y flujos de ingreso de agua y salida de vapor

de agua (W̃ae, W̃as), errores de carga de masa total (δMo) y de biomasa (δMbo
), y del parámetro

de modelo (δMbo
), al sistema inverso (3.5) producen trayectorias desviadas con tamaños 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 [Ma(t)] en ĺıneas entrecortadas, debido

al error de carga de masa total. Ya que las trayectorias de estados son prácticamente estables para

tamaños de perturbaciones admisibles y las desviaciones generadas son menores al 1 %, la trayectoria

de estados x̄(t) es no localmente y prácticamente estable, además su control NL por RE asociado u(t)

es robusto ante errores preespecificados y admisibles. Esta condición, en conjunto con la condición

de GR = 1 (3.4b) permite concluir que el sistema es pasivo. Adicionalmente, la duración del lote

tiene una variación menor al 2 % ante la acción de errores y ruido.

(iii) Operación nominal a LA: La aplicación de la señal de control ū(t) (obtenida de la quinta aplicación

de la dinámica inversa) al reactor a LA (2.10) da como resultado la operación nominal a LA que

se muestra en la figura 3.5, donde se puede observar que el resultado de la operación nominal a LA

(ĺınea entrecortada) es igual a la operación nominal producto de la aplicación de la inversa dinámica

(ĺınea continua) ya que las condiciones iniciales son las mismas y no hay acción de perturbaciones.
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Figura 3.3: Operación nominal con aplicación recursiva de la inversa dinámica. Se muestran las trayecto-

rias de: a) salida nominal, b) esfuerzo de control, c) estados dinámicos y d) estados cuasiestáticos, de 4

iteraciones ( , , , ) y de la operación nominal ( ).
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Figura 3.4: Robustez de la inversa dinámica en presencia de ruido en mediciones y errores de carga y

parámetros de modelo. Se muestran las evoluciones temporales de las trayectorias de: a) salida nominal,

b) esfuerzo de control, c) estados dinámicos y d) estados cuasiestáticos, de la operación perturbada ( )

vs operación nominal obtenida de la aplicación de la inversa dinámica ( ).
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Figura 3.5: Verificación de la operación nominal en ausencia de ruido en mediciones y errores de carga

y parámetros de modelo. Se muestran las trayectorias de: a) salida nominal, b) esfuerzo de control, c)

estados dinámicos y d) estados cuasiestáticos, a LA ( ) vs operación nominal obtenida de la aplicación

de la inversa dinámica ( ).
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Figura 3.6: Robustez de la operación nominal a LA en presencia de ruidos de medición y errores de carga

y parámetros de modelo. Se muestran las trayectorias de: a) salida nominal, b) esfuerzo de control, c)

estados dinámicos y d) estados cuasiestáticos, de la operación perturbada a LA ( ) vs operación nominal

obtenida de la aplicación de la inversa dinámica ( ).
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(iv) Robustez de la operación nominal a LA: La aplicación de ruido gaussiano en las mediciones

de: flujo másico de vapor (W̃s), temperatura de alrededores T̃s, temperatura del reactor ỹ y flujos

de ingreso de agua y salida de vapor de agua (W̃ae, W̃as), errores de carga de masa total (δMo
) y de

biomasa (δMbo
), y del parámetro de modelo (δMbo

), al sistema inverso (3.5) producen trayectorias

desviadas con tamaños 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 [Mb(t)], carbón

[Mc(t)] y agua [Ma(t)] ( ĺıneas entrecortadas). Los errores obtenidos en simulación son aceptables,

ya que son menores al 5 % con valores de ruido y errores preespecificados, por lo que se concluye que

las trayectorias de estados x̄(t) a LA son no localmente prácticamente estables. Adicionalmente, la

duración de lote presenta una desviación menor al 2 % ante la acción de ruido y errores.

3.4.2. Observaciones finales

(i) La aplicación iterativa de la inversa dinámica permitió escoger una operación nominal que satisface

los requerimientos del proceso en términos de duración del lote, esfuerzo de control y robustez y esta

operación será el objetivo a alcanzar mediante un control a LC en el desarrollo del siguiente caṕıtulo.

(ii) De los puntos (iii) y (iv) de resultados experimentales se concluye que la inversa dinámica tiene un

comportamiento más tolerante ante errores y ruido en mediciones que la aplicación de la operación

nominal a LA, lo cual se debe a que la dinámica cero (3.5a) es no localmente prácticamente estable

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

(iii) La inversa dinámica (3.5) es el comportamiento ĺımite alcanzable por el control de seguimiento de

temperatura por RE a LC que se diseñará en el próximo caṕıtulo.



Caṕıtulo 4

Control por retroalimentación de

estados

Resumen

En este caṕıtulo se diseñan los controladores de seguimiento de trayectoria (2.24c) y de evento (2.24d),

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

x(t) siga la trayectoria nominal x̄(t) (3.10) obtenida en el caṕıtulo 3, robustamente a LC al manipular el

flujo másico de vapor de calentamiento Ws hasta que el control de evento determine el tiempo de paro del

lote tf . El problema se resuelve mediante la aplicación del control NL u = µ(t) (4.3) (bloque 3 del diagrama

de bloques de la figura 4.1) y un control de evento tf = µf (t) (4.4) (bloque 4 del diagrama de bloques de

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

diseño los estados dinámicos son conocidos y se aplica la temperatura nominal prescrita ȳ(t) (3.8). Como

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

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

cero asociada es prácticamente estable. La metodoloǵıa utilizada se aplica al caso de estudio mediante la

realización de pruebas robustas y nominales.

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

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

Asumiendo que las trayectorias de estados dinámicos x(t) son conocidas y están disponibles para

control (esta suposición se relajará en el caṕıtulo 5), se impone la siguiente dinámica lineal no interactiva

de asignación de polos (LNAP) a LC del error de seguimiento

ė = −kce(t) (4.1a)

e(t) = y(t)− ȳ(t) (4.1b)

donde y(t) es la salida de temperatura medida, ȳ(t) es la temperatura objetivo y kc es una ganancia lineal

ajustable.

La imposición de esta dinámica a la ecuación de balance de calor (2.8c) resulta en la siguiente ecuación

algebraica:

fT [M,Mb, y(t)] + hT [M,Mb, y(t)]d(t) + gT [M,Mb, y(t)]u(t) = ˙̄y − kc[y(t)− ȳ(t)] (4.2)

la solución única para u(t) de la anterior ecuación resulta en la siguiente ley de control NL por RE:

u(t) =
˙̄y − kc[y(t)− ȳ(t)]− fT [x, y(t)]− hT [x, y(t)]d(t)

gT [x, y(t)]
:= µ[x, y(t), ȳ(t),d(t)] (4.3)

La ecuación (3.3) tiene solución única porque que se cumple la condición de GR=1, ya que gT [x, y(t)] > 0

(3.4b).

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

de vapor de calentamiento Ws hasta que la acción de control optimizante de evento

tf = µf [x, y(tf ), u(tf ),d(tf ), tf ] 3 fJ [Mb, J, y(t), t]− hJ(t)Wae + gJ(t)u(t) = 0 (4.4)

detiene el proceso lote, donde

fJ [Mb, J, y(t)]− hJ(t)Wae + gJ(t)u(t) = 0 (4.5)

es la condición de paro del lote que maximiza el beneficio económico por unidad de tiempo y depende de los

costos asociados a: materia prima por unidad de masa (cM ), servicio de calentamiento por unidad de masa

de vapor empleado (cs), operación por unidad de tiempo (co), y valor del producto final por unidad de

masa (cc). La acción de control (4.4) indica que cuando J̇ = 0, el estado función de utilidad ha alcanzado

su valor máximo en el tiempo, es decir, J(tf) = J+, por lo que la operación del reactor a partir de este

instante causaŕıa pérdidas económicas.

La aplicación 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 dinámico a LC en tiempo finito:

ẋ = f(x) +H(x)d(t) + g(x)µ[x, y(t), ȳ(t),d(t)] , x(0) = xo , t = [to, tf ] (4.6a)

u(t) = µ[x, y(t), ȳ(t),d(t)] (4.6b)

tf = µf [x, y(tf ), u(tf ),d(tf ), tf ] (4.6c)

y(t) = cx (4.6d)

z = Sx+ s (4.6e)
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El sistema (4.6) en forma detallada se escribe de la siguiente forma:

Ṁ = fM [Wae,Was] , t = [to, tf ] (4.7a)

Ṁb = fMb
[Mb, y(t)] (4.7b)

Ṫ = ˙̄y − kc[y(t)− ȳ(t)] (4.7c)

J̇ = fJ [Mb, J, y(t), t]− hJ(t)Wae + gJ(t)µ[M,Mb,Wae,Was, Ts, ȳ(t), y(t)] (4.7d)

u(t) = µ[M,Mb,Wae,Was, Ts, ȳ(t), y(t)] (4.7e)

tf = µf [x, y(tf ), u(tf ),d(tf )] (4.7f)

y(t) = T (4.7g)

Mc = fMc(Mb) (4.7h)

Ma = fMa(Mb) (4.7i)

La solución única del sistema a LC (4.6), dados xo, ȳ(t) y d(t) es la trayectoria de estados dinámicos, y

las trayectorias de salida de estados cuasiestáticos y temperatura medida:

x(t) = τx [t, to,xo,d(t), ȳ(t) ] , t = [to, tf ] (4.8a)

z(t) = τz[x(t)] (4.8b)

y(t) = τy[x(t)] (4.8c)

Cuando y(t) = ȳ(t), el control (4.3) se convierte en la entrada inversa u(t) = µI [xI , ȳ(t),d(t)] (3.3) que

aplicada al sistema (2.10) da como resultado la dinámica 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 dinámica cuasi LNAP y las trayectorias de estados [x(t), z(t)] tienen la propiedad de

estabilidad práctica (2.19).

4.2. Pruebas de funcionamiento nominales y robusta del contro-

lador por RE

A continuación se prueba el diseño de los controladores desarrollados mediante simulación numérica

aplicada al caso de estudio con parámetros de modelo y tamaños 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, parámetros y ruido en mediciones). Primero

se verifica la operación nominal obtenida por dinámica inversa (3.10) como comportamiento nominal al-

canzado por el control NL por RE (4.3) con parámetros nominales y en ausencia de errores y ruido en

mediciones. Luego se realizan pruebas nominales del sistema a LC (4.6) con la aplicación de los controla-

dores de evento y de seguimiento de trayectoria al variar la ganancia del controlador (kc) y la temperatura

inicial del reactor. Posteriormente, se realizan pruebas de variabilidad del criterio de paro del lote (4.4)

al modificar los parámetros de costo de la materia prima (cM ) y del carbón (cc). Finalmente, se realizan

pruebas de robustez del sistema a LC con la aplicación de los controladores de evento y de seguimiento de

trayectoria ante errores de carga y parámetros del modelo, y ruido en mediciones realistas y razonables.
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Figura 4.2: Verificación de la dinámica 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 parámetros de modelo. Se

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

dinámicos y d) estados cuasiestáticos, del sistema a LC ( ) vs operación nominal ( ).
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Figura 4.3: Sistema a LC con controladores de evento y de seguimiento de trayectoria por reatroalimenta-

ción de estados, con variación de la ganancia del controlador en ausencia de ruido en mediciones y errores

de carga (exceptuando temperatura inicial del reactor) y parámetros de modelo. Se muestran las evolucio-

nes temporales de las trayectorias de: a) salida, b) esfuerzo de control, c) estados dinámicos y d) estados

cuasiestáticos, del sistema a LC ( , , , ) vs operación nominal ( ).
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Figura 4.4: Variabilidad del criterio de paro de lote y beneficio económico al modificar parámetros de costos

de: a) materia prima cM y b) producto final cc.
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Figura 4.5: Robustez del sistema a LC con controladores de evento y de seguimiento de trayectoria por

reatroalimentación de estados en presencia de ruido en mediciones y errores de carga y parámetros del

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

d) estados cuasiestáticos y e) criterio de paro, de trayectorias perturbadas ( , , , ) vs trayectorias

nominales ( ).
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4.2.1. Resultados experimentales

(i) Varificación de la dinámica inversa alcanzada por el sistema a LC con controlador de

seguimiento de trayectoria: La aplicación del control NL u(t) (4.3) al reactor (2.10) a LC (ĺınea

entrecortada) en ausencia de errores de carga y parámetros y ruido en mediciones da como resultado

la operación nominal Ō (3.10) (ĺınea continua) obtenida en el caṕıtulo anterior, como se muestra en

la figura 4.2, ya que y(t) = ȳ(t)∀ t = [to, tf ]. y la aplicación de la dinámica del error de seguimiento

da como resultado particular el seguimiento perfecto de la operación nominal Ō como un caso ideal.

(ii) Pruebas nominales del sistema en LC con controladores de evento y de seguimiento de

trayectoria por RE : La aplicación del controlador (4.3) al sistema a LC, variando la ganancia del

controlador (kc) entre (0.04− 0.06) y la temperatura inicial del reactor (To) 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

ȳ(t), dando como resultado que con kc = 0.04 el tiempo para que y(t) sea aproximadamente igual a

ȳ(t) es de 1.67min, mientras que con kc = 0.06 es de 1.11min. El criterio de paro J̇ alcanza el valor

de 0 en el tiempo t̄f = 3h 42min en todos los casos, lo cual indica que la variación de la ganancia

del controlador no afecta el tiempo de paro del lote.

(iii) Variabilidad del criterio de paro: En la figura 4.4 se muestra la variación en la duración del lote

tf al variar parámetros de costo de: materia prima (4.4a) y producto final (carbón) (4.4b). En la

figura 4.4a se observa una relación directamente proporcional entre el costo de la materia prima y

el tiempo final de lote. Se varió el costo de la materia prima entre (0.06− 0.14 $/Kg), con lo que se

obtuvo una duración de lote entre (3h 21min−4h 10min). En la figura 4.4b se observa una relación

inversa entre el costo de la materia prima y el tiempo final de lote. Se varió el costo del carbón entre

(6 − 14 $/Kg), con lo que se obtuvo una duración de lote entre (3h 29min − 4h 24min). Ambas

relaciones se muestran en la figura 4.6. Aśı mismo, se observa que a mayor costo de materia prima,

la utilidad por unidad de tiempo disminuye y a mayor valor del carbón, la utilidad por unidad de

tiempo incrementa.

Figura 4.6: Relación 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 reatroalimentación de estados: La aplicación de los controladores (4.3) y (4.4) al sistema
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a LC, con ganancia del controlador kc = 0.06 en presencia de ruido gaussiano en las mediciones de:

flujo másico de vapor (W̃s), temperatura del reactor ỹ, temperatura de alrededores T̃s, y flujos de

ingreso de agua y salida de vapor de agua (W̃ae, W̃as), errores de carga de masa total (δMo
) y de

biomasa (δMbo
), y del parámetro de modelo (δMbo

) 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 4.5c muestra

trayectorias perturbadas desviadas con tamaños de error menores al 5 % respecto a la operación no-

minal, con mayor error en las trayectorias perturbadas de biomasa M̂b y los correspondientes estados

cuasiestáticos (M̂c, M̂a). Adicionalmente, el tiempo final de lote tiene una variación menor al 1 %

como se observa en la figura 4.5e. Ya que las trayectorias de estados son prácticamente estables para

tamaños de perturbaciones admisibles y las desviaciones generadas son menores al 5 %, la trayectoria

de estados x̄(t) es no localmente y prácticamente estable, además su control NL por RE asociado u(t)

es robusto ante errores preespecificados y admisibles y el control de evento muestra un desempeño

efectivo en la determinación de la duración del lote.

4.2.2. Observaciones finales

� A medida que la ganancia del controlador kc es sintonizada más rápida, el sistema a LC (4.6)

se aproxima a la dinámica del sistema inverso (3.5) y la trayectoria de estados dinámicos x(t) se

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

� Se pudo verificar que la operación nominal Ō (3.10) obtenida por inversa dinámica 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 diseñado en esta sección es robusto y las trayectorias de estado son no

localmente prácticamente estables ante errores razonables.

� El control de evento (4.4) diseñado ha mostrado ser una técnica confiable de determinación de la

duración de lote dada su mı́nima variabilidad ante la acción de errores razonables y el tiempo final

de lote tf depende de los costos de materia prima, producto final, fuente de calentamiento, operación

y tiempo muerto entre lotes.

� El comportamiento obtenido mediante las acciones de control a LC para seguir la operación nominal

es el objetivo a diseñar mediante un controlador por RS basado en estimador de estados, que se

abordará en el siguiente caṕıtulo.
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Caṕıtulo 5

Sistema de control y monitoreo

Resumen

En este caṕıtulo se diseña el sistema de control y monitoreo (CM) (bloque 6 del diagrama de bloques de

la figura 5.1) del reactor que unifica los controladores NL de seguimiento 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

estimación. Luego se identifica y caracteriza la propiedad de observabilidad de la trayectoria nominal que

nos permite posteriormente diseñar el OEG NL (5.8) (bloque 5 del diagrama de bloques de la figura 5.1)

con acción integral para compensar sesgo en la predicción de la salida e introducir capacidad de compensar

errores de modelado. Finalmente la aplicación del OEG y los controladores de seguimiento 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, parámetros de modelo y ruido en mediciones, accionado por estimador de estados, con

ganancias de observador y controlador lineales prescritas ajustables, sintonización sencilla, condiciones de

convergencia y estabilidad práctica de los estados estimados. La metodoloǵıa utilizadada se aplica al caso

de estudio mediante la realización de pruebas nominales y robustas.

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 estimación

El problema consiste en inferir en ĺınea los estados dinámicos : masa total (M), de biomasa (Mb) y

estado función de utilidad (J) y los estados cuasiestáticos: masa de carbón (Mc) y agua (Ma), partiendo

del conocimiento de los siguientes datos y mediciones:

(i) Datos y mediciones de carga (t = to): Masa total (Mo), masa de biomasa (Mbo), temperatura inicial

del reactor (To) y utilidad inicial por unidad de tiempo (Jo).

(ii) Mediciones durante el intervalo de tiempo to < t < tf : Temperatura del reactor [y(t)], flujo másico de

vapor [u(t)], flujos másicos de ingreso de agua ĺıquida [Wae(t)] y de salida de vapor de agua [Was(t)],

y temperatura de exteriores [Ts(t)]

El problema de estimación se abordará mediante el diseño de un EG NL (de la familia de los Luenberger no

lineales de alta ganancia) (Álvarez y Fernández, 2009), con incorporación de acción integral para eliminar

sesgo en la salida debido a errores y ruido, con base en la propiedad de detectabilidad instantánea de la

trayectoria de operación nominal seleccionada en el caṕıtulo 3. La metodoloǵıa incluye: (i) identificación y

caracterización de la propiedad de observabilidad, (ii) construcción del OEG, (iii) sintonización de algoritmo

y (iv) garant́ıa de convergencia robusta.

5.2. Identificación y caracterización de la propiedad de observa-

bilidad

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

primeras derivadas direccionales.

o[x,d(t), u(t)] =

 y(t)

ẏ

ÿ

 =

 φ1(x)

φ2{x,d(t), u(t)}
φ3{x,d(t), u(t)}

 (5.1)

donde:

φ1(x) = T (5.2a)

φ2{x,d(t), u(t)} = fTd[x,d(t), u(t)], fTd[x,d(t), u(t)] : eq. (2.8c) (5.2b)

φ3{x,d(t), u(t)} =
d fTd[x,d(t), u(t)]

dt
=
d fT (x)

dt
+
d hT (x)

dt
d(t) +

d gT (x)

dt
u(t) (5.2c)

d fT (x)

dt
=
β3(x)− {β2(x) + β4[x,d(t)]}

q2(x)
:= φ31[x,d(t)] (5.2d)

d hT (x)

dt
=

[
d hT1(x)

dt
,
d hT2(x)

dt
,
d hT3(x)

dt

]
:= φ32[x,d(t), u(t)] (5.2e)

d hT1(x)

dt
= −κa{fTd[x,d(t), u(t)]q(x) + (Tae − T )β4[x,d(t)]}

q2(x)
(5.2f)

d hT2(x)

dt
=

{
κavfTd[x,d(t), u(t)]− dQv2(T )

d t

}
q(x)− [κaT −Qv2(T )]β4[x,d(t)]

q2(x)
(5.2g)

d hT3(x)

dt
= −UAβ4[x,d(t)]

q(x)
,
d gT (x)

dt
=

dQv1(T )
dt q(x)−Qv1(T )β4[x,d(t)]

q(x)
:= φ33[x,d(t)] (5.2h)

β1(x) =
Ea(Qr + κ1T ) + κ1RgT

2

RgT 2
, β2(x) = q(x)[UA+ β1(x)fMb

(x)]

β3(x) = q(x)(Qr + κ1T )K(T )fMb
(x) , β4[x,d(t)] = κ1fMb

(x) + κafM [d(t)]
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donde φ2{x,d(t), u(t)} = fTd[x,d(t), u(t)] es la derivada direccional de y(t) a lo largo de la trayectoria y

φ3[x,d(t), u(t)] es la segunda derivada direccional de y(t) a lo largo de la trayectoria.

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

O[x,d(t), u(t)] =


0 0 1

∂φ2{x,d(t),u(t)}
∂M

∂φ2{x,d(t),u(t)}
∂Mb

∂φ2{x,d(t),u(t)}
∂T

∂φ3{x,d(t),u(t)}
∂M

∂φ3{x,d(t),u(t)}
∂Mb

∂φ3{x,d(t),u(t)}
∂T

 (5.3)

donde:

∂φ2{x,d(t), u(t)}
∂M

= −κafTd[x,d(t), u(t)]

q(x)
(5.4a)

∂φ2{x,d(t), u(t)}
∂Mb

=
K(T )(Qr + κ1T )− κ1fTd[x,d(t), u(t)]

q(x)
(5.4b)

∂φ2{x,d(t), u(t)}
∂T

=

∂Qv1(T )
∂T u(t)− UA− β1(x)fMb

(x)−
[
κa, κav − ∂Qv2(T )

∂T , 0
]
d(t)

q(x)
(5.4c)

∂φ3{x,d(t), u(t)}
∂M

=
∂φ31[x,d(t)]

∂M
+
∂φ32[x, d(t), u(t)]

∂M
d(t) +

∂φ33[x,d(t)]

∂M
u(t) (5.4d)

∂φ3{x,d(t), u(t)}
∂Mb

=
∂φ31[x,d(t)]

∂Mb
+
∂φ32[x, d(t), u(t)]

∂Mb

d(t) +
∂φ33[x,d(t)]

∂Mb
u(t) (5.4e)

∂φ3{x,d(t), u(t)}
∂T

=
∂φ31[x,d(t)]

∂T
+
∂φ32[x, d(t), u(t)]

∂T̂
d(t) +

∂φ33[x,d(t)]

∂T
u(t) (5.4f)

La trayectoria de estados x(t) es observable en el intervalo de tiempo [to, tf ] si la matriz de observabilidad

O[x,d(t), u(t)] (5.3) es no singular, es decir

det{O[x,d(t), u(t)]} =
∂fTd[x,d(t), u(t)]

∂M

∂φ[x,d(t), u(t)]

∂Mb

− ∂fTd[x,d(t), u(t)]

∂Mb

∂ φ[x,d(t), u(t)]

∂M
:= σo[x,d(t), u(t)] 6= 0

(5.5)

La anterior condición se satisface con el cumplimiento de las siguientes restricciones:

(i) El denominador q(x̂) 6= 0. Esta restricción se cumple ya que

κaM > scκacMbo − κ1Mb ∀t = [to, tf ] (5.6)

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

∂fTd[x̂,d(t), u(t)]

∂M̂

∂φ[x̂,d(t), u(t)]

∂M̂b

6= ∂fTd[x̂,d(t), u(t)]

∂M̂b

∂ φ[x̂,d(t), u(t)]

∂M̂
(5.7)

En caso de que exista pérdida instantánea de observabilidad (como se verá en la sección de pruebas de

funcionamiento mediante simulación), la función (5.5) permite diseñar un control de habilitación P (t)

todo o nada. El cumplimiento de las anteriores restricciones permite abordar el OEG que se diseña en la

siguiente sección.
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5.3. Estimador geométrico (OEG)

A continuación se presenta el OEG NL de estados dinámicos y cuasiestáticos del reactor (representado

en la figura 5.2):

˙̂x = fd[x̂,d(t), u(t)] + P (t){γp[x̂,d(t), u(t)][y(t)− cx̂] + γι[x̂,d(t), u(t)]ι̂} , x̂(0) = x̂o (5.8a)

˙̂ι = kι[y(t)− ŷ(t)] , ι̂(0) = ι̂o , t = [to, tf ] (5.8b)

ẑ = Sx̂+ s (5.8c)

ŷ = cx̂ (5.8d)

donde:

γp[x̂,d(t), u(t)] =

[
O−1[x̂,d(t), u(t)]ko

0

]
, ko = [2ζηω, 2ζ(ηω)2, ω3]′

γι[x̂,d(t), u(t)] =

[
O−1[x̂,d(t), u(t)]kιΠ

0

]
, Π = [0, 0, 1]′ , kι = ω4

P (t) =

{
0, si σo[x̂,d(t), u(t)] < εe , σo[x̂,d(t), u(t)] : eq. (5.5)

1, si σo[x̂,d(t), u(t)] ≥ εe

x̂ = [x̂ι, x̂ν ] es el vector de estados dinámicos estimados, donde x̂ι = [M̂, M̂b, T̂ ]′ es el vector de estados

innovados, x̂ν = J es el estado no innovado, ι̂ es el estado de acción integral que compensa errores de

modelado para eliminar sesgo en la salida de temperatura. ko es la matriz de ganancia proporcional y

kι es la ganancia integral, ωo = ηω y ζ son parámetros de ajuste de frecuencia caracteŕıstica y factor de

amortiguamiento respectivamente asociados a la dinámica cuasi lineal no interactiva de asignación de polos

(LNAP) del error de estimación, η es el parámetro de ajuste de velocidad de convergencia del estimador y

ω es la frecuencia caracteŕıstica del reactor. El par (ko, kι) es establecido de acuerdo a la dinámica cuasi

LNAP del error de estimación

ỹ(t)(4) + 2ζωoỹ(t)(3) + 2ζω2
o
¨̃y(t) + ω3 ˙̃y(t) + ω4ỹ(t) ≈ 0 , ỹ(t) = ŷ(t)− y(t) (5.9)

P (t) es la función pulso que desactiva el estimador de estados cuando la condición de observabilidad ins-

tantánea σo[x̂,d(t), u(t)] monitoreada en ĺınea es menor que una tolerancia εe arbitrariamente pequeña,

lo cual indica que en el tiempo to ≤ t ≤ tf en que los estados estimados no sean instantáneamente obser-

vables, la ganancia del observador se desconecta y los estados dinámicos son afectados únicamente por la

dinámica de fd[x̂,d(t), u(t)].

La estabilidad de la trayectoria de estados no innovados x̂ν(t) se obtiene de la estabilidad práctica de

la trayectoria de estados nominal x̄(t) (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 x̂ι(t) a LC se asegura

si la dinámica del error de estimación se establece (t́ıpicamente 5-15 veces) más rápida que la dinámica

nominal de la biomasa M̄b(t) (dinámica dominante) y la elección del factor de amortiguamiento ζ > 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 diseñado permite la aplicación del controlador por RS accionado por mediciones que se detalla a

continuación.
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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 combinación 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 HTC lote que se hab́ıa planteado como problema en

el caṕıtulo 2 (2.24) y consiste de: (i) un estimador de estados en ĺınea de cantidades de especies qúımicas,

aśı como del ı́ndice de rentabilidad económica (función de utilidad) con estado de acción 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 operación nominal Ō (3.10) y determina el

tiempo final del lote tf cuando la función utilidad por unidad de tiempo a tiempo presente es máxima

(J̇ = 0) (5.10d). El sistema de CM se escribe a continuación.

˙̂x =f(x̂) +H(x̂)d(t) + g(x̂)µ{x̂, y(t), ȳ(t),d(t)}

+ P (t){γp(x̂,d(t), µ[x̂, y(t), ȳ(t),d(t)])[y(t)− cx̂] + γι(x̂,d(t), µ[x̂, y(t), ȳ(t),d(t)])ι̂} ,

x̂(0) = x̂o , t = [to, tf ]

(5.10a)

ẑ = Sx̂+ s (5.10b)

˙̂ι = kι[y(t)− ŷ(t)] , ι̂(0) = ι̂o (5.10c)

u(t) = µ[x̂, y(t), ȳ(t),d(t)] , tf = µf [x̂, y(t), u(t),d(t), t] (5.10d)

Con la sintonización adecuada de los parámetros de ajuste (ζ, ωo), con ζ > 1 y ωo (5-15 veces) más rápida

que la dinámica nominal de la biomasa M̄b(t), y dado que las trayectorias nominales son no localmente

prácticamente estables ante errores razonables y el control asociado es robusto ante errores de medición,

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

A continuación se prueba el sistema de control y monitoreo mediante simulación numérica aplicada

al caso de estudio con parámetros de modelo y tamaños de perturbaciones definidos en el apéndice B

mediante pruebas nominales y robustas. Primero se verifica la metodoloǵıa de diseño del sistema de MC

(5.10) en ausencia de errores y ruido en mediciones, al variar la ganancia del observador ko, con ωo = ηω

entre 12− 15, ζ = 1.5 y ω = 0.00008723 (1/s), y fijando la ganancia del controlador kc = 0.006. Luego se

realizan pruebas del sistema de MC, al fijar la ganancia del observador ko = 13 y controlador kc = 0.06

y variar las condiciones iniciales del observador x̂o, en ausencia de errores en parámetros del modelo y

ruido en mediciones. Finalmente, se realizan pruebas de robustez del sistema de MC ante errores de carga,

parámetros de modelo y ruido en mediciones de temperatura del reactor y de exteriores, y flujos másicos

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 aplicación

del OEG NL (5.8) con variación de ganancia del observador ko 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 η entre 12 − 15, con tamaños de desviaciones preespecificados en condiciones iniciales

del observador x̂o, se obtienen desviaciones menores al 5 % en las trayectorias de estados dinámicos

innovados [M̂(t), M̂b(t), T̂ (t)] y cuasiestáticos [M̂c(t), M̂a(t)] respecto a la operación nominal, al igual

que en el estado no innovado Ĵ(t), por lo que las trayectorias de estados son no localmente práctica-

mente estables. La mayor desviación se observa en la respuesta temporal del carbón (figura 5.3d) con

un 4.5 % respecto a su trayectoria nominal, mientras que el resto de desviaciones son menores al 1 %.

Además, la duración del lote no se ve afectada por la variación de la ganancia ko, ya que presenta

desviaciones respecto al tiempo final nominal menores al 1 % y existe un relación inversa entre la

duración del lote y la ganancia del observador. La acción de la función pulso P (t) que desactiva la

ganancia del OEG se puede observar a partir del tiempo t = 40min. cuando la temperatura del

reactor tiende a la temperatura objetivo T̄ .

(ii) Pruebas nominales del sistema de MC al variar las condiciones iniciales del observador:

Las pruebas nominales del sistema de MC con η = 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

dinámicos y cuasiestáticos tienen desviaciones menores al 5 %, por lo que se corroboran los resultados

obtenidos en el punto (i). Además, dada la estabilidad práctica 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 acción de la función de pulso P (t) que desactiva la acción

del estimador aproximadamente en en t = 40min.. Finalmente, existe una variación máxima en la

duración del lote de ±13min que equivale a un error del 6 % respecto a la duración 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 ko del observador. Se muestran las evoluciones temporales de las trayectorias de:

a) salida, b) esfuerzo de control, c) estados dinámicos, d) estados cuasiestáticos y e) criterio de paro, del

sistema a LC ( , , , ) vs operación 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 dinámicos, d) estados cuasiestáticos y e) criterio de paro,

del sistema a LC ( , , , ) vs operación 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 parámetros. Se muestran las evoluciones temporales de las trayectorias perturbadas de: a) salida, b)

esfuerzo de control, c) estados dinámicos, d) estados cuasiestáticos y e) criterio de paro, del sistema a LC

( , , , ) vs operación nominal ( ).
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(iii) Robustez del sistema de MC: La aplicación del OEG NL (5.8) con η = 13 y kι = ω4, y

los controladores NL de seguimiento de trayectoria (4.3) y de paro de lote (4.4) con kc = 0.06 al

reactor a LC en presencia de errores preespecificados de carga, parámetro de carga de biomasa Mbo

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 aplicación de ruido gaussiano

en las mediciones y de errores en carga y parámetros, se obtienen desviaciones menores al 5 %

en las trayectorias de estados dinámicos innovados [M̂(t), M̂b(t), T̂ (t)] y cuasiestáticos [M̂c(t), M̂a(t)]

respecto a la operación nominal, al igual que en el estado no innovado Ĵ(t), por lo que las trayectorias

de estados son no localmente prácticamente estables. La mayor desviación se observa en la respuesta

temporal del carbón (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 variación máxima en la duración

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

5.5.2. Observaciones finales

� Con la sintonización 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 tamaños de desviaciones

preespecificados es el tiempo de convergencia del estimador.

� Este comportamiento positivo es consecuencia de:

(i) La aplicación del controlador por RE y RS al reactor a LC de manera que este sigue la operación

nominal, con trayectorias de estados prácticamente estables, obtenida mediante inversa dinámi-

ca. Esto se debe a que la trayectoria nominal tiene GR = 1∀ t = [to, tf ] y a que la dinámica cero

asociada a la acción de control es no localmente prácticamente estable (es decir, la trayectoria

nominal es pasiva).

(ii) El diseño del OEG NL con base en la detectabilidad de la trayectoria de estados nominal

prácticamente estable.

� El sistema de CM tiene un comportamiento robusto ante errores de carga, parámetros y ruido en

mediciones razonables y realistas que permite estimar en ĺınea las cantidades de especies qúımicas

desconocidas, aśı como el indicador de desemepeño económico, sigue la operación nominal diseñada

fuera de ĺınea en la etapa inicial y para el lote cuando la utilidad por unidad de tiempo a tiempo

presente es máxima.



Caṕıtulo 6

Conclusiones

En esta tesis se ha abordado el problema de controlar y monitorear la operación de un reactor de

carbonización hidrotermal (HTC) lote mediante una metodoloǵıa constructiva no lineal. En primer lugar

se diseñó la operación nominal robusta con base en la aplicación recursiva de la inversa dinámica de ma-

nera que el proceso se efectúe con un adecuado compromiso entre duración de lote, esfuerzo de control y

robustez respecto a errores de carga, paramétricos y ruido en mediciones. La operación nominal permi-

tió la construcción de un controlador no lineal por retroalimentación de estados robusto que combina los

controladores de: seguimiento de temperatura nominal, y de evento optimizante, que aplicado al sistema a

lazo cerrado permitió al reactor seguir la operación nominal y parar el lote cuando la utilidad por unidad

de tiempo a tiempo presente es máxima. Posteriormente se diseñó un estimador geométrico de cantidades

de especies qúımicas desconocidas, aśı como del estado función de utilidad, con acción integral que permite

eliminar sesgo en la medición de temperatura del reactor y compensar errores de modelado. Finalmente,

la aplicación 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 está conformado por: (i) un

generador de trayectoria nominal, (ii) un controlador de seguimiento de trayectoria por retroalimentación

de salida accionado por mediciones de temperatura del reactor y exteriores y flujos másicos 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 máxima.

El esquema de control y monitoreo diseñado tiene: (i) condiciones de resolubilidad que combina nocio-

nes de optimalidad, pasividad y detectabilidad de sistemas no lineales y no autónomos, (ii) condiciones de

estabilidad robusta de trayectorias en tiempo finito, (iii) condiciones de convergencia de los estados estima-

dos, y (iii) sintonización sencilla. La metodoloǵıa constructiva implementada se verificó y probó mediante

simulación numérica aplicada a un caso de estudio representativo (con una reacción celulósica 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 teóricos: el sistema de

monitoreo y control mostró un funcionamiento robusto respecto a errores realistas y razonables de carga,

paramétricos y ruido en mediciones.

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

contemplando los siguientes puntos:

� Aplicación del esquema de monitoreo y control a otros tipos de biomasa, comenzando desde una

ceulósica hasta una multicomponente, cuya estequiometŕıa y cinética se deben tomar en cuenta para

desarrollar estrategias de estimación y control.
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� Formalización de las pruebas de estabilidad dentro del marco de estabilidad práctica de sistemas no

lineales y no autónomos con duración finita de lote.

� Consideración de una planta completa de carbonización de biomasa, que consta de: gasificador,

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

� Realización de pruebas experimentales en planta piloto para corroborar resultados anaĺıticos y de

simulación.



Apéndice A

Modelo del reactor

En esta sección se presenta el modelo dinámico del reactor HTC lote con base en la estequiometŕıa y

cinética de la reacción de carbonización, balances de materia y enerǵıa e intercambio de calor.

A.1. Estequiometŕıa de la reacción de carbonización

En esta subsección, con base en balances atómicos se establecen las relaciones que deben satisfacer los

coeficientes atómicos de la molécula de biomasa y los resultados se utilizan para derivar los coeficientes

estequiométricos de la reacción. Existen varios mecanismos y reacciones qúımicas simultáneas complejas en

el proceso HTC (Gómez et al., 2020; Libra et al., 2011), sin embargo en esta investigación nos centraremos

en la reacción simplificada sólido-sólido que es responsable de la producción de carbón HTC o biobarbón

(Kruse, Funke, y Titirici, 2013).

En reacción qúımica de carbonización, ςb moléculas de biomasa se descomponen, produciendo ςc molécu-

las de carbón y ςa moléculas de agua y se genera Θr (J) de calor por cada molécula de reactante.

La constante que define la cantidad de moléculas que constituye un mol de sustancia es el número

de Avogadro NA = 6.022× 1023 (mol−1), entonces en términos de moles los coeficientes estequiométricos

molares son:

σb = ςb/NA (mol) (A.1a)

σc = ςc/NA (mol) (A.1b)

σa = ςa/NA (mol) (A.1c)

θr = ΘrNA

(
J

mol

)
(A.1d)

Tomando como componente de referencia a la biomasa, la reacción qúımica con coeficientes este-

quiométricos molares es:

σb CaHbOc −→ σcC + σaH2O + θr (A.2a)

σb = 1 (A.2b)

La conservación de átomos en la reacción molar de la ecuación (A.2a) lleva al conjunto de tres ecuaciones
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algebraicas (una para cada especie atómica: C, H y O):

C : a σb = σc (A.3a)

H : b σb = 2 σa (A.3b)

O : c σb = σa (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 (σb = 1). Por lo tanto los coeficientes estequiométricos σa y σc están

realacionados con los coeficientes atómicos de a y b de la siguiente forma:

σc = a (A.4a)

σa =
b

2
(A.4b)

Además, de la ecuación (A.3b) y (A.3c) se obtiene una relación de dependencia entre b y c dada por la

siguiente ecuación:

b

2
= c (A.5)

Lo cual indica que ambos coeficientes atómicos están linealmente relacionados. La reacción balanceada es:

CaH2cOc −→ aC + cH2O + θr (A.6a)

Con este resultado se culmina la obtención de la reacción qúımica balanceada que satisface los coeficientes

atómicos de la molécula de biomasa y pasamos a expresar la reacción en términos de coeficientes este-

quiométricos másicos. Para este fin, se escriben las masas atómicas y moleculares de cada especie qúımica

interviniente:

Masa atómica del hidrógeno : MAH = 1 (
g

mol
) (A.7a)

Masa atómica del oxígeno : MAO = 16 (
g

mol
) (A.7b)

Masa atómica del carbón : MMC = 12 (
g

mol
) (A.7c)

Masa molecular del agua : MMA = 2(1) + 16 = 18
( g

mol

)
(A.7d)

Masa molecular de la biomasa CaHbOc : MMB = 12a+ b+ 16c (
g

mol
) (A.7e)

La reacción qúımica balanceada en términos de masa es:

PMB −→ aPAC + c PMA + θr (A.8)

Normalizando:

sc =
aPAC
PMB

(g) (A.9a)

sa =
c PMA

PMB
(g) (A.9b)

Qr =
θr

PMB

(
J

g

)
(A.9c)

Se obtiene la reacción qúımica con coeficientes estequiométricos másicos:

CaHbOc −→ scC + saH2O +Qr (A.10a)

sc + sa = 1 (A.10b)

sb = 1 (A.10c)
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Donde sc, sa y sb son los coeficientes estequiométricos másicos del carbón, agua y biomasa respectivamente

y Qr es la cantidad de calor exotérmico liberado por cada Kilogramo de biomasa. La ecuación (A.10b)

indica que un gramo de biomasa húmeda produce sc gramos de carbón, sa gramos de agua y Qr

(
J
g

)
de

calor.

A.2. Cinética de la reacción

La cinética de carbonización es la velocidad con que la biomasa se degrada en agua y carbón de acuerdo

a la ley de acción de masas de primer orden, donde la velocidad de descomposición es proporcional a la

cantidad de biomasa de acuerdo a una tasa de reacción R(Mb, T ) con constante de proporcionalidad K(T )

tipo Arrhenius (Jatzwauck y Schumpe, 2015):

R(Mb, T ) = K(T )Mb

(
Kg

s

)
(A.11a)

K(T ) = K0e
− Ea

RgT

(
1

s

)
(A.11b)

donde Ea
(
KJ
mol

)
es la enerǵıa de activación, K0

(
1
s

)
es la constante de velocidad o factor pre-exponencial y

Rg = 0.00831
(

KJ
molK

)
es la constante universal de los gases ideales.

A.3. Balances de materia y enerǵıa

Los balances de masa de biomasa Mb, carbón Mc y agua Ma, aśı como el balance de enerǵıa conforman el

siguiente conjunto de cuatro ecuaciones diferenciales ordinarias no-autónomas con cuatro entradas exógenas

(Wae,Was, Ts,Ws) y sus condiciones iniciales:

dMb

dt
= −K(T )Mb , Mb(0) = Mbo (A.12a)

dMc

dt
= sc[K(T )Mb] , Mc(0) = Mco , sc + sa = 1 (A.12b)

dMa

dt
= sa[K(T )Mb] +Wae −Was , Ma(0) = Mao (A.12c)

d

dt
[(cpbMb + cpcMc + cpaMa)T ] = WaecpaTae +WsQv1(T )− UA(T − Ts)

−Was(cpvT +Qv2(T )) +QrK(T )Mb , T (0) = To

(A.12d)

Donde cpb,cpc, cpa y cpv son calores espećıficos de la biomasa, carbón, agua y vapor respectivamente.

La ecuación (A.12a) representa la velocidad de desaparición de la biomasa, la ecuación (A.12b) es la

velocidad de generación de carbón, la ecuación (A.12c) representa la tasa de variación de la masa de agua

en el reactor y la ecuación (A.12d) representa el balance de calor en el reactor, tomando en cuenta el flujo

de materia y enerǵıa que interviene en el lote.

La ecuación (A.12) se encuentra en forma no estándar y no independiente, por lo que a continuación se

lleva este sistema diferencial a una representación con el mı́nimo número de ecuaciones independientes. Los

balances de masa y enerǵıa conforman el siguiente conjunto de cuatro ecuaciones diferenciales ordinarias

no-autónomas con sus respectivas condiciones iniciales:
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dMb

dt
= −K(T )Mb , Mb(0) = Mbo (A.13a)

dMc

dt
= sc[K(T )Mb] , Mc(0) = Mco , sc + sa = 1 (A.13b)

dMa

dt
= sa[K(T )Mb] +Wae −Was , Ma(0) = Mao (A.13c)

d

dt
[(cpbMb + cpcMc + cpaMa)T ] = WaecpaTae +WsQv1(T )− UA(T − Ts)

−Was(cpvT +Qv2(T )) +QrK(T )Mb , T (0) = To

(A.13d)

El sistema compuesto por (A.13a-c) consta de tres variables dependientes y la ecuación referente al

balance de calor (A.13d) se encuentra en una forma no clásica, por lo que el objetivo es llevar el conjunto

de balances dinámicos a un modelo en ecuaciones diferenciales ordinarias que tenga solución única.

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

d

dt
(Ma+Mb +Mc) = Wae + [K(T )Mb](sa + sc − 1)−Was (A.14)

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

Ṁ = Wae −Was , M(0) = Mo (A.15a)

M = Mb +Mc +Ma (A.15b)

El siguiente paso es obtener una Ecuación Diferencial Ordinaria para la temperatura, con tal propósito

se reescribe la ecuación de calor (A.13d) en términos de la capacidad caloŕıfica CT (Mb,Mc,Ma) (KJ◦K ) del

contenido del reactor:

d

dt
[CT (Mb,Mc,Ma)T ] = WaecpaTae +WsQv1(T )− UA(T − Ts)−Was(CpvT +Qv2(T )) +QrK(T )Mb

(A.16)

donde la capacidad caloŕıfica CT (Mb,Mc,Ma) (KJ◦ K) se define como:

CT (Mb,Mc,Ma) := cpbMb + cpcMc + cpaMa (A.17)

La derivada temporal de CT (Mb,Mc,Ma) es:

ĊT (Ṁb, Ṁc, Ṁa) := cpbṀb + cpcṀc + cpaṀa (A.18)

Sustituyendo los balances de masa (A.13a-c) en (A.18), se obtiene ĊT (Mb, T,Wae,Was):

ĊT (Mb, T,Wae,Was) = (−cpb + sccpc + sacpa)K(T )Mb + cpa(Wae −Was) (A.19)

Obteniendo la derivada del lado izquierdo de la ecuación de balance de calor (A.16), se obtiene:

CT Ṫ + TĊT = WaecpaTae +WsQv1(T )− UA(T − Ts)−Was(CpvT +Qv2(T )) +QrK(T )Mb (A.20)

Despejando Ṫ en la ecuación (A.20) y reemplazando ĊT se obtiene:

Ṫ =
cpaWae(Tae − T )

CT
− [(cpv − cpa)T +Qv2(T )]Was

CT
+
WsQv1(T )

CT

− UA(T − Ts)
CT

+
MbK(T )[Qr + (cpb − sccpc − sacpa)T ]

CT
, T (0) = T0

(A.21)
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CT (Mb,Mc,Ma) en la ecuación (A.3.5) tiene dependencia de las variables Ma, Mb y Mc. Con el fin de

lograr una dependencia únicamente de las variables M y Mb, se suman las ecuaciones de balances de masa

de biomasa (A.13a) y de carbón (A.13b) dividido entre sc, cancelando de esta forma su dinámica:

Ṁφ = 0 (A.22a)

Mφ =

(
Mb +

Mc

sc

)
(A.22b)

donde Mφ es una variable auxiliar. La solución de la ecuación (A.22) es:

Mφ(0) = Mbo +
Mco

sc
(A.23)

Como al inicio del lote la cantidad de carbón en el reactor es nula (Mco = 0), entonces:

Mφ(0) = Mbo (A.24)

Despejando la masa de carbón Mc de la ecuación (A.22 b):

Mc = sc(Mφ −Mb) (A.25)

Pero Mφ = Mφ(0), ya que se concluye de la ecuación (A.22) que Mφ es constante, por lo que se despeja

Mc en términos de Mb y Mbo:

Mc = sc(Mbo −Mb) (A.26)

Ahora, la cantidad de agua Ma es:

Ma = M −Mb −Mc (A.27)

Al reemplazar Mc en la anterior ecuación se obtiene Ma en términos de M , Mb y Mbo:

Ma = M −Mb − sc(Mbo −Mb) (A.28)

Al reemplazar los valores de Mc y Ma en CT en la ecuación (A.3.5) se obtiene:

CT (M,Mb,Mbo) := (cpb − cpa)Mb + +sc(cpa − cpc)(Mb −Mbo) + cpaM (A.29)

Se definen las siguientes constantes:

κa := cpa (A.30a)

κab := cpa − cpb (A.30b)

κac := cpa − cpc (A.30c)

κav := cpa − cpv (A.30d)

Donde κa es el calor espećıfico del agua ĺıquida, κab es la diferencia entre calores espećıficos del agua

ĺıquida y la biomasa, κac es la diferencia entre calores espećıficos del agua ĺıquida y el carbón y κav es la

diferencia entre calores espećıficos del agua ĺıquida y el vapor de agua.

Al reemplazar las constantes κa, κab, κac, κav y recordando que el coeficiente estequiométrico másico

del agua se relaciona con el del carbón mediante: sa = 1− sc (A.10b), se obtiene la ecuación diferencial de

temperatura del reactor:

Ṫ =
κaWae(Tae − T ) + [κavT −Qv2(T )]Was + UA(Ts − T ) +K(T )Mb[Qr + (scκac − κab)T ]

(scκac − κab)Mb − scκacMbo + κaM

+
Qv1(T )

(scκac − κab)Mb − scκacMbo + κaM
Ws , T (0) = To

(A.31)
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El conjunto de ecuaciones diferenciales ordinarias de las variables: (i) masa total M (A.15), (ii) cantidad

de biomasa Mb (A.12a) y (iii) temperatura T (A.31) con las ecuaciones algebraicas de: (iv) cantidad de

carbón Mc (A.26) y (v) cantidad de agua Ma (A.28), da como resultado el siguiente modelo algebraico -

diferencial del reactor HTC lote:

Ṁ = Wae −Was , M(0) = Mo (A.32a)

Ṁb = −K(T )Mb , Mb(0) = Mbo (A.32b)

Ṫ =
κaWae(Tae − T ) + [κavT −Qv2(T )]Was + UA(Ts − T ) +K(T )Mb[Qr + (scκac − κab)T ]

(scκac − κab)Mb − scκacMbo + κaM

+
Qv1(T )

(scκac − κab)Mb − scκacMbo + κaM
Ws , T (0) = To

(A.32c)

Mc = sc(Mbo −Mb) (A.32d)

Ma = M −Mb(1− sc)− scMbo (A.32e)



Apéndice B

Caso de estudio

En este apéndice se detallan los valores numéricos de los parámetros y entradas exógenas utilizados en

el modelo del reactor lote del caso de estudio, aśı como tamaños de perturbaciones realistas y razonables

que se utilizan para la realización de pruebas experimentales mediante simulación numérica a lo largo de

esta investigación.

B.1. Parámetros

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

simboloǵıa, valor y unidades.

Calor latente de vaporización:

Los calores latentes de vaporización del agua de la fuente de calentamiento Qv1(T ) y de vapor de agua

evacuado Qv2(T ), fueron obtenidos mediante funciones polinómicas a partir de tablas de calor latente

de vaporización del agua a presión de saturación para un rango de temperatura entre (273 − 573 K),

realizando un ajuste mediante regresión polinomial de grado 3. Se obtuvo una función Qv = f(T ), con un

coeficiente de determinación R2 = 0.999, que refleja un excelente ajuste de la función obtenida dentro del

rango seleccionado:

Qv(T ) = f(T ) = −0, 0000237 T 3 + 0, 0230288 T 2 − 9, 8482263 T + 3958, 6470308 (B.1)

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

regresión para Qv(T ), donde se puede corroborar el ajuste de la relación polinómica a la gráfica real.

Temperatura de exteriores:

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

fTs(t) = Tsd sin(0.0003t) + T̄s (B.2)

donde Tsd = 2K es la amplitud considerada de variación en la medición de temperatura de exteriores y

T̄s = 293K es la temperatura promedio de exteriores.
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Tabla B.1: Parámetros y entradas exógenas utilizados del caso de estudio

Simboloǵıa Descripción Valor Unidad

Entradas exógenas

Wae Flujo másico de agua influente 0 Kg/s

Was Flujo másico de vapor de agua efluente 0.01462 Kg/s

Ts Temperatura de exteriores fTs
(t) K

Propiedades intensivas

κa Calor específico del agua 4.18 KJ/(Kg ◦K)

κab Diferencia entre calor espećıfico del agua ĺıquida 2.78 KJ/(Kg ◦K)

y biomasa

κac Diferencia entre calor espećıfico del agua ĺıquida 2.92 KJ/(Kg ◦K)

y carbón

κav Diferencia entre calor espećıfico del agua ĺıquida 2.34 KJ/(Kg ◦K)

y vapor de agua

Rg Constante universal de los gases 0.00831 KJ/(mol ◦K)

Qv1(T ) Calor latente de vaporización de vapor de calentamiento f(T ) KJ/Kg

Qv2(T ) Calor latente de vaporización de vapor evacuado f(T ) KJ/Kg

U Coeficiente de transporte de calor al ambiente 2.5 W/(◦Km2)

A Área de intercambio del reactor con el ambiente 19.9805 m2

sc Coeficiente estequiométrico másico del carbón 72/162 -

Qr Calor de reacción por unidad de masa 100/162 KJ/Kg

Ea Enerǵıa de activación 26.25 KJ/mol

Ko Factor preexponencial de Arrhenius 0.1516 1/s

Figura B.1: Calor latente de vaporización del agua ĺıquida a presión de saturación para el rango de tem-

peratura de 273− 573K
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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:

� Medición de la salida: ỹ = υy.

� Parámetros del modelo: p̃ = δp.

� Medición del actuador: ũ = υu.

� Carga: x̃o = δo.

� Medición de entradas exógenas: d̃ = υd.

donde υy es ruido en la medición de temperatura del reactor, υu es ruido en la medición de flujo de vapor

de calentamiento, υd = [υWae
, υWas

, υTs
] es el vector de ruido en la medición 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 señales Gaussianas randómicas con media igual a cero, frecuencia de 10 (Hz) y tamaños acotados:

|ỹ| ≤ υ+y = 0.5 (K) (B.3a)

|ũ| ≤ υ+u = 0.25 (Kg/s) (B.3b)

|W̃ae| ≤ υ+Wae
= 0.0004 (Kg/s) (B.3c)

|W̃as| ≤ υ+Was
= 0.0004 (Kg/s) (B.3d)

|T̃s| ≤ υ+Ts
= 0.5 (K) (B.3e)

δp son errores paramétricos en el modelo y δo son errores en la carga de materiales, considerando valores

iguales o menores al 5 % de los valores nominales. Para este caso de estudio se ha considerado un error

en el parámetro de biomasa inicial δMbo
y errores en la carga de: masa total δMo , biomasa y temperatura

inicial del reactor δTo
con tamaños acotados:

|M̃bo| ≤ δ+Mbo
= 0.05Mbo (Kg) (B.4a)

|M̃o| ≤ δ+Mo
= 0.05Mo (Kg) (B.4b)

|T̃o| ≤ δ+To
= 0.05To (K) (B.4c)
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