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Resumen

Se desarrolla e implementa un controlador difuso a una unidad de destilacion continua;
describiéndose los recursos utilizados tales como el modelo de equilibrio de fases liquido-vapor
para etanol-agua (Modelo de gas ideal para la fase vapor — Modelo de Wilson para la fase liquida)
y el modelo que describe la dindmica de la unidad de destilacion continua. Las variables de control
incluyen a la diferencia entre set-point de composiciones de productos y la composicion real
(xp,xg) vy las variables de proceso son el caudal de alimentacion [Lt./hr], potencia de hervidor
[W]y reflujo [seg./seg.]. Se validan los resultados obtenidos por los modelos y por el controlador
implementado. EIl controlador difuso trabaja a la destilacion en estado estable a 78.4°C en el

condensador y 87.9°C en el hervidor, trabajando a set-points de x, = 0.78 (e= 2.97%) y x5 =
0.10 (¢ = 35.31%).

Palabras claves: Destilacion, I6gica difusa, control difuso.

Abstrac

It develops and implements a fuzzy controller to a continuous distillation unit; describing
the resources used such as balance model for liquid-vapor phase ethanol-water (Ideal gas model
for the vapor phase - Wilson model for the liquid phase) and the model that describes the dynamics
of the continuous distillation unit. The control variables include the difference between set-point
of product compositions and the real composition (xp, x5) and process variables are the feed rate
[Lt./hr], kettle power [W] and reflux [sec./sec.]. Results are validated by the models and
implemented by the controller. The fuzzy controller operates at steady state distillation to 78.4 °C

in the condenser and 87.9 °C in the boiler, working to set-points of x, = 0.78 (= 2.97%) and
xg = 0.10 (¢ = 35.31%)).
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Introduccion

El objetivo clésico del control de procesos en ingenieria es mantener las variables en sus
puntos de operacién y a las variables controladas en régimen estable y sin perturbaciones. Los
controladores PID y las técnicas de control convencional y/o monovariable realizan muy bien este
objetivo; sin embargo cabe sefialar que en la actualidad el campo de estas variables se ha ampliado
y ya no solo se requiere estar dentro de los rangos de operacién, sino que dichos rangos cumplan
también con los nuevos enfoques de la industria tales como los relacionados a temas econémicos,
seguridad, medioambientales o de calidad. Es asi que los rangos de operacién son cada vez méas
estrictos y reducidos y los parametros de operacion cambian con frecuencia segun los
requerimientos del mercado, clientes y entidades normativas.

Para cada uno de los problemas antes mencionados se han desarrollado investigaciones
para minimizarlos, pero muchos de estos solo han sido trabajos teéricos o no han sido probados
experimentalmente. Desde mediado de los afios 70 se empieza a extender el concepto de conjunto
difuso (o borroso) hacia la l6gica, apareciendo la légica difusa y con ello se desarrollaron
aplicaciones a los sistemas de control disefiados con esta légica. Como la légica difusa obtenia
respuestas a partir de conceptos ambiguos, propios del lenguaje humano, es que su estudio se
incluye junto con las Redes neuronales artificiales, el control basado en modelo, y sistemas
expertos, como alternativas del nuevo concepto de control basado en la experiencia humana y asi
se logra una mayor similitud entre los controles automaticos y el operador humano.

La destilacion es el proceso de separacion mas utilizado en la industria quimica, debido
a que es popular es que se ha estudiado de muchas maneras utilizando modelos cada vez mas
elaborados y con ello, sistemas de control cada vez mas robustos. El proceso de destilacion es un
método de separacion el cual tiene un suministro de energia ubicado en el hervidor donde se tiene
la temperatura mas elevada del proceso, y es ahi donde se entrega la energia. También, y para
cerrar el ciclo, cuenta con un sumidero de dicha energia el cual se ubica en el condensador y retira
parte de la energia remanente del proceso el cual puede no sea utilizada en el proceso. Debido al
incremento en el costo de la energia, (tanto en combustibles fésiles como de la energia eléctrica
de red publica) es que surge la necesidad de aprovechar al maximo esta energia, evitando
inestabilidades de proceso que pueden conllevar a paradas prolongadas en planta, mermas por
calidad de producto terminado, sanciones por entidades reguladoras y/o alteraciones en el
medioambiente.

Es con este enfoque que se plantea implementar un controlador difuso a la Unidad de
destilacion continua automatizada, y definir la metodologia asi como también evaluar las
bondades de esta nueva estrategia de control en la practica, que poco a poco esta ganando campo
en su aplicacion a diversas areas de la industria, transporte, tecnologia, etc.

Materiales y métodos

Con el objetivo de implementar un sistema de control difuso para la unidad continua de
destilacion automatizada (Figura 1), es necesario contar con un modelo para el entrenamiento
(Training). ElI modelo consta de dos partes, la primera parte define el comportamiento de la
mezcla Etanol-Agua (Equilibrio de fases liquido-vapor) y la segunda parte define los principios
de la operacion unitaria de destilacion por medio de un modelo dindmico. Una vez que se
consolida y valida el modelo, el siguiente paso es disefiar el sistema de control acorde a los
parametros de operacion del equipo real y para ello es necesario ejecutar varias simulaciones del
modelo para establecer el efecto de cada parametro del proceso (output del controlador) sobre las
variables de interés del proceso (Input del controlador). Como ultimo paso, se requiere
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implementar el sistema de control una vez que ha sido disefiado, para ello se hace uso del software
LABVIEW para escribir el codigo del controlador y concatenarlo a los sensores y actuadores del
sistema fisico real. En resumen, son cuatro (04) pasos (Figura 2):
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Figura 1
Diagrama de la unidad de destilacién continta automatizada mod. UDCA/EV.

a) Modelamiento y programacion del equilibrio liquido-vapor (ELV):

Se plantean las hipdtesis y ecuaciones del comportamiento de la sustancia de trabajo;

posteriormente se escribe el programa sobre MATLAB para ejecutarlo como un comando
simple. (Figura 3)

Hipdtesis para el modelo de ELV:
El equilibrio liquido — vapor se representa considerando:

Fase vapor como ideal. (®_ci=1):
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Dado que la presién a la que se opera la unidad de destilacion es proxima o menor a la
atmosférica, consideramos una fase de vapor ideal sobre la cual aplicaremos la ecuacion de
los gases ideales para su determinacion.

Pv=RT Ec.95
Donde

P: Presion del gas (Pa).
v : Volumen molar

R: Constante universal de gases (1.9872 cal/(mol.K)).

T: Temperatura (°K)

Fase liquida no ideal:

En esta fase no se puede suponer idealidad ya que las mezclas de etanol-agua son fuertemente
polares y los coeficientes de actividad se alejan de la unidad. Se considera usar el modelo de

Wilson.

MODELAMIENTO, DISENO E IMPLEMENTACION DE UN SISTEMA DE CONTROL DIFUSO A COLUMNA DE DESTILACION
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Figura 2

Metodologia seguida en el disefio e implementacion del sistema de control difuso

b) Modelamiento y programacion de la unidad de destilacion continua:
Se plantean las hipétesis y ecuaciones necesarias para el definir el comportamiento de la
unidad de destilacion continua y se escribe el programa sobre MATLAB. (Figura 5).

Se consideran n etapas, conformados por n-2 platos, un hervidor que suministra calor a razén
de Qp Yy un condensador de efecto total; cada etapa i estd asociada a una fraccién molar
liquida del componente ¢ (x;) o vapor (y.;) de su flujo molar respectivamente L; 0
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V;.Tiene una alimentacion en el estado f a razén de F (mol/seg) de calidad q y

composicion molar liquida de € igual a x.g Yy recirculacion de producto destilado a razén
R.
Donde:

i: Namero de etapa (i= 1,..., n).

f: Numero de la etapa correspondiente al plato de alimentacion.

¢: Numero del componente (Etanol=1, Agua = 2)

X.,;: Fraccion molar de la mezcla en fase liquida del componente ¢ en la etapa i.

INICIO
Psat, °T, Xo

DEFINIENDO CONSTANTES
Vi, V2, A1z2-A11, Az1-Azz, R,A, B, C, X1
Definiendo contador y diferencial
k,dx

|

NO

°T = 293.15K ‘

°T = °T + 273.15K ‘

v

While
X, >= 07

A

v
CALCULAR

X2, A12,A21,71,72,P%
Y1,P%%,Z, Tear

|
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0
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dx, X5 = X35 - dx

PRESENTACION
DE RESULTADOS

FIN

Figura 4
Diagrama de flujo para el modelo de ELV.

¢) Disefo del controlador difuso:
Se seleccionan las variables de proceso y los parametros de operacion, y se determinan las
interfaces de fuzificacion y defuzificacion y la construccion de la base de reglas.
Seleccion de las variables y del universo discurso:
A nivel del proceso, las variables de salida son la composicién molar liquido en el hervidor
y la composicion molar de vapor en el condensador; y las entradas son potencia de la
resistencia en hervidor, el reflujo y el caudal de alimentacion.
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Por otro lado a nivel de controlador, las salidas son las respuestas deseadas de la potencia de
la resistencia del hervidor, el reflujo y el caudal de alimentacién; mientras que la entrada del
controlador es funcidn del feedback de la temperatura en el condensador y temperatura en el
hervidor; estas temperaturas se ingresan al modelo de equilibrio liquido vapor, y se calcula
cual seré la composicién de los productos obtenidos en el estado estable. (Tabla 1)
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Figura 5
Esquema del modelo de la unidad de destilacion.
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Tabla 1
Variables de entrada y salida de proceso, controlador y modelo de equilibrio liquido - vapor.

Controlador

Proceso UDCA - Planta Modelo ELV

difuso
Va;?ble Entrada Salida Entrada Salida Entrada Salida
1 F Temperatura Temperatura Set-Point =
condensador condensador *p Xp
5 R Temperatura Temperatura Set-Point R
Hervidor Hervidor B Xpg
3 Qp - - - Xp Qs
4 - - - - Xp -
Tabla 2

Variaciones en los parametros de operacion para determinar efectos aislados y determinar el
efecto de las variables.

T Fee (%0) Qs (W) R (seg./seg.)
(0 — 100%) (0 — 1600W) (0 —1seg./seq.)
. {20,30,40,60,10
5 min. 00} 1200 212
. {100, 500,
5 min. 40 900,1300,1600} 202
5 min. 40 1000 {1/6, 3/6, 5/6,6/6}

El controlador difuso se disefia en funcion al modelo desarrollado realizando 14 corridas de la
simulacién (Tabla 2) para determinar los efectos aislados de cada variable manipulada (Caudal
de alimentacion, Calor en hervidor y Reflujo) sobre las variables dependientes (Composicion de
liquido en el hervidor y composicidn de vapor en el condensador), y que estan directamente
ligados con su correspondiente temperatura a una determinada presion.

d) Implementacion del controlador difuso:

Se escribe el controlador difuso sobre LABVIEW, se conectan los sensores y actuadores a
la interfaz del controlador, se realiza la ejecucion del controlador en un proceso real y se
analizan resultados. La implementacion se realiza considerando todas las caracteristicas del
controlador difuso en funcion a los resultados de los tiempos de respuesta. La
implementacion al destilador UDCA/EV se realiza sobre la plataforma de LABVIEW y se
comparan los resultados del controlador difuso con los resultados del control PID propios
del equipo.

Resultados y discusion

Validacion de Programa del modelo de equilibrio liquido-vapor: El error relativo calculado a
partir de

2/3
hoy = 644. (%) de las composiciones obtenidas del modelo y los datos de la composicion

obtenidas de bibliografia (Ohe, 1989) para las fases liquida y vapor a 70°C y presiones de vacio
desde 233.70 mmHg. hasta 542.20 mmHg.
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Se calcula el error relativo para cada dato de referencia y el error relativo promedio para cada
escenario, siendo mayor el error relativo para la composicion molar liquida. EI error relativo
promedio es mayor para la composicién molar liquida (6.45%) que la composicion molar de vapor
(1.78%) debido a que a bajas presiones el modelo de gas ideal es bastante preciso.

El modelo no se ajusta la composicion molar liquida a 70°C en el rango de presiones de (233.70
- 459.30mmHg) presentando errores relativos porcentuales mayores a 10%.

Tabla 3
Primer escenario: Sistema Etanol-Agua a T°=70°C (Ohe, 1989).
P(mmHg) Fracc. Fracc. Error rel. Fracc. Fracc. Mol.  Error rel.
Mol. Mol. Porcentual Mol. Vapor, y Porcentual
Liquido, x  Liquido, x (%) Vapor, y Modelo (%)
Modelo
233.70 0.0000 0.0010 - 0.0000 0.0157 -
337.50 0.0500 0.0440 12.00 0.3360 0.3376 0.48
390.30 0.1000 0.0870 13.00 0.4440 0.4415 0.56
421.80 0.1500 0.1320 12.00 0.4990 0.4960 0.60
443.20 0.2000 0.1770 11.50 0.5350 0.5299 0.95
459.30 0.2500 0.2240 10.40 0.5620 0.5557 1.12
472.20 0.3000 0.2720 9.33 0.5850 0.5770 1.37
483.30 0.3500 0.3210 8.29 0.6060 0.5962 1.62
493.20 0.4000 0.3720 7.00 0.6250 0.6151 1.58
502.10 0.4500 0.4230 6.00 0.6450 0.6337 1.75
510.30 0.5000 0.4740 5.20 0.6650 0.6528 1.83
517.80 0.5500 0.5250 4.55 0.6860 0.6728 1.92
524.60 0.6000 0.5750 4.17 0.7090 0.6937 2.16
530.80 0.6500 0.6270 3.54 0.7330 0.7173 2.14
536.10 0.7000 0.6780 3.14 0.7600 0.7427 2.28
540.60 0.7500 0.7690 2.53 0.7890 0.7952 0.79
543.90 0.8000 0.7860 1.75 0.8210 0.8063 1.79
546.00 0.8500 0.8620 141 0.8580 0.8621 0.48
546.60 0.9000 0.8620 4.22 0.8990 0.8621 4.10
545.20 0.9500 0.9020 5.05 0.9450 0.8963 5.15
542.20 1.0000 0.9590 4.10 1.0000 0.9527 4.73
Error relativo promedio 6.45% Error relativo promedio 1.87%
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Figura 2
Comparacion grafica para el escenario n° 01.

La figura 2 muestra la comparacion grafica para el escenario n°1 entre:Fraccién molar (X,y)
vs Presiones (mmHg) a 70°C: El grafico 15 — lado izquierdo, describe un sistema de dos
componentes, entre los datos de presiones de vacio desde 233.70 mmHg. hasta 542.20 mmHg
vs. fracciones molares: “x experimental” desde O hasta 1, “x modelo” desde 0.0010 hasta
0.9590 y “y experimental” desde 0 hasta 1, “y modelo” desde 0.0157 hasta 0.9527; la curva
superior se denomina curva del liquido y la curva inferior es la curva de vapor; el sistema
esta claramente definido por este gréafico: el vapor es estable por debajo de la curva de vapor
a bajas presiones, el liquido es estable sobre la curva del liquido y son los que estan bajo
altas presiones. El Unico significado posible para los puntos entre las curvas es que
representan estados del sistema en los cuales el liquido y el vapor coexisten en equilibrio
(Castellan G., 1987).

Fraccion molar liquido “x” vs Fraccion molar vapor “y” a Temperatura Constante de 70°C:
El grafico 15 — lado derecho, describe las composiciones vapor — liquido en el equilibrio (x
vs. y) a Temperatura constante de 70°C.

Para variacion de presiones menores a la atmosférica a temperatura constante (Isotermas), el
error relativo de la composicion molar de vapor es menor de 5% y disminuye a presion
menor; esto es debida a que la fase vapor se comporta como un gas ideal a bajas presiones.
(Grafica 15 — lado izquierdo).

El modelo de equilibrio liquido-vapor planteado se puede aplicar para simular equilibrio de
fases a 70°C y a presiones menores a la atmosférica (Desde 233.70mmHg hasta
542.20mmHg). (Grafica 15 — lado derecho).

De la misma forma se procede a corroborar los escenarios 2: Sistema Etanol-Agua a
P=706mmHg (Ohe, 1989) donde el error relativo porcentual se incrementa en las
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proximidades al punto azeotrépico llegando a alcanzar valores maximos de 16% en la
composicién molar liquida y 13.43% en la composiciéon molar vapor; y el escenario 3:
Sistema Etanol-Agua a P=760mmHg (Ohe, 1989) presenta los errores relativos (en
promedio) mas bajos que en los dos primeros escenarios a presion atmosférica; esto es debido
a que la diferencia de energia caracteristica utilizado segun bibliografia (Modelo de Wilson)
para la fase liquida fueron determinados a presion atmosférica; y no varia significativamente
cuando cambian las condiciones.
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Determinacion del coeficiente de determinacion R?entre la composicion molar liquida del
modelo de ELV y los referenciales.
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Determinacion del coeficiente de determinacion R?entre la composicion molar de vapor del
modelo de ELV y los referenciales.

La figura 3 y 4 muestra la dispersion de las composiciones liquidas y vapor segun el
modelo contrastados con los resultados obtenidos por Ohe, 1989; en el cual se
observa que los datos presentan una desviacion normal (hacia arriba y abajo) y un
coeficiente de determinacion de 0.9916 y 0.9888 respectivamente.

Existe linealidad entre los resultados obtenidos y sus correspondientes pares en los
datos referenciales con un coeficiente de determinacion (R?) de 0.9916 para la
composicion molar liquida (x) y 0.9888 para la composicién molar de vapor (y). Ello
confirma la validacion del modelo para ambos parametros con un 99% de
correlacion.

Para validar el programa de la unidad de destilacion se realizaron los siguientes
pasos: 1. Se tomaron temperaturas de un proceso de destilacion continua (TI1, TI2,
TI3y T14) con el UDCA/EV. 2. Se ejecutd el modelo de la UDCA (3.2.2) siguiendo
los parametros establecidos obteniéndose datos de composicion. 3. Utilizando el
modelo de equilibrio liquido-vapor se realizé la conversion de composiciones a
temperaturas. 4. Se calcula el error relativo de las temperaturas experimentales y las
obtenidas por los modelos.

El programa elaborado se ejecuta en el equipo, obteniéndose los siguientes resultados
con un tiempo total de operacion de 35 min.

Tabla 4
Error relativo porcentual en las composiciones de productos al alcanzar el estado estable
durante la ejecucion del controlador difuso.

. . Composicion
Tlempo de Set-Point Variable . molar de Error
flujo proceso Tiempo .
Producto Comp. Mol. . producto en el relativo
estable /mol Temperatura (min) I
(min) (mol/mol) (°C) proceso porcentua
(Modelo ELV)
Destilado 16.6 0.78 78.4 16.7 0.7575 2.97%
Fondo 16.6 0.1 87.9 16.7 0.0739 35.31%

4. Conclusiones

a) El modelo de equilibrio liquido-vapor, planteado en la presente investigacion, tiene validez
incluso a presiones menores a la atmosférica con errores en las composiciones molares
inferiores al 10% para la mezcla Etanol-Agua.

b) ElI modelo matematico para la unidad de destilacion que se utiliz6 se representa mediante las
siguientes ecuaciones:
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( dxq
My dar Vr(y2 — x1) ; En el condensador.
dx; .
Miﬁ =VeWit1 —yi) + Le(xj—1 —x;); i=2,..,f—1
d.X'f
\Mr 5 = Vs¥ren = VeYy + LXp—q = Lsxp + Fxpe;
dx; _
Mid_tl =VsWis1 —¥) + Ls(ximg —x); i=f+1,..,n—-1
dx, .
\ M"W = Vs(xn — yn) + Ls(xpn—1 — x); En el hervidor
( M, (hey)
d—tc =V,H — Lihyy — Dhyy
{ dM;(he;) _ . o
— = iv1Heiz1 — Lihe; = ViHe + Li_qheiq + m(@)Fhp;i=2,...,n—1
dMy, (hey)
\ % = Lp_1hen—1 — VyHey — Bhep

Arrojando errores relativos porcentuales de € = 0.49% en el hervidor (TI1), e = 1.68% en el
segundo plato (T12); € = 1.92% en el quinto plato (TI3) y € = 1.11% en el condensador (T14).

c) Se implemento el controlador difuso que logra alcanzar estabilidad en un tiempo de 16.7 min
desde iniciada su ejecucion, con un error relativo porcentual de las variables respuestas de
composicién molar de 2.97% para el destilado y 35.31% para el fondo o cola.

d) Los parametros del sistema de control difuso para el proceso de destilacion son 05 valores
linguisticos (conjuntos difusos) para el Flujo de alimentacién (02 trapezoidales y 03
triangulares); 05 valores linguisticos (02 sigmoides y 03 gaussianas) y 05 valores linglisticos
(02 trapezoidales y 03 triangulares) para el reflujo con los valores mostrados en la tabla 5.

Tabla 5
Funciones de pertenencia y etiquetas para las variables de entrada de proceso.
Flujo de alimentacion FPB Unidad %
Etiqueta Simbolo Tipo Parametros Rango
Muy bajo MB Trapezoidal [001025] 0-25
Bajo B Triangular [15 30 45] 15-45
Medio M Triangular [35 50 65] 35-65
Alto A Triangular [55 70 85] 55-85
Muy alto MA Trapezoidal [75 95 100 100] 75-100
Potencia de hervidor 0B Unidad W
Etiqueta Simbolo Tipo Parametros Rango
Muy bajo MB Sigmoide [ -0.03 240] 0-400
Bajo B Gaussiana [126.2 400] 0-800
Medio M Gaussiana [120.7 800] 400 - 1200
Alto A Gaussiana [122 1200] 800 — 1600
Muy alto MA Sigmoide [0.03 1360] 1200 - 1600
Reflujo R Unidad seg/seg
Etiqueta Simbolo Tipo Parametros Rango
Muy bajo MB Trapezoidal [001/12 1/4] 0-4/6
Bajo B Triangular [1/6 2/6 3/6] 3/6 - 9/6
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Medio M Triangular [2/6 3/6 4/6] 6/6 - 12/6
Alto A Triangular [3/6 4/6 5/6] 9/6 - 15/6
Muy alto MA Trapezoidal [3/411/12 1 1] 13/6-18/6
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