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RESUMEN

En esta tesis se presenta una estrategia para disefiar conjuntamente la operacién y el
control de columnas de destilacion binarias por lotes. ElI esquema se basa en la
combinacion de nociones y herramientas de estimacion y control e ingenieria de
destilacion. La estrategia propuesta se aplica a un ejemplo representativo cuyos problemas
de operacion, control y estimacion han sido estudiados recientemente en la literatura. El
disefio propuesto consiste de un controlador de eventos y un controlador de seguimiento
ambos basados en mediciones de temperatura. El control de eventos decide el inicio del
periodo de extraccion y la terminacion del lote, y el control de seguimiento regula la salida
de interés. El disefio de la estrategia propuesta es sencillo y el desempefio es igual o mejor
que el de técnicas reportadas anteriormente.
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Introduccion

Capitulo 1

INTRODUCCION

En este capitulo se presenta, motiva y justifica el problema a tratar en este trabajo de investigacion.
Primero se presenta una breve descripcion de las columnas de destilacion binarias por lotes.
Después se resume el estado del arte enfatizando en los aspectos de modelado, optimizacion,
estimacion y control. Posteriormente se justifica, motiva y establecen los objetivos del presente

trabajo. Finalmente se describe la manera en que estd organizada la tesis.



Introduccion

1.1 Destilacion

La destilacion es el método de separacion mas utilizado en las industrias quimica y petrolera
La propiedad que explota la este proceso de separacion es la diferencia de volatilidades (indice de
separabilidad) entre las diferentes especies que componen la mezcla. La separacion de las especies
se lleva a cabo mediante la ebullicion parcial de una mezcla liquida. Para poner en intimo contacto
las dos fases y se produzca la distribucién de componentes entre el vapor y el liquido, se emplean
diferentes tipos de dispositivos, como son empaques (en forma aleatoria o estructurados) y platos.
Actualmente esta resurgiendo el interés en este proceso en su version por lotes debido a las
ventajas que brinda. Las ventajas son su répida respuesta a la demandas del mercado, la

manufactura de productos de alto valor agregado y de alta pureza.

1.1.1 Destilacion por lotes

La produccién industrial de sustancias involucra recuperacion y purificacion de productos,
subproductos y materia prima que no reacciona. La recuperacion y el reciclado de solventes
organicos es una tarea comun en la industria quimica, que tiene el compromiso de cumplir con las
estrictas regulaciones ambientales. Ademas, potencialmente hay un beneficio econémico si se
mejora la eficiencia del uso de solventes en la planta. En las industrias farmacéutica y de perfumes,
la produccion de pequefios volumenes de productos de alto valor agregado, aunado al frecuente
cambio en las tareas de separacion, favorece el uso de un equipo flexible. Mientras que en
destilacion por lotes se puede separar una mezcla de n componentes en una sola columna, en
destilacion continua se requiere de un tren de n-1 columnas para separar la misma mezcla (Walas,
1990). Otras ventajas de la destilacion por lotes respecto a la continua, son que se puede manejar
un amplio margen de composiciones de carga, niUmero de componentes, y amplio rango de
volatilidades relativas. La volatilidad relativa (VR) es el indice de separabilidad de dos (o mas)
especies, entre mayor sea la VR, mas facil es la separacion. Aungue la destilacion por lotes
tipicamente consume mas energia que la destilacion continua (los costos de energia se recuperan
en la separacion de productos de alto valor agregado) ésta provee de mayor flexibilidad y requiere
menos capital de inversion. Por lo tanto, es importante proponer nuevos métodos para resolver los

problemas de operacién y control para columnas de destilacién por lotes (Muhrer y Luyben, 1992).

1.2 Antecedentes

A continuacion se resefia brevemente el estado del arte correspondiente a destilacion por

lotes en lo que concierne al modelado, optimizacion, estimacion y control.
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1.2.1 Modelado

La destilacion por lotes es inherentemente un proceso transitorio debido a que continuamente
se retira materia de la columna y no se alimenta materia como en destilacion continua, por lo tanto
la cantidad de materia y las composiciones en el evaporador y los platos cambian continuamente.
Debido a eso, un modelo matematico del proceso deberd ser dinamico e involucrara ecuaciones
diferenciales y algebraicas. Los modelos reportados en la literatura generalmente incluyen
balances de materia y energia, termodindmica, hidraulica de plato, etc. La complejidad de los
modelos ha incrementado en paralelo con el desarrollo de las computadoras. En la Tabla 1.1 se
presentan trabajos representativos referentes al modelado y simulacion de columnas de destilacion
por lotes. Las suposiciones de modelado estandares son: i) cantidad de vapor despreciable en todos
los platos; ii) mezclado perfecto y equilibrio entre las fases vapor y liquido en todas las etapas de
la columna; iii) presion constante en la columna; iv) condensador total; v) cantidad de liquido
retenido en cada plato constante.

Tabla 1.1 Trabajos de modelado y simulacion de columnas de destilacion por lotes

Autor(es) Mezcla Hidraulica de plato
Huckaba y Danley (1960) Binaria No
Distefano (1968) Multicomponente No
Gallun y Holland (1982) Multicomponente Si
Galindez y Fredenslund (1988) Multicomponente No
Chiotti e Iribarren (1991) Binaria No
Diwekar y Madhavan (1991) Multicomponente No

1.2.2 Optimizacion

En destilacion por lotes generalmente se emplean técnicas de optimizacion para disefio de la
operacién de la columna. A continuacion se presenta brevemente, como se formula un problema de
optimizacion en destilacion por lotes (Serensen, 1994). En la mayoria de los estudios reportados se

considera al reflujo como variable manipulada.

1.- Tiempo Minimo. La politica de operacion oOptima es aquella que produce una cantidad
requerida de destilado con pureza especificada en el menor tiempo posible. Significa encontrar la
politica 6ptima del reflujo en funcion del tiempo R(t), tal que minimice el tiempo de duracion del
lote (t;), sujeto a (restricciones) que la composicion y la cantidad de destilado cumplan con sus

especificaciones.
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2.- Destilado Méaximo. La politica de operacién optima es la que produce la maxima cantidad de
destilado, con pureza especificada en un tiempo de duracion fijo. Lo cual equivale a encontrar la
evolucién del reflujo como funcion del tiempo R(t) que maximice la cantidad de destilado, sujeto a
(restricciones) que la composicion de destilado y el tiempo total de operacion cumplan con sus

especificaciones dadas a priori.

3.- Utilidad Méaxima ($). La politica de operacion optima se disefia con base en la optimizacion de
algun criterio econémico. Es decir, consiste encontrar la 6ptima evolucién del reflujo R(t), tal que
se maximice alguna funcién objetivo de utilidad dada a priori, sujeto a que se cumplan las

especificaciones de la composicion y cantidad de destilado.

En la mayoria de los trabajos de optimizacion en destilacion por lotes, disefian una
trayectoria Optima para alguna variable, tipicamente el reflujo (o la relacion de reflujo) que
posteriormente implementan a lazo abierto mediante algin esquema de control (Macchietto y
Mujtaba, 1992). Lo que implica que no hay correccion por retroalimentacion si la salida a regular
diverge de su trayectoria deseada. Otra desventaja de las técnicas de optimizacion, es que la
operacion oOptima se disefia con base en una composicion de alimentacion nominal, y en el
escenario industrial hay mucha variabilidad en la pureza de los lotes que se tengan que separar.
Recientemente Barolo y Dal Cengio, (2001) reportaron una estrategia de optimizacion en linea
para columnas de destilacion por lotes. Su estrategia contempla tres pasos, primero calculan (fuera
de linea) la trayectoria 6ptima del reflujo para varias composiciones de alimentacion. Después
(segundo paso) desarrollan una correlacion entre la trayectoria 6ptima del reflujo y el perfil de
composiciones en la columna. Finalmente (tercer paso) durante el periodo de arranque de la
columna, detectan el perfil de composiciones y calculan la taza de reflujo Optima para ser
implementada en linea. La desventaja de la esta estrategia es que el procedimiento es muy
laborioso ya que la optimizacion (fuera de linea) se tiene que repetir varias veces para abarcar un
amplio margen en las composiciones de alimentacion, ademas de que tienen que desarrollar una

correlacion que sea confiable para calcular la taza éptima del reflujo.

La optimizacion de columnas de destilacion por lotes presenta las siguientes dificultades
tedricas, computacionales y operacionales (Serensen, 1994):
e Dependencia del tiempo de la operacion, asi como la presencia de discontinuidades.
e Modelos del proceso complicados ya que incluyen sistemas de ecuaciones diferenciales y

algebraicas (EDAs) acopladas.
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e Formulacidn de varios objetivos para mezclas de mas de dos componentes.

e El disefio de la operacion estd desconectado del disefio del control.

En la Tabla 1.2 se indican algunos trabajos de optimizacion en destilacion por lotes en
términos de la relacion dptima de reflujo. También se incluye el problema resuelto y el tipo de
mezcla estudiada. La nomenclatura es: Tm = Tiempo minimo; Dm = Destilado maximo; Um =

Utilidad maxima.

Tabla 1.2 Optimizacion de columnas de destilacion por lotes

Autor(es) Problema resuelto Mezcla
Hansen y Jorgensen (1986) ™ Binaria
Christiansen y Jorgensen (1987) ™ Binaria
Mujtaba y Macchietto (1992) m Multicomponente
Farhat et al., (1991) Dm Multicomponente
Barolo y Dal Cengio (2001) Dm Multicomponente
Kerkhof y Vissers (1978) Um Binaria
Diwekar et al., (1989) Um Multicomponente
Logsdon et al., (1990) Um Multicomponente
Mujtaba y Macchietto (1993) Um Multicomponente
Masaru et al., (2001) Um Multicomponente

1.2.3 Control y estimacion

Los primeros estudios en control de composicion de columnas de destilacion por lotes, se
enfocaron en estrategias de control similares a las aplicadas a columnas de destilacion continua
para control de composicion (Block, 1967). Empleando un controlador proporcional integral (PI)
de temperatura (CT) para mantener la temperatura de un plato seleccionado en un valor deseado.
La desventaja de esta estrategia es que el producto destilado se obtenia a una pureza mas elevada
que la requerida. Reuter et al., (1989) incorporaron un controlador proporcional integral en su
modelo de una columna de destilacién por lotes, en la que consideraron reaccién en el evaporador.
Los autores sefialaron que su modelo se puede utilizar para la investigacion de estructuras de
control con ayuda del analisis de Arreglo de Ganancias Relativas (AGR), los detalles no fueron
dados. Quintero-Marmol et al., (1991) estudiaron la aplicacién de un Estimador Extendido de
Luenberger para inferir composiciones en columnas de destilacion por lotes mediante mediciones

de temperatura. Su metodologia de disefio considera puntos tales como la seleccion del nimero y
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ubicacion de sensores, asignacion de polos del observador y sensibilidad del estimador frente a
condiciones iniciales. Este método emplea ganancias constantes y su procedimiento de

sintonizacion es complejo.

Bosley y Edgar, (1992) implementaron en una columna de destilacion por lotes la trayectoria
Optima (determinada fuera de linea), utilizando un controlador basado en teoria del Modelo de
Control Predictivo No Lineal (MCPNL). En dicho trabajo se reportaron ganancias dindmicas y
tiempos de respuesta de operacion, con la relacion de reflujo como variable de control. Finefrock
et al., (1994) estudiaron el problema de control de composicion para una columna de destilacion
por lotes. El sistema estudiado fue etanol-agua. Dichos autores notaron que si se emplea un
controlador PI de composicion, la ganancia del controlador debe ser incrementada durante el
periodo de operacion con el fin de mantener buen desempefio del controlador. Paralelamente, el
tiempo integral del controlador debe ser disminuido. Los autores sugieren utilizar un controlador

Pl de ganancia variable.

Barolo y Berto, (1998) abordaron el control de composicion de columnas de destilacion por
lotes para mezclas binarias y ternarias. Su esquema de control es una estructura modificada del
Modelo de Control Interno No Lineal (MCINL) acoplado a un observador de estados extendido de
Luenberger (Quintero-Marmol et al., 1991). Los resultados obtenidos muestran una clara ventaja
sobre el desempefio de un controlador de composicion convencional (P1). Los autores recomiendan
utilizar un Filtro Extendido de Kalman (FEK) cuando hay mucho ruido en las mediciones de
temperatura. Alvarez-Ramirez et al., (2000) desarrollaron una ley para el control de composicion
de columnas de destilacion por lotes. En dicho trabajo se propone un controlador proporcional
integral diferencial (PID) construido dentro de la estructura de control robusto no lineal, y un
observador de orden reducido para estimar la composicion de destilado y compensar errores de

modelado.

Oisiovici y Cruz, (2001) proponen un sistema de control inferencial para columnas de
destilacion por lotes de alta pureza, implementaron un Filtro Extendido de Kalman para estimacién
de las composiciones mediante medicion de temperaturas. Esta técnica de estimacion (estocéstica)
es muy empleada, sobre todo en ingenieria de reactores de polimerizacion. Lopez, (2000) lista las
siguientes desventajas del FEK: solo es aplicable a plantas completamente observables, no
garantiza estabilidad, carece de criterio de sintonizacion (ya que el ajuste de sus parametros se
realiza a pruebay error), y el método requiere de n(n + 1)/2 ecuaciones diferenciales - tipo Ricatti -

adicionales para una planta n-dimensional.
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En la Tabla 1.3 se resumen los trabajos sobre control y estimacion en destilacién por lotes.

Tabla 1.3 Trabajos previos de control y estimacion.

Autor(es) Tipo de controlador Tipo de estimador
Reuter et al., (1989) Pl -
Quintero-Marmol et al., (1991) Reflujo constante OEL
Bosley y Edgar (1992) MCPNL -
Finefrock et al., (1994) Pl -

Barolo y Berto (1998) Control no lineal OEL
Alvarez-Ramirez et al., (2000) PID EOR
Oisioviciy Cruz (2001) Control no lineal FEK

Resumiendo, los esquemas de optimizacion presentan las siguientes desventajas: la
trayectoria optima de reflujo se obtiene para una composicion inicial nominal (en la practica
industrial no se tiene conocimiento exacto de las composiciones iniciales). ElI control de
seguimiento para la trayectoria dptima de reflujo se implementa a lazo abierto (en la mayoria de
los casos), por ende, no existe correccion por retroalimentacion cuando la salida regulada diverge
de la desead (Alvarez et al., 2004). Por otro lado, el procedimiento del caso en que optimizan en
linea es muy laborioso (Barolo y Dal Cengio, 2001). En el campo del disefio de esquemas de
control a lazo cerrado (que consideran retroalimentacion) no contemplan como referencia alguna
politica de operacion nominal u 6ptima. Se puede ver que no existe una conexion clara entre los
disefios de la operacion y el control en el area de ingenieria de destilacion por lotes. Por lo tanto,

es un campo de investigacion abierto e interesante.

Tomando la plataforma tedrica desarrollada previamente para el disefio de la operacion y el
control para procesos por lotes (Alvarez et al., 2004), en esta tesis enfocamos su aplicamos al

caso particular de columnas de destilacion binarias por lotes.

1.3 Motivacion y contribucion

Con base en la anterior revision bibliografica, se encontr6 que en destilacion por lotes los
disefios de la operacidn y el control se abordan por separado, mostrando las siguientes desventajas;
(i) las operaciones Optimas no son robustas ante incertidumbre en la pureza de la carga, y/o sus
procedimientos son muy elaborados, (ii) en los disefios de control a lazo cerrado, no consideran
como operacion de referencia alguna politica de operacion Optima. Por tanto, es interesante

encontrar si una conexion entre ambos disefios puede superar tales desventajas.
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Como un paso en la integracion de los disefios de operacion y control para columnas de
destilacion binarias por lotes, en estd tesis se presenta una metodologia para disefiar
simultdneamente el control y la operacién. EI marco tedrico base de este trabajo fue desarrollado
por Alvarez et al., (2004) para procesos por lotes en general, y en este trabajo de tesis se aplicara al
caso de una columna de destilacion binaria por lotes. El disefio del esquema es sistematico y
sencillo, tanto en disefio como en la implementacion, ademas es robusto ante errores de modelado,
errores de medicion e incertidumbre en la pureza de la carga. El disefio se basa esencialmente en la
combinacion de nociones y herramientas de ingenieria de destilacion, teoria de control y

estimacion, y principios de optimalidad. Lo anterior motiva y justifica el presente trabajo de tesis.

Objetivos planteados:
(i) Contribuir con una etapa en el desarrollo de estrategias para el disefio simultaneo de la
operacion y el control para columnas de destilacion binarias por lotes.
(if) Obtener un esquema cuyo disefio sea sistematico, sencillo y robusto. Con la finalidad de
que sea factible su implementacion en situaciones reales.
(iii) Lograr que el desempefio del esquema propuesto en ésta tesis, mejore o al menos iguale el

de trabajos anteriores.

1.4 Organizacion de la tesis

A continuacion se resefia brevemente como esta organizada la tesis. En el capitulo 2
(formulacion del problema) se plantea técnicamente el problema que nos ocupa en este trabajo de
investigacion. Se inicia con la descripcion de una columna de destilacién binaria por lotes.
Posteriormente se presenta la funcién objetivo (de utilidad), después se presentan dos modelos
matematicos estandares, uno para emular el proceso y el otro para el disefio de la operacion y el
control. Finalmente se formula técnicamente el problema. En el capitulo 3 (inversa dinamica) se
discute la inversa dindmica del proceso como herramienta para el disefio de la operacion nominal,
la metodologia se basa en la desarrollada por Alvarez et al.,, (2004). En el capitulo 4
(implementacion de la operacién nominal) se ilustra con un ejemplo representativo, la operacion
nominal de una columna de destilacion binaria por lotes de 8 platos. En el capitulo 5 (control) se
presenta el esquema del control accionado por mediciones de temperatura, cuyo objetivo es
mantener la tendencia de la operacion nominal. Por Gltimo en el capitulo 6 (conclusiones) se

resumen los resultados y aportes principales de este trabajo y se propone trabajo a futuro.
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Capitulo 2

FORMULACION DEL PROBLEMA

En el presente capitulo se formula técnicamente el problema que se aborda en ésta tesis. Se inicia
con la descripcion de una columna de destilacion binaria por lotes. Después se establece la funcion
objetivo de utilidad. Posteriormente se presentan dos modelos matematicos, el primero para emular
el proceso y el segundo para el disefio de la operacion y el control. Dado que ambos modelos son
estandares, las suposiciones, derivacion y termodindmica se presentan en el apéndice A. Para

finalizar, se formula técnicamente el problema.
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2.1 Columna de destilacion por lotes

La destilacion es el método de separacion mas importante en la industria quimica y petrolera.
Las columnas de destilacion constituyen una importante fraccion del capital de inversion, ademas
de que los costos de operacion son frecuentemente una parte significativa en tales industrias
(Muhrer y Luyben, 1992). En su version por lotes es ampliamente usada en las industrias
farmacéutica y de perfumes. En tales industrias se producen y separan pequeiias cantidades de
productos de alto valor agregado. Algunas de las ventajas que ofrece la destilacion por lotes sobre
la destilacion continua son: puede separar una mezcla de varios componentes en una sola columna
y maneja diversos grados de separacion (amplio rango de volatilidades y pureza de producto).
Aungque la destilacion por lotes tipicamente consume mas energia que la destilacion continua, ésta
provee de mayor flexibilidad y requiere menos capital de inversiéon y dado que los costos de
inversion no son tan significativos en los productos de alto valor agregado, la destilacion por lotes

es una operacion de separacion atractiva para estos productos (Muhrer y Luyben, 1992).

Condensador Tanque de condensados
\Y%
Destilado
— 1 N Reflyjo, R \L D, cp
N-1
N-2
3
2
1 — \%
~—
R
Evaporador > > %
my ¢ Q

Figura 2.1 Columna de destilacion binaria por lotes.
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En la Figura 1 se muestra esquematicamente una columna de destilacion binaria por lotes de
N platos (numerados de abajo hacia arriba). La operacion del proceso tipicamente se lleva a cabo
de la siguiente manera: (i) se distribuye la mezcla a separar my (en moles) en el evaporador, los
platos y el tanque de condensados; (ii) se agrega calor en el evaporador, generalmente a la maxima

capacidad permisible (V* proporcional a Q) y se opera a reflujo total (RT) hasta que la
composicion de destilado cp(t) alcance una composicion de producto prescrita Cp; (ii1) se manipula

el reflujo (R) para mantener constante cp(t) (durante el periodo de extraccion); (iv) el paro del lote

se efectua ya sea cuando casi no se extrae producto o mediante algun criterio de optimizacion.

Como en esta tesis abordamos el disefio de la operacion de columnas de destilacion binarias
por lotes, a continuacion presentamos la siguiente funcion objetivo (de utilidad) como criterio

econdmico.

C,my(t) - Crmy - Cpdvlt V(t)dt - Codg)E V(t)de

Donde J es la utilidad ($/h); C,,, C, Cy, C. y Co, representan los costos de: producto ($/mol),
mezcla a separar ($/mol), calentamiento ($/kJ), enfriamiento ($/kJ) y renta del equipo ($/h)
respectivamente; ty es el tiempo muerto entre lotes (debido a carga, descarga y limpieza del
equipo); Ay y Ar son los calores latentes aproximados de vaporizacion y condensacion en el
evaporador y el condensador de la mezcla respectivamente (kJ/mol). Los detalles de la ecuacion

(2.1) se presentan en el Apéndice A.

La ecuacion (2.1) es similar a las empleadas en trabajos previos de optimizacion (Kerkhof'y
Vissers, 1978; Mujtaba y Macchietto, 1993; Serensen et al., 1996; Mujtaba y Macchietto, 1997).
Luyben, (1971) propuso el Factor de Capacidad de la Columna (FCC) como una medida de
ganancia (o utilidad) y fue empleada por Barolo y Dal Cengio, (2001) en su problema de
optimizacion de columnas de destilacion por lotes, en tal trabajo al FCC le dieron el nombre de

indice de desempefio (ID).

Si hacemos cero los tres tltimos términos del numerador de la ec., (2.1), ademas si Co =0, y

dividiendo entre C, a J, se obtiene el FCC de Luyben, (1971) y Luyben, (1988).
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Para representar cualquier columna de destilacion binaria por lotes se emplea el siguiente

modelo matematico (Barolo y Berto, 1998; Luyben, 1988; Barolo y Dal Cengio, 2001).

my=L,-V, mgy(0) = my, 0<t<t, (223

m; =L - L, m;(0) = by, I1<i<N-1, 0<t<t, (2.2b)

I'hN =R - LN, mN(O) = bT]’ 0<t< tg, (22C)
Li[cy - co] + V]cg - E(c

COZ l[ 1 0] [ 0 ( 0)], C()(O) =L, 0<t< tp, (22d)

my

Li Ci+1 - C +VEC1_ -ECi .

&= alCin - ¢l m[ (ci) - B )], c(0)=c,, 1<i<N-l, 0<t<t, (22
R[cp - en] + V[E(cn.1) - E(c

CN: [ D N] DEN( N 1) ( N)], CN(O) =y, O <t < tf, (22f)
VI[E(cy) - ¢

CD: %;D], CD(O) =CL, 0<t< tfa (22g)

¢, =0, cp(0) =0, 0<t<t, (2.2h)
Dlcp-¢

¢p= [#L], cp(ty) = cp(ty), te <t < t, (2.21)

p
m, =V -R, m,(0) =0, 0<t<t, (2.7)
mp =my+ N*bn + myp, (221()

Donde L; representa el flujo molar que sale del plato i (mol/h); m; es el acumulado molar en
el plato 1; c; es la composicion liquida en el plato i (todas las composiciones hacen referencia al
componente ligero y son adimensionales); E(c;) es la funcion del equilibrio vapor-liquido mediante
la cual se adquiere la composicion (adimensional) del vapor en el plato i; V es la tasa de flujo de
vapor (mol/h); R es la tasa del reflujo (mol/h); my son los moles de mezcla en el evaporador; ¢, es
la composicion liquida en el evaporador; E(cy) es la funcion del equilibrio vapor-liquido con la que
se obtiene la composicion del vapor en el hervidor; mp son los moles de mezcla en el tanque de
condensados; cp es la composicion de destilado; ¢, es la composicion en el acumulador; m;, son los
moles de producto colectado y B(c;) denota la temperatura de burbuja de la mezcla en la etapa i
(°K); to = 0, t, y t; son los tiempo de arranque, cambio de régimen (de reflujo total a periodo de

extraccion) y paro del lote respectivamente.
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Para modelar los flujos de los liquidos internos se emplea una version linealizada de la
ecuacion de Francis (Barolo y Berto, 1998; Castellanos-Sahagin y Alvarez, 2004; Skogestad y
Morari, 1988).

(m; - by)
_ A\ S St 14
Li = a"”l + ’Cn y (23)

Donde a, es el valor de referencia de la velocidad de flujo interno, m; y b, son los

acumulados molares actual y de referencia en el plato 1, y 1, es la constante de tiempo hidraulico

en los platos.

Las suposiciones del modelo, asi como la termodindmica y los detalles se muestran en el
apéndice A. El modelo anterior (2.2) se empleara para simular la columna de destilacion binaria

por lotes.

2.2 Modelo para disefio de la operacion y el control

A continuacion se presenta el modelo que se empleara para el disefio de la operacion y el
control, éste es una version simplificada del modelo (2.2) de la seccion anterior, y se obtiene de
suponer régimen cuasi-estacionario de la hidraulica de la columna. Tal suposicion se fundamenta
en el conocimiento (Levy et al., 1969; Skogestad y Morari, 1988; Castellanos-Sahagin et al.,
2005) de que la dinamica de acumulados es mas rapida (aproximadamente 50 veces en el ejemplo

de aplicacion que se presentara en el capitulo 4) que la dindmica de composiciones.

La suposicion de régimen cuasi-estacionario de la hidraulica implica que:
Ll ~ L2 ... = LN—l ~ LN ~ R, (24)
Significa que los efectos de cualquier cambio que se hagan en el reflujo R (parte superior del

equipo), se manifestaran instantaneamente en todos los platos de la columna.

Sustituyendo la ecuacion (2.3) en (2.4) se llega a

+(m1_bn)zan+(m2-bn)z ..... z%+wzaﬂ+(ml\l—'bfﬁz1% (2.5)
T T t E

n n n n

Resolviendo para m; (1 <1< N) y dado que generalmente b,, 7, a, y R son datos conocidos,

se obtiene

m My~ ...~ My & My = N(R) =R -ayt, +by, (2.6)

13
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Entonces sustituyendo las ecuaciones (2.4) y (2.6) en (2.2a-c) y (2.2e-g) se obtiene el modelo
reducido (version simplificada del modelo completo), donde N ecuaciones diferenciales (2.2b-c)

son reemplazadas por una ecuacion algebraica (2.6).

R[c; - ¢o] + VIco - E(co)]

Co= - co(0) = ¢y, 0<t<t, (27a)
RCi —Ci+VECi_ —ECi .

¢ = Lein -] * VIE(e:) - B( )], c(0)=c,, 1<i<N-1, 0<t<t, (2.7b)

n(R)

. Rep -en] + V[E(en.1) - E(en)]

o= 2N ey Rl e en(0) = ¢y, 0<t<t, (2.7
VI[E(cn) - €

¢p = %}z"] en(0) =cy, 0<t<t, (2.7d)

¢, =0, c,(0) =0, 0<t<t, (2.7
Dlcp-c¢

¢ = %&], cp(ty) = ep(t)), ts <t<t, (270

p

m() =R - V, IIl()(O) =1my, 0<t< ts, (27g)

m,=V-R, m,(0) =0, 0<t<t, (2.7h)

. J+Cy(V-R)-ChyV - CARV - C Cim

i) = oV-R) t th: 0 1,0)= (%4‘ CO), 0<t<t, (270

donde n(R) es la funcion del acumulado molar en los platos en estado cuasi-estacionario.

Se hace notar que el sistema de ecuaciones (2.7a-h) es el modelo reducido (o version
simplificada) del modelo (2.2). Para tratar el problema de optimizacion incluimos la derivada de la
funcion objetivo J (ec. 2.71) en el sistema (2.7a-h) con lo que obtenemos el modelo que se

empleara par el disefio de la operacion y el control de columnas de destilacion binarias por lotes.

En forma compacta, el sistema de ecuaciones (2.7) se representa por:

X = f(X: u, p)’ y= h(X’ p): Z, = g(X, p)’ X(O) = X0, 0<t< ts, (28)
X = (CO: Cl5-++5 CN, Cp, Cpa my, mpa J)'a X0 = (CL: CL;---» CL, CL, Oa 1y, Oa JO)'
u= (uRa ue)a UR = R, Ue = fte(tsa tf)a dlm(X) =n,

donde x es el vector de estados, ug es la variable de control, p es el vector de parametros del

modelo, u, sefala t;y t; y son las mediciones de temperatura, z, es la composicion a regular.

14



Formulacion del problema

2.3 Formulacion del problema

Nuestro problema consiste en disefiar y operar bajo control retroalimentado la operacion de

una columna de destilacion binaria por lotes. La parte del disefio de la operacion nominal consiste

en, dada una funcién objetivo (J), una especificacion de pureza de producto (C,) y una carga

maxima de suministro de calor (V*), determinar: (i) la politica de reflujo R(t), (ii) los tiempos de

operacion a reflujo total (tg) y (iii) duracion del lote (ty). La parte de disefio de control
retroalimentado consiste en, dada la operacion nominal (estados y entradas de control) y la
posibilidad de medir temperaturas (en numero de platos y su ubicacién a ser determinados) disefar
un controlador accionado por mediciones, que mantenga la optimalidad de la operacion frente a

perturbaciones en la pureza de la carga inicial, errores de modelado y ruido en las mediciones.
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2.4 Conclusiones

En este capitulo se formuld técnicamente el problema a resolver. Primero se present6 la
funcién objetivo de utilidad que se empleara como criterio econdémico en el disefio de la operacion
nominal. Después, se presentaron dos modelos para fines de simulacion. Uno (modelo completo)
se utilizara para emular cualquier columna de destilacion binaria por lotes, y el otro (modelo para
disefio, conformado por el modelo reducido mas la version diferencial de la funcion objetivo) sera
para el disefio de la operacion y el control. Tales modelos se obtienen a partir de principios basicos
de balances de materia y energia, equilibrio termodinamico, hidraulica de plato e ingenieria de
destilacion. Dado que los modelos presentados son estandares, las suposiciones, derivacion, y su
termodindmica se presentan en el apéndice A. El capitulo se concentra en la exposicion de las
ideas principales que nos ayudaron a formular el problema. Finalmente se presentd el

planteamiento técnico del problema.
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Capitulo 3

INVERSA DINAMICA

En el presente capitulo se presenta la inversion dinamica como herramienta para el disefio de la
operacion nominal de columnas de destilacion binarias por lotes. La operacion de las columnas de
destilacion por lotes generalmente se lleva a cabo en dos periodos que son, el de arranque (a
régimen de reflujo total) y el de extraccion o produccion. Al inicio del capitulo se describen ambos
periodos. En seguida se presentan los conceptos de grado relativo y pasividad, ya que de acuerdo a
la teoria de control, los controladores pasivos son sencillos y robustos. Posteriormente
identificamos una salida adecuada para fines de seguimiento y se presentan los criterios para
determinar los tiempos de cambio de régimen (del periodo de reflujo total al periodo de extraccion)
y paro del lote. Finalmente se plantea la inversa dindmica para columnas de destilacion binarias

por lotes.
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3.1 Operacion de columnas de destilacion por lotes

La operacion de las columnas de destilacion por lotes generalmente se compone de dos
periodos. Un periodo de arranque, que tipicamente se hace a reflujo total (RT) y un periodo de
extraccion o produccion. La operacion a reflujo total tiene por objetivo enriquecer de componente
ligero la parte superior de la columna, de tal modo que cuando comience el periodo de produccion
no se obtenga producto subpurificado. Durante el periodo de produccion se puede operar a reflujo
constante, reflujo variable o bajo alguna politica disefiada mediante optimizacion. Cuando se opera
a reflujo constante la composicion de destilado (disminuye) varia con el tiempo. Las politicas de
reflujo variable se implementan con el proposito de mantener constante la composicion del

destilado.

Para pasar del periodo de RT al periodo de produccion existen varios criterios, entre los que
destacan; cambiar cuando el perfil de composiciones alcanza un estado estacionario (sin extraer
material de la columna), o cambiar en el momento que la composicion del destilado alcanza una

composicion prescrita.

En este trabajo de tesis el arranque se lleva a cabo a reflujo total y en el periodo de
produccion se manipula el reflujo con el propdsito de mantener constante la composicion del
producto colectado. Por tanto, la inversa dindmica que se presenta en este capitulo se plantea para

el periodo de produccion.

3.2 Inversién Dinamica

En destilacion por lotes el disefio de la operacion generalmente se hace mediante técnicas de
optimizacion. Las politicas de operacion obtenidas mediante optimizacién se implementan a lazo

abierto.

Recientemente en el trabajo de Alvarez et al.,, (2004) reportaron un procedimiento
sistematico para el disefio de la operaciéon nominal de procesos por lotes. El procedimiento esta
basado en la aplicacion recursiva de la inversa dinamica del proceso. Basandonos en el trabajo
antes mencionado, en este capitulo se planteard la inversa dinamica de columnas de destilacion

binarias por lotes para el disefio de la operacion nominal.
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En esta seccion se describe en que consiste la inversa dinamica (ID) y se presentan los
elementos que la componen. Las definiciones formales se encuentran en la literatura

correspondiente, en este trabajo se presenta la idea general de cada herramienta.

En teoria de control generalmente se emplea el término “dindmica” para representar un
conjunto de ecuaciones (diferenciales y/o algebraicas) matematicas que producen una salida z(t).
La salida z(t) esta afectada por un estimulo (entrada u) que actia sobre el sistema (o proceso). En

forma esquematica se puede representar de la siguiente manera

x(0) = x,
entrada, u(t) | *---------- - | salida, z(t)
- J‘ TS
parametros, p -N H
"F | PROCESO estados, x(t)

En el esquema anterior se indica con flechas las variables que entran y las que salen del

proceso. Las variables que se entran son; las condiciones iniciales (xy), los parametros (p) y la

trayectoria de la entrada (u). Las variables que salen son los estados (x) y la variable de interés (z).

Lo cerca que se obtenga la salida z(t) de la trayectoria deseada z(t) depende de la entrada u(t).

Por otro lado, la inversa dinamica (ID) consiste en encontrar las condiciones iniciales X(0) y

la entrada de control tGi(t), tal que aplicadas a la planta se logra que la salida del proceso siga
(perfectamente) a la salida de deseada (Slotine y Li, 1991). Esquematicamente se puede

representar de la siguiente manera

X(0) =X,

salida, Z(t) | *---------- entrada, u(t)
—_— —

> L

[

DATATIETTOS, P | ermeemeemend H —5
PROCESO estados, x(t)
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La entra ti(t) se calcula dando a la planta; la salida de referencia z(t), los parametros del
proceso y las condiciones iniciales, produciendo los estados x(t) y la entrada t(t). Cuando la
entrada U(t) se aplica a la planta se logra que la salida del proceso sea exactamente igual a la salida

de referencia [z(t) = z(t)]. La inversa dindmica funciona en el entendido que se tiene modelo

perfecto.

Se debe mencionar que la operacion nominal de la columna de destilacion binaria por lotes
representa el comportamiento limite alcanzable de la planta bajo cualquier controlador (con
modelo perfecto). Quiere decir que la operacion nominal es el punto de referencia, que indica si la

operacion del proceso se esta llevando a cabo cerca o lejos del comportamiento limite deseado.

Por lo tanto, con modelo perfecto y conociendo las condiciones iniciales, mediante la ID del

proceso se calcula la trayectoria nominal del reflujo [ug = R(t)], tal que aplicado a la columna de

destilacion binaria por lotes, se forza a que la salida de la planta siga (perfectamente) a la salida

deseada z(t) = z(t) = C,. En otras palabras, se disefia la operacion nominal (ideal) de la columna de

destilacion binaria por lotes.

Las ventajas de disefiar la operacion nominal mediante la ID (Alvarez et al., 2004) son las
siguientes: (i) se evita la solucion complicada del problema (a veces no resoluble) de
optimizacidn, y (ii) se proporciona significado fisico a la operacion de la columna, ya que como se
vera mas adelante el controlador resultante es un controlador de Inventarios (Shinskey, 1979;

Alvarez et al., 2004; Gonzales y Alvarez, 2005).

La simplicidad de disefiar la operacion mediante la ID tiene un costo. El costo es que durante
el procedimiento del disefio en algunos casos se tiene que corregir (redisefiar) la trayectoria de la

salida deseada o/y la funcidn objetivo. Por tal motivo es un disefio recursivo.

A continuacion se presenta en que consiste la pasividad para sistemas no lineales, ya que de
acuerdo a la literatura (Sepulchre et al., 1997), los controladores pasivos son robustos, sencillos y
no desperdiciantes (un controlador no desperdiciante es aquel que so6lo mantiene las no
linealidades estabilizantes). Por tanto, para el disefio de la operacion se empleara la version pasiva

de la inversa dinamica de la columna de destilacion.
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Un sistema no lineal es pasivo cuando su salida es de grado relativo cero o uno y su

dindmica cero es estable.

Brevemente se describe qué es grado relativo y dinamica cero, para tal efecto nos hemos

apoyamos en Isidori, (1995) y Sepulchre et al., (1997).

Sea (3.1) un sistema no lineal

x =1(X, ug, p) x(0) = xo, dim(x) =n (3.1a)
z = h(x, p) + j(X, p)ug, (3.1b)

Xo € Xo, x € X, peP, ur e U

La entrada ug, los estados x y los parametros p toman valores en los conjuntos U, X, y P, los

cuales son compactos (acotados y cerrados). Los mapas f'y h son diferenciables en sus respectivos

dominios.
(1) El sistema (3.1) es de grado relativo cero en x = x,, si j(X,, p) # 0.
. . . . . 0@ . oh .
(i1) El sistema (3.1) tiene grado relativo uno en x = X, si o 0, donde p =7, = o X
R

El grado relativo (GR) de un sistema también se puede conocer por el nimero de veces que
la salida z, tiene que ser derivada con respecto al tiempo, para que la entrada up aparezca
explicitamente (Isidori, 1995; Slotine y Li, 1991). Particularmente, grado relativo 1 significa que

en la primera derivada temporal de la salida aparece la variable de control.

Por otro lado, la dindmica cero (DC), es la dinamica restringida de los estados del sistema de
dimension n-1 (cuando el GR es 1), que resulta cuando el proceso se opera bajo el controlador no
lineal que mantiene a la salida z en su valor deseado. Se verd mas adelante que la DC de la
columna de destilacion binaria por lotes, corresponde a la dinamica (de las composiciones, y los
moles de mezcla en el evaporador y el acumulador) que se obtiene de operar la columna bajo el
control de balance de materia (control de inventarios) que mantiene a la salida z, en su valor

deseado.

La estabilidad de la DC de la columna se garantiza debido al proceso y a las propiedades

fisicas del sistema de estudio. Las composiciones en las etapas tendran como limites inferior y
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superior los valores de 0 y 1 respectivamente (independientemente de las perturbaciones que pueda
sufrir la columna). En caso de tener mezcla azeotrdpica, el limite superior corresponderia a la
composicion del azedtropo (c,) en vez de 1. En el presente trabajo basta aceptar la anterior
explicacion de estabilidad de la DC de la columna. Su verificacion formal es una tarea complicada

y queda fuera del alcance del presente trabajo.
A continuacion buscaremos una salida adecuada para plantear la inversa dindmica del

proceso en su version pasiva.

3.2.1 Eleccion de la salida a seguir
Para efectos de robustez, nos damos a la tarea de buscar una salida que genere un sistema

pasivo. Después se planteara la inversion dinamica para columnas de destilacion binarias por lotes.

Se propone a ¢, como salida candidata. El sistema dindmico no lineal con salida z, = ¢, es

x = f(x, ug, p), (3.22)
z.=h(x,p)=¢,=¢, (3.2b)
X = (CO, C15---, CN, Cps Cp, my, mp) J)': UR = Ra (320)

para verificar que el sistema (3.2) sea pasivo se debe cumplir que:

a) el sistema (3.2) sea de GR uno o cero en ¢, =¢,. Es decir, la derivada parcial de ¢

09

respecto a ug tiene que ser diferente de cero, ou =0,y
R

b) que la dindmica cero del sistema (3.2) sea estable

De acuerdo a la ecuacion (3.1b) se puede ver en la ec., (3.2b) que j(x, p) = 0, lo que indica

que el sistema (3.2) no es de GR cero.

Antes de verificar si el sistema (3.2) es de GR = 1 haremos notar lo siguiente. Como
especificacion de disefio se establece que durante el periodo de extraccion (tg, t¢] la composicion

del producto colectado c,(t) debe ser constante.
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esto es

Cp(t) = Cp, ts<t<ts (3.3)
de donde se obtiene que ¢(t), =T, = 0. Por lo tanto

0=, el (.4)

si sustituimos (3.3) en la ec., (3.4) y resolvemos para cp tenemos que

Cp = Cp, 3.5
. _ 99
Ahora para ver si el sistema (3.2) es de GR = 1, en ¢, = C,, calculamos U donde
R
.00 . [V-R]ep-cy]
= r = = y 3‘6
T (3.6)

sustituyendo la ecuacion (3.5) en la ec., (3.6) se obtiene que ¢ =0, por lo tanto

o9 _
a0 (3.7)

La ecuacion (3.7) indica que el sistema (3.2) no es de grado relativo uno. No cumpliendo el

requisito de grado relativo uno o cero, el sistema (3.2) no es pasivo.

Se propone a cp como salida. Por tanto z, = cp y el sistema no lineal correspondiente es:
x =1(x, ug, p), (3.8a)
z, = h(x, p) =cp==<p (3.8b)
donde x y ug estan dados por la ecuacion (3.2c). Para verificar si el sistema (3.8) es pasivo se debe

cumplir que

09

a) el sistema (3.8) sea de GR uno o cero en cp = Cp. Es decir, identificar si ou
R

0,y

b) que la dinamica cero del sistema (3.8) sea estable

En la ecuacion (3.8b) se aprecia que j(x, p) = 0, lo que indica que el sistema (3.8) no es de

grado relativo cero. Antes de verificar si el sistema (3.8) es de GR = 1, recordemos de la ec., (3.5)

que en t; < t <ty se tiene que cp(t) = T, por lo tanto la derivada de cp(t) es
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VIE(cn) - ep]

eo() =8 =" — =0 (3.9)

sustituyendo la ecuacion (3.5) en la ec., (3.9) y resolviendo para E(cy) se llega a

E(cy) = ¢, (3.10)

Para verificar si el sistema (3.7) es de GR = 1, calculamos la derivada parcial de ¢ respecto a

R, donde ¢ esta dada por

o= VIE(cen) - ep] G.11)

mp
sustituyendo las ecuaciones (3.5) y (3.10) en la ec., (3.9) se tiene

Me-sl (3.12)

¢ mp =

O _

por lo tanto oug

0, lo que indica que el sistema (3.8) con salida z, = ¢, tampoco es de GR = 1. Al

no ser de grado relativo uno o cero, se concluye que el sistema (3.8) no es pasivo.

Se propone a cy como salida. Por tanto z, = cy cuyo sistema dinamico no lineal es:
x = (X, ug, p), (3.13a)

z,=h(x,p)=cy=Cn (3.13b)

donde x y ug estan dados por (3.2¢). Para saber si el sistema (3.13) es pasivo se debe cumplir que:

09

a) el sistema (3.13) sea de GR uno o cero en cy = Cy, es decir verificar si o 0,y
R

b) que la dindmica cero del sistema (3.13) sea estable

De la ecuacion (3.13b) vemos que j(x, p) = 0, lo cual sefiala que el grado relativo del sistema

(3.13) no es cero. Resta verificar si el sistema (3.13) es de GR = 1, para lo cual procedemos a

09

calcular ug

donde =7 = Rlcp - en] - VIE(en.1) - E(en)]
o R -ay)t, + by ’

(3.14)
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0
sustituyendo las ecuaciones (3.5), (3.10) y (cy =<Cy) en la ec., (3.14). Después se calcula 8_1?_’ con
R

lo que se llega a

Q(P_ _ [Cp - CN] [bn - anTn] - V[E(CN—I) - ép]Tn
Ou [(R - a7, + byI’ ’

(3.15)

Para que el sistema (3.13) sea de grado relativo 1 tenemos que verificar que la ecuacion
(3.15) sea diferente de cero. El término [(R - a,)t, + b,] es diferente de cero ya que representa el

acumulado molar en el plato N y durante la operacion de una columna de destilacion no se vacian

los platos. Estos se vacian (drenando el material residual) después de terminar la separacion. Por
otro lado, el término {[c, - cx][ by - a4Ty] - V[E(cn1) - Cplty ) es diferente de cero debido a que; (i)
los términos V, by, a, y 1, son constantes conocidas positivas; (i) durante el periodo de extraccion
la composicion en cada etapa es diferente, particularmente, ¢, > Cx, ¥y E(cn.) < ¢,. Por tanto,

concluimos que el sistema no lineal (3.13) con salida z, = cy(t) = ¢y es de GR = 1.

Para que el sistema (3.13) sea pasivo, ademas de tener GR = 1 se debe cumplir que su
dindmica cero sea estable. Como se dijo anteriormente la DC de la columna es estable debido al

proceso y a las propiedades fisicas del sistema.

La conclusion de esta seccion es la siguiente. Cuando en destilacion por lotes, el objetivo es

mantener la composicion del producto colectado constante [c,(t) = €,] durante el periodo de
produccion se debe tomar a ¢y como salida a regular, ya que es una forma indirecta de regular a c,.

Esto se muestra si combinando las ecuaciones (3.3), (3.5) y (3.10), con lo que se llega a
cp(t) = cp(t) = E[en(H)] =), t,<t<ts (3.16)

y resolviendo para cy se tiene que

N — E_l(ép) =CN» (317)

Por lo tanto, la salida a seguir esta dada por

z.=cx =E(c,) = (3.18)
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3.2.2 Criterios para cambio de régimen y paro de la operacion
Los criterios para determinar t; y t; son: (i) f; se establecera cuando cy(t) alcance una
composicion nominal [dada por, cx(t) = E*!(c,), donde ¢, es la composicion de producto deseada],

y (ii) &; se establecera cuando la funcion objetivo J (ec., 2.1) alcance su maximo valor (maxima

utilidad).

y quedan representados de la siguiente manera

f, = flen(0), T | ex(® = E7(Ty) fe= 100, |30 = 0] (3.192.)

Una vez que se ha seleccionado como determinar f; y Ty, ademdas de la salida a seguir,

proseguimos a plantear la inversion dinamica para columnas de destilacion binarias por lotes

3.2.3 Planteamiento de la inversa dinamica
A continuacion se plantea la inversion dinamica de columnas de destilacion binarias por

lotes de acuerdo al procedimiento de Alvarez et al., (2004).
Dada la salida a regular z, = Ty, y calculando su derivada se tiene

R[t, - ] + V[E(en.) - E(Ty)] _
nR)

Z=Cy= 0, (3.20)

en la primera derivada aparece la variable de control R (grado relativo 1). Resolviendo la ecuacién

(3.20) para R se llega a la siguiente expresion

R - VIE(Ty) - Blen-1)]

Cp-Cn

= MR(CN-la C-pa —C-N)a (321)
sustituyendo las ecuaciones (3.10) y (3.18) en la ec., (3.21) se tiene

R(t) = Viep- Blewa)]l Ar(CN-1, Tp), (3.22)
T, - E'(c,)
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La teoria de control (Isidori, 1995) no lineal establece que la inversa dinamica (Hirnschorn,
1979) representa el comportamiento limite que se puede alcanzar en una planta con un controlador
perfecto. Por otro lado, la ecuacion (3.22) coincide con el controlador ideal (feedforward)

prealimentado, el cual tedricamente es el controlador perfecto no importando la dificultad del

proceso (Shinskey, 1979). El cual mantiene a la composicion de salida en su valor nominal (z.(t) =

Cn) balanceando continuamente la materia o la energia entregada al proceso frente a las exigencias

de la carga.

La parte dinamica se construye sustituyendo la ecuacion (3.22) en el sistema de ecuaciones

(2.7a-1), con lo que se llega al siguiente sistema de ecuaciones:

\Y Gz Blon1) (1 - ¢o) * co - E(co)
T, - E'l(T,)

Co= my , co(t]) = Co(Ty), (3.23a)

PO o)+ Bew) -Ble)

oL FE) a(®)=cif), 1 <i<N-2,  (3.23b)
‘ nR) ’ T '

v Cp - Blen) (CN - cN_l) + E(cx-2) - E(enar)

_E!
b = — S A} (. 230
cp= ool ool) = o), (.234)

o= Vi1+ Elon) - C"l Lep - &) ¢(F) = EnfEy), (3. 23¢)

T, - El(T),) M

E(cny) -T
fg=-V31+ Elen1) - , mo(E) = my(Fy), (3. 23f)
T, - E'l(T,)

E(cn) - T
iy =V 4 o) T my(E) = my(E), (3. 23g)

p bl
T, - E'l(T,)
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E(en.) - T
V] GGyt | o) 2T (Cp+ Cehr) { - Co
c, - E'l(T,)

j N t- td 2 Jo(f:) = jO(fs)a (3 23h)

La inversa dinamica [ecs., (3.22) y (3.23)] de la columna destilacion binaria por lotes se

interpreta asi; dados el valor de la salida de interés z, = ¢,, el flujo de vapor V, los parametros del

modelo y las condiciones iniciales, se puede resolver el sistema de ecuaciones (3.23), con la

solucion de la ec., (3. 23¢) y el valor de ¢, (dato) se puede calcular la trayectoria del reflujo

mediante la ecuacion (3.22).

En notacion compacta se tiene

x =1[x, i1, ¢, pl, x(t;) = Ceo, (3.24)
X= (CO, Cls-++5 CN-15 CD» Cp, my, mp5 J)'a dlm(X) = n_19
El = (ﬁva ljle)a ﬁva = Va ljle = fte(fsa 7[-f)

debido a que z,(t) = cn(t) = Ty, la dindmica de cx(t) es

CN(t) = 0, ts <t< ts, (325)

el sistema (3.24) esta compuesto por las dos siguientes partes:

(1) La dinamica cero (sistema de ecs., 3.23) es la dinamica restringida de dimension n-1 de: (i)
las composiciones (en N-1 platos de la columna, en el evaporador, el tanque de
condensados y en el acumulador), (ii) los moles de mezcla en el evaporador y en el tanque
colector del producto, y (iii) la funcion objetivo. Tales dinamicas resultan cuando la
columna se opera en modo de control de balance de materia (BM) (Shinskey, 1979;
Gonzales y Alvarez, 2005) que mantiene la salida z, = ¢, = E''(c,) en su valor nominal.

(2) Parte estatica (ec., 3.22) controlador de balance de materia que resulta de resolver para R

en el balance dinamico del plato N, con cy=¢cyy ex = 0.
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La inversa dinamica [ecs., (3.22) y (3.23)] se puede representar esquematicamente como

sigue

x(0) =X,

parametros, p
—_———»

[ f(x 1T, p)

| [sistema de ecs., (3.23)]

Z(t)=E'(c,) =<,

x(t)

ﬁR (CN -1 Ep )
[ec., (3.22)]

T () =R(1)

Es decir, si se preprograma la trayectoria del reflujo R(t) a la columna de destilacion binaria

por lotes con condiciones iniciales nominales x(0) = X, se obtendra la composicién del producto

colectado en su valor deseado [z, = ¢, = E''(c,)].
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3.3 Conclusiones

En el presente capitulo se presentd la inversion dindmica para columnas de destilacion
binarias por lotes. La inversion dinamica del proceso, es la herramienta que emplearemos para el
disefio de la operacion nominal del proceso. Se presentd de manera muy general el concepto de
pasividad, ya que de acuerdo a la literatura, los controladores pasivos son sencillos, robustos y no
desperdiciantes. Posteriormente se concluyd que tomar como salida a regular la composicion del
producto colectado no produce un controlador pasivo, en su lugar, se determin6 a la composicion
en el plato N como salida a regular. Ademas se mostrd que tomar a cy como salida a regular, es
una forma de regular indirectamente a c,. Una vez que se identifico la salida adecuada para fines
de seguimiento, se discuti6 la inversa dinamica para columnas de destilacion binarias por lotes. La
inversion dindmica se compone de una parte dindmica y una parte estdtica, la parte estatica
coincidid con la estructura de un controlador ideal (feedforward) prealimentado, el cual es un
control de inventarios que realiza la tarea de seguimiento balanceando continuamente la materia o

la energia entregada al proceso frente a las exigencias de la carga.
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Capitulo 4

IMPLEMENTACION DE LA OPERACION NOMINAL

En este capitulo se presenta la operacion nominal de una columna de destilacion binaria por lotes
cuyos problemas de operacion y control han sido estudiados previamente. Al inicio del capitulo se
dan las caracteristicas del ejemplo de aplicacion, después se presenta el procedimiento para el
disefio de la operacion de procesos por lotes. Tal procedimiento ha sido previamente establecido y
se basa en la aplicacion recursiva de la inversa dinamica del proceso. Finalmente, se presenta la
operacion nominal del ejemplo de aplicacion para un amplio rango de pureza en la carga de la

mezcla.
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4.1 Ejemplo de aplicacion

Para ilustrar el disefio de la operacion nominal para columnas de destilacion binarias por
lotes, se toma un ejemplo representativo que ha sido previamente estudiado por Barolo y Berto,
(1998). El sistema a separar es una mezcla binaria de etanol-agua cuyas caracteristicas se presentan

en la siguiente tabla.

Tabla 4.1 Caracteristicas del sistema de estudio.

Composicion de producto (C,), fraccién mol 0.84
Flujo de vapor (V*), mol/h 5400.0
Acumulado de liquido en el plato (by) (en estado estacionario), moles 30.0
Acumulado de liquido en el tanque del condensador (m;), moles 250.0
Carga total de alimentacion (m, ), moles 8000.0
Composicion de alimentacion (c;), fraccion mol 0.4
Tiempo constante hidrulico de plato (), h 0.001
Numero de platos (N) 8

En la Tabla 4.2 se presentan los valores de las constantes de la funcion objetivo (los costos
del producto, materia prima, calentamiento, enfriamiento y renta del equipo). Estos valores son

tipicos en la literatura (Serensen, 1994).

Tabla 4.2 Constantes de la funcién objetivo.

Costo del producto por mol (C,), $/mol 50.0
Costo de la materia prima por mol (C,), $/mol 5.0
Costo de calentamiento por unidad de calor (C,), $/kJ 2x%10 -6
Costo de enfriamiento por unidad de calor retirado (C,), $/kJ %10 6
Costo de operacion de la columna por unidad de tiempo (C,), $/h 3
Calor latente de vaporizacion aproximado de la mezcla (A), kJ/mol 40.137
Calor latente de condensacion aproximado de la mezcla (Ay), kJ/mol 38.912
Tiempo muerto entre lotes (t,), h 0.5

Debido a que los valores de los calores latentes de vaporizacion del etanol y del agua son

similares (véase Tabla A.3), el calor latente de vaporizacion de la mezcla (7\,\1) se aproximo

mediante

Ay = xch + ksz‘)(l-c), (4.1a)
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De manera similar se aproximo el calor latente de condensacion

AR = xgﬁc + x:zoa-c) (4.1b)
Donde A2 y A (KOHy kHZO) son los calores latentes de vaporizacion (condensacion) del
v v R 7R

etanol y agua respectivamente, y c es la composicion de etanol. Dado que al inicio de la separacion
hay 40% de etanol en la mezcla, y como durante el proceso de separacion el etanol se va
empobreciendo en el evaporador (es casi cero en t = t;), se escogieron valores promedios de ¢ para

las ecuaciones (4.1a)-(c =0.2) y (4.1b)-( ¢ = 0.84).

Los valores de XgH, k$20, XEH y k:ZO se presentan en la Tabla A.3.

4.2 Disefio de la operacién nominal

A continuacion se presentan los cuatro pasos del procedimiento recursivo en el que nos
basamos (Alvarez et al., 2004), para disefiar la operacion nominal de la columna de destilacion

binaria por lotes. Después del listado, se da una breve explicacion de cada punto.

(1). Establecer un criterio para juzgar el disefio del control-trayectoria de estados [en esta tesis,
corresponde a maximizar la funcion objetivo J (ec., 2.1)].
(ii). Proponer un par de parametros del equipo-trayectoria de salida a regular [p., z(t)], y
establecer un controlador pasivo.
(iii). Disefiar la inversion dindmica del proceso (IDP) y evaluar el cumplimiento de las propiedades
de pasividad, estimabilidad y compatibilidad, y determinar la operacion nominal.

(iv). Evaluar la operacion nominal, si no se acepta, redisefiar el par [p,, z,(t)] y regresar al paso (ii).

De acuerdo al procedimiento anterior, el punto (i) correspondid a establecer la funcion
objetivo (ec., 2.1). En el punto (ii) suponemos que los pardmetros del equipo (p. | V, by, a,, 1) son
conocidos. Por otro lado, la salida a regular se determiné en el capitulo 3 (véase seccion 3.3.1) y el
controlador pasivo esta dado por la ecuacion (3.22). El punto (iii) corresponde a disenar la
trayectoria del reflujo, que aplicada al proceso fuerce a la variable a regular a que siga la
trayectoria deseada. La verificacion formal de las propiedades de pasividad, estimabilidad y
compatibilidad, quedan fuera del alcance del trabajo de tesis. Por ultimo, el punto (iv) corresponde
a la evaluacion de la operacion nominal, la cual se presentara con simulaciones en la seccion 4.3

del presente capitulo.
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Operacion nominal. A continuacion se presenta la operacion nominal para el ejemplo de
aplicacion.
En la seccion 3.3, se establecid que z(t) = cy debe ser la salida a seguir, y de acuerdo a la

Tabla 4.1 tenemos 8 platos (N = 8), por lo tanto

2(t) = e = ¢y = E(c,) = E'(0.84) = ¢y = 0.8211, 4.2)

Los tiempos nominales de cambio de régimen (%;) y de duracion del lote (f;) se determinan

respectivamente por:

T, = fles(0), T | ex() = E'(c,) = E1(0.84)], =100, i ~ 0], (43a-b)

sustituyendo la ecuacion (4.2) en la ec., (3.22) se obtiene que la trayectoria nominal de R(t) estara

dada por

= Ve -Elen]
R(t) = = “R(C% C_p)ﬁ (44)
T, - E'(c))
que corresponde a la parte estatica de la inversa dinamica del proceso. Sustituyendo la ec., (4.4) en

el sistema de ecuaciones (3.23) (con N = 8) se obtiene la parte dinamica de la ID

A\ M (C] - C()) +Co - E(Co)
-E!
o= — , @) = el (4.5
\% Sz Eer), (cis1 - €i) + E(cin) - E(c)
gl
P L ) R : G®)=c(i), 1<i<6, (4 5b)
vl B () By - B
- E-!
oo [ (<)) e : &o(T) = oo(fy), (4. 5¢)
¢p= M cn(t;) = ep(ty), (4. 5d)

mp
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&= Vi1+ E(°7)'C"][CD'°"], et = en(Ey), (4. 5¢)

T, - El(T) My

my=-Vy1+ M , my(t)) = my(), (4. 5%)
T, - E'l(T,)

. E(c)) -T - .
m, =Vl + —1& , my(E) = my(E), 4. 5g)
T, - E(Ty)

E(c,) -T
-J+V C-Cry+ Een - (Cp + chR) -Co
. T, - E'l(T,)
= t-ty , Jo(®) = Jo(E)s (4. 5h)

En notacion compacta:

X = ﬂX, M, _c_pa p]) X(f:—) = 650, dlm(x) =n-1= 137 (46)
X= (COJ C15---, C6, C7, CD, Cp; my, mp) J)" p’ = (I:LV, ljle)a ljlv = V, l]'e = fte(fsa ff),
= f[es(D), T | es(0) = B ()1, t=1f0, | 3(©) =0] (4.7b,0)

En esta seccion quedo planteada la inversion dinamica para una columna de destilacion
binaria por lotes. En la siguiente seccion se muestran mediante simulaciones las trayectorias

nominales del ejemplo de aplicacion.

4.3 Operacion nominal

A continuacion se determina de la operacion nominal del proceso que estamos tratando. Al
inicio de la separacion se agrega calor a la columna y se opera a reflujo total hasta que la
composicion del plato 8 alcance la composicion nominal [cg(t) = E-'(c,) = E''(0.84) =c5 = 0.8211],

a partir de entonces comienza el periodo de produccion o extraccion.

Para el periodo de arranque se emplea el sistema de ecuaciones (2.7), con N =8 yR=V.
Durante el periodo de extraccion la evolucion de los estados estd dada por el sistema de

ecuaciones (4.5) y el reflujo se calcula con la ecuacion (4.4). La operacion del lote finaliza cuando
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la funcién objetivo alcanza su maximo valor (que equivale a que la derivada de la funcion objetivo

sea igual a cero).

En la Figura 4.1 se muestra la operacion nominal de la columna de destilacion binaria por

lotes de 8 platos. La pureza de carga de etanol fue del 40%. La operacion del proceso finalizo

cuando j(t) ~ 0 (equivalente a parar cuando J estd en su maximo valor J*).

30 [ T T T .
= L
= OF 1
2 L
~ 30F .
H I d

60/ _

T T T B

084t f;: o 1
o r

C
e
0
V)

T
1

R, V, (Kmol/h)
& >
[\ [o2e]
{;

SAf—— = == — = == — = = — = — (]
_R—V V

s Tiempo, (h) t

Figura 4.1 Operacion nominal.

La Figura 4.1 muestra la operacion nominal del ejemplo que se tomo para ilustrar el disefo.
Las lineas verticales punteadas indican los tiempos de cambio de régimen y termino de la
operacion del lote. La Figura 4.1 A muestra la evolucion de la funcion objetivo que determina el fin

de la operacion del proceso. En la Figura 4.1B se muestra la evolucion de las composiciones de:

producto colectado ¢, (—), destilado ¢p (— —), y del plato 8 ¢ (-~ ). En la Figura 4.1C se

muestran los flujos de vapor V, (— —) y de reflujo R (—).
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Tabla 4.3 Valores de ¢, ¢, cgy J en:t=0,t=1 yt=1.

©0=00.(h) | #=04003 (h) | &=237038, (h)
- 0.0 0.83 0.84
p
: 0.4 0.83 0.84
D
- 0.4 0.82 0.82
8
- -80.0 4443 29.58
J, (K$/h)

En la Tabla 4.3 se presentan los valores de ¢, Cp, Cs y J al inicio de la operacion, en el

momento del cambio de régimen y al término de la operacion del lote.

En la Figura 4.1B se observa que las composiciones de destilado y del producto colectado

nominales son iguales en g [cp(f;) =cp(f)) = 0.83] y i [cp(ff) =cp(fp) = 0.84]. Lo anterior
muestra que durante el periodo de produccion las dindmicas de cp y ¢, no son cero. Tales
dindmicas tienden a cero asintoticamente (conforme el tiempo avanza). En la Figura 4.1B se puede

ver que las composiciones del destilado y del producto colectado son constantes a partir de las 0.8

horas (48 minutos) y 2 horas (120 minutos) respectivamente.

El motivo por el que cp y ¢, presentan tales dindmicas, se debe al criterio de cambio de

régimen. Recordemos que en t = 0, todas las etapas estan a la misma composicion (¢p = 0.4).
Posteriormente durante el periodo a reflujo total, cuando la composicion en el plato 8 alcanza la
composicion nominal [cg(t;) =CTg = 0.8211], la composicion de destilado es cp(ts) = 0.83. Como

consecuencia tenemos que al inicio del periodo de extraccion se obtiene producto subpurificado,

cy(t) = 0.83.

En las siguientes dos Figuras se muestran las trayectorias nominales de las composiciones y

temperaturas de la columna.
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Compocisiones

0.0 L— ' : ' : ' A
0 N 1 2 3 /o4
; Tiempo, (h) t

Figura 4.2 Evolucion de las composiciones en la columna.
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Figura 4.3 Evolucion de las temperaturas en la columna.
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La Figura 4.2 muestra la evolucion de las composiciones del etanol en las etapas de la
columna. Se puede ver que en las etapas inferiores es donde estdn los mayores cambios de
composicion. Las composiciones en la parte superior de la columna presentan una tendencia

aproximadamente constante durante el periodo de extraccion.

En la Figura 4.3 se presentan los perfiles de temperatura de las diferentes ctapas de la
columna. La temperatura en el evaporador es la que mas cambia a lo largo de la duracion del lote
debido a que en el evaporador se encuentra la mayor cantidad de la mezcla a separar y conforme el
tiempo avanza, se va agorando el etanol en el hervidor. También se distinguen cambios notables en
las temperaturas en los platos 1 y 2. Por otro lado, las temperaturas de los platos 3, 4,5, 6, 7y 8

son aproximadamente constantes durante el periodo de extraccion.

La evaluacion de la operacion nominal obtenida para la columna de destilacion la podemos
considerar como adecuada debido a que: (i) la composicion del producto se obtiene en el valor
deseado, (ii) la funcion objetivo alcanza un maximo valor (positivo), y (iii) la trayectoria del
reflujo no presenta cambios drasticos (en la practica industrial es conveniente que las trayectorias

de las variables de control sean suaves para no dafar a los actuadotes).

En base a que se juzgd adecuada la operacion nominal disefiada, la podemos considerar
como la operacion Optima del proceso. No se requirid de ninguna iteracion de acuerdo al
procedimiento en el que nos basamos. El hecho de no requerir de ninguna iteracion, se debe a que
por especificacion de disefio, se establecido que la variable a regular debia ser constante durante el
periodo de extraccion. En casos donde se especifique que la variable de interés sea variante en el
tiempo, quizd no corramos con la misma suerte y se requerird de algunas iteraciones para

considerar como aceptable alguna operaciéon nominal.

Operacion nominal con diferente pureza en la carga. Para mostrar el efecto de la pureza

inicial de carga sobre la operacion nominal, se simularon cinco lotes cuyas composiciones iniciales

fueron ¢ = (0.2, 0.3, 0.4, 0.5 y 0.6). En la Figura 4.4 se muestran los resultados. Se observa que a

mayor pureza en la carga de alimentacion: (i) mayor es el tiempo de operacion, (ii) se obtiene mas

producto colectado (moles) y (iii) mayor es la utilidad obtenida. Por otro lado, f; disminuye cuando
hay mas pureza en la carga, lo cual se debe a que la composicion en el plato 8, alcanza mas rapido

el valor nominal. En la Tabla 4.4 se presentan los datos numéricos.
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Figura 4.4 Operacién nominal con diferentes purezas en la carga inicial.

Tabla 4.4 Operacion nominal para varias composiciones de alimentacion.

Cu(to) | (@) | 3¢, (k$h) | & () | T (h) | (i), (moles)
0.2 0.84 11.726 0.450 | 2.338 1466
0.3 0.84 22278 0.426 | 3.038 2377
04 | 084 29.577 0.403 | 3.704 3287
0.5 0.84 35.768 0.368 | 4.246 4196
0.6 0.84 42.058 0319 | 4.574 5068
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Operacion de la columna de destilacion bajo control prealimentado. Debido a que en el
escenario industrial no se tiene conocimiento exacto en la pureza de la mezcla a separar, a
continuacion se presenta el funcionamiento de la columna de destilacion bajo control
prealimentado. El proposito es ver como se desempefian las técnicas de optimizacion en presencia
de incertidumbre en la composicion de la carga. Recordemos que en optimizacion convencional,
primero se disefia la operacion y después se implementan a lazo abierto la politica de operacion

nominal.

A una serie de cinco lotes dosificamos una politica nominal del reflujo disefiada con ¢ = 0.4.
Aplicamos la misma politica del reflujo a los cinco lotes, porque suponemos que todos tienen 40%
de etanol en la carga inicial, la realidad es que tienen 20, 30, 40, 50 y 60% de etanol. En la Figura

4.5 se muestran los resultados.
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Figura 4.5 Operacion de la columna bajo control prealimentado.

Los resultados muestran las desventajas de operar la columna de destilacion por lotes bajo

control prealimentado en presencia de incertidumbre de composiciones iniciales.
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En la Figura 4.5A se presenta la evolucion de la funcidon objetivo cuya trayectoria es la
misma en los cinco casos. Esto debido a que en J (ec., 2.1) no consideramos penalizacion en caso

de no cumplir con las especificaciones de pureza de c(ty).

Las variables mas afectadas (respecto a las trayectorias nominales) son las composiciones de
las etapas inferiores de la columna. Cuando una politica de operacion se implementa al caso donde
la composicion de carga inicial de la mezcla es mayor que la composicion a la que se disefio lo
operacién nominal, los valores de c,(t) se obtienen arriba de sus valores nominales. Por otro lado,
cuando la politica de operacion se implementa a casos, donde la composicion inicial de la mezcla
es menor que la composicion con la que se disefio la operacion nominal, la composicion de c,(ty) se

obtiene por debajo de la deseada. En la Tabla 4.5 se resumen los resultados.

Tabla 4.5 Datos del control prealimentado para diferente pureza de carga.

) | @ | 3@ (ksm) | & 0) |t ®) | Mo, moles)
0.2 0.48319 29.577 0.403 | 3.704 3287
0.3 0.72046 29.577 0.403 | 3.704 3287
04 0.84 29.577 0.403 | 3.704 3287
0.5 0.8444 29.577 0.403 | 3.704 3287
0.6 0.85 29.577 0.403 | 3.704 3287

En vista de que se obtiene mal funcionamiento de la columna cuando se opera bajo control
prealimentado, surge la necesidad de disefiar un controlador por retroalimentacion que sea capaz
de recuperar la optimalidad de la operacion frente a incertidumbre en las composiciones iniciales.

En el siguiente capitulo nos enfocamos al disefio de tal controlador.
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4.4 Conclusiones

En este capitulo se presento la operacion nominal de una columna de destilacion binaria por
lotes. Para tal efecto se tomé de la literatura un ejemplo que ha sido estudiado previamente. El
capitulo se inicid con la presentacion del procedimiento en el que nos basamos para el disefio de la
operacion nominal de la columna que esta siendo tratada en este trabajo. Después, mediante
simulaciones se presentd la operacion nominal de la columna de destilacion binaria por lotes,
primero para una composicion de carga inicial y después para un amplio rango de composiciones,
mostrando que los tiempos de cambio de régimen (del periodo de arranque al periodo de
extraccion) y de duracion de los lotes dependen fuertemente de la condicion inicial. Por tltimo se
mostro la fragilidad operar la columna de destilacion bajo un control prealimentado, concluyendo
que es necesario disefiar un controlador que supere las deficiencias que presenta el control

prealimentado.
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Capitulo 5

CONTROL

El control que se presenta en esta seccion nace de la necesidad de disefiar un controlador que
aplicado a la columna de destilacion (dado un amplio rango de composicion iniciales) aproxime la
operacion de la columna a su trayectoria nominal. Los elementos que componen el control que se
presenta en el presente capitulo son, un controlador por retroalimentacion de estados, un control de
eventos y un estimador de estados. El controlador por retroalimentacion de estados realiza la
funcién de seguimiento de la salida dada. El control de eventos determina los momentos de cambio
de régimen y paro del lote. Ambos controladores requieren del conocimiento de algunos estados,
por lo tanto se implementa un estimador que basado en mediciones de temperatura, infiere en
tiempo real los estados que necesitan ambos controladores. El funcionamiento del esquema se
ilustra mediante simulaciones. Al final del capitulo se muestra que el esquema propuesto es

robusto ante errores de medicion e incertidumbre en la composicion de carga inicial.
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5.1 Control por retroalimentacion de estados

En esta seccion se presenta el controlador por retroalimentacion de estados (RE) para operar

la columna de destilacion por lotes del ejemplo de aplicacion. El controlador se construye bajo la

premisa de que la salida a seguir es z, = Ty = Tg, la cual nos permite obtener un controlador pasivo
como se mostrd en el capitulo 3.

De acuerdo a Isidori, (1995) la construccion del controlador por retroalimentacion de estados
se basa en dos consideraciones: i) se asume que los estados de la planta y el par de funciones del

modelo fy h [ec., (2.8)] estan disponibles para aplicar el control, y ii) el controlador se forza a
seguir una dinamica lineal no interactiva y de polo asignable [ec., (5.1)] para la salida z, = Tg.
¢g =g - Ko [cg - T3], (5.1

Recordemos que durante el periodo de extraccion la derivada de Ty es Ty = 0, por lo tanto se

tiene que:

Cg = ‘Kc[cs - tf8], (5.2)
donde K, es la ganancia del controlador.
Sustituyendo las ecuaciones (5.2) y (2.6) en la ec., (2.7¢c) (con N = 8) y resolviendo para ug =

R, se obtiene el controlador no lineal por retroalimentacion de estados.

e = K. (cs - T5)(b, + a,1,) - V[E(cy) - E(cg)] = R (XD, Zo: D) (5.3)
cp - ¢ - Ke(cs - To) 1y

— —EBl(cg)= &
Xp = (C()a C15..., C7, Cg, Cp, Cp, My, My, J)'a Zr = E (Cp) =G

donde cg es la salida a ser seguida por el controlador y xp representa los estados de la planta que se
suponen disponibles en linea. Combinando el controlador no lineal por retroalimentacion de
estados, el control de eventos, la derivada de la funcion objetivo y suponiendo que se dispone de
Xp, se plantea la operacion a lazo cerrado con el controlador por retroalimentacion de estados para
la columna de destilacion binaria por lotes.

Cabe resaltar que la operacion a lazo cerrado de la columna se llevara a cabo en dos partes,
en la primera suponemos que los estados requeridos por el controlador (ec., 5.3) estan disponibles
en linea, y en la segunda parte, implementamos una herramienta (el estimador de estados) que
infiere en tiempo real los estados que en la primera parte supusimos conocidos. Las simulaciones

de esta segunda parte se muestran en la seccion 5.3.
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5.2 Estimador de estados

El escenario industrial actual exige que los productos cumplan con estrictas especificaciones
de calidad, si la compafiia que elabora los productos no cumple con las especificaciones
establecidas, se podria hacer acreedora a severas sanciones. En destilacion por lotes una medida de
la calidad es la pureza del componente de interés. Con el propodsito de conseguir la pureza
especificada se implementan controladores de composicion, los cuales generalmente requieren del
conocimiento de la composicion instantdnea en alguna(s) etapa(s) de la columna. Es sabido que
medir la composicion es una tarea dificil, y equipos tales como los cromatografos son caros y hay
retraso en la entrega de respuesta (Barolo y Berto, 1998; Alvarez y Lopez, 1999). Una alternativa
para superar la desventaja de no tener informacion de las composiciones en tiempo real, es la
implementacion de un estimador de estados. Un estimador de estados es un sistema dinamico que
permite inferir propiedades no medibles en tiempo real (como lo es la composicion de la mezcla),
mediante mediciones secundarias como son la temperatura y la presion, las cuales pueden ser
adquiridas en linea y a bajo costo de inversion (Lopez, 2000). En ingenieria de destilacion la
medicion mas empleada para estimacion de estados es la temperatura de burbuja (Castellanos-
Sahagtin, 1998; Barolo y Berto, 1998).

Por otro lado, el problema de estimacion en columnas de destilacion por lotes ha sido tratado
con el Filtro Extendido de Kalman (FEK) (Oisiovici y Cruz, 2001) y el Estimador Extendido de
Luenberger (EEL) (Quintero-Marmol et al., 1991; Barolo y Berto, 1998; Barolo y Dal Cengio,
2001). El FEK es el método de estimacion mas empleado en ingenieria quimica, pero presenta las
desventajas (Alvarez y Lopez, 1999) que se listan a continuacion: i) carece de criterio sistematico
de sintonizacion (sus parametros se ajustan a prueba y error), ii) no garantiza estabilidad, y iii) el
método requiere n(n + 1)/2 ecuaciones adicionales tipo Ricatti para una planta n-dimensional. Por
otro lado, la principal desventaja del EEL es que en destilacion por lotes ha sido implementado con
ganancias invariantes en el tiempo, y esto no es conveniente para procesos por lotes (Barolo y
Berto, 1998).

Recientemente se han propuesto en la literatura (Alvarez, 1996; Alvarez y Lopez, 1999;
Hernandez y Alvarez, 2003; Lopez y Alvarez, 2004) Estimadores Extendidos de Luenberger, cuya
seleccion de ganancias (variantes en el tiempo) esta basada en teoria de control no lineal. Las
caracteristicas principales de tales estimadores son: i) diseflo sistematico tanto en construccion
como en su sintonizacion y ii) garantiza estabilidad y robustez aunado a que el disefio de tales

estimadores es mas sencillo que el FEK y el EEL reportados anteriormente.
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Con base en lo mencionado anteriormente, en este trabajo se implementara el EEL tipo PI de
Alvarez y Lopez, (1999) (en el Apéndice B se presentan detalles). Aplicando el teorema 2 del

trabajo de dichos autores se produce el siguiente el estimador geométrico no lineal.

i=K(&, o)[y(t) - h(¥)], 1= (U 1) Km(t)) =0 (5.4a)
&= £k R0 up) + Gk @, OY(O -hER)]+6, &= (Eaps &), L) =%o  (5.4b)
%, = f.(& %1, UR), %(t) =% (5.4c)
(%, %), =L,%, (f, £, = L,f, ® = min(o,..., ®p)

H(&, 0) = diag[o}/B'(¢;).... op/B'(¢;,)],  G(&, o, §) = 2diag[Cio1/B'(&y),.... Cnoon/B'(C5,)]

Donde x, son los estados innovados, x, son los estados no innovados, 1 es la parte integral
(para compensar errores de modelado), ; es la frecuencia caracteristica, (; es el factor de
amortiguamiento, m es el niamero de sensores de temperatura, I, es una matriz identidad de
columna-permutada, K y G son las matrices de las ganancias.

El estimador de estados (5.4) esta formado (Lopez T., 2000) por: (i) un término predictor

que corresponde a la aproximacion basada en el modelo de la planta, f(X,, X, ug); (ii) un término

corrector forzado por la diferencia de la medicion de temperatura real y su estimado, [y(t) - h(X)].
El término corrector estd formado por una ganancia proporcional (G) para compensar errores
rapidos y una ganancia integral (H) para compensar errores lentos (de modelado). Los estados que
contienen ambos términos (predictor y corrector) son los estados innovados, y los que solo
contienen el término predictor son los estados no innovados. Dado que el disefio del estimador
tiene como grado de libertad a la estructura de estimacion S (que determina los estados innovados
y no innovados), el estimador debera ser de tal forma que se logre un compromiso equilibrado
entre la velocidad de reconstruccion de estados y la robustez del estimador.

Para que el estimador (5.4) funcione se debe cumplir (Lopez y Alvarez, 2004) que: (i) la
trayectoria de estados sea parcialmente observable en 0 < t < t;, lo que equivale a que el rango de
G[&(1), ®, ] sea m, y se traduce a que B'(&) # 0, lo cual se cumple siempre y cuando & no sea la
composicion azeotrdpica (6 no este cerca de ella), y (ii) la trayectoria de estados no innovados sea
estable, lo cual se cumple ya que los términos no innovados corresponden a la parte aproximada
del modelo de la planta y a lazo cerrado seran guiados por la variable de control R.

En la siguiente seccion se combinan el controlador por RE, el control de eventos y el

estimador de estados para conformar el esquema de control que se propone es este trabajo.
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5.3 Control accionado por mediciones

A continuacion se plantea la operacion de columnas de destilacion binarias por lotes bajo un
control activado por mediciones de temperatura (el numero y la ubicacion de sensores se
determinaran en la siguiente seccion). El esquema propuesto se obtiene combinando: (i) el
estimador de estados (ec., 5.4), (ii) el controlador por retroalimentacion de estados (ec., 5.3), y (iii)

el control de eventos (ec., 3.18). Dicho control queda expresado de la siguiente forma:

i=H(x, 0)[y(t) - h®)], 1= (s ) to(te) =0 (5.5a)
%, =fi(%, &y, ur) + G(&, o, O[y(t) - h(R)] +1, %= (g €)' R(t) =%o  (5.5b)
%, = f,(%, &y, UR), R(to) =%  (5.5¢)

= K (&x - on)(by + ay1,) - V[E(En,)) - E(EN)] = ur(%e &1, s Ko, D) (5.5d)

éD - éN - Kc(éN - _C_N)Tn

t, = filen(t), Tp, | en(t) = E'(c))], te=1£,[J, ] J(t) = 0] (5.5¢)
A [+ CyV-R)-CyV - CagV-Col . . Cpmy
J= . i+t , e g, 10) ==~ * Co}, (5.50

El controlador accionado por mediciones aplicado a la planta tiene por objetivo recuperar la
tendencia de la operacion nominal (capitulo 3), la cual se ilustrd con un ejemplo representativo en

el capitulo anterior.

El funcionamiento y flujo de informacion del esquema (5.5) es el siguiente. (i) se agrega a la
estructura de estimador la derivada de la funcion objetivo, la cual pasa a ser parte del conjunto de
estados no innovados; (ii) se proporciona(n) el(los) valor(es) de la(s) temperatura(s) medida(s), el
flujo de vapor y el reflujo [con la diferencia de que en el arranque R = V, y durante el periodo de
produccion, R estara dado por la ecuacion (5.5d)]; por ultimo, (iii) se pasa la informacion de los

estados inferidos (por el estimador) al controlador de seguimiento y al control de eventos.

En la Figura 3.1 se muestra esquematicamente el flujo de informaciéon del esquema

propuesto.
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CN
CONTROLADOR u(t) PLANTA x(t), z(t)
—>
u= (uR, ue) 7 X = f[X, uR(t)a P] Y(t)
Ur = “R[ﬁea Ny Kca p]> Ue = fte(fsa ff) y= h(X, p): z= g(x, p)
u(t)
(1) ESTIMADOR K(t), 2(t)

e = o[ Res Mr[%e» T Koo P, Y1), D]

y=hR&e,p), 2=2Rep); Xe=(Ku k)

Figura 5.1 Diagrama de bloques del control accionado por mediciones.

Los elementos (o bloques) que componen el esquema propuesto han sido desarrollados e
implementados en trabajos previos. En cuanto al estimador, Lopez y Alvarez (2004) lo emplearon
para inferir propiedades de un copolimero en ingenieria de reactores de polimerizacion, Fernandez
y Alvarez, (2005) lo utilizan para inferir composiciones en columnas de destilacion continua. En el
caso del controlador, en el trabajo de Barolo y Berto, (1998) lo emplearon para control de
composicion de columnas de destilacion por lotes. Por otro lado, la funcioén objetivo es similar a
las empleadas por Kerkhof'y Vissers, (1978), y Mujtaba y Macchietto, (1993) para la optimizacion

de columnas de destilacion por lotes.

Debido a lo mencionado anteriormente, hacemos notar que la originalidad de este trabajo de
investigacion radica en la manera de conectar adecuadamente cada uno de los elementos del
diagrama (5.1) para obtener un esquema sencillo que hace posible la optimizacién en linea del

Proceso.
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Con el proposito de proporcionar una idea cualitativa de la sencillez del esquema propuesto,
a continuacion se describe de manera muy general en que consiste el disefio de la operacion
mediante técnicas convencionales de optimizacion. En destilacion por lotes el procedimiento se

lleva a cabo en dos etapas:

(1*) Disefio de la trayectoria dptima del reflujo

(2*) Diseflo e implementacion del controlador de seguimiento

En la primera etapa (antes de operar la columna) se determina la trayectoria 6ptima del
reflujo tal que se maximice una funcioén objetivo dada. Disefiar la trayectoria 6ptima constituye
solucionar un problema de optimizaciéon dindmica (Srinivasan et al., 2003). La solucion del
problema de optimizacion dinamica se puede hacer por métodos analiticos y numéricos. Los
métodos puramente analiticos no aplican en problemas practicos, excepto para sistemas de uno o
dos estados. Los métodos numéricos que tratan el problema de optimizacion dinamica se clasifican
en tres clases: (i) Métodos de optimizacion directa, cuyos procedimientos de solucion tienden a ser
lentos debido a que se requiere de costosas y repetidas soluciones de los sistemas de ecuaciones;
(i) Métodos basados en el Principio Minimo de Pontryagin (solucion de sistemas de ecuaciones
algebraico-diferenciales), cuyas desventajas son los altos requerimientos computacionales,
problemas de estabilidad y frecuentes problemas con discontinuidades; y (iii) Métodos basados en
el principio optimalidad de Hamilton-Jacobi-Bellman (requiere la solucion de una ecuacion
diferencial parcial), la desventaja es la complejidad (computacional) de su solucion ya que se lleva
a cabo mediante programacion dinamica (Srinivasan et al., 2003).

En la segunda etapa se disefia un controlador (que generalmente se implementa a lazo
abierto) para que siga la politica del reflujo obtenida mediante optimizacion (en la literatura
existen muchas técnicas que pueden ser usadas para realizar la tarea de seguimiento). Una vez que
se tiene la ur(t) 6ptima y también se tiene un controlador para su seguimiento, se lleva a cabo la
implementacion. Las desventajas en la implementacion suelen ser las siguientes: (i) no existe
correccion por retroalimentacion ya que el controlador generalmente se implementa a lazo abierto,
y (i1) la trayectoria 6ptima ug(t) obtenida mediante optimizacion, fue disefiada para una pureza de
carga inicial, y en el escenario industrial no se tiene conocimiento exacto de la pureza inicial de la
mezcla.

En resumen, el disefio de la operacion de columnas de destilacion por lotes mediante técnicas
convencionales de optimizacioén puede llegar a ser una tarea muy complicada, y a la hora de la

implementacion éstas politicas Optimas presentan ciertas desventajas.

En la siguiente seccién implementacion el esquema que proponemos en este trabajo.

50



Control

5.4 Implementacion

En esta seccion se presenta la operacion a lazo cerrado de la columna de destilacion binaria
por lotes cuyas caracteristicas se presentaron en el capitulo 4. Antes de presentar la operacion de la
planta bajo el control accionado por mediciones, se analizard que estructura (eleccion del nimero y

ubicacion de los sensores) del estimador es la mas adecuada.

Estructura del estimador

Para la eleccion de la estructura del estimador se tomaron de la literatura los siguientes dos
criterios: (i) el numero de singularidad (i) (ec., 5.6), que indica si una medicion es buena o mala
con base en su ubicacion, la(s) etapa(s) con valor (absoluto) pequefio de k(i) serd(n) la(s) mas
adecuada(s) para medicion (Lopez y Alvarez, 2004), y (ii) el gradiente de temperatura AB(c;) (ec.,
5.7), el cual establece que las etapas que tengan el mayor gradiente de temperatura, seran las mas

adecuadas para medicion (Tolliver et al., 1980; Castellanos-Sahagtiin y Alvarez, 2004). Para ver las

trayectorias de k(i) y AB(c;) tomamos las de la operaciéon nominal con ¢ = 0.4 del capitulo 4.
k(1) = [1/B'(c))| <o, 0<i<8, (5.6)
AB(ci) = [B(e)) - Blei)l 1<i<8, (5.7

Tiempo, (h)

Figura 5.2 Trayectorias de la medida de singularidad en las etapas de la columna
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Figura 5.3 Trayectorias de los gradientes de temperatura en la columna
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Figura 5.4 Perfiles de temperatura en las etapas de la columna.
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En la Figura 5.2 se muestra el numero de condicion en funcion del tiempo y ubicacion de
sensores individuales. Con base en el criterio (i), la mejor etapa para medicion es el evaporador, y
la peor es el plato 8. En la Figura 5.3 se muestran los gradientes de temperatura entre las etapas de
la columna, y de acuerdo al criterio (ii), la etapa mas adecuada para medicion es también el
evaporador debido a que es donde se encuentra el mayor gradiente de temperaturas. En la Figura
5.4 se muestra el perfil de temperaturas en la columna, donde también se pueden apreciar las
etapas con mayor gradiente durante la operacion del proceso. Como conclusion del analisis de las
Figuras 5.2, 5.3 y 5.4, y basandonos en los dos criterios mencionados anteriormente (nUmero de
singularidad y gradiente de temperatura) se tiene que la mejor estructura del estimador, es
colocar un solo sensor ubicado en el evaporador.

De acuerdo a lo discutido anteriormente, a continuacion mostramos el esquema de operacion
de la columna de destilacion binaria por lotes, bajo el control accionado por una mediciéon (en el

evaporador) de temperatura:

2
. B,(éo)}[yo,(o-h(éo)]{%} e GO =6. (580

. R[€ - &] + V[& - E(8o)] [2(;0030

Co = ﬁ\fl()

b= R[Ci+1 - €] +n\zl[£(éi-1) - E(éi)], 1<i<7, 6(0) = 6. (5.8b)
by = R[¢p - &) +n\21[5(é7) - E(ég)]’ b0 =6 (5.80)
ép = V[E(%CD] ¢p(0) =6, (5.8d)
&, = [(V'R)gf ¢ )], ¢,0)=0,  (5.8¢)
my=R-V, hy(0) =y,  (5.8f)
th, =V -R, my(0) =0,  (5.8g)
A [+ Cy(V-R)-ClyV - CARV - C . Cith

i = PR e SR ol Jo(0) =~~~ Co. (5:80)
fo,= [yo,(t) - h(&)], 0(0)=0, (5.8
to= £, [5(0). T | E5() = E'(T,) = E'(0.84)], te=fi(d, |30 = 0] (5.92-b)

R(t) = K (€5 - T5)(by + ayty) - V[E(é7) - E(&g)] ~ O, (5.10)

¢p - 68 - Kc(ég - Cg)’lfn
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Las partes que componen es esquema anterior son: i) el estimador geométrico no lineal tipo
proporcional integral (ec., 5.8), ii) el controlador de eventos (ec., 5.9), y iii) el controlador de
seguimiento (ec., 5.10).

Para mostrar el funcionamiento del esquema propuesto (ecs., 5.8, 5.9 y 5.10) se llevaron a
cabo las siguientes simulaciones con diferentes estructuras del estimador (se vario el numero y la
ubicacion de los sensores). Las estructuras analizadas fueron: (a) una medicion en el evaporador;
(b) una medicion en el plato 4; (c) dos mediciones (evaporador y plato 8); y (d) tres mediciones
(evaporador, plato 4 y plato 8). La sintonizacion del estimador y del controlador se llevaron a cabo
de acuerdo a las guias del trabajo de Fernandez y Alvarez (2005), de las cuales se llego (para los
cuatro casos) a que: el factor de amortiguamiento es {; = 2.0 (esto es, L == 4= {5 =2.0), para
evitar la propagacion excesiva de errores de modelado; la frecuencia caracteristica del observador

[0=00)=0; =0y = o3 =41.66 h! (0.694 min'')] la hacemos tres veces mas lenta que la
frecuencia de la hidraulica de la columna, [0, = (t,8)' = 125 h'! (2.08 min™')] de la columna; la
ganancia del controlador [K, = &/3 = 13.88 h™! (0.231 min™")], la hacemos tres veces mas lenta que

la frecuencia del estimador. Los resultados de las simulaciones (de las cuatro estructuras del

estimador) se muestran en la Figura 5.5.
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F' 10.4
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Figura 5.5 Operacion a lazo cerrado de los casos: (a)-(———); (b)-(¢ ¢ ***); (C)-(—*—+*—);

(@ e o0,
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Se emplearon las siguientes condiciones iniciales en los cuatro casos.

m; = 7510, L= 0.4, b, = 30, (5.11)
fhy = 7510, ¢ =0.3, Jo=-80.0 (5.12)

La Figura 5.5 muestra el desempefio del control accionado por mediciones con las diferentes
estructuras del estimador. Los casos (a), (¢c) y (d) presentan comportamientos similares en la
reconstruccion de estados (Figuras. 5.5C-D), evolucion de la variable de control (Figura. 5.5B) y la
trayectoria de la funcion objetivo (Figura 5.5A). Dicha similitud se debe a que tienen en comun la
medicion de temperatura en el evaporador (etapa donde esta el 94% de la mezcla). La diferencia
del caso (b) respecto al desempefio de los otros casos [(a), (¢) y (d)], es que la composicion
estimada en el evaporador no converge a la composicion real (véase Figura 5.5F). Lo anterior se
debe a que en el caso (b) la medicion se hace en el plato 4, donde apenas se tiene el 0.4% de la
mezcla a separar.

De las simulaciones anteriores se concluye que: i) es necesario que un sensor se coloque en
el evaporador (lo cual fortalece los resultados de los criterios presentados al principio de esta
seccion); ii) en caso de disponer de dos sensores, uno se tiene que colocar en el evaporador y el
otro en cualquier etapa de la columna; y iii) no mejora el funcionamiento del estimador con tres o

mas sensores.

Efecto de errores de medicion

Apoyandonos en las conclusiones anteriores, en seguida se presentan simulaciones que
emulan ruido en las mediciones. Las simulaciones consideran los siguientes casos: (i) un sensor en
el evaporador, (ii) dos sensores-(evaporador y plato 1), (iii) dos sensores-(evaporador y plato 3), y
(iv) dos sensores-(evaporador y plato 5). Las caracteristicas del ruido son: distribucién gaussiana,
media cero, desviacion estandar de 0.1 °K, el ruido se inyecta cada 0.15 minutos (= 10 segundos),

estas caracteristicas se han empleado en trabajos previos (Barolo y Berto, 1998; Oisiovici y Cruz,

2001).

En las Figuras 5.6, 5.7, 5.8 y 5.9 se muestran los resultados de simular inyeccion de ruido en

las mediciones de temperatura.
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Figura 5.6 Control con un sensor en el evaporador, estados reales (——), estimados (¢ « « *).

A B
0.85 [ lo s
0%0.84 10.6_o
lo.4
0.83
0.8 c D|0.4
07 0.6 10.22°
0.4
0.0
E|f F130
- 5.4 ]
= —
E | " =
4.8
L _ E
gi 30E
~ 421 J -60
0 1 2 3 2 1 2 3 4

Tiempo, (h) Tiempo, (h)

Figura 5.7 Control con dos sensores (evaporador y plato 1), estados reales (——), estimados (s « * ¢).
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Figura 5.8 Control con dos sensores (evaporador y plato 3). Estados reales (——), estimados (¢ ¢ ¢ ).
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En las Figuras 5.6 [caso (i)] y 5.7 [caso (ii)] se muestran desempefios similares en todas las
variables (composiciones, funcion objetivo y variable de control). En la Figura 5.8 [caso (iii)] se
puede ver que la reconstruccion de estados y la trayectoria de la funcion objetivo son parecidas a
las de las Figuras 5.6 y 5.7. Lo mismo no sucede con la trayectoria de la variable de control, ya
que esta se ve mas degradada en la Figura 5.8E. La Figura 5.9 es la estructura del estimador [caso
(iv)] que exhibe el peor desempeiio de los 4 casos. Debido a que la variable de control realiza

cambios drasticos (Figura 5.9E) que son perjudiciales para la valvula.

De anteriores resultados se concluye que a medida que un segundo sensor se coloca en
etapas superiores de la columna, hay mayor velocidad en la reconstruccion de los estados pero

también hay mayor degradacion de la variable de control R.

Debido a que las estructuras de los casos (i)-(un sensor en el evaporador) y (ii)-(dos sensores,
uno en el evaporador y el otro en el plato 1) resultaron ser las mas robustas, en las siguientes
simulaciones incrementa a 0.7 °K la desviacion estandar del ruido. Los resultados de estas corridas

se muestran en las Figuras 5.10 y 5.11.
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Figura 5.10 Operacion a lazo cerrado con un sensor en el evaporador. Estados reales (—),

estimados (» « + *) (desviacion estandar del ruido = 0.7 °K).
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Figura 5.11 Operacion a lazo cerrado con dos sensores (evaporador y plato 1). Estados: reales (——),

estimados (» « * *) (desviacion estandar del ruido = 0.7 °K).

En las Figuras 5.10 y 5.11 se observa que la reconstruccion de estados y la trayectoria de la
funcién objetivo son similares en ambos casos. La ligera diferencia que se nota es que la
trayectoria de la variable de control se ve mas degradada cuando se emplean dos sensores (notese
la ligera diferencia en las Figuras 5.10E y 5.11E).

En resumen, la estructura del estimador con un sensor de temperatura colocado en el
evaporador es la que mas tolera el ruido en las mediciones. Estas ultimas simulaciones concuerdan
y a su vez fortalecen las conclusiones predichas de las Figuras 5.2-4 donde se dijo que la etapa mas

adecuada para medicion de temperaturas era el evaporador.

Desempefio de control accionado por mediciones.

En esta seccion se comparan la operacion a lazo cerrado de la columna de destilacion por
lotes bajo: (i) el esquema propuesto (control accionado por mediciones), (ii) la operacion nominal
(inversion dinamica), y (iii) el control por retroalimentacion de estados (control ideal). Para
comparar el esquema de control que se propone es esta tesis, tomamos el de la estructura con un

sensor en el evaporador. Dicha comparacion se muestra en la Figura 5.12, donde se observa que la
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operacion de la columna bajo el control por retroalimentacion de una temperatura, recupera el
comportamiento del controlador por retroalimentacion de estados, y este a su vez recupera el

comportamiento de la operacion nominal.
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Figura 5.12 Operacion a lazo cerrado de: La operacion optima ( ), el control por

retroalimentacion de estados (— — —) y el control por retroalimentacion de salidas (+ « « ).

Tabla 5.1 Comparacion de la op., nominal y el control por retroalimentacion de mediciones.

Operacion nominal | Control accionado por mediciones
t,, (h) 0.4003 0.42
tg, (h) 3.704 3.716
J, (K$/h) 29.58 29.57
Cplty) 0.84 0.84
ep(ty) 0.84 0.84
cs(tp) 0.82 0.82
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En la Tabla 5.1 se compara numéricamente la operacion nominal (la cual le llamamos
operacion 6ptima) y el control accionado por mediciones de temperatura, donde podemos apreciar
que se obtienen los mismos valores de la variables de interés, que esencialmente son la utilidad (J)

y la pureza del producto (c;). La ganancia del controlador y las condiciones iniciales fueron, Kc =

13.88 h'! (0.231 min'") y
m; = 7510, c. =04, b, =30, (realidad), (5.13a-¢c)

iy = 7510, ¢ =03, Jo=-80.0, (estimador), (5.13d-f)
Control de inventarios
El controlador de inventarios (Shinskey, 1979) basado en el estimador se obtiene haciendo
cero a la ganancia del controlador accionado por mediciones (ec., 5.10), y queda expresado de la

siguiente manera:

VIE(¢,) - E(¢
. [(g;)_ éS(CS)LaR, 1

El funcionamiento del controlador de inventarios (ec., 5.14) se comparara con el del
controlador de la ecuacion (5.10), este ultimo es similar al empleado en el trabajo de Barolo y
Berto, (1998), Ellos consideran la ganancia el controlador diferente de cero (K, = 0.416 min'). La

compasion del desempefio de los controladores (5.10) y (5.14) esté en la Figura 5.13.

J, (K$/h)

=N

(=}
T
1

5.4 C
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N
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Figura 5.13 Desempefio del control por retroalimentacion de mediciones-(——) y el control

de inventarios-(s ¢ * ).
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En la Figura 5.13 se compara el funcionamiento del controlador accionado por mediciones
(ec., 5.10) y el control de inventarios basado en el estimador (ec., 5.14). De esta Figura se observa

que no hay diferencia alguna en el desempefio de ambos controladores.

Puesto que el control por retroalimentacion de mediciones y el control de inventarios tienen
el mismo desempefio, en el presente trabajo utilizamos al controlador de inventarios como el
controlador de seguimiento. De esta forma, nos olvidamos de la sintonizacion de la ganancia del
controlador (5.10). Por otro lado, con ¢l control de inventarios (de BM) ofrecemos un controlador
de seguimiento con la estructura de un controlador ideal basado en un estimador de estados.

Por lo tanto, la combinacion de las ecuaciones (5.5a-¢) y (5.14) representa el esquema de la
operacion a lazo cerrado para columnas de destilacion binarias por lotes que se propone en este

trabajo.

A partir de esta parte de la tesis, se utiliza el esquema mencionado en el parrafo anterior

para todas las simulaciones siguientes.

Robustez

Para probar la robustez del esquema se presentan dos tipos de errores. El primero consiste en
simular ruido en los sensores de temperatura, y el segundo radica en variar la pureza de la carga
inicial.

Con respecto al primer tipo de error, se llevan a cabo simulaciones con inyeccion de ruido en
un sensor de temperatura el cual esta colocado en el evaporador, se hicieron pruebas para cuatro

desviaciones estandar (0.1, 0.5, 0.7 y 1 °K).

Los resultados se muestran en la Figura 5.14, donde podemos ver que la variable de control
tiene un comportamiento ya sea suave a brusco segiin sea la magnitud del ruido, a mayor magnitud
(mayor desviacion estandar) del ruido, mas se degrada el desempefio del controlador. En la Figura
5.14 se presentan Unicamente las trayectorias de la variable de control, debido a que es donde se
siente mas el efecto del ruido. Aunque no se presentan las trayectorias de los estados ni de la
funcién objetivo, se hace mencion de que tales trayectorias son esencialmente es las mismas en los

cuatro casos.
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Figura 5.14 Operacion de la columna bajo el control de inventarios, con inyeccion de ruido

en el sensor de temperatura y desviaciones estandar de: 0.1-(A), 0.5-(B), 0.7-(C) y 1.0-(D) °K.

Los resultados muestran que el esquema es robusto ante ruido en las mediciones.
Comparando este caso (un sensor en el evaporador) con el caso de dos sensores (Figura 5.11), se

muestra que el estimador con una medicion se ve menos afectado por el ruido en la medicion.

Para probar la robustez del esquema frente a incertidumbre en la pureza de la carga, se varid
en un amplio rango las condiciones iniciales del proceso ¢ = (0.2, 0.3, 0.4, 0.5 y 0.6),
manteniendo en los cinco casos las condiciones iniciales del estimador en &, = 0.4. Ademas se
inyectd ruido en las mediciones de temperatura, la desviacion estandar fue de 0.1 ° K. Los
resultados se presentan en la Figura 5.15. Donde se aprecia que los tiempos de cambio de régimen
y de paro del lote se ajustan para las diferentes purezas de carga inicial. La tendencia es la
siguiente, cuando la mezcla a separar es rica en etanol, mayor es la duracién de operacion de la
columna y también es mayor la utilidad obtenida. Por otro lado, cuando la mezcla inicial es pobre

en etanol, el tiempo de operacion es corto y la utilidad obtenida también es menor.
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Figura 5.15 Operacion a lazo cerrado, para distintas composiciones de alimentacion y ruido

en las mediciones de temperatura.

Tabla 5.2 Efecto de la pureza de la carga a separar.

cL €L t. (h) t () | 3@, (ks | et cp(tr)

0.2 0.4 04119 | 22957 11.967 0.8400 | 0.8391
0.3 0.4 0.4061 | 3.0193 22.443 0.8401 | 0.8398
0.4 0.4 0.4003 | 3.6976 29.692 0.8401 | 0.8401
0.5 0.4 0.3945 | 42745 35.636 0.8401 | 0.8404
0.6 0.4 0.3887 | 4.6543 41.614 0.8401 | 0.8408
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En la Tabla 5.2 se presentan cuantitativamente los resultados del funcionamiento del
esquema con diferente pureza en la carga de inicial. Los datos indican que a medida que hay mas
etanol en la carga inicial, dura mas la operacion del lote, y también mayor es la utilidad obtenida.
Lo contrario ocurre con el tiempo de cambio de régimen, ya que a medida que la pureza aumenta,
el tiempo de cambio de régimen es menor. Por otro lado, las composiciones real y estimada del
producto colectado se mantienen en su valor nominal hasta el final de los lotes.

En la Figura 5.16 se presentan graficamente los componentes del esquema que

recomendamos en esta tesis.
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Figura 5.16 Columna de destilacion y esquema de control basado en una medicion.

Para mostrar que el esquema propuesto en esta tesis para el disefio de la operacion y el
control de columnas de destilacion binarias por lotes, es mejor que el de técnicas anteriores. A
continuacion se presenta la operacion de la columna con diferente pureza de carga bajo: (i) control
prealimentado (como se haria con técnicas de optimizacion), (ii) un controlador perfecto
(operacion ideal), y (iii) el controlador de inventarios basado en mediciones de temperatura
(esquema que proponemos en el presente trabajo).

El funcionamiento de columnas de destilaciéon por lotes bajo control prealimentado, se

realiza bajo las siguientes condiciones. Tomamos la operacion nominal disefiada para una

composicion de carga (¢ ) de 40% de etanol. Los datos nominales de R(t), f, y t;, se proporcionan a

la serie de los cinco lotes, “creyendo” que todos tienen el 40% de etanol en la carga inicial.
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La realidad es que los cinco lotes tienen pureza de carga diferente, esto es, ¢, = [0.2, 0.3, 0.4,

0.5 y 0.6]. Los resultados se muestran en la columna (i) de la Figura 5.17.
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Figura 5.17 Operacion de la columna bajo control: (i) Prealimentado, (ii) ideal y (iii) de

inventarios basado es mediciones de temperatura.
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En la Figura 5.17 columna (ii), se presenta la operacion nominal ideal (bajo controlador
perfecto y conocimiento exacto de pureza inicial de etanol) de los cinco lotes. Estas simulaciones
se presentan con el propdsito de ver si el esquema de control por retroalimentacion de mediciones

propuesto en este trabajo, recupera el comportamiento de la operacion nominal ideal.

Finalmente en la columna (iii) de la Figura 5.17 se muestra la serie de los cinco lotes
operados bajo el controlador de inventarios basado en el estimador. En los cinco casos se inicid
con la misma composicion de etanol estimada (¢ = 0.4), “creyendo” que los cinco lotes tenian la
misma pureza. La realidad es que en la planta se tenian purezas de etanol diferentes, estas fueron
c = [0.2, 0.3, 0.4, 0.5 y 0.6]. Lo anterior se presenta para hacer una comparacion justa del
funcionamiento del esquema propuesto, con la operacion nominal y con la operacion de la

columna bajo control prealimentado.

Las Figuras 5.17A-F muestran que no conviene operar columnas de destilacion por lotes bajo
politicas de control prealimentado. Debido a que generalmente estas politicas de operacion estan
disefiadas para una condicion inicial y en el escenario industrial hay gran variabilidad en la pureza
de la carga. Cuando la columna se opera bajo una politica disefiada con carga inicial por arriba de
la que en realidad tiene, al final de la operacion la composicion del producto colectado se obtiene
por debajo de su composicion nominal (lo cual ocasiona perdidas de dinero, porque se tiene que
volver a destilar el lote). Y en general, todas las composiciones de la columna se obtienen por
debajo de su valor nominal al final de la operacion. Lo anterior se debe a que la taza de reflujo
implementada es menor que la requerida (cuando hay poco componente ligero, es mas dificil la
separacion). También debemos recordar que t, y t; estdn fijos y si en la mezcla inicial hay poco
etanol, posiblemente se agote antes de que la operacion del lote se pare.

Sucede lo contrario para columnas de destilacion por lotes, operadas bajo control

prealimentado disefiadas con composiciones iniciales por debajo de las que en realidad tienen.

Las Figuras 5.17M-Q muestran la operacion de la columna de destilacion binaria por lotes
bajo el control de inventarios que se propone en este trabajo. El control de inventarios recupera el
comportamiento de la operacion nominal (Figuras 5.17G-L). Ademas, el desempefio es robusto
ante errores de modelado, incertidumbre en la composicion de carga inicia y ruido en la medicion

de temperatura.
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5.5 Conclusiones

En este capitulo se presentd es esquema propuesto para operar columnas de destilacion
binarias por lotes. Los componentes que conforman el esquema propuesto son: (i) un controlador
de inventarios (para fines de seguimiento), (ii) un control de eventos y, (iii) un estimador de
estados. El control de inventarios propuesto pertenece a la estructura de un controlador ideal
prealimentado (feedforward). Este tipo de controladores lo recomiendan en la literatura para
procesos que son dificiles de controlar, como lo son los procesos por lotes. Por otro lado, el control
de eventos decide los tiempos de cambio de régimen y de paro del lote. Para que funcionen los dos
controladores se requiere del conocimiento de algunos estados. La informacion de los estados
requeridos la proporciona el estimador de estados implementado, que basado en mediciones de
temperatura infiere en tiempo real las composiciones de la mezcla en la columna. En base a los
analisis realizados, se encontré que la estructura del estimador que mas tolera el ruido en las
mediciones, es la utilizar un sensor ubicado en el evaporador. El disefio e implementacion del
estimador usado es mas sencillo que el FEK y el EEL reportados previamente. Para finalizar, se
mostré mediante simulaciones que el esquema que proponemos para operar columnas de

destilacion binarias por lotes, es mejor que los esquemas reportados anteriormente.
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Capitulo 6

CONCLUSIONES

En este dltimo capitulo se resefian los resultados y aportaciones de la tesis, y se propone el trabajo

a futuro para darle continuidad al tema que se abordo en el presente trabajo.
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6.1 Conclusiones y aportaciones del trabajo

En esta tesis se propuso un esquema para disefiar dentro de un mismo marco tedrico la
operacion y el control de columnas de destilacion binarias por lotes. El esquema propuesto se basa
en una metodologia desarrollada previamente para procesos por lotes en general, y en este trabajo

se aplico al caso particular de una columna de destilacion binaria por lotes.

El disefio de la operacion nominal consistio en, dadas la especificacion de pureza de
producto T,, la funcion objetivo J (de utilidad) y la carga de suministro de calor (proporcional a VV
*), determinar la politica de reflujo R(t), y los tiempos de operacion a reflujo total y de duracion

del lote, t; y t; respectivamente. Apoyandonos en que los controladores pasivos son robustos,
sencillos y no desperdiciantes, se determind como salida a regular la composicion del plato N (cy).

El disefio de la operacion nominal se llevo a cabo mediante la inversa dindmica del proceso.

La parte de disefio de control consistio en, dada la operacién nominal (estados y entradas de
control) y la posibilidad de medir temperaturas, disefiar un controlador que accionado por las
mediciones mantenga la tendencia de la operacion nominal (que nosotros denominamos como
operacion 6ptima) frente a perturbaciones en la composicion de carga, errores de modelado y ruido

en las mediciones.

El control propuesto lo conforman tres partes, (i) un estimador de estados (ii) un controlador
de eventos y (iii) un controlador de seguimiento. El controlador de seguimiento propuesto,
coincidio con el controlador de inventarios ideal prealimentado (feedforward). El cual es
tedricamente un controlador perfecto no importando la dificultad del proceso. Que mantiene la
composicion de salida en su valor nominal, balanceando continuamente la materia y la energia
entregada al proceso frente a la demanda de la carga. El controlador de eventos decide
automaticamente: (i) en que momento cambia la operacion de reflujo total a periodo de
produccion, y (ii) la finalizacion de la operacion. Para que ambos controladores funcionaran se
requirié del conocimiento de algunas composiciones, tal informacion fue proporcionada por el
estimador de estados, el cual, mediante la medicion de temperaturas infiere los estados requeridos

por los controladores.
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Conclusiones

El funcionamiento del esquema se probd variando las composiciones de alimentacion e
inyectando ruido en las mediciones de temperatura. Los resultados obteniendo muestran que el
esquema es robusto ante tales errores, ya que en todos los casos se recuper6 el comportamiento de
la operacion nominal, la tendencia fue la siguiente, a mayor pureza de etanol en la carga inicial,
mayor era el tiempo de operacion y también mayor la utilidad, por otro lado, a menor pureza de
etanol, menor el tiempo de operacion y también menor la utilidad, en todos los casos la
composicion del producto colectado termind en la especificada y la utilidad en su maximo valor.
Con estos resultados se mostré que la estrategia propuesta es factible para situaciones reales, donde
generalmente existe incertidumbre en la pureza de la carga, y donde como se dijo en el capitulo 5,

la implementacion de las estrategias de optimizacion presentan dificultades.

Peculiaridades del presente trabajo (no reportadas anteriormente):

= Se utilizo la forma diferencial de la funcion objetivo para realizar la optimizacion en linea
del proceso.

* Mediante simulaciones se encontré que la operacion de la planta bajo el controlador no

lineal (5.3), funciona igual con el valor de la ganancia (Kc) igual o diferente de cero.

Resumiendo, el disefio e implementacion del esquema propuesto es sistematico y mas
sencillo que las técnicas de optimizacion convencional y los resultados obtenidos en este trabajo
son similares o mejores que los logrados por los métodos convencionales. Por la sencillez y
robustez del esquema propuesto, se puede decir que hay amplias posibilidades de que se pueda

implementar en una situacion real.

6.2 Trabajo futuro

Como trabajo a futuro se propone lo siguiente

= Comparar cuantitativamente la estrategia propuesta en este trabajo con alguna técnica de
optimizacién convencional.

=  Ampliar el esquema al caso de mezclas multicomponentes.

= Implementar la estrategia propuesta a nivel planta piloto, para mezclas binarias en un
principio y posteriormente a mezclas multicomponentes.

= Planear el disefio de la operacion de columnas de destilacion por lotes en el horizonte lote a
lote.
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APENDICE A

Suposiciones del modelo

i) La cantidad de vapor acumulado en cada plato se desprecia. Esta suposicion no se debe
hacer cuando los componentes en la mezcla a separar sean muy volatiles, para columnas que
operan a altas presiones y para separaciones criogénicas donde por lo regular la densidad del
liquido es baja (Skogestad, 1992). La cantidad de vapor acumulado se puede despreciar para

columnas que operan a menos de 10 bares de presion (Choe y Luyben, 1987).

ii) Las entalpias de evaporacion molar de los componentes de la mezcla liquida son
aproximadamente iguales. Esto implica que un mol de vapor que se condensa transmite suficiente

calor para vaporizar un mol de liquido (Stephanopoulos, 1984; Skogestad, 1992).
iii) La columna esta aislada térmicamente (Stephanopoulos, 1984).

iv) Se modelard la hidraulica de plato de acuerdo a la version linealizada de la ecuacion de

Francis (Skogestad y Morari, 1988), (Barolo y Berto, 1998).
v) Presion es constarte en toda la columna.

vi) También se supondra que la dinamica de los balances de energia es mucho mas rapida que
los flujos liquidos y composiciones (Pradeep, 1985). Esta suposicion junto con i), ii), y iii)

simplifican el modelo matematico de la columna.

vii) Se tiene un condensador total (todo el vapor proveniente del tltimo plato se condensa) de
modo que el destilado y el reflujo del condensador tienen la misma composicion (Stephanopoulos,

1984; Barolo y Berto, 1998).

viii) Los platos tienen una eficiencia de separacion del 100%, lo que implica que el vapor que
sale de cada etapa esta en equilibrio termodinamico con el liquido de esa misma etapa (Sorensen,

1994; Stephanopoulos, 1984; Barolo y Berto, 1998).

ix) Se desprecia el balance de momentum en cada plato (Stephanopoulos, 1984).
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Las tres primeras suposiciones implican que el flujo de vapor en todas las etapas de la
columna sea el mismo, es decir, que un cambio de flujo de vapor en el fondo de la columna,

inmediatamente cambiara el flujo de vapor en la parte superior de la misma (Skogestad, 1992).

Modelo completo
El siguiente modelo que se presenta se usa como representacion de una columna de
destilacion por lotes, solo se considera una mezcla binaria, pero se puede ampliar a mezclas de mas

componentes.

Balances para un plato cualquiera.
La primera ecuacion que se escribe es el balance total de masa, la cual, cuando no hay
reaccion quimica, se puede escribir en unidades molares (Smith y Corripio, 1994). Valido para

cualquier plato, exceptuando el ultimo. Recordar que los platos se numeran de abajo hacia arriba.

Ii’li:LiH 'Li: 1 <iSN, (Al)

Para escribir el balance de masa del componente mas volatil en cada plato, se supone que el
liquido en la misma etapa esta perfectamente mezclado, de manera que las propiedades del liquido
que sale del plato son iguales a las del liquido que resta en el mismo. Sin esta aproximacion de
parametro localizado, seria necesario escribir los balances en cada punto del plato y las ecuaciones
resultantes serian diferenciales parciales. También se supone que el liquido que fluye hacia abajo
se mezcla perfectamente con el que esta en el plato. El balance en el plato i del componente mas

volatil es:

(mjcy) = cimy; + mi; = Lisycivy + VE(ei ) - Lici - VE(¢y), 1<i<N, (A.2)
al sustituir la ecuacion (A.1) en la ec., (A.2) y rearreglando obtenemos

g~ il — (Eeen) - Bel} 1<i<N, (A3)

Balances para el evaporador.
Consideramos que la razon de recirculacion a través del hervidor es alta en comparacion con
la razon de sedimentacion. Por esta razon se supone que el liquido esta bien mezclado y tiene la

misma composicion en todo el evaporador.

+ Balance de masa

l’ho = Ll — V, (A4)
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+ Dindmica de composicion en el evaporador.

. ALifci - co] + VIco - E(co)]}
Co= mp

: (A5)

Balances para el plato superior.
+ Balance de masa; considerando que del condensador se recircula R, el balance se escribe
de la siguiente forma:
my =R — Ly, (A.6)
+ Dinamica de composicion en el plato N.

oy = {R[ep - on] + Vn[l]i(CN-l) - E(CN)]}, (A7)

Balances para el condensador.
+ La dinamica de masa total de esta parte se supuso despreciable. D es la velocidad de flujo

de destilado.
mp=V-R-D=0, (A.8)

+ Dinamica de composicion en el condensador queda de la siguiente forma:

_ V[E(cn) - ep]

Cp~— mp y (A9)
Balances para el recipiente colector de producto
+ Balance de masa
m, =V -R, (A.10)
+ Dinamica de composicion en el acumulador.
V -R][cp-c
Cp — %L], (Al 1)

p

Debido a que en el periodo [0, t;] m, = 0, la ecuacion (A.11) se singulariza, una manera
alternativa para calcular cy(t), (Luyben, 1971) es:

J{V-Rep

Cp= I:(V-R) , (A.12)

Para realizar la optimizacion, se requiere definir una funcion objetivo. En esta tesis lo que se

desea maximizar es la utilidad, por lo tanto se hace el siguiente balance de costos.
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(Precio del producto - Gastos de operacidn)

Utilidad :=J = tiempo del lote + tiempo muerto ’ (A.13)
precio del producto = {Cpm,(t)}
Cimy = Costo de materia prima
q _ Chkvff) V(t)dt = Costo por calentamiento
¢ ,
gastos Ge operacion CCXRIéV(I)dr = Costo por enfriamiento
Co(ts +1t9) = Costo de planta
[Comy(t) - Cumy. - Ciylg V(D)dt - CohrlgV(T)de - Cofte + ty)]
It) = T+ 1) , (A.14)
simplificando
[C,m,(t) - Crmy. - Cudy)l V(T)dt - CARJLV(T)d1]
I = = - Co, (A.15)

(t+ty)

Donde: J es la utilidad ($) por unidad de tiempo, C, es el costo del producto por mol, Cy es el

costo de la materia prima por mol, Cy, es el costo de calentamiento por unidad de calor; C, es el

costo de enfriamiento por unidad de calor, Cg es el costo de operacion de la columna por unidad de
tiempo, tq es el tiempo muerto (carga, descarga y limpieza de la columna), Ay es un valor
aproximado del calor latente de vaporizacion de la mezcla a separar, Ar es un valor aproximado del

calor latente de condensacion de la mezcla.

La forma diferencial de la ecuacion (A.15) es:

. [+ CV-R)-CMV-CogV - C C
iy =2l )(tjftdv) xV - Col J0(0)=-( Ltan+cO), (A.16)

Modelo Reducido

El modelo que se presenta en esta seccion reutiliza para disefio de la operacion y control.
Para obtener el modelo reducido, se supone estado cuasi-estacionario de los acumulados en los
platos, (Levy et al., 1969). Esta suposicion es valida ya que la dindmica de los flujos liquidos es
mucho mas rapida que la de composiciones (Khalil, 1995). Castellanos-Sahagin y Alvarez, (1994)

emplean un modelo reducido para control de composicion en columnas de destilacion continua.

La suposicion de régimen cuasi-estacionario de la hidraulica implica que:

Ll ~ L2 R LN—l ~ LN ~ R, (A17)
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Recordando que la velocidad de flujos liquidos interno se modela de acuerdo a la version

m; - b
linealizada de la ecuacion de Francis (2.3.), Li=a,+ (—TTQ, 2.3)

n

sustituyendo la ecuacion (2.3) en la ec., (A.17) obtenemos

-b -b a1-b -b
+(ml’c n) zan+(mzr T]) oo zan‘{‘(rnN—’iTQ za/ﬂ_}_ (rnN—TTQzR, (A18)

n n n n

resolviendo para m;, 1 <1< N llegamos a

m ~ m ~...~ m; * my * NR) = R-a)rt, + by, (A.19)

Sustituyendo las ecuaciones (A.17) y (A.19) en las ecs., (A.1) y (A.3-7) se obtiene el modelo
reducido (version simplificada del modelo completo). En el que se puede ver que N ecuaciones

diferenciales (A.1) son reemplazadas por una ecuacion algebraica (A.19).

Dinamicas de masay composicion en el evaporador
my=R-V, (A.20)

{R[cy - co] + V[eo - E(co)]}
nR) ’

o= (A.21)
Dinamica de composicion para cualquier plato de la columna, exceptuando el Gltimo

‘- {R[ci+1 - ci] + V[E(ci1) - E(e)]}
‘ nR) ’

I <i<N-1, (A.22)

Dinamica de composicion en el plato N
{R[cp - en] + V[E(en.1) - E(en)]}

N = TR) . (A.23)
Dinamica de composicion en el condensador

¢p = %;CD] (A.24)
Dinamicas de masa y composicion en el acumulador

¢y = &HE:DCL] (A.25)

m,=V-R, (A.26)

n(R) = (R - ay)ty + b, representa el acumulado molar en los platos de acuerdo a la version

linealizada de la ecuacion de Francis.
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Equilibrio termodindmico

En la destilacion, la distribucion de los componentes de una mezcla se lleva a cabo cuando
las fases se ponen en contacto en etapas (platos). Si hay suficiente tiempo de contacto, las especies
quimicas se distribuiran en las fases de acuerdo con las consideraciones termodindmicas de
equilibrio. El equilibrio termodinamico entre una mezcla liquida y su vapor se presenta cuando las

fugacidades de ambas fases son iguales (Prausnitz et al., 1980)

fiv = fir, (A.27)
donde f;y es la fugacidad del componente i en fase vapor y fi; es la fugacidad del componente i en
fase liquida. Para formar una relacion de equilibrio se sustituyen las fugacidades por las
expresiones equivalentes en funcion de fracciones molares. Las sustituciones pueden ser muy

diversas. La siguiente ecuacion es una forma de como se expresan las fugacidades.

fiv = ¢; E(¢;) Pr (A.28)
fo=vyic ! (A.29)

Donde ¢; es el coeficiente de fugacidad de la especie i en fase gas, E(c;) es la funcion del
equilibrio vapor-liquido mediante la cual se obtiene la composicion del componente i, Pt es la
presion total (mmHg), y; es el coeficiente de actividad en fase liquida de la especie i, c; es la
fraccion molar del componente i en el liquido, y ! es la fugacidad del liquido puro en estado
estandar (mmHg).

A bajas presiones el valor de ¢; es cercano a la unidad. También a bajas presiones, la
fugacidad (") del liquido se puede sustituir por su presion de vapor (Pis) (Prausnitz et al., 1980).

Por lo tanto el equilibrio vapor-liquido esta dado por
E(c;) Pr=vic; P}, (A.30)

Si el sistema a separar se puede describir como solucion ideal, el coeficiente de actividad en (A.30)

esigual a 1, esto es:

E(Ci) PT =G Pls, (A31)

Una solucion ideal es cuando las diferencias de tamafio molecular son pequefias y las
interacciones entre las moléculas iguales son similares a las interacciones entre moléculas

diferentes. Las soluciones ideales forman un sistema homologo.
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Para una mezcla binaria de componentes i y j, ademas de la ec., (A.31) se tiene la siguiente

ecuacion:

E(CJ) PT =G PJS, (A32)

sumando las ecs., (A.31) y (A.32) se tiene

E(c;) Pr + E(¢) Pr=¢; P} +¢; Pjs, (A.33)
dividiendo entre P se llega a
P P
E(e) + E(e) = ot g (A.34)
para una mezcla binaria se tiene que
E(ci) + E(g)) =1, cite=1 (A.35a-b)
despejando ¢; se tiene ¢i=1-¢ (A.35¢)

La ecuacion de Antoine es una correlacion empirica ampliamente usada para estimar las
presiones de vapor PiS y PjS [ecs., (A.36) y (A.37)]. En la literatura existen datos reportados de las

constantes A, B, y C para un gran nimero de sustancias (Henley y Seader, 1990).

i

log P/ = A; - C+T (A.36)
s _ 2
log PJ. =Aj- C + (A.37)

sustituyendo las ecuaciones (A.35a), (A.35¢), (A.36) y (A.37) en la ecuacion (A.34) se tiene

1olA =BG+ D] [A) - By(Cj+ T)]
1= E(Ci) + E(CJ) = P C; + P (l - Ci) (A38)

rearreglando la ecuacién anterior llegamos a

[Ai-BACi+ T |olAj-B(C;+ )]
P ¢ + P

10

fbi(cia T) = (1 - Ci) -1=0 (A39)

Las constantes de la ecuacion de Antoine A4, Byj;, y Gy en la ecuacion (A.38) son conocidas.

Si la columna se opera a presion constante, entonces P también es conocida. Para resolver para T la
ecuacion algebraica no lineal (A.39) se tiene que dar el valor de la composicion c;. La ecuacion se

resolvio con el método de Miiller.
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En liquidos que contienen especies polares diferentes, especialmente cuando se forman o se
rompen enlaces de hidrogeno, casi nunca es valida la suposicion de solucion liquida ideal. Para
este tipo de liquidos, se emplea el coeficiente de actividad de la fase liquida para calcular el
equilibrio. Se tiene que disponer de datos experimentales para determinar los parametros de
interaccion binaria que intervienen en las correlaciones del coeficiente de actividad. Si no se tienen
datos experimentales, se pueden emplear los métodos de contribucion de grupos (Henley y Seader,
1990).

Por tanto, para una mezcla binaria el equilibrio de la especie i esta dado por la ec., (A.30)
E(c) Pr=1y;¢; P},
y el de la especie j por

Para el caso de una mezcla binaria, con solucion liquida no ideal y siguiendo el mismo

procedimiento que en las ecuaciones (A.33) ala (A.38) se llega a

Lo[Ai - B{(C;+ T)] 1o[A; - B(C;+ T)]
fi(c,T) = 5 Yici+ 5 y(lc)-1=0  (A41)

En la literatura existen varias formas de estimar los coeficientes de actividad (Henley y
Seader, 1990). En este trabajo se determinan mediante las ecuaciones (A.42) y (A.43) (NRTL)
Nonrandom Two Liquids, (Gmehling y Onken, 1977).

Gy 2 112G 1n
2
tny; = 2 [TZI(Cl + Cszlj et a6l ) (A.42)
G, 2 151Gy
2
Iy = 1 [m(cz + ClGlzj - (c1 + .G (A43)
g12 - &1 g1 - 811
donde T2 = T, Ty = T, (A44)
Gy = exp(-aaTi2),  Ga = exp(-021721), (A.45)

gij son parametros para interaccion entre componentes iy j, R es la constante universal de los gases
(cal/mol °K). La solucion de la ecuacion (A.41) es similar a la solucion de la ec., (A.39). Las
constantes (Ayj;, Byj, y Cij) de la ecuacion de Antoine son conocidas. P también es conocida. Para
resolver la ecuacion algebraica no lineal (A.41) se da el valor de la composicion c; y se obtiene la

temperatura de burbuja de la mezcla, para lo cual se emple6 el método de Miiller.
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Las constantes de la ecuacion de Antoine para el sistema binario etanol-agua son las
siguientes (Gmehling y Onken, 1977).
Tabla A.1. Valores de las constantes de la ecuacion de Antoine, ecs., (A.36) y (A.37).

Componente A B C
Etanol (1) 8.1122 1592.864 | -46.966
Agua (2) 8.07131 1730.630 -39.724

Los valores de los parametros para el calculo de los coeficientes de actividad (mediante

NRTL) del sistema etanol-agua se presentan en la siguiente Tabla.

Tabla A.2 Valores de los parametros de interaccion, ec., (A.31)

Parametro Valor
Q21 = U712 0.2951
£12-221 -152.9335
£21-811 1342.5010

(El subindice 1 denota el componte mas volatil, etanol)

con R = 1.987 (cal/mol °K) (constante universal de los gases) y presion total, Pt = 760 mmHg.

En las siguientes figuras se muestran los diagramas de equilibrio vapor-liquido del sistema

etanol-agua. Los diagramas se presentan para los casos de solucion ideal (A.39) y no ideal (A.41).

Presion constante, (1 atm)

—_ 10 T T T T
2
e M solucion ideal
g solucion no ideal
& 08f i
> “-
©
= B
L 06} — i
o P
§
() L’
8 o4t -
— Pt
S
o
g
= 02F _
9
Q
Q
e K
b 0.0 / 1 1 1 1
0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0

fraccion molar de etanol en el liquido, ¢

Figura A.1. Diagrama de equilibrio, ¢ vs E(c)
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Presion constante, (1 atm)
375 T

L e solucion ideal
-~ solucion no ideal
370

365

360

Temperatura ("K)

355

350 | | | |
0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0

¢ 60 E(c), fraccion molar de etanol

Figura A.2. Diagrama de equilibrio, c y E(c) vs T

En las dos Figuras anteriores se muestran los diagramas del sistema etanol-agua modelados
como solucidn ideal (- - - -) y como solucion no ideal (—). Se puede ver que cuando se modela
como solucion no ideal se puede predecir el azedtropo (¢, = 0.96). Dado que el sistema etanol-agua

es un sistema muy polar, se tiene que modelar como solucion ideal. Por tanto, las simulaciones que

se presentan en este trabajo se hacen considerando solucion no ideal.

Tabla A.3 Valores de los calores latentes de vaporizacion y condensacion, ecs., (4.1a-b).

xgH, (kiimol) | 3¢ ¢s
2 (kimol) | 37 54
Jo - (<iimol) | 3¢ 65
L2 (kimol) | 37 54
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En el capitulo 5 (control) se presenta el estimador implementado en este trabajo, cuya
construccion se aborda brevemente en el apéndice B. Uno de los términos de las ganancias del

estimador es la derivada parcial de la temperatura respecto a la composicion, esto es

0
BO_ e (A46)

donde B(c) representa la funcidén de la temperatura de burbuja de la mezcla, la cual se calcula
resolviendo la ecuacion algebraica no lineal (A.41). Esto es

fy[c,T] =0, (A.47)

dado que en la ec., (A.47) las variables ¢ y T son implicitas, la derivada parcial de [ respecto a ¢ se

calcula como sigue (Granville, 1992)

ofy

0B(c) oc
e “PEO=-5¢ (A48)

oT

En la Figura A.3 se muestra el valor de B'(c) (para solucion no ideal) en funcién de la

composicion (¢) del etanol

-100 .

()

Q. -150 .

-200 .

-250 4

2300 1 1 1 1
0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0

Figura A.3. Derivada de la temperatura respecto a la concentracion vs c.

82



Apéndice B

APENDICE B

Estimador de estados

En este apéndice se presenta lo relacionado con el estimador de estados que se implemento
en esta tesis (Alvarez y Lopez, 1999).

El apéndice se divide en tres partes. La primera parte es un extracto del trabajo arriba
mencionado. En material contenido es: formulacion del problema de estimacion, condiciones de
estimabilidad y presentacion del Teorema que produce el estimador. En la segunda parte
adecuamos el estimador original a las caracteristicas del caso que nos ocupa en este trabajo y se
presenta el procedimiento de sintonizacion. Finalmente, en la tercera parte se ilustra la

construccion del estimador para dos casos particulares y se presenta el caso general.

Primera parte (Alvarez y Ldpez, 1999)
Sea la planta no lineal no auténoma (entradas exdgenas variantes en el tiempo) de multiples
entradas - multiples salidas (MEMS). Se considera un solo vector de entradas (u) que engloba a

las entradas de control y las entradas exogenas.
x =[x, u(t), b], y =h(x, b), z=h,(x, b), X(t,) = X, (B.1)

con n estados (x), m salidas medidas (y), m, salidas de interés (z), p entradas (u) y n, parametros
del modelo (b). Las funciones u(t), ..., uy(t) son funciones del tiempo continuas por tramos, y los

mapas f, h y h, son suficientemente suaves (diferenciables) alrededor de la evolucion E(t).

E(t) = {x(t), u(t), y(t)} (B.2)
donde la trayectoria

X(t) = 64[t, to, X,, u(t), b] (B.3)

(posiblemente inestable) esta determinada por el conjunto de datos {x,, u(t), b}-(estados-entradas-

parametros iniciales).
El problema de estimacion consiste en disefiar un procesador dinamico de datos
% = f[%e, (1), y(1), 8], X=h(X), y=hx8), 2=h(X9), X=(X.%X,) (B4

que construido con un vector de pardmetros aproximado 6 y accionado por las mediciones u(t) y

y(t), genere:
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(i) una trayectoria X(t) que RE(robustamente exponencialmente)-converja a la trayectoria x(t)
de la planta

(i) una trayectoria de salida y(t) que E(exponencialmente)-converja sin sesgo a la salida
medida y(t), con dindmica c(cuasi)-LNPA(lineal no-interactiva y de polos asignables), y

(i) una trayectoria de salida 2(t) que RE-converge a la salida actual z(t).

El estimador de estados (X.) (B.4) incluye el estimado de estados actual (X) asi como un
estado aumentado (X,), para reproducir asintéticamente las entradas(u)-salidas(y) de la planta

(mediante la compensacion de perturbaciones persistentes causadas por errores de modelado).

A continuacion se presenta (de forma muy general) una interpretacion de trayectoria
RE(robustamente y exponencialmente)-estable, y la definicion de estimabilidad que son claves en
el estudio y diseno de estimadores. La formalidad esta en el trabajo de Alvarez y Lopez, (1999).

Si la trayectoria x(t) es perturbada en las condiciones iniciales de los estados (y, en lugar de
Xo), en la evolucion de las entradas [v(t) en lugar de u(t)] y en los parametros iniciales (B en lugar
de p), y si la trayectoria perturbada de y(t) se mantiene arbitrariamente cerca de la trayectoria

x(t), entonces x(t) es RE-estable.

Definicion 1. (Estimabilidad robusta-exponencial). La trayectoria x(t) (B.3) de la planta n-
dimensional (B.1) es RE-estimable si existe una estructura de estimabilidad S (B.5) tal que, a lo

largo de la evolucion E(t) (B.2) de la planta, las siguientes propiedades se cumplen

1) El mapa ¢i(x, U, p) (B.8) es R(robustamente)x;-invertible y continuamente diferenciable en (u,b)

i) El mapa o(x, U, v, p) (B.9) es continuamente diferenciable en (x, u, b)

ii1) La trayectoria x;; es RE-estable

La estructura de estimabilidad (S) esta dada por:

S = (k, x), (B.5)

k=(xg, ..., Kp)', (B.6)

m<k +--+K, =xk<n, K=, xq)' (B.7)
donde los indices de observabilidad (k, ..., k) denotan el nimero de derivadas temporales que se
emplearan para la construccion del estimador; k = (xi, ..., k) puede definirse de manera
combinatorial, tal que se cumpla la condicion: m <k + - - - - + 1, < n; el indice de observabilidad
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global (k) determina el niimero de estados observables, siendo (n-kx) el nimero de estados no
observables; I, es la permutacion en columnas de la matriz identidad (nxn) que denota la particion
xr-Xy; del vector de estados x. El conjunto de estados observables (x;) se reconstruyen a partir del
modelo y de las salidas (y;) y sus (k;-1) derivadas. El conjunto de estados no observables (x) se
reconstruyen a partir del modelo. La particion de estados (X, xy;) se puede seleccionar de diversas

formas.

oi(x, U, p) = [hy,...., LY hysee s By, L by ] (B.8)

o(x, U, v, p) = [L{ hy,..., Lim hy, ], (B.9)

donde L; o es la i-esima derivada direccional recursiva del campo escalar variante en el tiempo

a(x,t) a lo largo del campo vectorial f(x, t):

L a=L(LLa), i>1; L) a=o, (B.10a)

oo Ja

Lfo = o,f+ oy O =50 %= 50

(B.10b)

Por motivos relacionados con la sintonizacién del estimador, es presentamos las siguientes
ecuaciones que representan la dinamica lineal no interactiva y de polo asignable (LNPA) del error

de salida del estimador, los detalles estan en el trabajo de Alvarez y Lopez (1999).
l,li(vi>+kllli ugvi-l>+‘ BRI o k:l S :0, 1 Slgp, ui=ﬁi—ui, (Blla)

VD RO VD 4 K0 Y+ K vi=0, 1<i<m; vi= $i-y, (B.11b)

Kil

Teorema 2 del trabajo de Alvarez y Ldopez (1999). Sea la trayectoria x(t) de la planta (B.1) RE-

estimable, de acuerdo a la definicion 1, y sean las ganancias de referencia K,(1), Ky(1), Ki(1), que

hacen estable la dinamica linean no interactiva y de polo asignable (LNPA) del error de salida

(B.11). Entonces, el estimador PI.

%o =&y + Ku(so)(u - Aky), =A%,
)A(q = KI(SO) [y - h(ﬁn B)]

£ =1(%, Aku, B) + G(X, &y, B)[y - h(X, B)] + H(X, &y, B) &, (B.12)
9=h(k,p), 2=h/(% p)
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con ganancias parametrizadas K,(s,), Ko(s,), Ki(s,) y ganancias no lineales

G(ﬁ, Uy, p) = [111’7 IZI’]' d)i)l(l(ﬁ: Uy, p) KO(SO) (B13)
H(ﬁ, Uy, p) = [111’7 IZI’]' d)i)l(l(ﬁ: Uy, p) HO (B14)

genera una trayectoria X(t) que RE-converge a x(t), si el parametro s, es suficientemente grande tal

que se cumpla la siguiente desigualdad.

Soh; > amy si K=n, 0

Sohg > ai[ml + Ci(dx/ A)myny ] si k<n (B.15)
donde (ci’, ay, A, my, myg, 0y) y (&, A) estdn dados en el trabajo de Alvarez y Lopez (1999).

NOTA: El Teorema anterior produce un estimador, el cual tiene como objetivos que: (i) El exo-

observador (X,) filtre el ruido en las entradas medidas (u), y (ii) El estimador (X) obtenga estados

que RE-converjan a los estados reales (x).

El estimador tiene los siguientes grados de libertad (Alvarez y Lopez, 1999):

L. La estructura de estimabilidad (S) (ec., B.5) la cual depende a su vez de dos factores a
escoger: el vector de estimabilidad (k) (ec., B.6) y la particion de los mapas observables
y no observables (xi, Xy1).

II. La sintonizacion del estimador, en la cual se requiere fijar las ganancias de referencia
Ku(1), Ko(1) y Ki(1) y el parametro de ajuste s, para la convergencia, que en conjuncion
determinan las ganancias parametrizadas K,(s,), Ko(so) ¥ Ki(s,)-

En la siguiente seccion se establece bajo las condiciones que se implementara el estimador

antes mencionado.

Segunda parte (estimador de estados adecuado al caso aplicado en este trabajo)

En esta parte adecuaremos el estimador del Teorema anterior a las siguientes caracteristicas:

(1) asumimos que los parametros (p) del modelo son conocidos (modelo perfecto)
(i1) descartamos filtrar el ruido en las entradas, (no requerimos del exo-observador)
(i)  las senales medidas (y) y sus derivadas temporales son conocidas

(iv)  la salida de interés es z, = cy

v) la entrada de control es ug =R
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(vij m<x+---+1K, =«k<n(el No., de mediciones es menor que el No., de estados)

(vi) k=(k, Ko, ....., Kp)' = (1, 1, ....., 1)}, (estimador pasivo, Lopez y Alvarez, 2004)

Por tanto, en base al Teorema y dadas las caracteristicas de nuestro caso de estudio, se
produce lo siguiente: Sea la trayectoria x(t) de la planta (B.1) RE-estimable, de acuerdo a la
definicion 1, y sean las ganancias de referencia K (1) y K;(1), que hacen estable la dindmica LNPA

del error de salida (B.11b). Entonces, el estimador PI queda como a continuacion sigue:

ﬁq = KI(SO) [y - h(ﬁa p)]

£=1f(%,u, p) + G(&, uy, p) [y - h(X, p)] + H(&, uy, p) K, (B.16)
¥ =h(X, p), z=h,X, p)

con ganancias parametrizadas K,(s,), Ki(s,) y ganancias no lineales

G(ﬁ, Uy, p) = [Ill'a 121']' ¢i)1(1(5\(5 Uy, p) KO(SO) (B17)
H(ﬁ9 Uy, p) = [Ill'a 121']' d)i)l(l(ﬁa Uy, p) 1_IO (Blg)

que genera una trayectoria X(t) que RE-converge a x(t), si el parametro s, es suficientemente
grande tal que

sohg > & [my + c?(a/Amyn;] si k<n (B.19)

[
&}

donde ci, (@, M), (my, my, ny),y (&, A7) estan dadas en el trabajo de Alvarez y Lopez, (1999). En el

presente trabajo es suficiente mencionar que en tal trabajo recomiendan que el valor de s, sea

aproximadamente 10 veces mas lenta que la hidraulica del proceso.

Las ganancias ajustables tienen la siguiente forma parametrizada

Ko(So) = bd[(So k), ... (S k® )T, 5,> 0 (B.20)
Kj(so) = diag[sf1"' ki, ..., stm"! klm] = diag[s’k}, ...., s’k .] (B.21)

y la matriz I, esta dada por

M, = bd[xS, ....... ,7°], ° [0, ..., 0, 1] (B.22)

Los valores de referencia corresponden a un valor de s, = 1 (Alvarez y Lopez, 1999).
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Sintonizacion. De acuerdo a Alvarez y Lopez (1999), las matrices de ganancias K, y K; se ajustan

mediante un procedimiento de asignacion de polos.

Rescribiendo la dindmica de referencia LNPA del i-esimo error de salida v; (B.11Db).

v D 4 Ky =0, n=1x+ 1 (B.23)
i 17 n;i

cuyo polinomio caracteristico es:

) ) K= T (7)) =0, (B.24)
=1

A continuacién se ilustra como se asignan los polos de las matrices K, y K; para el caso
particular de este trabajo. De acuerdo al punto (vii) de la segunda parte del presente apéndice, nos
limitaremos al caso de indices de observabilidad x; = 1 (n; = 2), es decir, por cada medicion de

temperatura solo se hace correccion en un estado. Por lo tanto la dindmica lineal de referencia del

error de salida

i+ K vk v=0 (B.25)
cuyo polinomio caracteristico es

(1) K vtk = (7)) (%-73) =0 (B.26)

de (B.26) tendremos dos polos de referencia caracteristicos (yil, y‘z) Desarrollando los binomios

del lado derecho de la ecuacion (B.26) se tiene

() TKvTk =) -nn-Ntn T (B.27)
reduciendo términos y agrupando

Ktk = -n@ )+ 1 (B.28)
comparando los coeficientes de la ecuacion anterior se llega a

ki =-(y,+v) (B.29)
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Asignacion de polos. La asignacion de polos se hace con base al analisis de la respuesta transitoria
para sistemas lineales. En la literatura se encuentra el caso general (Luyben, 1992;
Stephanopoulos, 1984). En este trabajo presentamos el analisis de respuesta para un sistema lineal

de segundo orden.

Se presenta el siguiente sistema lineal de segundo orden

©y taytay=>bfi (B.31)

con f{t) como funcion entrada variante en tiempo. Reescribiendo la ecuacion anterior (si a, # 0)

Py +2&y+y= K, fv) (B.32)

donde 7 = (a)/ap)'?, & = a)/(2tay), y K, = b/ay, son el periodo natural de oscilacion, el factor de

amortiguamiento y la ganancia estatica del sistema, respectivamente. El polinomio caracteristico

de laec., (B.32)es
Y+ 2y +y=0 (B.33)

resolviendo la ecuacion (B.33) para y, se llega a

p=-t (B, y=-1(E-NE 1) (B.34a.0)

el comportamiento de la respuesta transitoria depende de la ubicacion de los polos en el plano

complejo, y estos a su vez quedan en funcion del valor de . Resultando los tres siguientes casos

1. Sié>1,los polos son reales y distintos. Provoca respuesta sobreamortiguada.
2. Si¢=1,los polos son reales e iguales. Causa respuesta criticamente amortiguada.

3. Sié< 1, los polos son complejos conjugados. Produce respuesta subamortiguada.

Por lo tanto, los polos de un sistema de segundo orden estan dados por

Y =-o(G+AfE-1)

(B.35)
h=-0(&-E-1), (B.36)

1
donde 7 = ®?
T, !

1
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sustituyendo las ecuaciones (B.35) y (B.36) en las ecs., (B.29) y (B.30), y reduciendo términos se

llega a
kK =20 (B.37)
Kk = (o) (B.38)

las ecuaciones (B.35) y (B.36) son las ganancias de referencia en términos de la frecuencia

caracteristica (/) y del factor de amortiguamiento (&;).

Por lo tanto con k; = 1 (n; = 2), los polos (yil, yliqi) determinan las matrices de ganancias

Ko(so) v Ki(s,) y estaran dadas por

Ko(80) = bd[(sok?))', - (S0k(, )T =bd[(201E)), .., (200, &m)] So> 0 (B.39)
Ki(s,) = diag[s. k], ..., skl ] = diag[(0?), ..., (@°)’] (B.40)

Tercera parte (construccion del estimador para dos casos particulares y se presenta el caso
general)

Caso 1. Construccion del estimador empleando una medicion de temperatura en el
evaporador. Basandonos en el criterio de gradiente de temperatura (seccion 5.4) (Tolliver et al.,
1980). Que establece que la etapa mas adecuada para tomar medicion es donde esta el mayor
gradiente de temperatura. La Figura 4.3 se muestra que el gradiente de temperatura mas grande

esta entre el evaporador y el plato 1.

Se va a construir un estimador para el sistema (B.41), esto es
X = f(X7 Ug, p)7 X= (CO,' --» Cg, Cp, Cp; my, mp) J)'a X(O) = Xo, (B41)

y1 =h(x, p), h; = B(co), ug =R, dim(x) = 14, (B.42)
lo que produce los siguientes datos

m=1, k= (1), Kn=K =k=1, n=14

X = (&), dim(x)) = 1, X = (&1, ..., iy, J), dim(x;) = 13
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La construccion del estimador basicamente consiste en determinar la parte predictiva, es
decir, determinar las ganancias no lineales G(X, u,, p) y H(X, uy, p), [ecs., (B17) y (B.18)]. La

parte correctiva estara dada por el modelo del proceso basado en los estados estimados. Por tanto

O}, ug, p) = [hy]' = [hy] (B.43)
oOlh 0 B(¢
by (500 ) = Bl = OB (B.44

en el apéndice A se presenta como se calcula B'(¢y). Invirtiendo el mapa (I)le se obtiene

1
(I)iil(f(, Uy, p) = B [condicion 1) de la Definicion 1] (B.45)

3 (o) f} _ Py

o(X,ug, p) = [Lih]' = [ 2% o fo [condicion ii) de la Definicion 1] (B.46)

la inversa de la matriz I, esta dada por

II KXn Ill KXn I12 Kx(n-x

Ipl[nxn] :[ Iy [([n-K)]xn]:‘ a [121 [(r[l-K)jK] L, [En-:)x(rfk)]:' (B.47)
[1 00 000000O0O0O0O O]
0100000000000 O
0010000000000 O 0]
0001000000000 0O 0
0000100000000 O
0000010000000 O ,

I g ={0 0000010000000 gy = [ Tty =
0000000100000 0
0000000010000 O ,
0000000001000 0O 0
0000000000100 0O 0
0000000000O0T1O0O -
000000000O0O0OTIO
0000000000000 1]

L'y, =111 Lty =10, 0, ey 0] (B.48a-b)
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(11, 1p1'] [1,0,0,0, ... , 0], (L, Ly'] ’ (B.49)

(1x14) - (14x1) N

b

0

sustituyendo las ecuaciones (B.48a), (B.45) y [(B.39) con m = 1] en la ec., (B.17) se tiene

G(ﬁ, Uy, p) = [111'9 121']' ¢i,1(1(5\(’ Uy, p) Ko(so) = m (BSO)

H()A(, Uy, p) = [Ill'a 121']' ¢i>l(l(ﬁ’ Uy, p) 1_Io = Bv(é ) (B-Sl)

El estado observable [x; = (&)'] (estado innovado) se reconstruye con el modelo (parte

predictiva) y la salida medida junto con las ganancias no lineales (parte correctiva). El conjunto de

estados no observables [x; = (¢, &, ..., Jg)'] (estados no innovados) se reconstruyen a partir del

modelo. Por tanto, el estimador con una medicion de temperatura en el evaporador es

gy =Mool 2; Lo BG)] Eozéf)l [yi - hu&, p)] + go(lc):) Sy - & pde (B.52a)

b = L 2 +n\g(éi'l) G 1<i<7, &(0)=¢,  (B.52b)
by =L &) +11\ZI[5(67) ECH &s(0) =&,  (B.52¢)
ép= %&é"] ¢p(0) =¢L,  (B.52d)
&= KVR)%")—] ¢,(0)=0,  (B.52e)
thy=R -V, the(0) =thy,  (B. 52f)
th, =V -R, mhy(0)=0, (B.52g)
?(t) _ [-]+ Cy(V - 12 -+(t:dh)xvv ; chRV], 5(0) - cliinL Co. (B 52

La condicion iii) de la Definicion 1 se cumple debido a que no se contemplan errores de

modelado, y como se dijo en el capitulo 3, las composiciones estaran acotadas por 0 y 1 (o c,).
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Caso 2. Construccion del estimador empleando dos mediciones de temperatura, una en el

evaporador y la otra en el plato 1. Por lo tanto se tiene

n=14, m=2, k = (k;, K,0)' = (1, 1) K=K+ Ky =2

X = (&, &), dim(x) =2, X = (&, ..., thy, J), dim(xy) = 12

primero calculamos los términos de las ganancias no lineales G(X, u,, p) y H(X, u,, p)

o1(X, ug, p) = [hb hz]' (B.53)

P'€) 0 }

by (%, uu,p)=[ 0 P (B.54)

1/B'(&) O }

(I)iil(f;, U, p) = [ 0 1B [condicion 1) de la Definicion 1] (B.55)

9B)

Lh ~ fo O
_ e 600 ey e .,
&, R, P) = 4y | T o, . | [condicién ii) de la Definicién 1] (B.56)
2 0 —F 1
8c1
ahora las matrices I; 1'(2X2) y IZI’(lez) estan dadas por
o
1
00
.‘[IOJ S e P I b
111(2X2)— 01 I21(12X2)_ 00 . ... o] [111’121](14X1)— - (B.57abc)
0 0

sustituyendo las matrices (B.57a), (B.55) y [(B.39) con m = 2] en la ec., (B.17) se tiene

2 (,0(1) %1
G(ﬁ, Uy, p) = [111', 121']' ¢1,1(1(5\<, Uy, P) Ko(so) = P'(o) 2 m‘z’ & (B.58)
0 —_—
')
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sustituyendo las matrices (B.57a), (B.55) y [(B.22) con m = 2] en la ecuacion (B.18) obtenemos

1B O }

H(%, w, p) = [, Iny'] (1)1,1(1(5\(, uy, p) I, :|: 0 1/B'(&) (B.59)

Como en el caso anterior, los estados observables (&, y &;) se reconstruyen a partir del
modelo y mediciones § junto con las ganancias no lineales [ecs., (B.58) y (B.59)]. El conjunto de

estados no observables (&, ...., 3) se reconstruye a partir del modelo. Lo anterior resulta en:

o R[& - &] + mvo[éo -E@)l | - (éé‘;)l I p)] + % fIO[YI (&, pY]de (B60)

o _Rie-els 1:2%(60) -E@)] = (zé‘;)z (32 bat, )] % (‘; I P
&= RlCis - €1 +n\g;(éi‘l) - E(éi)], 2<i<7, &0)=¢,,  (B.60c)
by = Len = & +n\zs(é7) LG &s(0) =6,  (B.60d)
ép = %ié‘)] ¢p(0) =&,  (B.60)
¢, = %‘”—] ¢,(0)=0,  (B.60f)
my=R-V, 1p(0) =1y,  (B.60g)
thy =V -R, 1, (0)=0,  (B.60h)
o= [-]+ Cy(V - 12 -+(t:dh)xvv _ chRV], 5(0) = Cuthy Co (B6OD

La condicion iii) de la Definicion 1 se cumple bajo los mismos argumentos que se

presentaron en el caso 1.

En el siguiente caso se plantea de forma general y el estimador de estados, para cualquier

columna de destilacion binaria por lotes con N platos y m mediciones de temperatura.
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Caso 3. Caso general. Para cualquier numero de mediciones siempre y cuando m <n, la

nomenclatura esta dada en el capitulo 5.

i=K(%, o)[y(t) - h®)], 1= (U ey 1) fm(t)) =0  (B.6la)
%= (&, &, up) + G(X,, ©, O)[y(t) - hR)] + 1, %= (&, &) X(t)=%o  (B.61b)
&, = (%, &y, UR), X(t) =%,  (B.61c)
(X, X)), =I,%, (£, £,), = Lf, ® = min(®y,..., ®p)

H(&, 0) = diag[oi/B'(;)....., oz/B'(¢,)],  G(&, o, §) = 2diag[Cio1/B'(y),.... Cnoon/B'(C5,)]

Donde x, son los estados innovados, X, son los estados no innovados, 1 es la parte integral
(para compensar errores de modelado), w; es la frecuencia caracteristica, {; es el factor de
amortiguamiento, m es el numero de sensores de temperatura, I, es una matriz identidad de

columna-permutada, H y G son las matrices de las ganancias no lineales.
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