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Resumen—En el presente trabajo se muestra una
estrategia para simplificar el modelo no lineal de una
columna de destilacion binaria. El modelo considera
caracteristicas fisico-quimicas que intervienen en el proceso
y las describe a través de ecuaciones algebro-diferenciales.
El sistema no lineal se presenta como un sistema singular
Lineal de Parametros Variables (LPV). La validacion
del modelo propuesto se realiza experimentalmente en
una planta piloto de destilacion de 12 platos con la
mezcla binaria etanol-agua. Derecho reservado (©. AMCA
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I. INTRODUCCION

La destilacién es un método para separar, mediante
vaporizacién y condensacion, los diferentes componentes
de una mezcla, aprovechando los diferentes puntos de
ebullicién de cada una de las sustancias. Este proceso
se utiliza para la produccién de gasolina, agua destilada,
alcohol, parafina, queroseno y muchos otros liquidos.

El proceso de destilacién consume grandes cantidades
de energia, tanto en términos de refrigeracion y
calefaccion. De la misma manera, puede contribuir a mas
del 50 % de los costos de operacion de las plantas. Para
reducir dichos costos, es posible mejorar la eficiencia a
través de la optimizacién de la operacién y del control de
la planta. Por lo que, es esencial un correcto modelado
de los sistemas de destilacion.

Este trabajo se centra en la problemadtica del modelado
de columnas de destilacién. La eleccién del modelo es
importante para implementar esquemas de monitoreo
y algoritmos de control, asi como también esquemas
de diagndstico de fallas. Este trabajo tiene como
objetivo simplificar el modelo no lineal como un sistema
singular LPV que describa el comportamiento de una
columna de destilacién para la mezcla binaria etanol-agua.

En la literatura se han reportado algunos modelos
no lineales que utilizan la formulacién de modelos de
orden inferior para columnas de destilacién. En (Cingara
y Jovanovic, 1990) se presenta, un modelo analitico
de primer orden aproximado utilizando el método de
McCabe-Thiele.
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(Lévine y Rouchon, 1991) proponen un enfoque
basado en técnicas de perturbacion singular para generar
un modelo de orden reducido que separa la dindmica
rdpida y lenta de la columna. Otro ejemplo se presenta
en (Wittgend y Skogestad, 1995), donde se desarrolla un
modelo riguroso basado en la linealizacién el sistema
hidrdulico. En (Zhu et al., 2001), se presenta un modelo
dindmico de bajo orden basado en la teoria de las ondas.
Sin embargo, los autores utilizan un patrén de onda
constante que conduce invariablemente a un cierto grado
de error de modelado.

Por razones fisicas, el comportamiento de cada plato
es similar al de cualquier otro, el tiempo de residencia
en un plato intermedio es mucho mas corto que el
tiempo de residencia en un conjunto de platos (Lévine
y Rouchon, 1991). Esto permite que se pueda fraccionar
la columna en un determinado nimero de secciones de
platos consecutivos (llamados compartimentos), lo que
da un modelo alternativo a los modelos presentados por
(Cingara y Jovanovic, 1990) y (Skogestad, 1997).

Sin embargo, segin (Linhart y Skogestad, 2009)
esta reducciéon se puede obtener sin la nocién de los
compartimentos. Para la aplicacion del método a un
modelo completo, es suficiente con seleccionar algunos
platos como secciones de agregacidn, y asignarles los
valores de las masas retenidas, mientras que todos los
demas platos se modelan como “platos en estado estable”
al colocar su dinamica cero, es decir, son modelados
usando ecuaciones algebraicas. De esta manera, el
método original propuesto por (Lévine y Rouchon, 1991)
ahora se puede generalizar a modelos mds complejos que
incluyen balances de masa y energia.

Para las columnas industriales la dimensién del modelo
dindmico es generalmente grande; incluso el modelo
dindmico mds simple de las columnas de destilacion es
complejo debido al hecho de que el sistema de ecuaciones
diferenciales no lineales tiene que ser igual al ndmero
de platos de columna. Pero a su vez, éste puede ser
reducido por consideraciones de escala de tiempo. En
este articulo se propone simplificar el modelo no lineal
como un modelo singular de la columna de destilacién
binaria, manteniendo la dindmica y propiedades fisicas.
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El trabajo estd organizado de la siguiente manera: en la
seccion II se abordan las generalizades de los sistemas sin-
gulares LPV; posteriormente en la seccion III, se presenta
el modelo no lineal de una columna de destilacién; en la
seccion IV se muestra el modelo singular LPV propuesto;
y su validacion se presenta en la seccién V; por dltimo en
la seccién VI se presentan las conclusiones del trabajo.

II.

De acuerdo a (Briat, 2008) un sistema LPV politépico
es descrito por la siguiente expresion:

& = A(p(t))x(t) + E(p(t))w(t)

GENERALIDADES DE LOS SISTEMAS LPV

2(t) = C(p(t))x(t) + F(p(t))w(t) (D
donde
Alp) E(p) | _ v A B
{ C(p) F(p) } :;&(t) [ c. F ] )

dondez e X CR?" " weWCRP,zc ZCRly
son respectivamente los estados del sistema, la entrada
exdgena y la salida de control; donde A(-),..., E()
son matrices conocidas relacionadas con el vector de
pardmetros.

Donde ¢; representa las funciones de ponderacién que
dependen de las trayectorias de los parametros (p) en
el politopo. Dichas funciones ¢; deben cumplir con las
siguientes condiciones:

M
> ailp(t) = 1,ei(p(t) > 0 3)
i=1

Suponiendo que la variacién de los rangos de cada
pardmetro p; se encuentran en el intervalo [p;, p;| € , el
vector de pardmetros p(t) = [p1(t), ..., pv(t)] varfa en una
caja de pardmetros con 2V vértices, donde (u1, ..., ftar)
son las esquinas de la caja de parametros, como se

representa en la Fig. 1.

o) ) ; s o
A il Salp)
! Ha Ha SE = :
Sal(p)
4
E Salp)
Lis B3 __ ... si(p)
- -
p2(t) Sie)
Caja de pardmetros Politope de matrices

Figura 1. Mapeo de una caja de pardmetros a un politopo.
El término politépico proviene del hecho de que el

sistema de matrices S(p) evoluciona sobre un conjunto
convexo:

M M
S(p) € Co{S1,...,Sm} = {Zaisi 2> ei(p(t) = 1,e:(p(t) > o}
=1 =1

donde 51, ..., Sas son los vértices del politopo.

D.R. © AMCA Octubre de 2012

III. MODELO DE UNA COLUMNA DE DESTILACION

El equilibrio liquido-vapor (VLE) es clave en la etapa
de la construccién del modelo de la columna de destila-
cién, ademds es una herramienta importante para la co-
rrelacion y prediccion de las propiedades termodindmicas
y del comportamiento de fases de la mezcla. A través
de la informacién experimental de dicho comportamiento
es posible seleccionar y validar el método de prediccion
de las propiedades termodindmicas, que posteriormente se
utilizardn en la construcciéon de los mapas de curvas de
equilibrio. En la mayoria de los casos esas relaciones son
un factor critico porque son funciones no lineales de la
temperatura, presion y composicion. Por estas razones se
establecen las siguientes suposiciones (Cingara y Jovano-
vic, 1990; Luyben, 1992):

(A1) Presion constante.

(A2) Equilibrio liquido-vapor ideal.

(A3) Las propiedades del liquido se comportan como
una mezcla no ideal.

(A4) Se desprecia la retencion molar del vapor en
comparacién de la retencién molar del liquido.

(A5) El hervidor como un plato tedrico.

(A6) Condensador total.

(A7) Retencion volumétrica del liquido constante.

La separacién de sustancias por destilacién depende de
una medida numérica que es conocida como el factor de
separacion entre los componentes de una mezcla, también
llamada volatilidad relativa, por lo cual, las mezclas con
puntos de ebullicién préximos son mds dificiles de separar
por destilacién y se clasifican de acuerdo a sus propieda-
des termodindmicas: ideales y no ideales. Para sistemas
quimicos a baja presion, la ecuacién que representa la
composiciéon molar de vapor en funcién del componente
ligero es:

“4)

donde z, es la composicién del liquido, P es la
presion parcial de vapor, Pr es la presion total y ~; es el
coeficiente de actividad de cada componente (los subindi-
ces FOH y H»O denotan etanol y agua respectivamente).
Un método para determinar este coeficiente es por medio
de la ecuacién de Van Laar:

prT — Pisatxp’yi

2

_ Asi(1—2)
Inypon = A1z (WM)
2

_ Ai22
ln’YHzO == A21 (A12x1+A21(1—32))

donde A15 y As; son parametros de interaccién cons-
tantes establecidos para mezclas binarias. El valor de estas
constantes para la mezcla en estudio se encuentran en
(Perry, 1999).

®)

Modelo dindmico

El modelo de la columna de destilacién binaria que se
considera es el modelo cldsico LV (liquido-vapor), descri-
to en (Cingara y Jovanovic, 1990) y (Skogestad, 1997).
El cual se divide en cuatro modelos basicos, los cuales
representan: el condensador x;, un plato cualquiera x,, el
plato de alimentacién z; y el hevidor z (Ver Fig. 2).
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Figura 2. Esquema de una columna de destilacion.

Las entalpias del proceso se consideran constantes y
el balance de energia no se considera en este modelo,
dando como resultado el siguiente sistema de ecuaciones
diferenciales:

d(Miz1) _ Viys — 1)

dt

d xT

A% = V(g1 — yp) + Liap-1 — )
con (p=2,...f—1)

d(Mrx

(diftf) = V(ys+1—ys)+ L(xg—1 —x5)
+F(zp — xf)

Uhts) — (P4 L)(ryr — ) + Vs~ 35)
Con (p:f‘i’l,...,N* ]-)

dMNTN) - (F 4 L)(an-1 —on) — Vyy — By

(6)

donde F'y zp son el flujo molar de alimentacién y su
composicion. D y B son el destilado y producto de fondo
respectivamente. V' y L son el flujo molar del vapor y del
liquido. M), es la masa molar retenida en cada plato. NV
es el numero total de platos en la columna de destilacion.

Flujos molares

En la columna de destilacién fluyen principalmente
seis tasas molares de vapor y liquido (Vs, Vg, Lg,
Lgr, B y D), internas y externas, las cuales varian
en cada estado. Los subindices S y R corresponden a
las etapas de agotamiento y rectificacion, respectivamente.

El flujo de vapor es dividido en dos, Vs y Vg, depen-
diendo de la etapa a la que corresponda:

_ Q
Vs = AEOHZI?B+>\i2O(1*$B) @)
VR=  Vs+([1-qp)F

donde @ p es la potencia calorifica agregada al hervidor,
A es la entalpia de vaporizacién. F' es el flujo molar de
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la alimentacién calculado como:

F = F,[pponwgon + pu,o(1 —weomn)]
CL‘f 17{1}1’ (8)
X MWEgon + MWg,o0

donde F), es el flujo volumétrico de la alimentacion,
PEOH, PH,0 son las densidades; MWgon, MWg,0 son
los pesos moleculares y wrpop es el porcentaje en peso
del componente ligero dado por:

TfPEOH
zrppor + (1 —xf)pm,0

€))

WEOH =

Las tasas de flujo molar liquido se calculan de igual forma:

LR: (1—7’,“)VR
1
Ls= Lr+qrF (10)
donde
c,(T,—T
QF:1+M (11)

qr describe la condicion de alimentacién de acuerdo
a la Tabla I, r, es una variable binaria que representa
la posicién de la vélvula de reflujo (valvula ON-OFF de
tres vias), por ejemplo r, = 0 significa que Lr = Vr y
ry, =1que L =0.

En la Ec. (11) C}, es el calor especifico, T es la tempe-
ratura de ebullicion, T es la temperatura de alimentacién
y A es la entalpia de vaporizacion.

TABLA I
FACTOR DE CALIDAD DE LA ALIMENTACION

[ Valor [ Grado de vaporizacion |
qr <0 Vapor sobrecalentado
qr =0 Alimentacion en el punto de ebullicién
0<qgr <1 Alimentacion de liquido y vapor
qr =1 Alimentacion en el punto de rocio
qr > 1 Alimentacion subenfriada

La tasa de flujo del destilado D es calculada a partir
del balance de materia en el condensador y la tasa de flujo
del producto de fondo B se calcula a partir del balance
de materia en el hervidor:

DZTUVR
B = (F - D)

donde r, es la variable binaria que representa la apertu-
ra de la vdlvula de reflujo, si r, = 0 significa que D =0
y si r, = 1 entonces D = Vp.

IV. MODELO SINGULAR LPV

Algunos desarrollos basados en modelos singulares
proveen poderosas herramientas para incorporar aspectos
no lineales para el disefio de estrategias de control y
diagnéstico de fallas (Yang et al., 2006). En esta pers-
pectiva se propone una representacion simplificada de una
columna de destilacién binaria. Desde el punto de vista de
modelado de procesos, los sistemas singulares pueden ser
vistos como una generalizacién de los sistemas lineales
en espacio de estados donde las relaciones algebraicas

126



resultantes de la interaciéon de la dindmica del proceso.
Considere el siguiente sistema singular:

Eo(t) = Ap(t) + Bu(t) + Rd(t)
y(t) = Colt)

donde F € R™*™ es una matriz singular con
rangoE = r < n, o(t) € R™ es el vector de estados
singular, u(t) € R™ y y(¢t) € RP son la entrada de
control y el vector de la salida medida, respectivamente;
d(t) € R! es una perturbacién desconocida; y A, B, Ry
C son matrices de dimensiones apropiadas.

12)

Para el modelo de la columna de destilacion
0 = [x1, Tay.wy atN]T es el vector de estados que
representa la concentracion liquida del componente ligero,
u = [L V]T es el vector de entrada y d = [F zF]T
es el vector de perturbaciéon. Tomando en cuenta la
dindmica de la planta, el sistema (6) se puede reescribir
como & = f(xz, L, V, F, zp). De acuerdo a (Lévine
y Rouchon, 1991), f es lineal con respecto a L,
V, 'y zp, asi que se asume que L, V, F'y zp
son funciones continuas en el tiempo tales que Vi,
L(t) < V(t) < (L(t) + F(t)). Por lo tanto, es posible
establecer que para cada L, V, F' y zp existe un unico
estado estable Z(t) € [0, 1] es decir, una dnica solucién
de f(z, L, V, F, zp) = 0.

La separaciéon de la escala de tiempo, permite que
la dindmica del compartimento se aproxime a las
ecuaciones diferenciales de un plato representativo, cuya
masa retenida es igual a la masa retenida total en todo el
compartimento (Linhart, 2009).

El modelo de orden reducido que se obtiene, es un
sistema algebro-diferencial, de la forma:

Mgy = Vk(za) —Vay
0= L:Bj,1 + Vk(acj+1) — L:Ej — Vk(:):])
j=2,..,7r—1
Myir = Lxr_1+ Vk(mr*kl) — Lz, — V}C(ZET)
0= L:L’]',l + Vk:(ijrl) — ij — Vk:(l‘])
~ j=r+1,..,5—1
M, @, Laj, 1+ Vk(zjp41) — (L+ F)zj,
7Vk($]'f)+FZf
= L+ F)zj1+Vk(zjp) — (L + F)z; — Vi(z;)
B J=jr+1,.,s-1
Msis = (L+ F)zs—1+ Vk(zs+1) — (L + F)zs — Vk(zs)
0= (L+F):L‘j71+V]€(xj+1)—(L+F)Z‘j—Vk’(xj)
~ j=s+1,.,N—-1
Myzn = (L+F)xN_17(L+F7V)xN7Vk(IN)
donde j Js—1

Jr
My =M M= M; M= M,
2 el (13)

N-1
My=>" M; My = My
jS

Se asume un control de nivel para el producto destilado
y del producto de fondo; a este tipo de condiciones se
le denomina configuracién Liquido-Vapor (LV). De
esta manera, s6lo es necesario el balance global de
componente para el cdlculo de las fracciones molares del
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componente ligero para cada plato de la columna.

De acuerdo a esto, el modelo propuesto se puede

describir como un sistema algebro-diferencial. La
sustitucion de las ecuaciones algebraicas en las
diferenciales, preserva la estructura tridiagonal del

sistema original dado en la Ec. (6).

La representacion LPV politépica del sistema descrito
en la Ec. (13) se obtiene por medio de la expansién de
la serie de Taylor truncada al primer orden evaluando
cada vértice del politopo. Para dicha representacion
se consideran como pardmetros variables: las entradas
L(t) y V(t), los cuales cumplen con las condiciones
establecidas en la seccién II.

Para el caso de los sistemas politopicos es necesario
funciones de ponderacién, las cuales ponderan a los
modelos vértice y determinan el aporte de cada uno de
ellos para generar el modelo global.

Las funciones de ponderacién para el modelo LPV del
caso de estudio se determinan de acuerdo a (Hamdi et
al., 2009) :

aw=(50) (=n)
i = (o) (B2
i) = (B (222

P1— Pl) <P2 - Pz)
pr—p1) \P2—p2

donde para el caso de estudio se establecieron los
siguientes valores:

L =p1 € [p1,p1] :==[0, 1,5524] (15)

V =p2 € [p2,pz]| :=[0,15524, 1,5524]  (16)
En este caso, el sistema (12) se puede representar como
un sistema singular LPV con una forma politépica:

M
> eilp(t)) [Aio(t) + Biu(t) + Rid(t)]

a7

donde A; € R, B; € R*"P y C € R™*" son

matrices constantes conocidas. El vector de pardmetros

p(t) = [p1(t), ..., pn(t)] varia en una caja de pardmetros

con 2V vértices y M es el nimero total de funciones de
ponderacion €;(p(t)).
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V. VALIDACION EXPERIMENTAL

La planta piloto de destilacion estd localizada en el
laboratorio de control de procesos en CENIDET. La cual
cuenta con 12 platos, las mediciones de la temperatura
se obtienen a través de 8 RTD Pt-100 localizados en los
platos 1, 2,4, 6, 7,9, 11 y 12. Usando esas mediciones
de temperatura y considerando la relacién de equilibrio, se
obtiene las composiciones liquidas respectivas. La mezcla
utilizada en estos experimentos es etanol y agua, cuya
mezcla es considerada como no ideal.

TABLA 1I
ESPECIFICACIONES TERMODINAMICAS DE LOS COMPONENTES

Pardametro Etanol Agua Unidades
Densidad (p) 0.789 1 g/cm?
Peso molecular (MW) 46.069 | 18.01528 g
Temperatura de ebullicién (1) 78.4 100 °C
Calor especifico (Cp) 0.1124 0.192 kJ/mol°C
Entalpia de vaporizacién () 38.560 40.650 kJ/mol

Las especificaciones fisicas de los componentes de la
mezcla binaria se presentan en la Tabla II. La validacién
experimental del modelo dado en (17) se realizé conside-
rando: 2000 ml de etanol, 2000 ml de agua y una presién
total de 105,86 kPa.

03 T T T T ,I

"
08k S |
. N
M
07k S B
N
5 06f b
o
@
o
o
§ 0s5F \\f'_ B
04F B
03F B
0.2p T T T -
50 100 150 200 250
Tiempo (min}

Figura 3. Comportamiento dindmico del vector de estados.

TABLA 111
ENTRADAS DEL PROCESO

[ Entrada | Sefal [ Tiempo de inicio
Qb Escal6n 0 - 250 Watts 0 min
R Total 0 min
Qb Escalon 250 - 1250 Watts 70 min
Qb Escalén 1250 - 1875 Watts 100 min
R Pulso (ton = loff = 6s) 170 min
R Total 180 min

El tiempo de muestreo es de 3 segundos y el tiempo
total del experimento fue de 250 minutos una vez que
se alcanzé el estado estable. Qb inicia con un valor de
250 Watts, al minuto 70 se incrementa a 1250 Watts,
en el minuto 100, se realiza otro incremento hasta los
1875 Watts. Los picos presentes en los minutos 170 y
180 se deben a la accién de la apertura de la valvula de
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reflujo (Ver Fig. 3). Los cambios realizados se muestran
en la Tabla III.

En la Fig. 4 se muestra la variacién de los pardmetros a
través de la potencia calefectora, esta es proporcionada por
la resistencia calefactora localizada en el hervidor. Para
este trabajo se considera que la variacién es del rango de
10 % al 100 % de la potencia total (2500 W atts).

14 . — , ,

—_—V

1.2

08F 1

06F 1

Flujo Molar {molfmin)

. I |
100 150 200
Tiempo (min)

250

Figura 4. Evolucién de los pardmetros

Los cambios aplicados a la potencia calefactora se
ven reflejados directamente en los pardmetros L'y V' y
estos a su vez, producen variaciones directamente en las
funciones de ponderacién como se ilustra en la Fig. 5.

Las Figs. 6, 7 y 8 ilustran la comparacion del sistema no
lineal y el modelo singular LPV obtenido.

—=1{p)
09 —eZ2(p)
3 (p)
B0 — )
07 B
06+ q
Zosp L 1
04 R
03- q
02- [ |
0.1 1 q
0 L L L
] 50 100 150 200 250
Tiempo (min)

Figura 5. Evolucién de las funciones de ponderacién en el tiempo

VI. CONCLUSIONES

En el presente trabajo se muestra una estrategia pa-
ra simplificar el modelo no lineal de una columna de
destilacién. El modelo considera las caracteristicas fisico-
quimicas de la planta y las describe a través de ecuaciones
algebro-diferenciales. El modelo singular LPV obtenido
es validado experimentalmente en una columna de desti-
lacién binaria con la mezcla etanol-agua. Por la dindmica
propia del sistema, el modelo se presenta en una estructura
triangular, lo que facilita su uso en tareas de estimacién
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Figura 6. Comparacion del modelo no lineal y el modelo singular LPV
en el condensador.
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Figura 7. Comparacion del modelo no lineal y el modelo singular LPV
en xg.

de variables o incluso para esquemas de control avanzado
como diagndstico de fallas y control tolerante a fallas.
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