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RESUMEN

DISENO BACKSTEPPING DE CONTROL PARA COLUMNAS DE DESTILACION
DE PARED DIVISORIA

Elaborado por: Leonardo Alejandro Medina Rodriguez
Dirigida por: Dr. Galo Rafael Urrea Garcia

La columna de pared divisoria (CPD) representa hoy en dia uno de los nuevos métodos
de disefio para la separacion de mezclas ternarias proporcionando un ahorro de
energia de hasta el 30-40% en comparacion con las secuencias convencionales de
separacion. A pesar de los potenciales beneficios de la CPD, no ha sido sino hasta
que en los ultimos afos la industria ha optado por ellas y la razon principal de esta
lenta aceptacién se atribuye a la falta de conocimiento sobre la dinamica del proceso
y su controlabilidad. En este trabajo se aborda el problema de control para la
composicion de tres productos de una CPD mediante un esquema multicascada
siguiendo el enfoque backstepping, con mediciones y control de las temperaturas mas
alta (domo) y baja (fondo) de la columna y de las temperaturas de las etapas
localizadas una antes y después de la salida de corriente lateral, para cada una de
las variables manipuladas, tasa de reflujo, tasa de calor, flujo de corriente lateral y
division de liquido, respectivamente, evaluando el efecto de la localizacion y del
numero de lazos de control sobre el desempeno del controlador. Para el disefio del
sistema de control se realiz6 la caracterizacion del proceso y su posterior sintonizado
mediante el método IMC (Internal Model Control). Se demostré que la ubicacion y
numero de controladores esclavos de un lazo de control master/p-esclavo para el
control de las temperaturas seleccionadas, tiene un efecto significativo sobre el
desempeino del lazo en el control, logrando con ello el control indirecto de la
composicion de los productos. Los resultados muestran que con la posicion y numero
optimo de controladores secundarios o esclavo, es posible mantener la pureza de los
productos de destilado, fondo y lateral en valores cercanos del 99% de pureza, aun
bajo perturbaciones en la composicion de alimentacion. Un aumento en el numero de
lazos de una estructura de control que utiliza el enfoque backstepping no corresponde
precisamente a un mejor desempeno de la estructura de control y es necesario evaluar
el numero 6ptimo de lazos tal como se presenta en este trabajo. Con el uso del método
backstepping en cascada se permite obtener mejores resultados en comparaciéon con
estructuras de control simples con una sola medicion de temperatura, el uso de
mediciones de temperatura de referencia virtuales que se retroalimentan permite
obtener respuestas rapidas de las variables de control cuando existen cambios en las
condiciones nominales de alimentacion. Ademas, permite controlar la temperatura de
los platos cercanos a las corrientes de los productos, situacién que no ha sido resuelta
hasta ahora, en comparacion con resultados otros trabajos reportados en la literatura,
que utilizan mediciones de temperatura como una manera indirecta del control de la
composicion de los productos en columnas de pared divisoria.



ABSTRACT

DESIGN BACKSTEPPING CONTROL FOR DIVIDING WALL COLUMNS
DISTILLATION

Elaborado por: Leonardo Alejandro Medina Rodriguez
Dirigida por: Dr. Galo Rafael Urrea Garcia

The dividing wall column (CPD) is today one of the new design methods for the
separation of ternary mixtures providing energy savings of up to 30-40% compared to
conventional separation sequences. Despite the potential benefits of the CPD, it was
not until in recent years the industry has chosen them and the main reason for the slow
acceptance is attributed to the lack of knowledge about the dynamics of the process
and its controllability. In this work the control problem is addressed for the composition
of three products of a CPD by a multicascada scheme following the backstepping
approach, with measurement and control of higher (dome) and low (bottom)
temperaturas of the column and temperatures of the stages are located one before and
after sidestream, for each of the manipulated variables, reflux rate, heat rate, flow
sidestream and division of liquid, respectively, evaluating the effect of the location and
the number of control loops on the performance of the controller. To design the control
system characterization and subsequent tuned process was performed using IMC
(Internal Model Control) method. It was shown that the location and number of slave
controllers of a loop master / p-slave control of selected temperature control has a
significant effect on the performance of loop control, thereby achieving indirect control
of the composition of the products. The results show that with the optimal number and
position of secondary or slave controllers, it is possible to maintain the purity of the
distillate products, bottom and side close values of 99% purity, even under disturbances
in the feed composition. An increase in the number of loops of a control structure that
uses the backstepping approach does not correspond precisely to better performance
of the control structure and is necessary to evaluate the optimal number of loops as
presented in this paper. Using the backstepping cascade method allowed better results
as compared with structures simple control with a single temperature measurement,
the use of temperature measurements virtual reference that feed allows for quick
responses of the control variables when there changes in the nominal supply
conditions. It also allows to control the temperature of near streams of products trays,
a situation that has not been resolved so far, compared with other results reported in
the literature works, using temperature measurements as an indirect way of control
product composition in dividing wall columns.
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Introduccion

INTRODUCCION

La destilacion es el proceso de separacidn mas comun en la industria de procesos
quimicos. Generalmente una mezcla ternaria se puede separar por medio de una
secuencia directa, secuencia indirecta o una secuencia distribuida que consta de dos
a tres columnas de destilacion. Se ha realizado un esfuerzo importante en el desarrollo
de nuevos métodos de disefio, optimizacion y control de las columnas de destilacion
térmicamente acopladas, que proporcionan un ahorro de hasta el 30% del costo anual
en la separacion en comparacioén con las secuencias convencionales de destilacion.
Para disminuir el numero de columnas y evitar el remezclado en este tipo de
secuencias, se introdujo un arreglo térmicamente acoplado que se conoce hoy en dia
como columna de destilacién Petlyuk y en ella las corrientes de vapor y liquido que
salen del prefraccionador estan conectadas directamente con una segunda columna
eliminandose de manera directa una columna, un rehervidor y un condensador. Una
configuracion alternativa para el prefraccionador acoplado térmicamente que utiliza
una unica carcasa con una particion vertical que divide la seccidn central de la carcasa
en dos partes es conocida como columna de pared divisoria (CPD). A pesar de los
potenciales beneficios de la columna de pared divisoria, no ha sido hasta que en los
ultimos anos la industria ha optado por ellas. La razén principal de esta lenta
aceptacion se atribuye a la falta de conocimiento sobre la dinamica del proceso y su
control. Recientemente se ha visto un mayor esfuerzo en estos aspectos y se han
publicado un mayor numero de articulos sobre la dinamica, control y operacién de las
columnas de pared divisoria. El control en cascada aplicado a columnas de destilacion
posee propiedades de robustez que aun no quedan de todo claras, sin embargo,
utilizando el enfoque backstepping se pretende demostrar la naturaleza del disefio de
control en cascada temperatura-temperatura en una columna de destilacion de pared
divisoria aclarado bajo estos términos, ademas de extenderse para incluir multiples
lazos de temperatura. La finalidad de este trabajo es disefiar un sistema de control
para la composicién de tres productos de una CPD mediante el enfoque backstepping
basado en el control de temperatura evaluando el efecto de la localizaciéon y numero

de lazos sobre el desempeno de la estructura de control.
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OBJETIVOS

Objetivo General

Disenar un sistema de control para la composicion de tres productos de una columna
de destilacion de pared divisoria (CPD) mediante métodos de disefio backstepping
basados en el control de temperatura.

Objetivos Especificos
1. Seleccionar un conjunto de etapas de medicion y control de temperatura para

utilizar en la configuracion de control.

2. Proponer configuraciones de control mediante disefio backstepping basadas en
medicion y control de temperaturas para cada una de las variables manipuladas
(grados de libertad) de la columna DWC.

3. Evaluar el efecto de la localizacién y del numero de lazos de temperatura sobre
el desempeno del control de composicion de cada producto de la columna
DWC.

4. Evaluar la respuesta de las variables manipuladas en la estructura de control

disefada, frente a perturbaciones en la composicion de alimentacion.
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CAPITULO 1
FUNDAMENTOS TEORICOS
1.1. Principios de la destilacién

El principio de la destilacién se basa en el hecho de que el vapor de una mezcla liquida
hirviente es mas rica en componentes de bajo punto de ebullicién. En consecuencia,
cuando el vapor es enfriado y condensado, contendra los componentes mas volatiles.
Al mismo tiempo, la mezcla original contendra en mas cantidad los componentes
menos volatiles. Aunque en términos generales se puede tener una idea clara de lo
que significa “destilacién”, desde un punto de vista industrial, existen varios aspectos

del proceso que lo vuelven de extrema importancia:

e Es la operacion unitaria de separacidon mas ampliamente utilizada. El 90% de
todas las operaciones de recuperacion y purificacion son destilaciones.

e Consume el 3% de la energia a nivel mundial debido a su caracteristica de
requerir grandes cantidades de energia en los rehervidores.

e Absorbe el 50% de los costos de operativos de una planta industrial.

Teniendo en cuenta los aspectos anteriores los esfuerzos de investigacion en el area
de disefio de procesos se han direccionado a obtener nuevos esquemas de separacion
con acoplamiento térmico que puedan presentar un ahorro sustancial en el consumo
de energia, ademas de incrementar la eficiencia de las columnas de destilacidon
mediante la optimizacién de las condiciones de operacién y control del proceso.

1.2. Diferentes configuraciones de destilacion para separacion de mezclas
ternarias

En la literatura se han comparado los diferentes tipos de configuraciones para la
separacién de mezclas multicomponentes que han recibido especial atencién (Fonyo
y col.,, 1999; Serra y col., 2003; Segovia-Hernandez y col., 2007). Estas
configuraciones son: la columna simple con corriente lateral, las secuencias de
columnas directa e indirecta, columnas con rectificador lateral (también llamada

secuencia directa térmicamente acoplada o SDTA) o agotador lateral (denominada
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como secuencia indirecta térmicamente acoplada o SITA), columnas con

prefraccionador, la columna Petlyuk y la Columna de Pared Divisoria (CPD).

Todas estas configuraciones de destilacién pueden ser utilizadas para la separacion
de mezclas multicomponentes de tres productos. Alguna de ellas se pueden extender
a configuraciones de destilacion para la separacion de una mezcla de n-componentes
en n-productos. En este trabajo se utiliza una mezcla ternaria al cual se le prestara

especial atencion.

1.2.1. Columna simple con corriente lateral

En el caso de una columna de corriente lateral ubicada por debajo de la etapa de
alimentacion (Figura 1.1), una separacion primaria se lleva a cabo en las dos secciones

adyacentes al plato de alimentacion.

—A

NT-1

Figura 1.1. Columna simple de corriente lateral con la corriente lateral por debajo del plato de

alimentacion.

Esta separacion primaria es la separacion A-BC, que se puede llevar a cabo en
cualquier medida deseable. Por lo tanto, cualquier composicion deseada de A en la
etapa superior (NT) y en la etapa de la corriente lateral (NS) se puede lograr. En la
seccion por debajo de la etapa de la corriente lateral, C es purificada. Sin embargo,
hay una concentracidon maxima de B y una concentracion minima de C en el producto
de la corriente lateral, que se alcanza si el numero de platos entre la etapa de corriente
lateral y la etapa de fondo es infinito. Por lo tanto, cualquier pureza de C en el producto

de fondo o cualquier recuperacion de B en la corriente lateral se pueden especificar
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pero la pureza de la corriente lateral no puede ser especificada de forma arbitraria. De
manera similar ocurre con una columna en donde la corriente lateral se localiza en la
parte superior del plato de alimentacién. La composicion del producto de la corriente

lateral no se puede especificar en un valor determinado.
1.2.2. Secuencia de columnas directa e indirecta

Las secuencias o trenes de columnas directa e indirecta se componen de dos
columnas de destilacion simple conectadas de tal manera que un producto de la
primera columna es la alimentacion de la segunda columna. Estas secuencias son

comunmente utilizadas para la destilacion de mezclas ternarias.

La secuencia de la columna directa consiste en una columna simple que lleva a cabo
la separacion A-BC, conectada a otra columna sencilla en la fase inferior. La columna
de abajo lleva a cabo la separacion B-C (Figura 1.2a). La secuencia indirecta lleva a
cabo primero la separacion AB-C en una columna simple, que esta conectada a otra
columna sencilla en la fase de destilado. La columna de abajo lleva a cabo la
separaciéon AB (Figura 1.2b). Las secuencias de columnas son capaces de separar las
mezclas ternarias en productos de cualquier pureza deseada.

o IR

NT-1 NTI-1 NT-1

ABC BC | NTI+ E—
| ABC AB NTI +
NFI NEI a) aBt | nm N b)

Figura 1.2. Secuencia de columnas directa (a) e indirecta (b) ?

Al considerar la separacion de una mezcla ternaria por una secuencia de columnas
directa, el producto de fondo de la primera columna esta compuesta por B y C. Puesto
que B es mas volatil que C, asciende inmediatamente a través de los platos por encima

del plato de fondo, la composicion de B incrementa mientras que la de C decrece. Sélo
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cuando el componente A empieza a tener un papel importante debido a una
considerable presencia en la composicion, las composiciones de B y C disminuyen a
medida que la de A aumenta. Debido a esto, se produce un maximo en la composicion
de B en algun plato entre el fondo y el de alimentacién. El hecho de que la composicion
de B presente una concentracion superior en un plato diferente al plato de producto se
conoce como efecto de remezclado. El remezclado es una fuente de ineficiencia que
no puede ser evitado en una secuencia de columnas de destilacion. En la Figura 1.3

se observa la composicion maxima de B correspondiente a un remezclado.

Alto de la
columna Columna 1
Columna 2
Fondo de la Remezclado en
columna la Columna 1
0 Fraccion molar de B 1.0

Figura 1.3. Perfil de composicion del componente intermedio en las columnas de secuencia
directa mostrando el efecto de remezclado.

1.2.3. Columnas con rectificador lateral (SDTA) o agotador lateral (SITA)

Las columnas con rectificador lateral o separador lateral son opciones muy
interesantes para la separacion de mezclas ternarias. Estas configuraciones presentan
un acoplamiento térmico, con el cual se eliminan cargas térmicas de un rehervidor y
un condensador respectivamente. En el caso de la columna con un rectificador lateral
(también llamada secuencia directa térmicamente acoplada o SDTA) (Figura 1.4a), se
tiene un rectificador en el cual la carga térmica necesaria para lograr la separacion es
proporcionada por un solo rehervidor. En las secciones adyacentes a la alimentacion,
la separacion A-BC se lleva a cabo en cualquier valor deseado. En la seccién inferior
de la primera columna, C es purificado y el rectificador purifica el producto B a cualquier
valor deseado. Para la configuracion con agotador lateral (denominada como

secuencia indirecta térmicamente acoplada o SITA) (Figura 1.4b), existe un agotador
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en el cual la carga térmica requerida para la separacion es dada por un solo
condensador. En la seccion adyacente a la alimentacidn se lleva a cabo la separacion
AB-C a cualquier valor deseado. En la seccién superior de la primera columna, A es

purificado y el agotador purifica B.
A
e
a) b)
ABC ABC %L

Figura 1.4. Columna con rectificador lateral (a) Columna con agotador lateral (b)

Los requerimientos energéticos de estas configuraciones son menores que en

secuencia convencional, lo que se traduce en un costo de operacion menor.
1.2.4. Columnas con prefraccionador

El arreglo de la Figura 1.5 se conoce como configuracién del prefraccionador. El
prefraccionador realiza la separacion de manera mas sencilla, alimentando luego a la
columna principal donde se separa el producto de destilado, el producto de corriente
lateral y el producto de fondo. El prefraccionador consta de un condensador parcial
que reduce de manera global el consumo de energia. Este tipo de arreglo requiere
30% menos de energia que las secuencias convencionales. El ahorro de energia
depende de la composicion de alimentacion y de la volatilidad relativa de los
componentes de la mezcla a separar. El ahorro de energia resulta del hecho que la
configuracion del prefraccionador es termodinamicamente mas eficiente que una

secuencia de columnas de destilacidon convencional.

El remezclado que se presenta en las secuencias de columnas de destilacion es una

fuente de ineficiencia en la separacion.
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Condensador

parcial
\ Alto de la
ﬁ/; A columna

Columna
Alto del principal
prefraccionador
Alimentacion del | _ ) e
prefraccionador | Prefraccionador
—~ ]

Etapa de corriente
lateral

ABC—

Fondo del
prefraccionador

Rehervid Fondo de
ehervidor
parcial - \I'QB_ C la columna o Fraccién molar de B 1.0

Figura 1.5. Perfil de la composicion del componente B en la configuracion del prefraccionador

Sz s

mostrando que no hay efecto de remezclado

En contraste, al considerar la configuracion del prefraccionador de la Figura 1.5, en el
prefraccionador se lleva a cabo una separacion cruda de tal manera que el
componente B se distribuye entre la seccion superior y la seccidn inferior de la
columna. La seccion superior del prefraccionador separa AB-C, en tanto que la seccion
inferior separa BC-A. Asi, ambas secciones eliminan solo un componente del producto
de esa seccion de la columna y esto también es cierto para todas las secciones de la
columna principal. De esta manera, el efecto de remezclado caracteristico de las

secuencias de columnas convencional se elimina.
1.2.5. Columna Petlyuk

La Columna Petlyuk es una configuracidn no convencional para la separacion de
mezclas ternarias que consiste de un prefraccionador conectado a una columna
principal en ambos extremos. El prefraccionador separa el componente mas ligero A
del componente mas pesado C, mientras que el componente B se encuentra
distribuido, incrementado la reversibilidad del sistema de separacion en comparacion
con una secuencia convencional. La columna principal separa A de B en platos que
estan por encima de la corriente lateral y B de C por debajo de ella. De la columna

principal salen las tres corrientes de productos y suministra las corrientes de reflujo y



Fundamentos Teoricos

vapor requeridas por el prefraccionador, resultando en un acoplamiento térmico doble
entre ambas fases (Figura 1.6a).

1.2.6. Columna de Pared Divisoria (CPD)

La Columna de Pared Divisoria (CPD) puede considerarse como termodinamicamente
equivalente a la columna Petlyuk, aunque tiene un aspecto externo muy diferente
(Figura 1.6b). La CPD esta construida en una sola carcasa con una particion vertical
que divide la seccidén central de la carcasa en dos partes, que funciona como el
prefraccionador y la columna principal de la columna Petlyuk.

Las variables de division son caracteristicas de la CPD. La division del liquido se
define como la relacién entre el liquido que desciende de la columna principal y el total
de liquido que llega de la parte superior de la pared, y la division del vapor se define

como la relacién entre el vapor ascendente a través de la columna principal y el vapor
total que llega de la base de la pared. /J\

NEF2
F
L ETRS LSS
a) ~ s XL b)
(&) (&)
[r5) [F5]
[75] [75]
NF1
SEC—1 v

Xp
Figura 1.6. Columna Petlyuk (a) Columna de Pared Divisoria (CPD) (b)

Los origenes de una CPD, con una pared de divisidn que separa la parte media de la
columna en dos secciones paralelas se pueden encontrar en la patente de US
1.915.681 expedida en 1933 a E. W. Lustre de la Compaiia Satandard QOil, para un
“Aparato para el fraccionamiento de productos craqueados” que fue presentada en
1930. La misma idea, pero con propdsitos generales se elabordé la patente US
2.471.134 concedida a R.O. Wright en 1949.

10
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A pesar de los potenciales beneficios de la CPD y desde que fue patentada, no ha sido

hasta que en los ultimos afios la industria ha optado por ellas (Kaibel y Shoenmakers,

2002). La razon principal de esta lenta aceptacion se atribuye a la falta de conocimiento

sobre la dinamica del proceso y su controlabilidad.

1.2.6.1. Ventajas de las Columnas de Pared Divisoria

En comparacion con las configuraciones de disefio de destilacion clasicas, la CPD

ofrece beneficios importantes (Schultz y col., 2002; Dejanovic y col., 2010):

Alta eficiencia termodinamica debido a la reduccién de los efectos de
remezclado.

Requerimientos menores de energia en comparacion con las secuencias de
separacion convencionales.

Alta pureza en todas las corrientes de producto alcanzado en una sola columna.
Ocupa poco espacio y su inversion es baja debido a la reduccion del numero de
unidades de equipo.

Reduccion de costos de mantenimiento comparado con las secuencias de

destilacidon convencional.

1.2.6.2. Desventajas de las Columnas de Pared Divisoria

Aunque las columnas de pared divisoria tienen ciertas potencialidades, algunas de sus

limitaciones (Asprion y Kaibel, 2010) son:

En contraste con las configuraciones convencionales, donde para cada
columna se puede elegir un rango de presién propia, en la CPD sélo un rango
de presion es posible. Esto se traduce en una diferencia de temperatura mas
grande entre el rehervidor y el condensador.

La altura de la columna es siempre mayor que la altura de cualquiera de las dos
columnas tomadas por separado, lo que puede ser un inconveniente desde un

punto de vista practico.

11
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e Si no se cumple la condicidon de un comportamiento casi ideal de las mezclas,
entonces seria una mejor opcidn utilizar otras configuraciones.

e Silas reacciones en el sumidero de la columna conduce a componentes de bajo
punto de ebullicién o si se formaran componentes de alto punto de ebulliciéon en
la parte alta de la columna, la aplicacion de una columna de pared divisoria es

prohibitivo ya que las purezas especificadas no se pueden alcanzar.
1.2.6.3. Aplicaciones de la columna de pared divisoria

Las Columnas de Pared Divisoria se aplican para la separacion de mezclas con tres o
mas componentes. Inicialmente estos equipos encontraron aplicacion para sistemas
con fracciones bajas de componentes con puntos de ebullicibn bajos y altos.
Actualmente las CPD se utilizan en una amplia gama de sistemas, por ejemplo,
hidrocarburos, alcoholes, aldehidos, cetonas, acetales, aminas y otros (Kaibel y col.
2006). Ademas, las CPD se pueden utilizar para llevar a cabo la destilacion azeotrépica

extractiva y reactiva.

Yildirim y col. (2011) reportan el numero de CPD implementados en la industria,
reportados en la literatura y este numero se muestra en la Tabla 1.1. Se puede
observar que en la mayoria de ellas (mas de 116) se aplican para la separacion de
mezclas ternarias. En total existen mas de 125 aplicaciones que se utilizan en la

industria.

Tabla 1.1. Descripcion general de las aplicaciones industriales reportadas en la literatura

Sistema Numero
Mezclas ternaria >116
Mezclas con mas de tres componentes 2
Sistema reactivo -
Sistema azeotropico 1

Sistema extractivo

Redisefio

12
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1.3. Modelo de la columna de destilacion de pared divisoria

Los modelos dindamicos de columnas de destilacién se encuentran entre los sistemas
de control mas complejos que hay para una sola unidad de operacién. La complejidad
del modelo estriba en la gran cantidad de ecuaciones diferenciales no lineales que se
deben resolver para estudiar la respuesta dinamica de la temperatura, de la
composicion en cada bandeja de la columna y la composicion de los productos.
Ademas, para cada componente de cada plato se debe establecer una relaciéon de
equilibrio de fase y relaciones hidraulicas en la bandeja; entalpia, densidad y otras
propiedades. En la mayoria de los casos estas relaciones son funciones no lineales de

la temperatura, la presion y la composicion.

El desarrollo de un modelo dinamico de destilacién puede ser simple si se utiliza
sabiamente el conocimiento de los procesos y criterios de ingenieria. Puede ser dificil
si se intenta modelar detalles que no son necesarios para resolver el problema en
cuestion. Un modelo de estado estacionario debe resolver todas las ecuaciones
algebraicas para la simulacién de masa y energia. En una simulacion dinamica es mas
intuitiva con la manera en que se piensa acerca de la operacion de destilacion de una

simulacion en estado estacionario.

Para desarrollar nuestro modelo dinamico se inicia escribiendo ecuaciones de
continuidad dinamica de masa y energia para cada operacion de la unidad, donde la
masa y energia se pueden acumular. Para una columna de destilacion se desarrollan
las ecuaciones de continuidad para las etapas, el condensador y el rehervidor. En este
sentido se empezara con el analisis de los balances de materia y energia dinamica de

un determinado sistema.

Las ecuaciones de continuidad dinamica indican que la tasa de acumulaciéon de
material (masa o energia) en un sistema es igual a la cantidad de material que entra 'y

se genera, menos la cantidad que sale y se consume dentro del sistema (Ec. 1.1):

13
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Tasa de Flujo de Flujo de masa masof
acumulacién masa masa (energia) (energlla)
demasa | =| (energia) [—[(energia) |+ | generada |—|consumida| (1.1)
(energia) dentro del fuera del dentro dentro
sitema sistema del sistema del sistema

El término de acumulacién es una derivada de primer orden con respecto al tiempo de
la masa o la energia. Los términos de flujo son algébricas. Esto resulta en una ecuacion
diferencial ordinaria que generalmente es no lineal. En este trabajo no se considera la
destilacién reactiva en los modelos, por lo que no hay componentes quimicos
generados o consumidos en cualquier parte de la columna de destilacion. Los términos

de generacion y consumo de materiales son cero.

Por lo anterior, y aplicando la ecuacién de continuidad en una columna de destilacion
se supone que la acumulacion de masa en la fase de vapor es despreciable (debido a
su baja densidad) en comparacion con la fase liquida, el balance total de masa para

una columna de destilacion puede escribirse como

dMj
dt

= Low1 = Voot — Ly = Vi (1.2)

donde

M,, = Liquido retenido en el plato n, Ibmol

L, = Tasa del liquido que sale del plato n, Ibmol/s
I, = Tasa de vapor que sale del plato n, Ibmol/s

Para los balances de materia para cada componente se supondran que el liquido
contenido en la bandeja esta perfectamente mezclado, de modo que las propiedades
del liquido que sale del plato son iguales a las del liquido retenido en la misma. El
balance del componente j en el plato n se modela por la Ecuacion 1.3.

d(Mann)

dt = Lps1 X1 + Vne1Vjin-1 = LnXjn — VoYjn (1.3)

donde

14
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xj, = Fraccion molar del componente j del liquido del plato n
yjn = Fraccién molar del componente j del vapor del plato n

Un balance general de energia se representa como

d(EsqM)
—;— = EentFane = EsarFsar +Q =W (1.4)
E=U+PE+KE (1.5)
U=H-PV (1.6)

donde

M = Material en el sistema, Ibmol; F = Flujo del material entrada/salida del sistema,
Ibmol/h; E = Energia total especifica, (Btu/lbmol); ¢ = Calor afadido al sistema (Btu/h);
W = Trabajo producido por el sistema (Btu/h); U = Energia interna especifica
(Btu/lbmol); PE = Energia potencial especifica (Btu/lbmol); KE = Energia cinética
especifica (Btu/lbmol); H = Entalpia especifica (Btu/lbmol); PV = Ttrabajo presion-

volumen (Btu/lbmol).

Los términos PE, KE y PV de la energia total son insignificantes en columnas de
destilacién. El calor puede ser afiadido o removido de varias unidades de operacion,
tales como el rehervidor y el condensador. Esto significa que los términos de energia
considerandos en el modelo de destilacion son iguales a la entalpia. De este modo, el
balance de energia en el plato n se expresa mediante la expresion general de la
Ecuacién 1.7

dM, h,
dt

= Lyy1hnss + VaoaHyg — LyHy — ViHy, (1.7)
donde
h,, = Entalpia molar del liquido en el plato n (BTU/Ibmol)

H,, = Entalpia molar del vapor en el plato n (BTU/Ibmol)

15
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Una vez obtenidas las ecuaciones de continuidad dinamica se resuelve el sistema de
ecuaciones diferenciales, para todas las unidades de la columna, mediante integracion
hacia delante en el tiempo. Primero especificamos un conjunto de condiciones iniciales
para las variables de estado al momento de comenzar. Enseguida todas las
diferenciales se calculan a partir de los flujos de materia y energia en el tiempo actual.
El tiempo actual se incrementa con el paso del tiempo y el proceso de integracion

continua. La Figura 1.7 ilustra una representacion de los pasos en este proceso.

Condiciones
Iniciales

Calcular términos
a la derecha

Clase de modelo tipico

« Diferencial-Algebraica
Calculo de - indice=001
derivadas « rigido/ no rigido

l
Integrar

Figura 1.7. Diagrama de bloques de integracién

1.3.1. Descripcién del modelo de la columna de pared divisoria

Para desarrollar el modelo de la columna de pared divisoria se hacen las suposiciones
e idealizaciones que son algunas veces validas pero mas frecuentemente son sélo
aproximaciones crudas, lo que permitira reducir el problema a su forma mas elemental.
En primer lugar se asume que la volatilidad relativa es constante y que la eficiencia de
la bandeja es del 100%, lo que supone que el valor desprendido en cada plato esta en
equilibrio con el liquido que sale del mismo. Esto significa que la relacidon de equilibrio
simple puede ser utilizada mediante la Ecuacién 1.8:

ax,

T1+ (a — Dx, (18)

Yn

donde:

x, = Composicion de liquido en el n-ésimo plato (fraccién molar del componente mas

volatil)
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v, = Composicion de vapor en el n-ésimo plato (fraccion molar del componente mas

volatil)
a = Volatilidad relativa

En la Figura 1.8 se esquematiza las partes principales de la columna de pared divisoria,
la disposicion de los platos y los flujos de corrientes de alimentacion y salidas en
donde se obtienen 3 productos puros. A continuacién se hara una descripcién del

funcionamiento de esta columna.

Se considera que una corriente de alimentacion ternaria A/B/C se alimenta en forma
de liquido saturado (en su punto burbuja) en el plato de alimentacion Nr en la seccion
del prefraccionador. El caudal de alimentaciéon es F (Ibmol/h) y la composicion es z

(fraccién molar del componente mas volatil).

La seccidn superior del lado del prefraccionador (plato Nr +1 a Nt,pr) separar AB de
C, mientras que la seccion inferior (plato 1°F a Nr-1) separa BC de A. La columna
principal se puede dividir en 3 grandes secciones, la seccion de rectificacion (plato Nr2

a Nr), agotamiento (plato 1 a Nr1) y el lado de la pared con salida lateral (NF1+1 a Nr2-
1).

Existe intercambio de corrientes de liquido y vapor entre el prefraccionador y la
columna principal. El vapor que asciende de la seccion de agotamiento (Vs1) entra a
la seccion del prefraccionador y el liguido que desciende de la seccion del
prefraccionador (Ls1) entra al plato Nr1 de la seccion de agotamiento, asi mismo, el
vapor que sale por la parte superior del prefraccionador (Vsz2) se alimenta al plato Nr2
de la columna principal y la fracciéon de liquido (Ls2) proveniente de la seccion de
rectificacion se alimenta al plato Ntpr del lado del prefraccionador. El vapor de cabeza
de la columna principal (V) se condensa totalmente en un condensador y desemboca
en el tambor se supone que esta en su punto burbuja. El reflujo se bombea al plato
superior (NT) de la columna a una velocidad R. El producto destilado superior se

elimina a una velocidad D.
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Agua de
v v enfriamiento

L]

Q Vapor
B
Rehervidor
= -

Figura 1.8. Modelo de la columna de pared divisoria (CPD)

Se omite cualquier tiempo de retardo (tiempo muerto) en la linea de vapor de la parte
superior de la columna al tambor de reflujo y en la linea de reflujo que regresa al plato
superior. Observe que ynT no es igual, dinamicamente, a xp. Los dos son iguales sélo
en estado estacionario. En la base de la columna principal, el producto liquido de fondo
se retira a una velocidad B y con una composicion xs. El vapor se genera en un
rehervidor de termosifén a una velocidad V. El liquido circula del fondo de la columna
a través de los tubos en el rehervidor vertical de tubos y coraza debido a la menor
densidad de la mezcla de vapor-liquido en los tubos del rehervidor. Se supone que los
liquidos en el rehervidor y en la base de la columna estan juntos perfectamente
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mezclados y tienen la misma composicién xs y el mismo nivel total de liquido Ms
(moles). Las velocidades de circulacion a través de rehervidores de termofision bien
disefiados son bastante altos, por lo que esta suposicion es generalmente una buena
idea. La composicion del vapor que sale de la base de la columna y entra al plato 1 es

ys. Esta en equilibrio con el liquido con composicion xs.

La columna (prefraccionador y columna principal) contiene un total de N, platos
tedricos. El retenido de liquido en cada plato, incluyendo el tubo de descenso es Mn.
El liquido en cada plato se asume que esta perfectamente mezclado con composicidon
xn. El retenido del vapor se asume que es insignificante en todo el sistema. Aunque el
volumen de vapor es grande, el numero de moles es generalmente pequefo debido a

que la densidad de vapor es mucho mas pequefia que la densidad del liquido.

Otra suposicion que se efectua es que hay desbordamiento equimolar. Si el calor molar
de vaporizacion de los componentes es aproximadamente el mismo, cada vez que un
mol de vapor se condensa, se vaporiza un mol de liquido. Las pérdidas de calor por la
columna y los cambios de temperatura de plato a plato (efectos calor sensible) se
suponen despreciables. Estos supuestos implican que las velocidades de vapor y
liquido a través de las secciones de agotamiento y rectificacion seran constantes bajo
condiciones de estado estacionario.

Sin embargo, se esta interesado en condiciones dinamicas. Los supuestos anteriores,
incluyen nivel de vapor despreciable, lo que significa que la velocidad de vapor a través
de todos los platos de la columna es el mismo, dinamicamente, asi como en estado

estacionario.
V = V]_ = V2 = V3 e — VNT (19)

Estas velocidades no son necesariamente constantes con el tiempo. El vapor de
ebullicion se puede manipular dinamicamente. El efecto matematico de asumir
desbordamiento equimolar es que no se necesita una ecuacion de energia para cada

plato. Esta es una simplificacion muy importante.
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Las tasas de liquido a través de la columna no seran las mismas dinamicamente. Ellas
dependeran de la mecanica del fluido en el plato. A menudo, una simple relacion de la
formula del vertedero de Francis se utiliza para relacionar el nivel de liquido en la

bandeja (Ms) a la tasa de flujo de liquido que sale del plato (Ln).
F, = 3.33L,, (hyy)*® (1.10)

donde: F, = Tasa de flujo de liquido sobre el vertedero (ft3/s); L, = Longitud del

vertedero (ft); h,,, = Altura del liquido sobre el vertedero (ft).

Por ultimo se desprecia la dinamica del condensador y el rehervidor. En las columnas
a escala comercial, la respuesta dinamica de estos intercambiadores de calor es por
lo general, mucho mas rapida que la respuesta de la propia columna. En algunos
sistemas, sin embargo, la dinamica de este equipo periférico es importante y deben

ser incluidos en el modelo.
1.4. Control en sistemas de destilacion

El control de columnas de destilacion es un tema de gran interés en la actualidad, ya
que presenta problemas importantes derivados de interacciones y no linealidades que
con frecuencia ocurren en la practica. Debido a ello hay un gran numero de estudios
orientados al analisis de configuraciones de control planteado con diferentes enfoques
(Skogestad, 1992; Rodriguez-Hernandez y Chinea-Herranz, 2012). En principio, un
buen control de una columna de destilacion se puede identificar por un perfil de
concentraciones. En la practica, la medicion directa de concentraciones es muy
costosa para utilizarla en los esquemas de control. En su lugar, frecuentemente se
utiliza la temperatura en diferentes puntos de la columna, como variable de medida. El
esquema basico de control consiste en satisfacer el balance de materia y el balance
de energia especificado para la operacion, asi como el requerimiento de reflujo para
lograr la separacion. Para ello se pueden considerar diferentes configuraciones de
control que se utilizan en la practica. La forma mas sencilla de lograr esto es operar
con una alimentacién controlada, un flujo de producto con una razén controlada y

suministrar suficiente vapor al rehervidor para mantener el flujo especificado. Esta
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forma de control es buena cuando no importa la calidad del producto y sélo se separa
la mezcla en fracciones ligeras y pesadas. Sin embargo, cuando la calidad del producto
interesa, se debe tener informacion sobre la calidad del destilado. Este tipo de control,
denominado realimentado de balance de materia, normalmente utiliza la medicion de
temperatura en algun punto de la columna cuidadosamente seleccionado. Este punto

es de fundamental importancia para lograr un buen control.

El control de la presién en columnas que operan a condiciones normales se logra con
una linea de venteo. A presiones superiores se utiliza una valvula de control de la
presion en la linea de venteo del condensador que permite mantener los inertes que

presurizan el sistema. El mismo sistema opera para operacion al vacio.

Un esquema de control requiere también el control de nivel en los colectores de fondos

y destilado, lo que normalmente es sencillo.

La destilacion presenta muchas variantes dependiendo de las mezclas que se
requieren procesar, las propiedades de los componentes y las condiciones de
operacion requeridas. Debido a esto, muchas veces se requieren esquemas de control
especificos, segun el tipo de problema. Algunos tipos de casos particulares son los

siguientes:

e Productos impuros con muchos componentes. En este caso los perfiles de
temperatura son menos sensibles y los balances de materia no son tan criticos.
Un esquema de control de flujos y provisiones para mantener el reflujo es
adecuado.

e Componentes con puntos de ebullicion cercanos. En este caso se tienen
separaciones dificiles y hay caidas de presion en la columna, las cuales
enmascaran la influencia de la composicién en el perfil de temperaturas. En el
esquema de control debe relacionarse la medicion de la temperatura con la

presion.
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e El producto del fondo o del destilado es muy pequefio. No es recomendable
usar control de flujos pequenos, ya que su efecto en el sistema es insignificante.
El control de nivel en los colectores es suficiente.

e Solamente la calidad de un producto es de importancia. Esta situacion presenta
la oportunidad de instrumentar un esquema de control para el producto de

interés a expensas del otro.

Varias situaciones pueden originar tiempos de respuesta diferentes en una columna
de destilacién. Unas variables pueden tener cambios en segundos, otras en minutos y
otras en horas. En estos casos se puede usar control en cascada, de forma que los
lazos internos atiendan los cambios rapidos y los lazos externos los cambios mas
lentos. Algunas veces es suficiente incrementar la capacitancia o afiadir alguna accién
integral. El control de un sistema de destilacion se vuelve un tema de trabajo de gran
reto en la medida en que las configuraciones de procesamiento se hacen mas
complejas, debido a la integracion de prefraccionadores, corrientes laterales,
alimentaciones multiples y, especialmente, el incremento de los niveles de pureza
deseados. Asi mismo, el gran consumo de energia asociado a la destilacion ha
incentivado el desarrollo de esquemas de integracion de energia y la busqueda de
estructuras de control que optimicen este consumo. A medida que el proceso se

complica, la respuesta del sistema se vuelve altamente no lineal.
1.5. Control en cascada

La estructura de controladores en cascada es una de las herramientas mas utiles para
disefio de controladores avanzados en la industria. Su utilidad radica en su capacidad
para rechazar perturbaciones y mejorar el desempeio de los controladores. Este tipo
de estrategia es usada en los procesos quimicos, debido a que existen variables con
medidas retardadas o procesos de gran capacitancia, como columnas de destilacion,
en los cuales la implementacién de una técnica de control convencional como el uso
de controladores tipo Pl implica retardos en las acciones de control y mal desempeio

de los controladores, ya que las perturbaciones y los ruidos de medicion no seran
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detectados al tiempo que ocurren y por lo tanto el control tardara en corregir la accion
de control.

La idea de usar control en cascada se origind con el problema de rechazo de
perturbaciones cuyos efectos se detectan de manera muy rapida en una salida de
control secundaria que en la variable controlada. Entonces, el uso de control en
cascada es recomendado para aquellos procesos en los cuales la dinamica de un lazo
de control secundario es mas rapida que la dinamica del proceso primario
(Stephanopoulos, 1984). En estas condiciones, la interaccion entre los dos esquemas
de control formados es practicamente nula debido a la diferencia en sus dinamicas y
por la cual se dice que no se presentan problemas de sintonizado en el esquema de

control en cascada.

La estructura de un control en cascada convencional esta compuesta por dos
controladores retroalimentados, donde la salida del control primario o control maestro
cambia el punto de referencia del control secundario o esclavo. La salida del control

secundario incide directamente en la accion final de control.
1.5.1. Tipos de controladores en cascada

Existen dos tipos de estructuras en las cuales el control en cascada puede aplicarse.
Genéricamente se dice que si la variable manipulada afecta a una variable y ésta a su
vez afecta a una segunda variable controlada, la estructura se denomina control en
cascada en serie. Pero si la variable manipulada afecta directamente a la variable

controlada y a una segunda variable, entonces el control es cascada paralelo.
1.5.1.1. Control en cascada en serie

La Figura 1.9 muestra dos lazos de control en cascada en una columna de destilacion.
El lazo de control de la temperatura inferior mantiene una temperatura en algun plato
en la seccion de agotamiento de la columna cambiando el setpoint de un controlador
de flujo de vapor. La funcion de transferencia del proceso secundario o esclavo Gs en
el sistema es la funcidén de transferencia de la valvula, la relacion entre la salida del

controlador de flujo y el caudal de vapor. La funcién de transferencia del proceso
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primario o maestro Gwm es la relacion entre el flujo de vapor y la temperatura del plato.
Estas dos funciones de transferencia del proceso estan en serie, como se ilustra en la

Figura 1.10a. La estabilidad del lazo esclavo depende de las raices de la ecuacion
caracteristica (Ec. 1.11) de lazo cerrado

14 BsGs =0 (1.11)
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Figura 1.9. Ejemplo de control en cascada en serie (a) y cascada paralelo (b) en una columna
de destilacion
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Figura 1.10. Diagramas de bloque de cascada en serie (a) y cascada paralelo (b)

La estabilidad del lazo maestro en este sistema cascada en serie convencional, con el

lazo esclavo en automatico, depende de las raices de la ecuacion caracteristica (Ec.
1.12) en lazo cerrado

BsG
14 By Gy |—— ]

—35 |- 1.12
1+ BsGg (112)

Sin el control en cascada, la ecuacion caracteristica (Ec.1.13) del lazo cerrado para el
sistema es
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1.5.1.2. Control en cascada paralelo

El lazo de control de temperatura superior en la Figura 1.9b ilustra un proceso en
cascada paralelo. La composicion de vapor del cabezal es controlada cambiando el
setpoint de un controlador de temperatura de plato. La variable manipulada en este
sistema es la tasa de reflujo. Esto afecta a la composicidn del cabezal y la temperatura
de plato a través de dos funciones de transferencia distintas. Asi, las funciones de

transferencia del proceso no estan conectadas en serie.

El reflujo tiene efectos paralelos sobre la temperatura y la composicion del cabezal.
Estos efectos son, por supuesto, de interdependencia e interaccion. El reflujo no afecta

la primera temperatura, lo cual luego afecta a la composicién del cabezal.

La Figura 1.10b ilustra un diagrama de bloque que representa al sistema. Las dos
funciones de transferencia del proceso en paralelo son Gs y Gwu para la temperatura y
la composicion, respectivamente. La ecuacion caracteristica del lazo cerrado esclavo
es la misma que la de serie, Ecuacion 1.11, pero la ecuacion caracteristica (Ec. 1.14)
de lazo cerrado del lazo maestro en este sistema cascada paralelo, con el lazo esclavo

en automatico, es

B
1+ By Gy [TI;SGS] =0 (1.14)

La Ecuacion 1.14 difiere de la Ecuacion 1.12 en que se elimina el término Gs del
numerador. Sin el control en cascada, la ecuacion caracteristica (Ec. 1.15) del lazo
cerrado es

1.6. Diseiio backstepping

Esta técnica se aplica para sistemas no lineales con estructura tipo cascada, la idea
principal es aplicar el disefio a una parte del sistema con el fin de hacer un

desacoplamiento de estados y contrarrestar las no linealidades por separado. Lo cual
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se logra a través del uso de entradas virtuales o pasivas. Una vez que se aplica el
disefio a una etapa o parte del sistema, esto se hace recursivo con las demas etapas

hasta obtener la entrada real de control.

Una caracteristica de esta técnica de disefio, es que se emplean expresiones
analiticas de las derivadas en tiempo de la ley de control obtenidas en una etapa
anterior. La flexibilidad que ofrece esta técnica en su uso, es que puede usarse para
evitar cancelaciones de polos, lo que a su vez incide en la estabilidad del sistema. Y
también sirve para robustecer las acciones de los controladores. Para tener una idea

mas clara del uso de esta técnica se muestra un ejemplo.
Ejemplo:

Se cuenta con el siguiente sistema

X1 =%, +0
7 .').Cz =Xy (116)
5(3 =u

donde 6 es un parametro incierto del cual se sabe que pertenece a un intervalo de
valores comprendido entre -1 y 1, de manera que 6 € [—1,1]. El sistema (1.16) puede
representarse por el diagrama de bloques de la Figura 1.11, el cual muestra un

esquema retroalimentado.

Para u = 0 el sistema muestra dos tipos de inestabilidad: la primera es una estabilidad
lineal debida al doble integrador (x,, x3) y una inestabilidad no lineal en el subsistema
x; = 6x2. El objetivo de control es asegurar que el sistema sea asintéticamente estable
por medio de alguna técnica de disefio. Esto se va a lograr mediante el uso de una
salida pasiva y de una funcién de almacenamiento que va a ser usada como funcion
Liapunov. Lo anterior se va hacer de manera recursiva hasta obtener la entrada real

de control u.
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Figura 1.11. Diagrama de bloques de un sistema estrictamente retroalimentado
1.6.1. Obtencidn de salidas de control pasivas

Existen dos propiedades que debe cumplir una salida pasiva: la primera es que debe
ser de grado relativo uno y la segunda que debe ser de fase minima. Para obtener una
salida de grado relativo uno que sea usada en el sistema (1.16), ésta debe ser funcién
de x;. Entonces, se define y; =x3 —a,(x,,x;). A continuacién se tiene que
seleccionar a,(x,, x,) tal que se satisfaga el requerimiento de que sea de fase minima,
lo que significa que el sistema sea de manera global asintéticamente estable cuando
existe dinamica cero. Se establece entonces que y; =0 lo cual muestra que la
dinamica cero del subsistema (Ec.1.17) es:

X, = x, + 0x% 17

Xy = ay(xy,x7)

Para el subsistema (1.17) se debe encontrar ahora una ley de control estabilizante
a,(x,,x,), de manera que ahora se presenta el problema de estabilizacion del
subsistema formado. Sin embargo, este nuevo problema de estabilizacion es de un
orden menor al del sistema original, tercer orden (Ecuacion 1.16). Entonces, el
problema original es reducido a estabilizar un subsistema de segundo orden (Ec.1.18):

X, = x + 0x2

(1.18)
J.CZ = .x3

en el cual x; es el “control”. Ahora para resolver este problema se necesita construir

una salida virtual o salida pasiva que se va a definir como y, = x, — a;(x;), de manera
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que ahora se va a disefiar a,(x;) para asegurar globalmente estabilidad asintética de

la dinamica cero en el subsistema formado como en la Ecuaciéon 1.19:
% = a;(xy) + 0x2 (1.19)

Una vez mas, se ha reducido el problema, de manera que ahora se tiene que

estabilizar el subsistema de primer orden (Ec. 1.20):

X, = Xy + 0x? (1.20)
en la cual x, es el “control” y y; = x;es la salida.
1.6.2. Diseio de salidas de control pasivas: definicion de backstepping

La definicion de salidas pasivas y,, y,, Y y3 se realiza en direccion ascendente de y;
a y, y de y, a y,. Estas salidas se obtienen construyendo las funciones a;(x;) y a
a,(x4,x,), cada una de estas funciones tienen el rol de una “ley de control” de la
siguiente forma: a,(x,) para x, como un control virtual para el subsistema (1.20), y
a,(x,,x,) para x; como control virtual para el subsistema (1.18). Este procedimiento
muestra un disefo recursivo que se lleva a cabo en una direccion descendente,
disenando primero a,(x;), luego a,(x,,x,) y por ultimo as(x;,x,,x5) para el control
real u. En esta direccion descendente se comienza por el subsistema escalar (1.20),
el cual es aumentado posteriormente por una ecuacion a la expresion (1.18) y de nuevo
aumentado por una ecuacion al sistema original (1.16). Si esto se visualiza en un
diagrama de bloques se observaria que se traza una trayectoria en retroceso
empezando con el integrador mas alejado de la entrada de control real u, por lo cual

esta técnica de disefio se denomina backstepping.
1.7. Estructuras de control

Se presentan trabajos que han discutido el control en columnas de pared divisoria. Los
autores de estos trabajos han seleccionado diferentes sistemas quimicos ternarios
para su separacion y han explorado estructuras de control (la seleccién y apareamiento
de las variables manipuladas y controladas) con diferentes objetivos de control y

algoritmos de control.

28



Fundamentos Teoricos

Algunos autores controlan solo dos composiciones, mientras que otros controlan tres

o incluso cuatro composiciones.

Algunos de los trabajos utilizan el control directo por medicién o control indirecto por

la medicion simple de temperaturas de referencia a lo largo de la columna.
1.7.1. Control de composicion

Wolff y Skogestad (1995) presentan ejemplos de la aplicacion del control en cascada
en una columna Petlyuk para el caso en que solo se regula la composicion de un
efluente mediante la regulacion de la temperatura en un plato, cuyo setpoint viene de
un lazo cascada basado en la medicion de la composicion del producto en cuestion y
no recomiendan el uso de dos lazos de control en cascada para columnas altamente
interactivas. Abdul Mutalib y Smith (1998) presentaron un estudio de simulacién del
sistema metanol/2-propanol/butanol en una columna de 23 etapas con purezas 98.5%
mol. A diferencia de Wolff y Skogestad (1995), estos autores encontraron que el

emparejamiento alternativo QR-x, y LSS-xg, funciond bien en una estructura de
control de tres composiciones con otro lazo siendo R-x,, 0 D-x,, (cambiando la variable

de control del nivel de reflujo). No utilizaron la division de liquido como variable
manipulada. Halvorsen y Skogestad (1999) estudiaron un sistema hipotético de
volatilidad relativa constante. Estos autores sefialaron que el lado de la pared del
prefraccionador debe lograr dos objetivos: (1) evitar que el componente mas pesado
salga por la parte superior de la seccion del prefraccionador y (2) evitar que el
componente mas ligero salga por la parte inferior de la seccion del prefraccionador. El
primer objetivo se encontrdé que era mas importante que el segundo ya que una parte
del componente pesado que entra en la seccion de rectificacion fluye hacia abajo a
través del lado de la corriente lateral de la pared. Puesto que este componente esta
principalmente en fase liquida, afectara negativamente la pureza de la corriente lateral
liquida. Serra y col. (2001) estudiaron tres sistemas con diferentes volatilidades
relativas utilizando una columna de 33 platos y purezas de 99 % mol. Ellos utilizaron

el indice de capacidad de control para seleccionar parejas de variables en una
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estructura de control de tres puntos. La separacion de liquido no se varié. Una
comparacion de las estructuras de control PID y matriz dinamica de control revel6 que
el control PID dio mejor desempefio en la perturbacion de carga. Segovia-Hernandez
y col. (2002) presentaron un andlisis dinamico de tres secuencias de destilacién
térmicamente acopladas (Petlyuk, secuencias térmicamente acoplada directa e
indirecta) y las secuencias convencionales directa e indirecta para la separacion de
mezclas ternarias para comparar la eficiencia de cada una de ellas. Analizaron la
mezcla ternaria n-pentano, n-hexano y n-heptano con fracciones molares de
0.4/0.2/0.4. Demostraron que la secuencia indirecta presenta mejores respuestas en
tiempos de estabilizacion y desviaciones de las perturbaciones pero que la mejor
respuesta dinamica fue obtenida en la configuracidn Petlyuk, ya que presenta mejores
propiedades de control. Lo que demuestra que las secuencias de destilacion con
acoplamiento térmico pueden ofrecer mejores propiedades de control que las
secuencias de destilacién convencionales. Alvarez-Ramirez y col. (2002) explican que
se necesita un enfoque unificador para sistematizar la construccion adecuada de
controladores para explicar con rigor su propiedad extraordinariamente robusta en el
uso de modelos lineales de entrada-salida simples, y para explorar la posibilidad de
mejorar su fabricacién y funcionamiento. Algunos de estos problemas se resuelven
con el enfoque backstepping-pasivacién desarrollado recientemente en el control no
lineal constructivo, produciendo una construccion sistematica del controlador acoplado
a un sistema de sintonizacion sencilla que se puede ejecutar con las normas de ajuste
estandar, un criterio de estabilidad de lazo cerrado, una explicacion del
comportamiento dinamico de lazo cerrado, y controladores que funcionan mejor que
los existentes. Ling y Luyben (2010) propusieron una estructura que controla los
niveles de impureza en las tres corrientes de producto y también una composicion en
el prefraccionador (que implicitamente logra la minimizacion de la energia) mediante
el uso de cuatro variables manipuladas: la division de liquido, tasa de reflujo, tasa de
flujo de la corriente lateral y tasa de vapor. Estudiaron el sistema benceno, tolueno, o-
xileno (BTX), y especificaron purezas de producto de 99% mol. Demostraron que,

manteniendo una composicion de xileno en la parte superior del prefraccionador tiene
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el potencial de lograr el objetivo de minimizar el consumo de energia para los cambios
en la composicion de la alimentacion. Kiss y van Diggelen (2010) publicaron un estudio
de comparacion de estructuras de control basado en diversos lazos PID frente a
controladores mas avanzados, incluyendo LQG/LQR, GMC y controlador de orden
superior obtenido por He y u sintesis pero no fue utilizado un control de energia 6ptimo.
El LQG con la accion integral y entradas de referencia se encontré que ofrece el mejor
desempefo de control. Sin embargo, las restricciones a las entradas de procesos,
estados y salidas no pueden abordarse bien por el controlador LQG. En el pasado,
LQG fue incapaz de tener un impacto significativo industrial, principalmente debido a
este problema, pero también debido a otras limitaciones en el manejo de no
linealidades del proceso y el algoritmo de re-optimizacion requerida en cada paso. Ling
y col. (2011) utilizaron también la mezcla BTX, en la cual exploraron una nueva
estructura de control para controlar la remezcla del componente intermedio.
Encontraron que evitando la remezcla de tolueno en la parte superior del
prefraccionador, ayuda a que la columna con pared divisoria (DWC) trabaje muy cerca
de las condiciones 6ptimas, minimizando el consumo de energia. El lazo de control de
remezclado fue instalado en lo alto del prefraccionador, en el cual 2 composiciones de
liquido fueron seleccionados y su diferencia fue calculada para controlar la remezcla
del componente intermedio (tolueno). Esta estructura de control requiere la medicién
de 2 composiciones en lugar de una, lo cual es una desventaja. Los autores
presentaron los resultados para perturbaciones en la composicién de la alimentacién
de +20 % para los tres componentes. Para perturbaciones en la composiciéon de la
alimentaciéon de tolueno el método de remezclado proporciond una respuesta mas
rapida. Rewagad y Kiss (2012) publican el estudio de estrategias de control avanzado
basadas en el modelo de control predictivo (MPC) acoplado o no con el mejor
controlador encontrado en un trabajo anterior, un controlador PID (DB/LSV). Su estudio
lo llevaron a cabo en la mezcla BTX, con purezas de productos de 97%. Realizaron
perturbaciones de +10 % en la tasa de alimentacion y +10% en la composicién de la
alimentacion. La estructura de control DB/LSV muestrd sobretiro principalmente en la

composicion de tolueno. La respuesta del controlador MPC se caracterizé por un bajo
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sobretiro y tiempos de asentamiento cortos. Ambas estructuras de control mostraron
tiempos de asentamiento cortos (<10 h) para todos los componentes. Mediante el
estudio del error integral absoluto (IAE), MPC resulté ser la estructura mas estable.
Este estudio demostr6 que MPC basado en el modelo de prediccion lineal es muy
capaz de controlar el proceso de DWC altamente no lineal. EI desempefio de la MPC
se puede caracterizar por la eficiencia del programa de resolver en términos de rutinas
de optimizacion, la capacidad de célculo del procesador y de la complejidad del modelo
utilizado para las predicciones. Todo esto introduce una carga en la aplicacion del
algoritmo de MPC en la industria. Tututi-Avila y col. (2014) desarrollaron el modelo
dinamico para una columna de destilacién de pared divisoria para una mezcla ternaria
(n-pentano, n-hexano, n-heptano; n-butano, i-pentano, n-pentano; i-pentano, n-
pentano, n-hexano; benceno, tolueno, etilbenceno) en gPROMS. El modelo se utilizé
para generar los datos que se ocuparon para el emparejamiento lazo de control a
través de la matriz de ganancia relativa (RGA) y los parametros del controlador se
encontraron utilizando los modelos internos de control de sintonizaciéon (IMC). Las
mejores estructuras de control para sistemas de DWC, involucraron cuatro diferentes
mezclas ternarias y dos diferentes composiciones de alimentacion por cada mezcla.
Wang (2014) presentd en su trabajo el analisis y simulacion de los estados
estacionarios multiples (MSS) en una columna de pared divisoria. La primera
simulacion de estado estacionario para la separacion de benceno-tolueno-xileno (BTX)
se corrid para obtener sus cuatro soluciones diferentes utilizando el simulador
comercial de procesos Aspen Plus para después analizar y comparar detalladamente
estas soluciones. A partir de los resultados obtenidos, se pudo concluir que existen
MSS en la columna de pared divisoria, la cual es importante por su disefio, control y
operacion, pero que no ha sido declarada abiertamente en la literatura hasta ahora.
Ademas, la caracteristica de obvia agrupacion se encuentra entre las cuatro soluciones
de caso BTX DWC, y el componente mas ligero y mas pesado, benceno y tolueno,
respectivamente, tienen dos recuperaciones diferentes en la parte superior de la

columna lateral entre las cuatro soluciones.
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1.7.2. Control de temperatura

Abdul Mutalib y col. (1998b) informaron los estudios experimentales del sistema
metanol/2-propanol/butanol utilizando temperaturas en lugar de composiciones como
las variables controladas. Intentaron controlar sélo dos temperaturas en el sistema.
También mantuvieron la tasa de flujo de la corriente lateral constante. Demuestran el
control de temperatura estable, pero informan control pobre en la composicion que
resulta de su estructura de control propuesta, incluso para las perturbaciones
relativamente pequenas en la composicion de la alimentacion. Los resultados
demuestran que controlando s6lo dos temperaturas y fijando la tasa de flujo de
corriente lateral no proporcionan un control eficaz. Adrian y col. (2004) reportaron
estudios experimentales del sistema butanol/pentanol/hexanol en el laboratorio de la
miniplanta BASF. Tres temperaturas fueron controladas, una de las cuales estaba en
el prefraccionador cuya funcion era que el componente pesado (hexanol) no pasara el
borde superior de la pared divisoria. Los investigadores compararon el control PID con
el control de modelo predictivo (MPC) y afirmé mejorar el control mediante MPC. Sin
embargo, la estructura de control para el control PID consisti6 de controlar una
temperatura en el prefraccionador mediante la manipulacion de la tasa de reflujo,
controlando una temperatura por encima de la corriente lateral extraida, mediante la
manipulacion de la separacién de liquido y controlando una temperatura en la parte
inferior de la columna mediante la manipulacion de la velocidad de flujo de la corriente
lateral. Es importante sefialar que la entrada de calor se fijé y no fue manipulada en la
estructura de control PID. En la estructura de MPC, sin embargo, la entrada de calor
del rehervidor se utiliza ademas de las otras tres variables manipuladas. Wang y Wong
(2007) estudiaron el sistema etanol/1-propanol/1-butanol en una columna de 91 etapas
con un prefraccionador de 65 etapas. Purezas de producto muy altas de 99.9 % mol
fueron especificadas. Los autores exploraron el uso de control de temperatura en lugar
del control de composicion utilizando estructuras de control PID. Una temperatura en
el prefraccionador y dos temperaturas en la columna principal se seleccionaron.
Grandes desviaciones de la pureza del producto fueron reportados por perturbaciones

en la composicion de la alimentacion. Los autores recomendaron una estructura de
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control en cascada temperatura/composicion para resolver este problema. Dwivedi y
col. (2013) estudiaron la seleccion de las estructuras de control para el sistema ternario
etanol/propanol/n-butanol en la columna Petlyuk (con pared divisoria) con el objetivo
de lograr la pureza del producto deseado con un uso minimo de energia
(V).Consideraron cuatro estructuras de control alternas con y sin la fraccion de vapor
como un grado de libertad. Luan y col. (2013) propusieron un esquema de control
simplificado de diferencia de temperatura (STDC), que consta de dos lazos de
temperatura y dos lazos de control de diferencia de temperatura. Los dos lazos de
control de temperatura estan situadas, respectivamente, en las secciones de
rectificacion y de agotamiento de la columna de destilacién principal. Un lazo de control
de diferencia de temperatura se encuentra en el prefraccionador y el otro lazo de
control de diferencia de temperatura se encuentra en la columna de destilacion.
Eligieron la separacion de tres mezclas ternarias ideales, con diferente indice de
separaciéon (ESI) (1, 2 y 0.5), asi mismo llevaron a cabo una comparacion con los
esquemas de control de temperatura como el TC (control de temperatura
convencional) y el DTC (control de diferencia de temperatura). EI esquema STDC
parece ligeramente desfavorable en términos de la desviacion de estado estacionario
en la calidad de los tres productos. En el aspecto de la robustez del esquema STDC a
las variaciones de la ESI, el esquema STDC parece ser ventajoso sobre los esquemas
TC y TDC, el cual se refleja en el grave deterioro en el comportamiento de los sistemas
para un ESI=0.5. Aunque los esquemas TDC y STDC tuvieron las mejores respuestas
aun presentan pequenas desviaciones (offset) en las purezas de los productos. Matla-
Gonzalez y col. (2013) desarrollaron un sistema de control basado en las mediciones
de temperatura para controlar indirectamente la pureza de los productos obtenidos de
una columna Petlyuk de destilacion. El disefio de control consistio de modelos lineales
entrada-salida las cuales mostraron propiedades interesantes de estabilidad durante
un largo plazo de tiempo de simulacién, lo que permitio la evaluacion del desempefio
de control en virtud de una secuencia de hasta tres perturbaciones en la composicion
de alimentacion. La idea del esquema de control es estudiar la relacion entre la

temperatura y la composicion de los productos. La mezcla ternaria estudiada estuvo
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compuesta por benceno (LK), tolueno (HK) y o-xileno en una relacion 30/30/40 %
respectivamente. El esquema de control consisti6 de cuatro controladores
implementados de la siguiente manera: tres controladores Proporcional-Integral (PI)
para regular la temperatura de tres etapas a lo largo de la columna principal y un
controlador en cascada para regular la temperatura en una etapa en la columna
principal manipulando una temperatura en una etapa en el prefraccionador. Los
controladores fueron disefiados utilizando las directrices de control de modelo interno
de compensacion Pl tradicional. Se introdujeron al sistema de control perturbaciones
en la composicion de la alimentacién con el fin de observar la respuesta. Los resultados
obtenidos muestran que la estructura de control mantiene la pureza de los productos
finales dentro de rangos aceptables, a pesar de la existencia de perturbacion. Caricio-
Martinez (2014) desarrollé el modelo dinamico de la columna de pared divisoria para
evaluar su operacion en estado dinamico y por ultimo evalué el uso de mediciones de
temperatura para regular las composiciones de las 3 corrientes de producto de la
columna. Seleccion6 la mezcla BTX (benceno-tolueno-o-xileno) como ejemplo
demostrativo. Analizé los criterios de seleccion de estado estacionario para seleccionar
los platos de medicion de temperatura para regular la composicion de los productos.
A partir de estos criterios se obtuvieron 16 estructuras de control de temperatura simple
los cuales fueron sintonizados mediante el método de Internal Model Control. Cada
estructura de control consto de 4 lazos de control, 3 lazos tipo Proporcional-Integral
(PI) en la columna principal y un lazo de control tipo Proporcional (P) en la seccién del
prefraccionador. Las estructuras de control analizadas regularon la composicién de los
productos a pesar de las perturbaciones que son introducidas en la alimentacién al
prefraccionador. Por ultimo aplicaron el método de disefio backstepping para una
estructura de control en cascada, la cual se basa en mediciones de temperatura. La
estructura de control que propusieron mejoré la respuesta de la composicion de los
productos que se obtuvieron de las 16 estructuras de control simple analizadas en
primer lugar, su tiempo de respuesta fue superior y se mantuvo muy cerca del valor
deseado las composiciones de las 3 corrientes de producto, lo cual la hace factible de

llevar a la practica este tipo de columna. Yuang y Huang (2014) propusieron un
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esquema simplificado de control doble de diferencia de temperaturas (SDTDC) que
incluyé dos controles de temperatura (TC) y dos lazos DTDC. Mientras se disefiaron
los lazos TC para regular el producto de destilado y fondo, respectivamente, se
disefiaron los dos lazos DTDC para controlar estrechamente el prefraccionador y
producto intermedio. Esta estrategia de diseio hace uso deliberado de las
caracteristicas de operacién de la DWC y puede en consecuencia facilitar el control de
los productos y robustez ante las perturbaciones. Estudiaron el control de una DWC
para la separacion de una mezcla ternaria de benceno/tolueno/o-xileno para comparar
el esquema SDTDC contra los esquemas TDC y DTDC. Mostraron que aunque
comparten igual numero de mediciones de temperatura, el esquema SDTDC es
superior al esquema TDC reduciendo el offset en los tres productos. Gupta y Kaistha
(2015) realizaron un analisis de bifurcacion no lineal de una CPD para demostrar la
existencia de la multiplicidad de las relaciones de entrada-salida en estado
estacionario, para sintetizar un sistema de control inferencial de temperatura robusto
y para observar la robustez y fragilidad de las mediciones de temperatura inferenciales
alternativa. Ademas, informan sobre el efecto del disefio de variables controladas de
temperatura inferencial robusta sobre el control dinamico del proceso BTX DWC
altamente no lineal. En concreto, la sensibilidad del prefraccionador, parte media de la
columna principal y la temperatura de los platos de la seccién de agotamiento presento
multiplicidad de estados. Este comportamiento de multiplicidad se atribuye a los
cambios en el componente que empieza a derramarse dentro del efluente. Dohare y
col. (2015a) utilizaron el modelo predictivo de control (MPC) controlando temperaturas
como una manera indirecta para el control de las composiciones de los tres productos
(benceno, tolueno y o-xileno) en una columna de pared divisoria e introdujeron
perturbaciones en el flujo de alimentacién, composicion de la alimentacion y en la
division de liquido. Las temperaturas que seleccionaron fueron el plato 6 de la seccion
de rectificacion, el plato 18 de la columna principal y el plato 6 de la seccion de
agotamiento. Como variables manipuladas utilizaron la tasa de reflujo, corriente lateral
y tasa de calor. Este tipo de control fue capaz de controlar las temperaturas (y por lo

tanto el grado de pureza del producto) de las tres secciones en presencia de
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perturbaciones del +10%. Dohare y col. (2015b) utilizaron mediciones de temperatura
en etapas adecuadas de una columna de pared divisoria para el control indirecto de la
composicion de los productos de una mezcla ternaria BTX (benceno-tolueno y o-
xileno). La tasa de reflujo, la corriente lateral y la tasa de calor se seleccionaron como
variables manipuladas para el control de la temperatura del sexto plato de la seccion
de rectificacion, el onceavo plato de la columna principal y el plato 12 de la seccién de
rectificacion. Utilizaron un algoritmo de retropropagacion como un algoritmo de prueba
para sintonizar los pesos de conexion para la funciéon de cada neurona. El desempefio
del control del ANNPC (Artificial Neural Network Predictive Control) se investigd con
perturbaciones de +10% en la tasa de flujo de alimentacién, composicion en la
alimentacién y division de liquido. El desempefio de control se analizé utilizando
indices de criterio de desempeno y parametros de desempefio tales como AE, ITAE,
ISE, ITSE, tiempo de subida, y el tiempo de asentamiento. Se observd que estos
parametros de rendimiento son menores para ANNPC comparado con el control PID.
El tiempo de asentamiento en caso de PID varia de 2.77 a 4.55 h, significativamente
mas alta que en ANNPC (0.37 hasta 0.66 h). El tiempo de subida es 0.66 a 1.20 h para
el PID y 0.03 a 0.27 h para ANNPC. Zong y col. (2015) demostraron que el problema
del agujero negro presente en las columnas de destilacion de pared divisoria puede
resolverse con un sobre disefio a través del ajuste del numero de etapas de la columna
para su proceso dinamico y controlabilidad, debido a que el sobre disefio produce un
efecto favorable entre las relaciones implicadas del prefraccionador y la columna
principal. Arjomand y Fanaei (2015) optimizaron la operacion de una columna de pared
divisoria para tres productos disefiando una estructura de control por medio de un
procedimiento sistematico de auto-optimizacién con el objetivo de obtener productos
de alta pureza con un uso minimo de energia. Demostraron que es posible obtener
mejores propiedades de auto-optimizacion controlando combinaciones lineales de
mediciones en la variable controlada que un controlador convencional de mediciones

individuales.
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CAPITULO 2
MATERIALES Y METODOS
2.1. Descripcion del sistema

En este capitulo se presenta el modelo dinamico de una columna de destilacion de
pared divisoria basado en balances de materia y energia por componente en cada
plato, asi como en relaciones termodinamicas, lo cual permite predecir y analizar el
comportamiento de las composiciones, la temperatura en cada plato, los flujos
internos de liquido y vapor asi como las tasas de reflujo y calor. Para la solucion
numeérica del modelo dinamico se utilizé un programa en Fortran 95 (adaptado de
Luyben, 1990) para simular el comportamiento dinamico de estos sistemas. La
solucion dinamica del modelo de la columna de pared divisoria resulta mas
complicada que la columna convencional, por lo que es importante contar con
algoritmos para la solucion numérica del modelo dinamico de estas columnas para

simular adecuadamente su comportamiento y realizar estudios de disefio y control.

Uno de los propédsitos de este trabajo fue realizar la solucién del modelo dinamico de
la columna de pared divisoria y presentar los resultados obtenidos mediante un
simulador basado en el modelo desarrollado para posteriormente introducir
controladores y observar la respuesta del sistema frente a diferentes perturbaciones.
Para lograr este objetivo se realizé el estudio para la separacién de la mezcla
benceno (LK), tolueno (HK) y o-xileno (HHK1). Para ejecutar las simulaciones fue
necesario declarar las condiciones de operacion y especificaciones de disefio del
equipo, en la Tabla 2.1 se muestran las variables necesarias para la solucion del
modelo del caso de estudio, considerando como referencia los valores reportados

por Ling y Luyben (2010).
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Tabla 2.1. Parametros de la columna

Parametros Mezcla BTX
Numero de componentes 3
Fraccién de retorno de liquido (B) 0.322
Fraccion de retorno de vapor (@) 0.631
Prefraccionador (SEC 2)
Numero de etapas 24
Etapa de alimentacién 13
Flujo de Alimentacion, kmol/s 1
Diametro, m 5.63
Columna Principal
Numero de platos 44
Etapa de alimentacion de liquido 12
Etapa de alimentacion de vapor 37
Etapa de salida de la corriente lateral 25
Diametro SEC 1y 3, m 7.23
Diametro SEC 4, m 4,53
Tasa de reflujo, kmol/s 0.6672
Presién en fondo, kPa 67.89
Presién en el domo, kPa 37.49
Entrada de calor al rehervidor, 10 kJ/h 127.24
Eficiencia de la etapa, % 100

Ademas de los parametros de disefio de la columna es necesario conocer las

propiedades de los componentes puros que conforman la mezcla que se desea

analizar para alimentarlos al programa, éstos se describen en la Tabla 2.2.

Tabla 2.2. Propiedades de los componentes de la mezcla BTX

Propiedades Benceno  Tolueno o-Xileno
Peso molecular, Ibm/lbmol 78.118 92.1384 106.165
Densidad, Ib/ft3 51.0 50.0 50.32
Entalpia de vaporizacion, BTU/Ibm 179.8 129.7 143.0
Punto de ebullicién, °F 176.162 231.134 291.974
Capacidad calorifica del vapor, BTU/lbm °F 0.33 0.38 0.3925
Capacidad calorifica del liquido, BTU/Ibm °F 0.445 0.45 0.455
Presion de vapor a T1, psia 5.01 1.692 1.662
T1, °F 120.0 120.0 171.4
Presién de vapor a T2, psia 20.0 25.05 10.07
T2, °F 198.98 267.0 267.0

En la Tabla 2.3 se muestran las condiciones de operacion en estado estacionario de

la mezcla reportados por Ling y Luyben (2010). Lo que se buscé en este sistema es
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que el destilado sea rico en componente ligero (benceno), la corriente lateral rica en
el componente intermedio (tolueno) y el fondo sea rico en componente pesado (o-

xileno).

Tabla 2.3 Condiciones de operacion en estado estacionario de la mezcla BTX

Composiciones, Alimentacién Destilado Corriente Fondo
fraccion molar Lateral
Benceno 0.3 0.99 0.001 0.00
Tolueno 0.3 0.10 0.990 0.01
o-Xileno 0.4 0.00 0.009 0.99
Tasa de flujo, Ibmol/h 7929.5154 2404.802 2349.243 3182.593
Temperatura, °F 179.33 119.93 -——- 266.99

2.2. Modelo matematico de la columna de pared divisoria

Esta seccion se divide en dos subsecciones, en la primera se presentan las
ecuaciones correspondientes a la columna principal y en la segunda las del

prefraccionador.

En el desarrollo del modelo dinamico se comenzé por escribir las ecuaciones de
continuidad dinamica de masa y energia en una n-ésima etapa, tal como es
presentado por Luyben (1990) para una columna de destilacion no ideal
multicomponente con NC componentes, desbordamiento no equimolal, y etapas
ineficientes. Este modelo es adecuado para ser aplicado a la CPD ya que considera
las salidas de las corrientes laterales y la alimentacién multiple, en las fases liquida y
vapor. Se consideraron los siguientes supuestos: 1) El liquido del plato es
incompresible y se encuentra perfectamente mezclado; 2) El retenido molar de vapor
en el plato es insignificante; 3) Las dinamicas del condensador y del rehervidor no
fueron tomadas en cuenta por considerar que las variables de estado (términos de
acumulacion) no presentan retardos comparados con el resto de la columna; 4) El
vapor y el liquido estdan en equilibrio térmico (misma temperatura) pero no en
equilibrio de fases. La eficiencia de Murphee (Ec. 2.1) para la fase de vapor se utilizd

para describir desviacion de equilibrio
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T
E . = Ynj— yn—l,j
nj =« _ T
Ynj = Yn-1,

(2.1)

donde:

Yn,j = composicion de la fase de vapor en equilibrio con el liquido en el n-ésimo plato
con composicion x,j; y,; = composicion real del vapor que deja el n-ésimo plato;
VZ-L]' = composicion real del vapor que entra al n-€simo plato; E, ; = Eficiencia de

vapor de Murphee para el j-ésimo componente del n-ésimo plato.

Debe usarse una relacion de equilibrio vapor-liquido apropiada para encontrar y;‘l‘j =
f(xn,j' Pn» Tn)

La ecuacion 2.1 puede ser usada para calcular y,, ; para la ineficiencia de la etapa.

2.2.1. Modelo dinamico en la seccién de la columna principal de la CPD

Las etapas son enumeradas empezando por el fondo y terminando en el domo, esto
es, desde n =1 hasta n = N;. Para una n-ésima etapa entre n =1y n = Ny los
términos EL y EV corresponden a la alimentacion lateral de vapor y liquido,
respectivamente, y que son iguales a 0 para todos, a excepciéon de las etapas Ng; ¥y
Ng, en las que se introducen las corrientes de liquido saturado y vapor saturado,
respectivamente, provenientes del prefraccionador. De esta manera, E- = 0 paran =
Np1 Y Fyps = Lsy para n=Npy; FY =0 para n# Np, Y Fyp, = Vs para n = Np,.
Ademas, St y SY corresponden a las salidas de las corrientes laterales de vapor y
liquido, respectivamente, y que son iguales a 0, excepto para la etapa N, ésto es:

Sy =0paran# Ng y Sy, = LSS paran = Ns.

Para el fondo, V,_, =V, L,=L;, resultando las siguientes ecuaciones de

continuidad:

e FEcuacioén de continuidad total del rehervidor:

dMg
dt

=L, —V;—B (2.2)
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e Ecuacion de continuidad por componente (NC-1):

d(Mgxg,)
dt L= Lixy; —Vgypj — Bxp (2.3)
e Ecuacion de energia:
d(Mgh
% = Llhl —_ VBHB - BhB (24‘)

Para el condensador y tambor de reflujo, L,,,;, =0, V;, =0, L,, = R + D, quedando las

siguientes ecuaciones de continuidad

e Ecuacion de continuidad total del tanque de reflujo y condensador:

dM,,
dt

=Vyr— (R+ D) (2.5)

e Ecuacion de continuidad por componente (NC-1):

d MDxD'

% = Vy, Vg — (R + D)xp; (2.6)
e Ecuacion de energia:

d(Mphp)

% = VyrHy, — (R + D)hy,, (2.7)

Para la etapa n = 1, los términos con subindice n — 1, en las Ecuaciones 2.8 a 2.10,
son sustituidos por los términos con subindice B del rehervidor. De manera similar,
para la etapa n = N, los términos con subindice n + 1 en las Ecuaciones 2.8 a 2.10

se sustituyen por los términos con subindice D del condensador.

e Ecuacion de continuidad total (una por cada etapa):

dM
d—t"=Ln+1+FnL+F,‘{_1+V_1—Vn—Ln—S,L1—Sr‘f (2.8)

e Ecuacion de continuidad por componente (NC-1 por etapa):

43



Materiales y métodos

d(Mnxnj)

_ F F
dt = Lpy1Xner; + Fannj + Fr‘zf—1J’n—1,j + Vho1Vn-1,

—VnYnj — Lnxn,j - Sﬁxn,j - Sr‘{xn,j (2-9)

e Ecuacion de energia (una por etapa):

dM, h,

dt = Lyyi1hpeq + Fr%hi + Frlll—lHrf—l + Vp1Hpq

—V,H, — Lyhy, — Skh, — SV H, (2.10)

Para la etapa Ny, +1, V,_; se sustituye por V,,_; —Vs; 6 por (1 —a)V,_,. Para la

etapa Ny, — 1, L, se sustituye por L,,,; — Vs, 6 por (1 — )L, 41
2.2.2. Modelo dinamico en la seccién del prefraccionador de la CPD

Ecuaciones similares a las de la columna principal se aplican al prefraccionador. El
superindice PF es utilizado para hacer referencia a las etapas de la seccién del
prefraccionador. Las etapas son numeradas desde la parte inferior, esto significa que

la etapa mas baja del prefraccionadores n = 1y la mas altan = Ny pg.

e Ecuacion de continuidad total (una por etapa):

dAMPF

T = L BT B VI - VT - L (211)

e Ecuaciones de continuidad por componente (NC-1 por etapa):

d(MEFxPE
njJ _ yPF .PF L,PF _F,PF V,PF_ F,PF
d—t - Ln+1xn+1,j + Fn xn,j + Fn—l Yn-1
PF . PF PF .,PF PF ..PF
+Vn—1yn—1,j —Va Ynj — Ly Xn,j (2.12)

e Ecuacion de energia (una por etapa):

AMEFRE) _ oy

PF L,PF F,PF V,PF y;F,PF
dt n+1hn+1 + Fn hn + Fn—l Hn—l

VB HYE ) — VPFHEF — LEFREF (2.13)
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Para el prefraccionador, los términos F-"" y E/"F corresponden a la alimentacién
lateral del liquido y del vapor, y que por lo tanto, son iguales a 0 para todos los
platos, excepto para la etapa Ny. Esto es, F,""" = 0 paran # Ny y Fy’" = F paran =
Nr. En este caso de estudio, solo se considera la alimentacién del liquido, ya que los
términos de alimentacién lateral de vapor son iguales a 0 para todas las etapas, esto

EVPF =0 para n =1; Ny pr. Cabe notar que el flujo del liquido que sale de la
etapa 1, LiF, es la corriente del liquido alimentada a la columna principal en la etapa
Ng,, es decir, Lg; = LEF; an = x15; hi,, = ht". El flujo de vapor que entra por la
etapa 1 es la fraccién de vapor que asciende desde la etapa Np; de la columna
principal, Vs,. Por lo tanto, para la etapa 1 del prefraccionador las Ecuaciones (2.11)

a (2.13) quedan de la siguiente manera:

e Ecuacion total de continuidad (n = 1):

dPF

o = LT Ve — VI — LT (2.14)

e Ecuacion de continuidad por componente (NC-1):

d(MfF f) PF PF . ,PF PF ,.PF
dt = L5Fxy5 + Vsaysej — Vi Fyrs — LiFxys (2.15)
e Ecuacion de energia (n = 1):
d(MPFhPF)
—— g = L5 hEF Vo Hyy — VITHT — L5F Ry (2.16)

Por otra parte, la corriente de vapor que sale de la etapa N7 pr, V,\’,’fPF, es la corriente

de vapor que se alimenta a la columna principal en la etapa Ng,, es decir,
— yyPF . ,,F — F .
Vs2 = Vi pri YNpaj = YNpprji Hg, = Hivppr

el flujo liquido que entra al plato N7 pr, LNT, es la division del liquido que desciende
desde la etapa Nr, de la columna principal Lg,. Por lo tanto, para la etapa Ny pr del

prefraccionador, las Ecuaciones (2.11) a (2.13) son:
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e Ecuacion de continuidad total (etapa n = Ny pr):

dMN PF
d—tT = Ls, + V1\¢7I~:,PF—1 - VI@,PF - Lﬁl};,PF (2.17)

e Ecuaciones de continuidad por componente (NC-1):

A(M7 ey o) = Lo,xFF. 4+ VEF  yPF  _pP I 2.18
dt - 52x52.]'+ NTpr—1YNT pF_1 TPFyNTPF NTPFxNTPF ( : )

e Ecuacion de la energia (etapa n = Ny pr):

A8, )
T,PF 'NT,PF PF LPF
dt LSZhNTPF+1 VNTPF 1HNTPF 1 VNTPFHNTPF NT,PF NTPF (2.19)

2.3. Algoritmo para la resoluciéon del modelo en estado dinamico

El simulador esta desarrollado en lenguaje Fortran, dicho programa esta basado en
balances de materia y energia en estado dinamico para cada plato de la columna y
para el prefraccionador, el rehervidor y el condensador (Luyben, 1990).

Estructura general del programa:

1. Calculo de la composicidn de vapor en todos los platos mediante la Ecuacion 2.20

CZXj

VYnj = ————— (2.20)
i 1+ ((Z - 1)x]
Donde la volatilidad relativa se calcula mediante la Ecuacion 2.21
Vil Xi
a;; =——0 2.21
15 y]/X] ( )

x; Y x; representan las fracciones molares en la fase liquida de los componentes i y j
respectivamente, y; y y; representan las fracciones molares en la fase vapor de los

componentes i y j respectivamente, siendo el componente j el mas pesado de una

mezcla de dos 0 mas componentes.

2. Calculo de las tasas del flujo liquido:
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_ M,—-M,
L,=L,+ % (2.22)
3. Evaluar las derivadas que se aplican a cada plato:
dM,,
dt =Lpy1—Ln (2.23)
d(Myx,)
T - Ln+1xn+1 + Vn—l)’n—l - Lnxn - VnYn (2-24)

4. Integrar todas las ecuaciones diferenciales ordinarias usando el algoritmo Runge-

Kutta de 4° orden y volver al paso 1.

Los pasos anteriores se realizaron tanto para el prefraccionador como para la
columna principal. Es muy importante tener en cuenta que todas las derivadas se
evaluen con los valores actuales de todas las variables antes de integrar cualquiera
de las ecuaciones diferenciales ordinarias (EDO). Un error bastante comun es el de
evaluar una derivada y realizar la integracion de la EDO que antes de pasar a la
siguiente EDO. Este procedimiento no es correcto y da lugar a respuestas inexactas.
Se supuso ademas retenidos constantes en el tambor de reflujo (Mp) y en la base de

la columna (Ma).

e Para un sistema multicomponente los unicos cambios en el programa respecto

a un sistema binario son:

1. Se deben anadir mas ecuaciones diferenciales ordinarias por plato, se necesita
una por componente en cada plato, esto se programa facilmente usando variables de
dos dimensiones X(N, J) donde N es el numero de etapa y J el numero de

componente.

2. Se deben incluir un balance de energia por plato si no se puede asumir un

desbordamiento equimolal.

3. Se debe usar una subrutina para determinar el punto de burbuja. Esto puede ser

un poco mas complejo debido a las no-idealidades, pero por lo que al programa
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principal se refiere, para la subrutina de punto de burbuja basta con conocer
composiciones de liquido y la presion, y su trabajo es el calculo de las composiciones

de vapor y temperatura.

e La columna simulada supuso las siguientes configuraciones de equipo y

condiciones:
1. Tiene un plato de alimentacion en el cual se alimenta flujo de vapor y liquido.

2. La presién es constante y es conocida en cada plato, ésta varia linealmente desde

la base hasta el domo y esta dada en unidades psia.

3. La dinamica del agua de enfriamiento y del vapor son despreciables en el

condensador y en el rehervidor.

4. Los productos vapor y liquido se sacan del tanque del reflujo y estan en equilibrio,
la dinamica del espacio del vapor en el tanque del reflujo y en toda la columna son

despreciables.
5. La hidraulica del liquido se calcula a partir de la férmula de Francis.

6. Los retenidos volumétricos liquidos en el tanque del reflujo y en la base de la
columna se mantiene constantes al cambiar la tasa del flujo de los productos del

destilado y fondo.

7. Los cambios dinamicos de energia interna en cada plato son mucho mas rapidos
que los de composicion o0 que los cambios en el retenido total, por lo que la
Ecuacién 2.25 de energia en cada plato es algebraica.

d(Myhy,)

dt = Lpt1hner + ErRY + Frl{—lHrf—l + Vn-1Hn—g — VoHy

—Lyhy — Skhy, — SYH, = 0 (2.25)

8. Las variables manipuladas son R, QR, LSS y 3, en el programa se mantienen
constantes para una respuesta a lazo abierto, si se desea una respuesta a lazo

cerrado se manipulan para mantener la composicion o temperatura en el domo,
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fondo o corriente lateral. Hay cuatro grados de libertad, por lo que todas las variables
se pueden especificar. Para cada plato del prefraccionador y de la columna principal
se planted un balance de masa total, un balance molar por componente y un balance
de energia. Se utilizé la férmula de Francis para determinar el flujo de liquido en cada
plato y se realizaron calculos de equilibrio liquido vapor para determinar las
composiciones del vapor y la temperatura en cada plato.

2.4. Caracterizacion de la respuesta del proceso

Las dos principales etapas para el disefio de un sistema de control son: la
identificacion del proceso y la sintonizacién del controlador; sin embargo, para poder
aplicar las reglas de ajustes de controladores Pl y PID es necesario realizar primero
la identificacién de la dinamica del proceso, para después obtener los parametros del
controlador. Las técnicas de caracterizaciéon dinamica, normalmente utilizadas para la
identificacion de los procesos y aproximacién mediante modelos de primer o segundo
orden mas tiempo muerto, se pueden clasificar como: 1) Métodos basados en la
curva de reaccion del proceso (prueba del proceso de escalon); 2) Métodos basados
en la informacion ultima; 3) Métodos de control P. Los métodos basados en la curva
de reaccion del proceso, son métodos de lazo abierto donde el controlador puede o
no estar instalado, en el caso en el que esté instalado, debera operar en modo

manual durante la prueba.
2.4.1. Método a lazo abierto o curva de reaccion

Como su nombre lo indica, estos métodos se utilizan en lazo abierto, colocando el
controlador en manual. Los datos requeridos para el ajuste se obtienen mediante la
prueba de escaldén que proporciona una curva de reaccion como respuesta. Estos
datos son los parametros K, t, 8, obtenidos bien sea de un sistema de primer orden
mas tiempo muerto (POMTM), o de un sistema de segundo orden mas tiempo
muerto (SOMTM). Este método se aplica de la siguiente manera: 1) colocar el

controlador en manual, y esperar que el proceso llegue a estado estacionario; 2)
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realizar un cambio escaldn en la sefial de salida del controlador; 3) registrar la curva

de respuesta del proceso.

Para un cambio escaldén de magnitud Am en la salida del controlador y un modelo de
POMTM, se tiene por la Ecuacién 2.26:

G(s) = — (2.26)

6 de un orden mayor, con una ecuacion de transferencia general de la forma:

Ke™9s Am

G(s) = (Tls + 1)(‘[25 +1).. (TnS + 1)T

(2.27)

Sin embargo, los procesos de orden mayor (mayor de segundo orden) son
aproximados a procesos de primer orden mas tiempo muerto (POMTM) o procesos
de segundo orden mas tiempo muerto (SOMTM), como se ilustra en las Ecuaciones
226 y 2.27. En la practica, no obstante, no hay un método facil, confiable y
consistente para aproximar un proceso de cualquier orden superior a un proceso de
primer orden (POMTM). EI método utilizado en este trabajo es el que da la mejor
aproximacion, y el mas facil de usar. En la Figura 2.1 se muestra la manera de

obtener los dos puntos.

TG 4
156 |
- S SO 71 i ‘r
= 1
S S 7/ | 0.632%AT AT
1 1
oas3tar) L Ly
150 Lo
. T T - >
—?i t'n_:g:!;{; i Tiempo
1
1
1
1

1
— Togane ar e—

Figura 2.1. Curva de reaccion del proceso usando el método de los dos puntos

Teniendo estos dos puntos como datos, la constante del tiempo (7) y el tiempo

muerto (8) son determinados por las Ecuaciones 2.28 y 2.29:

T= 1-5(t|0.632A0 - t|0.283A0) (2.28)
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0 = tlossza, — 7 (2.29)
La ganancia de estado estacionario del proceso (K) se puede calcular de la siguiente

forma:

AT
Am

=
Il
|

(2.30)

2.5. Sintonizado SIMC

Luego de haberse identificado y aproximado la dinamica del proceso por medio de
los modelos mencionados en la seccion previa, se debe proceder a hacer el ajuste
de los parametros de los controladores como etapa final en la puesta a punto de un
lazo de control. El ajuste de controladores es el procedimiento mediante el cual se
determinan los parametros (K., t;) de los mismos, a fin de conseguir un desempefo

deseado de un lazo de control.

En esta seccidn se proporciona una descripcion breve del procedimiento de
sintonizado de control PI/PID basado en el método Internal Model Control (IMC)
descrito por Skogestad (2003). Este procedimiento sigue los siguientes dos pasos:

2.5.1. Paso 1. Obtener un modelo aproximado de primer o segundo orden mas

retardo

Se reconoce que los modelos de primer y segundo orden son s6lo una abstraccion
de la dinamica del proceso real que resulta util, y que tales modelos de orden
reducido son convenientes para obtener reglas de sintonizado simples para
controladores industriales PI/PID. De esta manera, el primer paso es disefiar un
procedimiento simple de reduccibn de modelo que conserve las principales

caracteristicas del proceso. Esto es, dada una planta descrita por la ecuacion 2.31:

_y(s) K [1;(-1s + 1)

gO(S) - U(S) - Hi(TO'iS + 1)

exp(—0,s) (2.31)
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donde Tg',’}” son las constantes de tiempo de respuesta, 7,; son las constantes de

tiempo de lazo abierto ordenadas de acuerdo a su magnitud, y 8, es el tiempo de
retardo de lazo abierto, el primer paso es obtener un modelo aproximado de primer

orden o segundo orden g(s) en la forma:

K
(t1s+1)(1,5+ 1)

g(s) = exp(—0s) (2.32)

Para este fin, la regla media de Skogestad establece que la constante de tiempo
(retardo) mas grande despreciada (denominador) se debe distribuir en partes iguales

entre el tiempo de retardo efectivo y la constante de tiempo mas pequeia retenida.
2.5.2. Paso 2. Obtener los ajustes del controlador con base en el modelo

El modelo aproximado (2.32) es el punto de partida de las reglas de sintonizado IMC.
Un modelo de segundo orden conduce a un compensador PID y el modelo de primer
orden produce un compensador Pl. Para el caso de compensacion Pl, usando

yrer(s) para denotar el comando de referencia (o setpoint), se obtiene la regla de

sintonizado IMC especificando una respuesta deseada de primer orden de la forma:

Ym(s) _ 1
yref(s) TS +1

exp(—0s) (2.33)

lo cual conduce al controlador:

T;s+1
K(z.s +1— exp(—0s))

c(s) = (2.34)

Se obtiene un compensador de dimensién finita cuando el operador de tiempo de
retardo exp(—60s) se aproxima por medio de una expansion de Taylor alrededor de
6 = 0. En el caso IMC, esto se hace con la expansién de primer orden exp(—68s) =

1 — 8s. De esta manera se obtiene:

c(s) = (2.35)

ol
K(t. +6) 7,8
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Volviéndose un controlador Pl con la ganancia y el tiempo integral dados por:

T

K, =—0>t
¢ K(,+6)

y =1 (2.36)

Para obtener respuesta rapida con buena robustez, se recomienda elegir la
constante de tiempo de lazo cerrado t. = 6. Adicionalmente, para procesos con
retardo dominante con 7,/6 > 1, se recomienda el tiempo integral modificado t; =

4(t. + 0). La regla de sintonizado IMC resultante es
K.=—— 7; = min{t,, 86} (2.37)

2.6. Diseino del controlador

La columna de pared divisoria tiene cuatro grados de libertad que son ajustables
durante el disefio y también son ajustables durante el funcionamiento de la columna:
tasa de reflujo (R), tasa de calor (QR), flujo de la corriente lateral (LSS) y la relacion
de divisién de liquido (B). Se disefian lazos de control simples tipo Proporcional-
Integral (PI) para la estructura de control basada en mediciones de temperatura que
controlan de manera indirecta la composicion de los tres productos de la columna
ternaria. Cada temperatura sensible a lo largo de la columna se empareja con una
variable que puede ser manipulada para regular dicha temperatura, entre mas
cercana se encuentre entre si (temperatura sensible-variable manipulada) mas
rapido se puede esperar que sea su respuesta frente a los cambios (perturbaciones).

De esta manera podemos resumir como sigue:

La tasa de reflujo se utiliza principalmente para regular la temperatura de una etapa
en la parte superior de la columna, y para controlar indirectamente la pureza del

benceno en el destilado.

La tasa de calor se utiliza principalmente para regular la temperatura de una etapa en
la parte inferior de la columna, y para controlar indirectamente |la pureza del o-xileno

en el producto del fondo.
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El flujo de la corriente lateral se utiliza principalmente para regular la temperatura de
una etapa en la parte intermedia de la columna principal, y para controlar

indirectamente la pureza del tolueno en la corriente de salida lateral.

La fraccion del liquido que retorna al prefraccionador se utiliza principalmente para
regular la temperatura de una etapa en la seccion del prefraccionador. Mantener una
temperatura estable frente a los cambios en la composicion de alimentacion podria
ser importante para mantener la separacion deseada en esta seccién y que minimice
los efectos de remezclado para que no afecte en gran medida a la separacién que se

lleve en la columna principal.

Cada lazo de control es sintonizado con el método SIMC y se evalua el desempefio
de la estructura de control resultante mediante la introduccidon al sistema de una
serie de perturbaciones en la composicion de alimentacién al prefraccionador, con el
objetivo de observar la respuesta del controlador en la regulacién de la temperatura
de los platos seleccionados, observando asi mismo la respuesta de las variables
manipuladas (R, QR, LSS, B) correspondientes a cada lazo de control de

temperatura y evaluando su desempefio.
2.6.1 Diseno del control backstepping del sistema

En esta seccion se disefia una ley de control basada en el método conocido como
backstepping, la cual es una técnica utilizada para controlar sistemas no lineales.

Considere un sistema de la siguiente forma:

dn

7t =S + g

¢

d_t =u (238)

donde {n, ¢} € R™*! es el estado y u es la entrada de control. Las funciones f: D — R™
y g: D — R™ son suaves en el dominio D que contiene n =0y f(0) = 0. El objetivo es
disefiar una ley de control por retroalimentacion de estado para estabilizar el origen

definido por el vector (n = 0;& = 0), donde el subsistema representado por dn/dt
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tiene por entrada a la variable &, donde el componente ¢ representa el integrador.
Suponiendo que el componente dn/dt puede ser estabilizado por un control por
retroalimentacion de estado suave ¢ = ¢(n) con ¢(0) = 0. Entonces el siguiente

subsistema:

d
L= Fo) + g (2:39)

es asintoticamente estable en el origen. Ahora, suponiendo que existe una funcion de

Lyapunov V (1), la cual es definida positiva, satisface desigualdad:

v
o D + 9] < ~W(n), vn €D (2.40)

donde W (n) es una funcién definida positiva. Ahora, con el fin de poder disefar la ley
de control, se adiciona y se sustrae el término g(n)¢(n) en el lado derecho de la

ecuacion del primer subsistema (2.38), de tal modo que se obtiene la siguiente

representacion:
dn
2t = ) +gmem) +gmis — o]
dé
= (2.41)

Definiendo el siguiente cambio de variable:

2=&— ¢ (2.42)

Resulta que el sistema anterior queda descrito por la siguiente estructura:

d
== [£0) + g + gz

dz do

E =u- dt (243)

La derivada de ¢(n) con respecto al tiempo satisface la siguiente expresion:
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dp 0¢
oy [f () + g(m)é] (2.44)

Definiendo el siguiente control auxiliar v = u — %, el sistema (2.43) resulta ser de la

forma:

d
L= £ + 9] + g@n)z

dz

—=v (2.45)

el cual es similar al sistema original (2.38), con la diferencia que ahora el primer

subsistema es asintéticamente estable en el origen cuando z es igual a cero.
Ahora, se considera la siguiente funcion de Lyapunov para el sistema completo
(2.45):

Vo, z) =V(n) + %zz (2.46)

Para el disefio del controlador se procede de la siguiente manera. Derivando la
funcién candidata de Lyapunov con respecto al tiempo a lo largo de las trayectorias

del sistema (2.45) se obtiene que:

av, v v o

= oy S HamemI+gogmz+zv < —W + 790Dz + 2v

v, av

=W 5 9z 4z (247)

Seleccionando el control v por:

ov
v = —% gm) —kz, vk >0, (2.48)

Finalmente, se obtiene:

dv,
d—ta =-W(n) —kz? Vk>0 (2.49)
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lo cual muestra que V, es definida negativa, lo cual implica que el origen de (2.45)

(n = 0; & = 0) es asintéticamente estable.

Como consecuencia de lo anterior, el disefio del control esta dado de la siguiente

manera:

d¢(n)
dt

u=v+ (2.50)

Sustituyendo en (2.50) las expresiones adecuadas se obtiene la ley de control de

retroalimentacion de estado:

¢

d v
=g @)+ gl =590 = klE = o) (2.51)

La cual estabiliza asintéticamente al sistema (2.45) en el origen.
2.6.2. Diseno del control en cascada

En esta seccion se aplica el enfoque backstepping para el disefio del controlador en
cascada temperatura-temperatura con el fin de contrarrestar las no linealidades. Lo
cual se logra a través del uso de entradas virtuales o pasivas. Una vez que se aplica
el disefo a una etapa, esto se hace recursivo con las demas etapas hasta obtener la
entrada real del control. La estructura del control en cascada esta compuesta por dos
controladores retroalimentados, donde la salida del control primario o maestro
cambia el punto de referencia del control secundario o esclavo. La salida del control
secundario incide directamente en la accién final de control. En este trabajo se
considera a la temperatura de la etapa 1 en el fondo (T;) y a la temperatura de la
etapa 44 en el domo (T,,) como las variables controladas, a R que es la tasa de
reflujo y QR que es la tasa de calor se consideran como las variables manipuladas, y
T, (o Ts) es la temperatura de cualquier etapa en la seccion de rectificacion (o
agotamiento). Se supondra que T, (o T;) se mide sin retraso 8 > 0, por lo que, T,, (0
T,) y T, (o Ts) son la medicién primaria y secundaria, respectivamente del control en

cascada temperatura-temperatura. Para el disefio del control, se consideraron
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modelos entrada-salida de primer orden mas retardo, calculados a partir de la
respuesta a un cambio escalon en la tasa de reflujo y tasa de calor.

Seccion de rectificacion:

T44(s) KRT44

. = — 2.52
R(s) GRT44(S) TrreS + 1 exp( 9RT44S) (2.52)
T (s) Kgr,
R(s) Gar, (5) = Ter,,S + 1 (2:33)
Seccién de agotamiento:
Ti(s) KQRT
m = GQRT1 (S) = mexp(—%mls) (254)
T(s) Korr,
—=G =—F 2.55
OR(s) QRTS(S) TormS + 1 ( )

donde s = d/dt es la variable de Laplace, K es la ganancia, 7 es la constante de

tiempo y 8 > 0 es el retardo debido a las mediciones y el transporte interno.
2.6.2.1. Diseiio del controlador primario o maestro

La funcion del lazo primario es regular la temperatura T,, (o T;), mediante
manipulaciones de la temperatura de la seccion de rectificacion T, (o de la seccion
de agotamiento, T). Para obtener el modelo entrada (7,0 Ty) — salida (T, o T;) se

combinan las Ecuaciones 2.52 con 2.53 y 2.54 con 2.55, de este modo se tiene:

T4'4(S) GR T4_4_(S) TrT.S + 1
= k. S Ar _ 2
T.(5) 7, T34 (5 Crr () XTla\gr 511 exp(=6r.1,,5) (2.56)
Ty (s) Gor, (5) (TQRT s+ 1)
= =G, (s) === — _lexp(—6; s 2.57
7o)~ 0 = G = K rs + 1) P ("Onns) (2.57)

donde Kr 1,, = Krr,,/Krr, ¥ Kr.r, = Korr,/Kgrr,- Para condiciones cercanas al

estado estacionario: Gr, r,,(s) ~ Kr, r,,exp(—6r,r,,5) ¥ Gr,1,(s) = Kr, 1 exp(—6r,1,5).
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Se toma T ,.r ¥ Tsrer €N lugar de la temperatura T, y T, respectivamente, por lo que

el modelo para calcular el controlador primario es:
GTr,ref,T44 (S) ~ KTr,ref,T44 exp (_HTr,ref'TMS) (258)

Grsref (s) = KTS,M,T1 exp (_eTs'ref,Tls) (2.59)

A partir de las Ecuaciones 2.58 y 2.59 se calcularon los parametros para la
sintonizacion del controlador primario el cual fue de tipo Proporcional-Integral (Pl)

funcionando bajo la expresion descrita en las Ecuaciones 2.60 y 2.61.

1 t
TT.Tef = Tr,nom + KCT‘ <3T44 + T_f 3T44 dt) (260)
0

Ir

Is

1 t
Ts,ref = Ts,nom + KCS <e7~1 + ‘[_J- eTl dt) (261)
0

Donde er,, = Tyarer — T4a(t) Y er, = Tirer — T1(t) son los errores de la temperatura

en el plato 44 y 1, respectivamente.
2.6.2.2. Diseino del controlador secundario o esclavo

Una vez construido el controlador primario para regular la temperatura del domo 6
del fondo mediante la manipulacién de la trayectoria T, ,.; 0 T,.r del plato de
temperatura medido, el objetivo del disefio del controlador secundario es obtener un
controlador que manipule la tasa de reflujo 6 calor de tal forma que la temperatura se
ajuste al setpoint variante en el tiempo proporcionado por el controlador primario. El

controlador Pl correspondiente esta basado en las Ecuaciones 2.62 y 2.63:

_ 1 (¢
R = Rpom + Kcr (eTr +— | er, dt) (2.62)
TIR Jo

— 1 ¢
QR = QRnom + KCQ (BTS + _j eTS dt) (263)
T19 Jo

donde ér. = Tr,ref -T.(D)y er, = Ts,ref — T,(1).
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2.6.2.3. Extensiéon a mediciones de temperatura multiples

La adicion una medicién secundaria de temperatura permite mejorar la capacidad de
rechazo de perturbaciones en el control de la temperatura de la etapa mas alta y baja
de la columna de destilacidon. Puesto que las mediciones de temperatura son rapidas
y baratas, es viable la adicion de mas de una medicidn de temperatura. Mediante la
medicién de temperatura en varios platos de la seccion de rectificacion y
agotamiento, las perturbaciones son detectadas rapidamente, de tal forma que una
rapida accion de retroalimentacién puede ser obtenida. El procedimiento sistematico
descrito anteriormente puede ser faciimente extendido al disefio de control con
mediciones multiples de temperatura. Una breve resefia de un control de temperatura

en cascada con multiples mediciones de temperatura estd dada como sigue.

Definase (Ty.1, T2 ...,Tr,p)Te]Rp a un conjunto de mediciones de temperatura

ordenadas con respecto al plato superior. Como se hizo anteriormente, considere los

modelos:
Tpp(s) Krr
W = GRTPD (S) = #exp(—emms) (264)
T, ;(s) KRTj
: = = =1, .. 2.

donde tgr,, >0y Trr; > 0 son constante de tiempo dominantes, Kgr,, Yy KRT]. son

ganancias de estado estacionario. La idea para el control en cascada de temperatura

multiple es como sigue:

(Paso 1) Utilice AT,; como una entrada de control virtual para controlar la
temperatura AT,p. Esto provee la trayectoria de punto de ajuste AT, ,,.r para el

primer lazo esclavo.

(Paso j hasta p) Utilice AT,.; como una entrada de control virtual para controlar la
temperatura del plato AT, ;_, a lo largo de la trayectoria AT, ;_;,.r. Esto provee la

trayectoria de punto de ajuste AT, ;,..r al j-€simo lazo esclavo.
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(Paso p+1) Utilice AR para controlar la temperatura del plato AT, , a lo largo de la

trayectoria AT, p, ¢

El producto final es un controlador en cascada en la configuracion master/p-esclavo,
donde el controlador p-esclavo es una serie de p controladores de temperatura
ordenados en forma de cascada. Noétese que este procedimiento se reduce al
controlador simple master/esclavo cuando p = 1. Para el disefio de control en

cascada, considere los mapas de entrada-salida obtenidos de las Ecuaciones 2.64 y

2.65: Roro® 57, T L=t p—1,y T 51, donde:

r,p» r,j 7,1
TRTls + 1
GTPD(S) =Krp|\——= exp(—0s), Krp = KRTPD/KRT1 (2.66)
TrrppS + 1
K
es una funcion de transferencia también estable y fase minima y Gr,(s) = - RZ’_’H y
RTp

es también una funcién de transferencia estable y fase minima. El disefio del

controlador master esta basado en el modelo de entrada-salida Gr,,(s). Como se

describi6é anteriormente, un controlador integral puro de ganancia baja es suficiente
para lograr la regulacion de la salida del sistema cerca del valor de referencia
deseado Tpp .. De esta manera, el controlador master propuesto puede estar dado

como:

t
Tyirer = Ton + Kik, itk f [Toorer-Ton(0)] do (2.67)
0

donde 1), ; > 0 es la constante de tiempo integral master. El disefio de los primeros
p — 1 controladores de temperatura esclavos esta basado en los modelos Gr ;(s).

Una vez construido el controlador para regular la temperatura de la parte mas alta de

la columna mediante la manipulacion de la trayectoria T ,,.; del primer plato de

temperatura medido, el objetivo para el disefio del j-ésimo control esclavo es obtener

un controlador que manipule la trayectoria T, ;. ».; de tal manera que la temperatura
del plato siga la sefial de referencia T, ;,.r(t) generado por el (j—1)-ésimo

controlador esclavo. Todos los controladores esclavos tienen una estructura de

61



Materiales y métodos

control lineal Pl con T,.;—T, ;.. siendo el j-€simo error de seguimiento
correspondiente. Ademas, la construccion del p-esclavo permite la introduccién se
saturaciones de control en todos los niveles, por lo tanto, tomando T\, y T/% ., el
minimo y maximo j-ésimo valores de referencia, respectivamente. Estas saturaciones
anidadas reduc.en el bajo-tiro y sobre-tiro inducida por estimaciones de alta

ganancia.
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CAPITULO 3
RESULTADOS Y DISCUSION
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CAPIiTULO 3
RESULTADOS Y DISCUSION

Se presentan los resultados de evaluar el efecto de la localizacion y del numero de
lazos de control sobre el desempefo de un controlador en cascada con mediciones
multiples de temperatura, evaluando de manera indirecta la composicion de los
productos de una columna de pared divisoria (CPD) a la que se alimenta con una
mezcla ternaria de benceno, tolueno y o-xileno. Para ello, las estructuras de control
se basaron en el enfoque backstepping con mediciones y control de temperaturas

para cada una de las variables manipuladas de la CPD.

En la seccion 3.1 se presenta los resultados del efecto que tiene la localizacion del
controlador secundario en el desempeno de una estructura de control con dos lazos,
posicionada en la seccion de rectificacién y agotamiento, sobre el desempefio de
regulacion de temperatura de la etapa mas alta y baja de la CPD e indirectamente
sobre la composicidn de los productos de destilado y fondo.

En la seccion 3.2 son reportados los resultados del efecto de la localizacion de los
controladores esclavos en una estructura de control multicascada de multiples
mediciones de temperatura, evaluando el efecto que tiene el numero de lazos sobre
el desemperio de regulacion de la temperatura del fondo de la columna de destilacion
y sobre la composicion del destilado.

En la seccién 3.3 se presentan los resultados de un esquema de control
multivariable con cuatro lazos de control multiples de temperaturas utilizando la
agrupacion de cuatro variables manipuladas y controladas para formar
emparejamientos, estos fueron R-T,,, QR-T;, LSS-T,5 y [-T,,, situados ellos en la
seccion de la columna principal para el control indirecto de las composiciones de los

productos de la destilacion de una mezcla ternaria.
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3.1. Diseio backstepping de control de temperatura con dos lazos de control

En esta subseccion se presentan los resultados de una estructura de control en
cascada temperatura-temperatura compuesta por su respectivo controlador primario

(o master) y secundario (o esclavo).

La CPD esta dividida en cuatro secciones como se muestra en la Figura 1.6 y de las
secciones 1, 4 y 3 se seleccionaron 4 etapas para el control de su temperatura. Las
temperaturas seleccionadas fueron la etapa mas alta (domo) y baja (fondo) de la
columna y las etapas localizadas una antes (etapa 25) y después (etapa 27) de la
salida de la corriente lateral. Ademas, se seleccionaron un conjunto de etapas
cercanas a estas para completar el diseio de configuraciones backstepping. La
importancia especifica de estas etapas es que en estos lugares se presenta una
mayor inestabilidad en su control, debido a que se encuentran cercanas a las
corrientes de salida de los productos. Existen diversos trabajos que utilizan el control
las mediciones de temperaturas como una manera indirecta de controlar las
composiciones de los productos, sin embargo no hay trabajos que utilicen estas
etapas para su control directo y se prefiere utilizar etapas intermedias (Abdul Mutali y
Smith (1998a), Abdul Mutalib y col. (1998b), Dohare y col. (2015a), Dohare y col.
(2015Db)) por la dificultad de control que se presenta en estas etapas.

3.1.1. Efecto de la localizacion del control de temperatura con un controlador

maestro/1-esclavo en la seccion de rectificacion

La ubicacién de la temperatura tiene un efecto importante en el desempeno del
control en cascada (Kister, 1989). La localizaciéon 6ptima de las mediciones de
temperatura es un problema de la estructura de control importante que merece un
analisis a detalle (Wolf y Skogestad, 1996). En este trabajo se hizo un analisis de la
localizacion 6ptima de las mediciones de temperatura en una estructura de control en
cascada temperatura-temperatura utilizando el enfoque backstepping, situacion que
no se realizd en el trabajo presentado por Alvarez-Ramirez y col. (2002) utilizando
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estructuras de control en cascada composicion-temperatura en la seccion de

rectificacion en una columna binaria de destilacion para el control del destilado.

En esta subseccion se estudia el efecto que tiene la posicion de un lazo secundario
de control de temperatura sobre el desempefio del control de la temperatura Ty,

(domo) y con ello controlar de manera indirecta la composicion del destilado.

Se evaluaron las temperaturas 44, 43, 42, 41, 40, 39 y 38 correspondientes a la
seccion de rectificacion, los resultados muestran que con la localizacion adecuada
del controlador secundario es posible mantener una pureza del destilado cercano al
valor deseado aun bajo perturbaciones en la composicion de alimentacién. Estos
resultados representan un primer paso hacia la obtencién de un procedimiento
sistematico para el disefio de estructuras de control basadas en multiples mediciones
de temperatura y cuyos resultados se presentan en las secciones siguientes. Se
presentan los parametros y caracterizacion del comportamiento dinamico de las
temperaturas seleccionadas ante un cambio escalon en la tasa de reflujo (R) y se

evaluo el efecto del mismo sobre la composicion del destilado.

Cada configuracion de control en cascada se compone de dos controladores lineales
dispuestos en un arreglo maestro/1-esclavo (Figura 3.1): cada controlador maestro
tipo Pl se rige por el error en la temperatura T,, y calcula la temperatura requerida en
otro plato de la seccion de rectificacion T,.,.r considerada como una salida de
control virtual. En el primer lazo esclavo, se tiene también un controlador tipo PI, que
recibe la temperatura de referencia T, ,.; proporcionada por el controlador primario,
donde la tasa de reflujo (R) se manipula para conducir a la temperatura de la etapa

T, hacia la sefnal de control virtual T, ...

1 t
Tr,ref = Tr,nom + Kc ((T44-,ref - T44-(t)) + T_Ij (T4-4,ref - T44(t)) dt) (3-1)
0

Tp

R = Enom + Kc <(Tr,ref - Tr(t)) + 1jt (Tr,ref - Tr(t)) dt) (3-2)
0
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““““ L@ é Xp

Figura 3.1. Estructura de control en cascada master/1-esclavo en la seccion de rectificacion

3.1.1.1. Caracterizacion del comportamiento dinamico y disefio del controlador

maestro/1-esclavo en la seccion de rectificacion

Como se comento en la seccion 2.6 el disefio de los controladores esta basado en
modelos lineales entrada-salida de primer orden obtenidos con base en la respuesta
de las temperaturas T,, y T, en la seccion de rectificacion ante un cambio escalon de

+1% en la tasa de reflujo.

En la Figura 3.2 se muestra la respuesta a lazo abierto de la temperatura T,, ante el
cambio escalon +1% en la tasa de reflujo y esto mismo se realizé para las demas

temperaturas T,.

= S ——
~ 126.54 e

-t ’

-+ /

£ 1260 )

= ' +R
3] 125.5+ [I - = -R
B

=] 1

)

8 125.0-

(-]

o

£ 124.5]

[P]

=

10 20 30 40 50 60
Tiempo, t (h)

Figura 3.2. Respuesta a lazo abierto de T,, ante un cambio escaléon +1% en la tasa de
reflujo
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Una vez obtenidos los cambios escaldén se aproxima la respuesta de la temperatura
en cada etapa (44 a 38) como un modelo de primer orden mas tiempo muerto
(POMTM). En la Tabla 3.1 se muestran las funciones de transferencia obtenidas para
la respuesta de la temperatura en los platos 44, 43, 42, 41, 40, 39 y 38 ante estos
cambios escalon en la tasa de reflujo.

Tabla 3.1. Funciones de transferencia de las temperaturas T, y T, ante un cambio
escalén +1% en la tasa de reflujo. Las unidad de las ganancias son (°F - h/lbmol)

Tys (—0.02093)¢087200s Tu3 (—0.04459)076453s
& R = T 05866s + 1 R~ 0ner®) = 0372075 1
Ty (—0.80218)e 03454 Ty (—0.12274) 48957
R~ Omer() = T 0 e880s 1 1 ® =R =T 11
Ty (~0.15898)e 0347105 Ty (—0.17484)¢022%61s
R~ Omor®) = 7003425 11 R R = T e 1
T3g (—0.16465)e%13713s

R R = s s 11

La Tabla 3.2 muestra los parametros de ajuste de los controladores Pl que forman

las estructuras de control que se evaluaron en la seccion de rectificacion.

Tabla 3.2. Parametros de las estructuras de control master/1-esclavo en la seccién de
rectificacion de la CPD

Controlador Primario Controlador secundario
Estructura K. T1(h) K.(Ibmol/°F - h) 1;(h)
de control
en cascada
Tys — Tz 0.46935 15.44615 -152.16144 0.61162
Ty — Ty 0.26090 15.56811 -104.30763 0.50763
Ty — Tyq 0.31302 0.23723 -121.27891 0.50763
Tas — Tyo 0.36513 0.086986 -138.25019 0.50763
Ty — T39 0.41724 0.205604 -155.22147 0.50763
Tys — Tag 0.46935 0.079078 -172.19275 0.50763

3.1.1.2. Evaluacion del desempeino del controlador maestro/1-esclavo en la

seccion de rectificacion

Una vez que cada estructura de control esta completa se introduce una serie de
perturbaciones en la composicion de la alimentacion para analizar el comportamiento
de cada estructura de control a lazo cerrado. Dichas perturbaciones se describen en
la Tabla 3.3.
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Tabla 3.3. Perturbaciones en el sistema para cada estructura de control en cascada
Perturbacion 1 Perturbacion 2 Perturbacion 3

Tiempo, h 20 60 100
Composicion en la alimentacion, 30/35/35 30/30/40 35/30/35
benceno/tolueno/o-xileno (%mol)

El desempefio de cada estructura de control se midié utilizando el criterio de la
integral del error absoluto IAE y de esta manera se obtuvo el error absoluto de la

temperatura (IAET) y de la composicién (IAEC) (Ecuaciones 3.3y 3.4).

t t
IAET = j [T44,ref - T4_4(t)]dt = j eT44 dt (33)
0 0

t t
IAEC =f [0.99 — X, (b)]dt = f ex, dt (3.4)

0 0
En la Tabla 3.4 se muestran los resultados de las integrales del error absoluto de la
temperatura y la composicion para cada estructura. En ella se observa que la
estructura ECC T44-T41 y ECC T44-T40 fueron las que presentaron mejores

desempenos en base a la integral absoluta de la temperatura.

Tabla 3.4. Integral del error de la temperatura y la composicién de los
controladores master/1-esclavo en la seccion de rectificacion

Control en Cascada IAET IAEC
ECC Tyy — Ty3 2.60426 0.05068
ECC Tyy — Tyy 4.34383 0.06403
ECC Tyy — Tyq 0.97666 0.05827
ECC Tyy — Tyo 0.63376 0.04076
ECC Tyy — T39 1.51602 0.05076
ECC Tyy — T3g 5.85377 0.09502

En la Figura 3.3 se muestra la respuesta de la temperatura en el plato 44 obtenida
con las estructuras de control ECC T44-T41 y ECC T44-T40 observandose que
cumplen el objetivo de regular la temperatura, eliminando la desviacion y alcanzando

nuevamente el setpoint, a pesar de la presencia de perturbaciones.
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En la Figura 3.4 se presenta la respuesta de la tasa de reflujo que muestra el
comportamiento que tuvo que pasar para controlar la temperatura de la etapa 44.

—~ 13561 =
B B 148.0-
S 1353 3 1470)
g 135.0+ ‘; 146'4_
= 13471 = ’
= 105.3% —— Etapa 44 = 145.6;‘ —— Etapa 44
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Figura 3.3. Respuesta de la temperatura T,, a lazo cerrado en ECC T44-T41 y ECC T44-T40
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Figura 3.4. Respuesta de la tasa de reflujo en ECC T44-T41 y ECC T44-T40

En la Figura 3.5 se muestra la respuesta de la composicion de benceno obtenida con

las dos estructuras de control que tuvieron mejor desempefio.

Se puede observar que al mantener controlada la temperatura de la etapa 44 y
aunque no se llega alcanzar el setpoint de la composicion, si se aprecia que se
regula la composicion del destilado al hacerlo de manera indirecta, alcanzando una

pureza del 98.9%, a pesar de la introduccién de las perturbaciones.
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Figura 3.5. Respuesta de la composicidn del destilado ante perturbaciones en la composicion
de alimentacion con las estructuras de control ECC T44-T41 y ECC T44-T40

3.1.2. Efecto de la localizacién del control de temperatura con un controlador

maestro/1-esclavo en la seccién de agotamiento

Al igual que en la seccion anterior, en esta seccion se estudia el efecto que tiene la
localizacion del controlador secundario de medicion de temperatura sobre el
desempefno en la estructura de control en cascada temperatura-temperatura para
tener control ahora, sobre la temperatura de la etapa 1, T; (fondo), y de esta manera
controlar indirectamente la composicion del producto de fondo (0.99% mol de o-
xileno). De los resultados obtenidos se muestra que al localizar el control secundario
en etapas adecuadas para la medicion de la temperatura en la seccién de
agotamiento de la CPD, es posible mantener la pureza del o-xileno cercano al valor
deseado en presencia de perturbaciones en la composiciéon de la alimentacién. Una
vez que se aplica el disefio backstepping al control en cascada temperatura-
temperatura de esta primera etapa se podra aplicar el mismo disefio de manera
recursiva a las demas etapas hasta obtener |la entrada real de control como se vera
en secciones mas adelante. A continuacion se presentan los parametros y
caracterizacion del comportamiento dinamico de las etapas 1, 2 ,3, 4, 5,6,7,8y 9
frente a un cambio escalén en la tasa de calor (QR) y se evalu6 el efecto del mismo

sobre la temperatura de los platos y sobre la composicion del producto de fondo.

La configuracion de control en cascada se compone de dos controladores lineales
dispuestos en un arreglo maestro/1-esclavo (ver Figura 3.6): la salida del controlador
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primario o maestro tipo Pl, es la temperatura de referencia para el controlador
secundario o esclavo. La salida del control secundario es la tasa de calor, QR. El
controlador primario se rige por el error de la temperatura en la etapa 1, T;, de la
CPD vy calcula la temperatura requerida en un plato de la seccién de agotamiento,
Tsrep, considerada como una salida de control virtual. El controlador secundario
recibe la sefal de la temperatura de referencia, Ts,.r, y tiene como variable
manipulada la tasa de calor ,QR, para eliminar el error o desviacion de temperatura

en el plato seleccionado

1 t
Ts,ref = Ts,nom + Kc ((Tl,ref - T1 (t)) + T_If (Tl,ref - T1 (t)) dt) (3-5)
0

QR = QRyom + K. ((Ts,ref ~T.(0) + % fo t (Terer —Te(®) dt) (3.6)

< ! LN
Xp
Figura 3.6. Estructura de control en cascada master/1-esclavo en la seccidon de agotamiento

3.1.2.1. Caracterizacién del comportamiento dinamico y diseno del controlador

maestro/1-esclavo en la seccién de agotamiento

Para realizar la caracterizacion del comportamiento dinamico es necesario aplicar los
cambios escaldon +1% en la tasa de calor para observar la respuesta de la

temperatura en la etapa 1 de la CPD y en las etapas seleccionadas, Ty, de la seccion
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de agotamiento. En la Figura 3.7 se muestra la respuesta a lazo abierto de la
temperatura T, ante el cambio escalén +1% en la tasa de calor. Después de la
obtencion de los cambios escalon se aproxima la respuesta de la temperatura en

cada etapa, de la seccion de agotamiento, como un modelo POMTM.
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Figura 3.7. Respuesta a lazo abierto de T; ante un cambio escalon +1% en la tasa de calor

En la Tabla 3.5 se dan las funciones de transferencia obtenidas para la respuesta de

la temperatura en las etapas 1, 2, 3, 4, 5, 6, 7, 8 y 9 ante los cambios escalon en la
tasa de calor.

Tabla 3.5. Funciones de transferencia de las temperaturas T; y T, ante un cambio escalon
+1% en la tasa de calor. Las unidad de las ganancias son (°F - h/BTU)

o Gr. on (S) = (1.19413)e017711s T_. (s) = (2.16622)e0-14963s
QR TR 3.55441s + 1 QR T2 3565655 1 1
T _ Gr. on (S) = (3.56539)e011713s T _. (s) = (5.29313)e0-07963s
Qr— 3.5619s + 1 QR % 3.66313s + 1
T _ Grn on (S) = (6.89026)e0-04214s T _e (5) = (7.53903)e0-4308s
Qr - 3.80186s + 1 QR T 4.3080s + 1
Tg (6.30117)e% #5667 Ty (4.57376)e047617s

QR Tg,QR (5) 4.56672s + 1 QR To,Qr (5) 4.76171s+ 1

La Tabla 3.6 muestra los parametros de ajuste de los controladores Pl que forman

las estructuras de control que se evaluaron en la seccion de agotamiento.
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Tabla 3.6. Parametros de las estructuras de control master/1-esclavo en la seccion de
agotamiento de la CPD

Controlador Primario Controlador secundario
Estructura K. T1(h) K.(BTU/°F - h) T1(h)
de control

en cascada
T,—T, 0.55125 2.66861 5.50011 1.19708
T, —Ts 0.33492 1.06707 4.26438 0.93708
T,—T, 0.33157 0.53353 3.83795 0.91833
T, —Ts 0.32487 0.44817 2.98507 0.89866
T,—T, 0.32153 0.40546 3.71001 0.89584
T, —Tg 0.31818 0.37348 4.05117 0.81525
T, — Ty 0.30478 0.41082 3.28358 0.89491

3.1.2.2. Evaluacion del desempeino del controlador maestro/1-esclavo en la

seccion de agotamiento

Una vez que cada estructura de control estd completa se introducen las
perturbaciones en la composicidén de la alimentacién, mencionadas anteriormente en
la Tabla 3.3, para analizar el comportamiento de cada estructura de control a lazo
cerrado. El desempefio de los controladores se midid utilizando el criterio de la
integral del error absoluto IAE y de esta manera se obtuvo el error absoluto de la

temperatura (IAET) y de la composicién (IAEC) (Ecuaciones 3.5y 3.6).

t t
IAET = f [Tyrer — T1(D)]dt = j er, dt (3.5)
0 0

t

t
IAEC = f [0.99 — X5(t)]dt = j ex, dt (3.6)
0 0

En la Tabla 3.7 se muestran los resultados de las integrales del error absoluto de la
temperatura y la composicion. En ella se observa que la estructura ECC T1-T2 y
ECC T1-T3 fueron las que presentaron mejores desempefios en base a la integral de

error absoluto de la temperatura.
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Tabla 3.7. Integral del error de la temperatura y la composicion de los
controladores master/1-esclavo en la seccion de agotamiento
Control en Cascada IAET IAEC
ECCT; — T, 2.21221 0.17667
ECCTy — T; 3.16254 0.10776
ECCTy — Ty 3.77200 0.12599
ECCTy — Ty 5.92514 0.16901
ECCT, — T, 10.47639 0.23618
ECCTy — Ty 11.71995 0.27629

En la Figuras 3.8 se muestra la respuesta de la temperatura en el plato 1 de las

estructuras de control ECC T1-T2 y ECC T1-T3 que presentaron mejor desempefio,

en ellas se observa que al utilizar la estructura de control en presencia de

perturbaciones, se llega a regular la temperatura del plato 1 eliminando la desviacion

y alcanzando nuevamente el setpoint.

En la Figura 3.9 se presenta la respuesta de la tasa de calor que muestra el

comportamiento que tuvo que pasar para controlar la temperatura de la etapa 1.
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Figura 3.8. Respuesta de |la temperatura T; a lazo cerrado en ECC T1-T2 y ECC T1-T3
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Figura 3.10. Respuesta de la composicion del producto de fondo ante perturbaciones en
la composicion de alimentacion con las estructuras de control ECC T1-T2 y ECC T1-T3

Utilizando el principio backstepping en cascada, donde se tomé como referencia la
temperatura de la etapa 1 (fondo), correspondiente al controlador primario vy
seleccionando diferentes etapas cercanas a esta ultima (etapa 2, 3, 4, 5, 7, 8, 9), en
donde se localizaron los controladores secundarios para controlar sus temperaturas
correspondientes, se pudo observar que su localizacion tiene un efecto significativo

para controlar la composicién del producto de fondo.

El empleo de estos controladores en diferentes etapas de la seccién de rectificacion
permite mantener la composicién del o-xileno por arriba del 99.0% de pureza, tal
como se muestra en la Figura 3.10, frente a perturbaciones en la composicion de la

alimentacion.

3.2. Diseno backstepping de control con extension en mediciones de

temperaturas miultiples

En las secciones 3.1.1 y 3.1.2 se vio que al utilizar esquemas tradicionales de
control en cascada temperatura-temperatura y poniendo una especial atencién en la
localizacion del controlador esclavo, se tiene un efecto significativo sobre el control

indirecto de la composicién de los productos a través del control de la temperatura.
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En esta secciéon también se evalua el efecto que tiene la localizacion de los
controladores esclavos, solo que en esta ocasion, se prestd una mayor atencion al
efecto que tiene el numero de lazos sobre el desempefio de regulacion de

temperatura y sobre la composicion del destilado.

Al contrario de los disefios tradicionales de control en cascada, el disefio del control
en cascada basado en el enfoque backstepping se puede extender de manera
natural para utilizar mas de un controlador esclavo y ya que la medicion de la
temperatura es mas sensible y econdomica que la medicion de la composicion, es

fiable afiadir mas de una medicion de temperatura.

3.2.1. Efecto del numero y la localizacién del control de temperatura con un

controlador maestro/p-esclavo

En esta seccion se desarrollaron 5 configuraciones de control basadas en el enfoque
backstepping denominadas: master/1-esclavo, master/2-esclavo, master/3-esclavo,
master/4-esclavo y master/5-esclavo.

Se presentan los parametros de ajuste de los controladores y el efecto de estos
sobre la temperatura de los platos y sobre la composicion del producto (benceno)

comparando el efecto del numero y la localizacion de los controladores secundarios.

Se desea controlar la temperatura del plato 44, es decir, el plato de la parte mas alta
de la columna. Para obtener el controlador en la configuracion master/p-esclavo se
tomaron en consideracion los pasos de la seccidn 2.6.2.3. El controlador maestro tipo
Proporcional-Integral recibe la sefial de error de la temperatura del plato 44, T,,, y
con base en esta calcula la temperatura requerida, T, ,.r, conocida también como
entrada de control virtual, en alguna etapa de la CPD correspondiente a la seccion de
rectificacion. El primer controlador esclavo o secundario tipo Proporcional recibe la
temperatura de referencia T, ., generada por el controlador primario y la compara
con la temperatura medida en el plato T,; generandose un primer error, er,.,, (hasta
aqui tenemos una configuracion master/1-esclavo). El primer controlador esclavo tipo

Proporcional, calcula la temperatura requerida para alguna otra etapa de la seccion
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3.2.1.1. Caracterizacién del comportamiento dinamico y diseiio del controlador

maestro/p-esclavo en la seccion de rectificacion

Para realizar la caracterizacion del comportamiento dinamico se aprovecharon los
cambios escalon +1% en la tasa de reflujo presentados en la seccion 3.1.1.1. y las
funciones de transferencia de la Tabla 3.1. Una vez obtenidas las funciones de
transferencia se procedio a disefar los controladores de la estructura de control con
un controlador master y p controladores esclavos aplicando el enfoque backstepping
tal como se muestra en las Ecuaciones 3.7 a la 3.10. Estos controladores fueron
sintonizados mediante la guia de sintonizado SIMC y cuyos valores estan
representados en la Tabla 3.8, en ella, se observan los dos parametros del
controlador maestro tipo Proporcional-Integral y que son: la ganancia del controlador
(K.) y la constante de tiempo integral (t;), ademas, se presentan solo los valores de
las ganancias de los controladores esclavos puesto que estos fueron tipo
Proporcional. La seleccion de las configuraciones de control que se muestran en la

Tabla 3.8 tuvo la siguiente dinamica:

1. De las seis posibles configuraciones master/1-esclavo que se pudieron
realizar con las etapas 38 a 44 (seccion de rectificacion) y teniendo siempre
como referencia la etapa 44, la estructura de control que mejor desempefo
tuvo fue ECC Ty, — Tyy-

2. De las quince posibles configuraciones master/2-esclavo que se pudieron
realizar con las etapas 38 a 44, teniendo como referencia la etapa 44, la que
mejor desempeno tuvo fue la ECC T,, — Ty; — T3g.

3. De las diecinueve posibles configuraciones master/3-esclavo que se pudieron
realizar con las etapas 38 a 44 y teniendo como referencia la etapa 44, la
estructura de control de mejor desempenio fue la ECC Ty, — Ty3 — Tyq — T3s.

4. Para la seleccién de la configuracion master/4-esclavo se siguidé la misma
metodologia que en el punto 2 y 3. De las combinaciones seleccionadas la
estructura de control de mejor desempefio fue la ECC Tyy — Tyz — Tyy — Ty1 —
T4_0.
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Tabla 3.8. Parametros de las estructuras de control master/p-esclavo en la seccién de
rectificacion de la CPD

Maestro Esclavo 1 Esclavo Esclavo 3 Esclavo 4
2

ECC K. 1,(h) K. K. K. K.

Tye — Ty | 0.469357 15.4461 -152.1614

(BTU/°F - h)

Tao — Taq 0.313020 0.01423 0.7454 -172.192

— Tag (BTU/°F - h)
Tyq — Tz 0.469357 0.00155 0.3632 0.74544 -172.192
— Ty —T3g (BTU/°F - h)
Tyq — Tus 0.469357 0.01235 0.5558 0.65355 0.772039 -138.250
— Ty — Ty (BTU/°F - h)
— Ty

3.2.1.2. Evaluacion del desempeino del controlador maestro/p-esclavo en la

seccion de rectificacion

Una vez construida cada una de las configuraciones master/p-esclavo, se
introdujeron las perturbaciones mostradas en la Tabla 3.3, para su posterior
evaluacion en el desempeno de control a lazo cerrado. El desempefio de cada
estructura de control se midié con el criterio de la integral del error absoluto (IAE)
tanto para la temperatura (IAET), como para la composicién (IAEC) de acuerdo a las
Ecuaciones 3.3 y 3.4.

El trabajo de Monroy-Loperena y col. (2004) presenta una estructura de control en
cascada composicion-temperatura empleando el enfoque backstepping utilizando
solo cinco etapas especificas, de la seccidon de rectificacion de una columna de
destilacién binaria, para formar una configuracion master/2-esclavo, una master/3-
esclavo y una master/4-esclavo,sin embargo, no tratan de encontrar un numero
optimo que pueda mejorar el desempefo de la estructura de control, como si es

realizado en el presente trabajo.

En la Tabla 3.9 se muestran los resultados de las integrales del error absoluto de la
temperatura y la composicion de las estructuras de control master/p-esclavo. En la

segunda columna correspondiente al desempenfo de la temperatura se observa que a
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partir de la configuracion master/1-esclavo (ECC T,, — T,,) hasta la configuracién
master/3-esclavo (ECC Ty, — Ty3 — T4y — T3g) €l desempefio va en aumento para
después seguir con un decaimiento. Por otra parte, en la tercera columna
correspondiente al desempefo de la composicion, se observa también un
mejoramiento desde la configuracion master/1-esclavo a la configuracion master /4
esclavo (ECC Ty, — Ty — Tyy — Tyqy — Tyo) Y, después de aumentar un controlador

esclavo mas, el desempefio disminuye.

Debido a que el propdsito de este trabajo es controlar de manera indirecta las
composiciones de los productos mediante el control de la temperatura, se seleccioné
la configuracién master/4-esclavo correspondiente a la estructura de control ECC
Tyy —Tyz — T4y — Ty — T4y para controlar la temperatura de la etapa 44 e

indirectamente, la composicion del destilado.

Tabla 3.9. Integral del error de la temperatura y la composicion de los controladores
master/p-esclavo en la seccion de rectificacion

Control en Cascada IAET IAEC
ECC Tyy — Tyo 0.63376 0.04076
ECCTyy —Tyy — Tsg 0.23252 0.04833
ECC Tyy — Ty3 — Ty1 — Tag 0.05942 0.02171
ECCTyy — Tyz — Tap — Ty — To 0.06411 0.01207
ECCTyy — Tyz — Tyy — Tyq — Tao — T39 0.28910 0.04406

En la Figura 3.12 se muestra la respuesta dinamica de la temperatura en el plato 44
con respecto al tiempo cuando se introducen las tres perturbaciones en la
composicion, tal como se mostro en la Tabla 3.3, para una configuracion de control
en cascada master/p-esclavo basado en el enfoque backstepping y que corresponde
a las estructuras de control mostradas en la Tabla 3.8. Note que en la primera
configuracion master/1-esclavo (ECC T,, —T,,) el sobretiro, después de la
introduccién de las perturbaciones, es mayor a las demas y va disminuyendo hasta la
configuracion master/4-esclavo (ECC Tyy — T3 — Ty, — Ty — T4y) provocando una
disminucion en el tiempo de asentamiento conforme aumenta el numero de

controladores esclavos. En todas las configuraciones mostradas el error se elimind
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extensiones de los lazos secundarios (master/p-esclavo) para el control de la
temperatura de la etapa 44, también existe una mejora en el control indirecto de la
composicion del producto de destilado (benceno). Se observa que con la
implementacion de la estructura de control ECC Tyy — Ty3 — Ty — Ty1 — Tao
(configuracion master/4-esclavo) en la seccion de rectificacion se tiene un mejor
desemperio de control que se confirma con el valor de la IAE y que aunque no se
llega alcanzar el setpoint en la composicion si se llega a regular la composicion, a
pesar de las 3 perturbaciones introducidas, con valores son muy cercanos a un 99%

de pureza del producto.
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Figura 3.14. Respuesta dinamica de la composicion del benceno ante perturbaciones en
la composicidon de alimentacion con configuraciones master/p-esclavo.

3.3. Diseino backstepping de control con cuatro lazos muiltiples en la CPD

Hasta este punto, en el estudio de control de la temperatura de la etapa mas alta
(domo) y mas baja (fondo) de la CPD unicamente se consideraron procesos con una
sola variable controlada y manipulada; dichos procesos son conocidos como de
entrada simple y salida simple (ESSS) (SISO por sus siglas en ingles). Sin embargo,
en el proceso de la destilacion se deben controlar mas de una variable; este es un
tipo de proceso multivariable o conocido también como proceso de multiples

entradas y multiples salidas (MEMS) (MIMO por sus siglas en ingles).
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Para la CPD se desean controlar las temperaturas de las etapas 44, 1, 25y 27, la
agrupacion por pares (emparejamiento) de las variables controladas y manipuladas
utilizados en este trabajo fueron: R-T,,, QR-T,, LSS-T,5 y B-T,,, todas ellas situadas
en la seccion de la columna principal, con el fin de controlar de manera indirecta los
tres productos de la separacion de una mezcla ternaria 6, alternativamente, cuatro
impurezas con los tres productos, una impureza en el destilado, una en el producto

de fondo y dos impurezas en el producto de la corriente lateral.

En esta seccion se presentan los resultados de la implementacion de una estructura
de control con cuatro controladores situados en la columna principal, este esquema
de control consistio de tres configuraciones master/4-esclavo para los lazos (1) ECC
Taa —Taz —Ta2 =Ty —Tao, Q)ECC T, =T, = T3 =T, —T5 y (3) ECC Ty5 — Ty — T3 —
T,, —T,; y de una configuracion master/3-esclavo para el cuarto lazo, ECC T,, —
T,s — Tyo — T3, todas ellas basadas en el enfoque backstepping, disefnadas de
acuerdo a los pasos de la seccion 2.6.2.3 y ejemplificada en la seccion 3.2.1, los
controladores propuestos regulan la temperatura de las etapas 44, 1, 25 y 27
manipulando la tasa de reflujo (R), tasa de calor (QR), corriente lateral (LSS) y la
division de liquido (B), respectivamente. El controlador maestro para las cuatro
configuraciones consisti6 de un controlador tipo Pl. Por otra parte, los cuatro
controladores esclavos para las configuraciones de los emparejamientos R-T,,, QR-
T,y LSS-T,5 consistieron de controladores tipo P, mientras que los controladores

esclavos del emparejamiento 3-T,, estuvo formado por controladores tipo PI.

Se disefaron y evaluaron cinco esquemas de control con cuatro lazos de control
multiple en donde los tres primeros lazos, (1) ECC Tyy — Ty — Typ — Taq — Ty, (2)
ECCT,—T,—T;—T,—Ts y (3) ECC Ty — Ty, — Ty5 — Ty, — T»;, fueron los mismos
en los cinco esquemas de control y el cuarto lazo de control estuvo formado por
cinco combinaciones alternativas de 1, 2, 3 y 4 controladores esclavos: a) ECC T,, —
T29, b) ECC Ty9 — T39 — T34, €) ECC Ty7 — Ty — Tog — T30, d) ECC Tog — Tog — T30 — T34
y €) ECC T,;, — Tyg — Ty — T30 — T34, respectivamente, tal como se muestra en la
Tabla 3.10.
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Tabla 3.10. IAE de la temperatura y composicion para los esquemas de control con

cuatro lazos de control multiple en la CPD

No. de Estructura de IAET IAEC
Lazo Control IAET Promedio Producto IAEC Promedio
T ECCT,,—T,,— 0113811 Destilado  0.003906
T4—2 - T4—1 - T40
2 BECCT,-T,— 8771703 Lateral 0261144  0.63081
Ty—T, — T 13.37152
3 ECCTy—T,,—  2.57590 Fondo 1627382
Ta3 —=Toy =Ty
4 ECC T27 - ng 42.02468
1 ECCT,,—T,,— 0978894 Destilado  0.026146
Ty — Ty — Tuo
2 BCCT,—T,—  89.46289 Lateral  0.781832  0.49322
T3 —T,—Ts
3 ECCT,—T, — 3385333 °1°0141 Fondo  0.671688
Ty3 — Ty — Ty
— Ty,
T ECCT,,—T,,— 0289295 Destilado  0.007812
Tyo — Ty — Tuo
2 BCCT,—T,—  26.98995 Lateral  0.243134  0.39045
T3 -T,—Ts
3 ECCTy—T,,— 2878178 1223939 Fondo  0.920429
Ty3 =Ty — Ty
4  ECCT, —T,y—  32.00000
T29 — T3¢
T ECCT,,—T,,— 0327703 Destilado  0.013186
Taz = Ta1 — Tao
2 BECCT,-T,—  32.00000 Lateral  0.329013  0.36888
T3 - T4 - TS
3 BCCTy —T,,— 2861220 /48166 Fondo  0.764467
To3 —Toy — Ty
4 ECC ng - T29 - 34.73775
T30 — T3
T ECCT,,—T,,—  2.664495 Destilado  0.062500
Taz —Ta1 — Tyo
2 BECCT,—T,—  29.13448 Lateral 0255117  0.38361
T3 - T4 - TS
3 ECCTy —T,,— 2827196 0:69654 Fondo  0.833224
Ta3 = To2 — T
4  ECCT, —T,,—  32.00000
Tog — T30 — T3

A cada uno de estos esquemas de control se les midi6 su desempefio con la IAE

promedio, tanto para la temperatura, como para su composicion con el fin de

determinar el esquema de control mas adecuado para el control indirecto de la
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composicion con mediciones de la temperatura, tal y como se hizo en el transcurso

de este trabajo.

De la Tabla 3.10 se muestra que el mejor desempeiio en la temperatura fue el primer
esquema de control con un valor de |IAET promedio de 13.37152 pero ya que el
propodsito de este trabajo es el control de las composiciones por medio de mediciones
de temperatura, este primer esquema no fue tomado en cuenta, ya que de los cinco
esquemas fue el que presenté el desempefio mas pobre en el de la composicion.
Después del primer esquema de control, el tercer, cuarto y quinto esquema de
control presentaron mejor desempefio con valores de sus |IAE promedio muy
cercanos. Se determiné el tiempo de asentamiento y desviacion promedio para cada
una de las temperaturas seleccionadas para su regulacién, ademas de la
composicion de cada uno de los productos, para la evaluacion del desempefio de
estos tres esquemas de control y seleccionar la mas adecuada para implementarla

en la CPD, estos valores se presentan en las Tablas 3.11-3.14.

El tiempo de asentamiento promedio de la temperatura y composicion de los
esquemas de control 3, 4 y 5 se determind sumando el tiempo de asentamiento
después de la introduccion de cada una de las tres perturbaciones en las estructuras
de control propuestas. Esto se hizo para cada una de las temperaturas de las etapas
44, 1, 25 y 27 y para cada una de las composiciones de los productos (benceno-
tolueno-o-xileno) para después promediar los resultados de la temperatura y
composicion, respectivamente. La desviacion promedio de la composicion de los
esquemas de control 3, 4 y 5 se determind, promediando la desviacion una vez
introducidas las perturbaciones y alcanzandose nuevamente el estado estacionario
para cada una de las composiciones de los tres productos vy, finalmente se sumaron

los resultados.

Como se observa en las Tablas 3.11 y 3.12 el cuarto esquema de control fue el que
presentdé menor tiempo de asentamiento promedio en la temperatura y composicion,
para el control de las temperaturas de las etapas 44, 1, 25y 27 y la regulacion de los
productos de destilado, corriente lateral y de fondo, respectivamente.
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En la Tabla 3.13 se observa que el tercer esquema de control es el que presenta
mejor desempefio con menor desviacion promedio de la composicidon de los
productos.

Tabla 3.11. Tiempo de asentamiento de las temperaturas de los esquemas de control
frente a tres perturbaciones

No. de Tiempo de asentamiento (h)
esquema de Etapa 44 Etapa 1 Etapa 25 Etapa 27 Tiempo
control promedio
(h)
3 65.24795  97.18845 69.86070  121.81901 88.5290288
4 48.05839 58.71606 79.23959 82.53607 67.1375288
5 75.78981 90.34474 77.73530 120.66542 91.1338185

Tabla 3.12. Tiempo de asentamiento de la composicién de los productos de los esquemas

de control ante tres perturbaciones

No. de

Tiempo de asentamiento (h)

Destil Lateral Fon , .
j;%ﬁ?g ("/:) ?noallctldoe (%amilade (% moolddoe o- ﬁempo(g;omedlo
Benceno) Tolueno) xileno)
3 25.544298 64.544476 73.74855 56.61244
4 17.238853 65.485249 69.106978 50.61036
5 42.948622 72.694581 77.258816 64.30067

Tabla 3.13. Desviacion de la composicién de los productos de los esquemas de control
ante tres perturbaciones

No. de Desviacion promedio
Destil Lateral Fon .
g 2 %uoirt?gl (°/:l ?no?c(‘doe (%ameolade (% moolddoe o- D?;Ov:]aqgllc))n
Benceno) Tolueno) xileno)
3 5.63x10° 1.88x1073 1.27x103 1.0694x10°
4 6.87x10° 1.96x10°3 1.37x10°3 1.1313x10°3
5 3.34x10* 1.70x10°3 1.36x10°3 1.1311x10°3

Se evaluo el consumo total de energia de las estructuras de control durante las tres
perturbaciones aplicadas y en la Tabla 3.14 se observa que de los tres esquemas de
control, el numero tres presenta el consumo de energia mas bajo, por lo que este
esquema se considera el mas adecuado para aplicarlo como esquema de control
para la CPD.
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Tabla 3.14. Consumo total de energia en los esquemas control (BTU)

No. de esquema de control
3 4 5

27228.59 27495.26 27448.04

Tasa de calor (10°
BTU/h)

A continuacion se presenta el esquema de control seleccionado que muestra las tres
configuraciones master/4-esclavo para los primeros tres lazos ((1) ECC Ty, — Ty3 —
Taz = Ta1 —Tao, Q) ECC Ty =T, = T3 =Ty —Ts, (3) ECC Tos — Ty — Toz — T2 — T21) ¥
la configuracion master/3-esclavo para el cuarto lazo de control, ECC T,; — T,g —
T,y — T3y, ocupados para su implementacion en la CPD y que consistieron de
configuraciones donde los controladores secundarios se localizaron en secuencias

consecutivas de etapas:

a) Variable manipulada: tasa de reflujo

1 t
Trazrer = Traznom + K¢ <(T44,ref - T44(t)) + —] (T44,ref - T44(t)) dt) (3.11)
0

T
Trazrer = Traznom + K (T43,ref - T43(t)) (3.12)
Tra1rer = Trainom + K (T42,ref - T4z(t)) (3.13)
Tra0rer = Traomom + K (T41,ref - T41(t)) (3.14)
R = Ruom + Ke (Taorer = Tao(0)) (3.15)

b) Variable manipulada: tasa de calor

1 t
Tr2,ref = Trz,nom + Kc ((Tl,ref - Tl(t)) + T_j (Tl,ref - T1 (t)) dt) (3'16)

IJo
Trsrer = Tranom + Ke (Torer = T2(®)) (3.17)
Trarer = Tramom + Ke (Tarer = To(8)) (3.18)
Trsrer = Trsmom + Ke (Tarer = Ta(0)) (3.19)
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QR = Q_Rnom + K. (TS,ref —Ts (t)) (3.20)

c) Variable manipulada: corriente lateral

1 t
Tr24,ref = Tr24—,nom + Kc <(T25,ref - Tzs(t)) + T_If (TZS,ref - TZS(t)) dt) (3-21)
0

Tr23rer = Tr23nom + Ke (T24,ref - T24(t)) (3.22)
Tr22rer = Traznom + Ke (T23,ref - T23(t)) (3.23)
Tr21rer = Tra1nom + Ke (Tzz,ref - Tzz(t)) (3.24)

LSS = LSSpom + K. (TZL,,ef - T21(t)) (3.25)

d) Variable manipulada: division de liquido (B)

1 t
Trogrer = Tragnom + K¢ <(T27,ref - T27(t)) + T_,j (T27,ref - T27(t)) dt) (3.26)
0

t

1
Tr29,ref = Tr29,nom + Kc <T28,ref - T28(t) + T_If (T28,ref - T28(t)) dt) (3'27)
0

t

1
Tr30,ref = Tr30,nom + Kc <T29,ref - T29(t) + T_If (T29,ref - T29(t)) dt) (3'28)
0

t

_ 1
.B = .Bnom + Kc <T30,ref - TBO(t) + T_I,[;) (T30,ref - T30(t)) dt) (3'29)

3.3.1. Caracterizacion del comportamiento del disefio backstepping de control
con cuatro lazos multiples en la CPD

Para realizar la caracterizacion se aproximé la repuesta de la temperatura de las
etapas seleccionadas como modelos de primer orden mas tiempo muerto (POMTM)
mediante un cambio escalon del +1% en cada una de las variables manipuladas

correspondientes, el cual se introduce en la hora 20.
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3.3.2. Evaluaciéon del desempefio del disefio backstepping de control con
cuatro lazos multiples en la CPD

Una vez que los cuatro lazos de control se implementaron a la CPD y fueron

cerrandose siguiente orden:

1. Primerlazo (ECC Tyy — Ty3 — Tyy — Taq — Tyy)
2. Segundolazo (ECC T, =T, —T; =T, —Ts)
3. Tercerlazo (ECC Ty — Toy — Toz — Ty — Toy)
4. Cuarto lazo (ECC Ty; — Tog — Ty — T3p)

se introdujeron una serie de perturbaciones en la composicion de la alimentacion
para analizar el comportamiento de la estructura de control a lazo cerrado, dichas
perturbaciones se describen en la Tabla 3.3. En cuanto al criterio para la medicion
del desempefio de las estructuras de control fue el mismo que ha sido utilizado
durante el desarrollo de este trabajo y que corresponde la IAE tanto para la
temperatura (IAET) como para la composicién (IAEC). Las ecuaciones para medir el
desempeno de la estructura de control para el control de las temperaturas de la
etapa 44 y 1 se mostraron en las Ecuaciones 3.3 y 3.5, respectivamente, y las
ecuaciones de la integral absoluta del error para la composicion del benceno y o-
xileno se mostraron en la Ecuaciones 3.4 y 3.6, respectivamente, por lo que las
ecuaciones restantes que corresponden a las integrales absolutas del error de la
temperaturas de la etapa 25 y 27 se muestran en las Ecuaciones 3.30 y 3.31,
respectivamente. Finalmente la Ecuacion 3.32 corresponde a la integral absoluta del
error de la composicion del producto de la corriente lateral.

t t
IAET = f [T2srer — Tas(8)]dt = j er,, dt (3.30)
0 0

t t
IAET = f [T27,ref - T27(t)]dt = j 6727 dt (331)
0 0

t t

[0.99 — X (t)]dt = f ey, dt (3.32)

IAEC =f
0

0
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Se observa que el mejor desempefio se presentd en la estructura de control situada
en la seccion de rectificacion (ECCTyy —Ty3 — Ty — Ty —Tuo) Qque controla la
temperatura de la etapa 44 manipulando la tasa de reflujo y de esta manera controlar

de forma indirecta la composicién del destilado.

En las Figuras 3.15 - 3.18 se observa la evolucion de la respuesta de las
temperaturas de las etapas seleccionadas para controlar las temperaturas de las
etapas 44, 1, 25 y 27 en la configuracién master/4-esclavo y master/3-esclavo, en
ellas se aprecia de manera clara como al introducir las perturbaciones, el controlador
esclavo, colocado en la ultima etapa de la configuracion es el que presenta un mayor
sobretiro que va disminuyendo en las demas etapas debido a que los controladores

esclavos proveen de salidas rapidas, T, ., que dan proteccion continua frente a las
perturbaciones externas al irse acercando al controlador master, situado en la etapa

265
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Figura 3.15. Respuesta dinamica de las Figura 3.16. Respuesta dinamica de las

temperaturas en el primer lazo de control
master/4-esclavo para el emparejamiento
R-Tas

temperaturas en el segundo lazo de control
master/4-esclavo para el emparejamiento
QR-T;
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mas cercana a la corriente de cada producto, esto es, las temperaturas 44 (cerca del
destilado), 1 (cerca del fondo), 25 y 27 (cerca del producto lateral), hasta eliminar
completamente el error y alcanzar nuevamente el setpoint como se nota en las

primeras tres figuras.

En la Figura 3.18 se observa que el error de la temperatura para la configuracion
master/3-esclavo para el emparejamiento g — T,, también fue disminuyendo desde el
ultimo controlador esclavo hasta llegar al controlador master y que, aunque no se
llegd a alcanzar completamente el estado estacionario, se observa que se aproxima
asintoticamente al setpoint. Este ultimo lazo fue necesario para llegar a tener un

control indirecto de la composicién de las dos impurezas presentes en la corriente

lateral.
20
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Figura 3.17. Respuesta dinamica de las Figura 3.18. Respuesta dinamica de las
temperaturas en el tercer lazo de control temperaturas en el cuarto lazo de control
master/4-esclavo para el emparejamiento master/3-esclavo para el emparejamiento
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En las Figuras 3.19-3.22 se presentan las respuestas de las variables manipuladas:
tasa de reflujo, tasa de calor, corriente lateral y division de liquido (B). En las tres
primeras figuras se muestra que la respuesta para alcanzar un valor estacionario es
lenta pero suficiente para mantener regulada las etapas 44,1 y 25, ello debido, al
buen funcionamiento de control de sus respectivas configuraciones master/4-esclavo
y master 3/esclavo. En la Figura 3.22, correspondiente a la respuesta de division de
liquido (B) , y al igual que en las anteriores, la respuesta es lenta para alcanzar un
valor estacionario pero también suficiente para disminuir el error de la temperatura de
la etapa 27 en la estructura de control ECC T,;, —Tyg— Ty — T3, Yy ademas
necesaria, para mantener la composicion del producto de la corriente lateral cerca

del valor deseado.

En la Figura 3.23 se observa que la respuesta de los flujos de las corrientes de
producto logra alcanzar un estado estacionario a pesar de la introduccion de las

perturbaciones permitiendo una vida util mayor de las valvulas de control.

La Figura 3.24 es la representacion mas importante de este trabajo, y que al igual
que los trabajos de Ling y Luyben (2010), Dohare y col. (2015a) y Dohare y col.
(2015b) se demuestra que es posible un control indirecto de la composicién con
valores muy cercanos a 99% de pureza en la composicion de los tres productos de
la columna de pared divisoria y esto, fue posible gracias a la implementacion de
estructuras de control multicascada como las utilizadas en esta ultima seccion

basadas en mediciones de temperaturas aplicando el enfoque backstepping.

Como se observa en las Figuras 3.15 a la 3.18 y 3.24, al introducir la tercera
perturbacion se presenta un mayor sobretiro que pudiera provocar una situacion
inestable en los parametros del sistema. Por ello, en las Figuras 3.25 a la 3.27 se
muestran los perfiles de temperatura, flujo del liquido y composicion antes (figuras
del lado izquierdo) y después (figuras del lado derecho) de la tercer perturbacion
mostrando que no existen variaciones sustanciales en estos parametros quedando
demostrando que el esquema de control propuesto cumple con la funcién de

rechazar las perturbaciones y mantener estable el sistema.
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CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES
De la seleccion de las etapas para el control de las mediciones de temperatura:

Se demostrd que con el uso de la configuracidn backstepping es posible el control de
las etapas cercanas a las corrientes de los productos, situacién que no ha sido
resuelta hasta ahora, en comparacion con resultados otros trabajos reportados en la
literatura, que utilizan mediciones de temperatura como una manera indirecta del
control de la composicion de los productos en columnas de pared divisoria y, que en
este trabajo correspondieron a la etapa mas alta (domo) y baja (fondo) de la columna
y las etapas localizadas una antes (etapa 25) y después (etapa 27) de la salida de la

corriente lateral para después seleccionar un conjunto de etapas cercanas a estas.

De la configuracion master/1-esclavo propuesta y evaluando efecto de la

localizacion del controlador esclavo:

Se demostrd que existe un efecto significativo de la ubicacion del controlador esclavo
en una configuracién master/1-esclavo para el control de temperatura, ya sea en la
seccion de rectificacion o agotamiento, sobre el desempefio del lazo en el control de
la temperatura del plato 44 manipulando la tasa de reflujo (R) y de la temperatura del
plato 1 manipulando la tasa de calor (QR), respectivamente, logrando con ello el
control indirecto de la composicion del producto de destilado y de fondo. Se
demuestra que la posicién 6ptima del controlador secundario o esclavo se llega
mantener la pureza del destilado y del fondo a valores cercanos del 99% de pureza
en el benceno y o-xileno, respectivamente, aun bajo perturbaciones en la
composicion de alimentacion. Se observé también que mientras el controlador
secundario o esclavo esta mas cerca de la variable controlada (temperatura de la

etapa 44 y 1) el sobretiro va disminuyendo.

De la configuracién master/p-esclavo propuesta y evaluando efecto del numero
de lazos:

Se demostré que al utilizar una configuracion master/p-esclavo con mediciones

multiples de temperatura, el numero de lazos tiene un efecto significativo sobre el
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desempefo de los controladores y, asi como la localizacién de los controladores
esclavos en un lazo master/1-esclavo tuvo un efecto significativo directo en el control
de temperatura e indirecto sobre la composicién, el numero de lazos también lo tuvo.
En este trabajo se logré hallar un numero 6ptimo de controladores esclavos
acoplados para la estructura de control multicascada para la medicion y control de
mas de una temperatura, esta estructura de control se localizé6 en la seccion de
rectificacion teniendo como variable manipulada a la tasa de reflujo y como variable
contralada a la temperatura de la etapa 44 (emparejamiento R-T,,). Los resultados
dan a notar que el desempefio de las configuraciones va mejorando conforme
aumenta el numero de lazos de control pero se llega a un momento que el
desempenfio va en decaimiento, por lo que un numero mayor de lazos no corresponde
precisamente a un mejor desempeno de la estructura de control y es necesario
evaluar el numero 6ptimo de lazos tal como se hizo en este trabajo. Todas las
configuraciones master/p-esclavo disefiadas rechazaron las perturbaciones en la
composicion de la alimentacion eliminando completamente el error y alcanzando
nuevamente el setpoint observandose que el sobretiro disminuia conforme
aumentaba el numero de lazos de control ayudando a disminuir el tiempo de
asentamiento. A medida que el error disminuia con el uso de extensiones en la
medicion de temperaturas para el control de la temperatura de la etapa 44, también
existid6 una disminucién en el error de la composicién del producto de destilado

llegandose a una composicion cercana al 99%.

De evaluar la respuesta de las variables manipuladas en una estructura de

control multivariable:

Se demostré que las respuestas de las variables manipuladas alcanzan un valor
estacionario o tienden a ello manteniendo el control de las temperaturas de las
etapas 44, 1, 25 y 27. Para ello se desarroll6 un esquema de control multivariable
utilizando los emparejamientos R-T,,, QR-T;, LSS-T,5; y S-T,, donde para los tres
primeros lazos las configuraciones fueron master/4-esclavo y para el ultimo master/3-
esclavos, todas ellas basadas en el enfoque backstepping, los controladores para las

configuraciones master/4-esclavo fueron del tipo PI-P-P-P-P y para el master/3
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esclavo fueron del tipo PI-PI-PI-PlI con el fin de regular las temperaturas
seleccionadas e indirectamente la composicion de los productos. Se evaluaron cinco
esquemas de control multivariable, el mejor esquema de control, que presentd mejor
desempeno después de haber sido evaluado por la IAE, tiempo de asentamiento,
desviaciones en la composicion y consumo total de energia fue (1) ECC T,, — T,5 —
Ty —Tys —Tao = (2) ECC Ty =T, = T3 = Ty = Ts — (3) ECC Tys — Tpy — Tpz — Ty — Tpy —
(4) ECCT,; — Tyg — Ty — T530. Una vez cerrado los cuatro lazos disefiados bajo el
enfoque backstepping se observd que al introducir las perturbaciones, los
controladores esclavos ayudan a disminuir el error de la etapa siguiente debido a que
proveen de salidas rapidas que dan proteccion continua a las perturbaciones
externas para llegar a regular la temperatura objetivo y con ello mantener un control
en la composicion de los productos de destilado, corriente lateral y fondo (benceno-
tolueno-o-xileno). Las respuestas de las variables manipuladas alcanzan un valor
estacionario o tienden a ello manteniendo el control de las temperaturas de las
etapas 44,1, 25y 27.

Del disefio backstepping para el control de la composiciéon de los productos de

una CPD utilizando mediciones de temperatura:

Se demuestra que con el método backstepping en cascada se permite obtener
mejores resultados en comparacion con estructuras de control simples con una sola
medicion de temperatura. El uso de mediciones de temperatura de referencia
virtuales que se retroalimentan permite obtener respuestas rapidas de las variables

de control cuando existen cambios en las condiciones nominales de alimentacion.
Se recomienda:

Realizar la evaluacion de la localizacién y numero de lazos de control de una
estructura de control utilizando el enfoque backstepping para columnas de destilacion
de pared divisoria de diferentes dimensiones, utilizando diferentes mezclas ternarias,
con el fin de encontrar un 6ptimo que mejoren el desempefio de los controladores y
de esta manera, aprovechar los beneficios que con lleva el uso de estas estructuras

de separacion aun no convencionales.
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