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RESUMEN

Se explora un método para efectuar el Diseiio Integrado de
procesos de una columna de destilacion binaria, el cual con-
sidera la dinamica del proceso y su control conjuntamente,
desde la fase de diserio, garantizando que el sistema responda
adecuadamente frente a posibles perturbaciones. Primero se es-
tablece el algoritmo para la solucion de problemas de progra-
macion no lineal con ecuaciones algebraica diferenciales (NLP-
DAE), y después se plantean todos los aspectos técnicos nece-
sarios que describen el sistema, tales como criterios para el
diseiio de control, basados en la respuesta completa del sistema
(error cuadratico integral) en conjunto con algunos aspectos de
la respuesta (indice de disminucion y sobremodulacion). Para

las unidades, condiciones de operacion y parametros de ento-
nacion del control que optimicen tanto los criterios economicos
como la controlabilidad del proceso y a la vez garanticen una
operacion factible. Se desarrolla e implementa el algoritmo de
calculo y se valida la metodologia propuesta para el disefio de
torres de destilacion binaria comparando la simulacion dina-
mica del sistema con y sin control diseiiado con los enfoques
del Diseiio Tradicional y del Diserio Integrado. Se sometio el
sistema a una perturbacion de 10% y se observa como es la
respuesta dinamica. Se demuestra en todos los casos que el Di-
sefio Integrado presenta mejor desempernio que el Disenio Tra-
dicional; su respuesta es mejor con un tiempo de asentamiento
mas rapido y un sobreimpulso menor.

el diseiio de procesos se determinan las dimensiones fisicas de
a integracion entre dise-
flo y controlabilidad ha

& tomado relevancia en el

disefio de procesos reactivos, debido a la
necesidad de evaluar las caracteristicas
de operacion dindmica de los procesos
durante las fases de disefio en cuanto a
sus aproximaciones cuantitativas. En las
ultimas cinco décadas se ha venido reali-
zando un esfuerzo significativo dirigido a
los estudios algoritmicos y teorias de
aplicaciones que surgen del problema de
disefio de procesos y control. Los traba-
jos de Nishida (1974, 1974) y Nishida e

Ichikawa (1975) fueron entre los prime-
ros en que se estudié sistematicamente la
inclusion de consideraciones dinamicas y
de control dentro del problema de sinte-
sis de procesos que contienen incerti-
dumbres en los parametros. Morari
(1983), Skogestad y Morari (1987a, b),
Morari y Zafiriou (1989), Skogestad
(1991) y Skogestad y Wolff (1992) han
realizado contribuciones significativas en
el analisis de la controlabilidad y en el
estudio de la capacidad de adaptacion di-
namica de los sistemas. Estos autores
han introducido y analizado magnitudes

de controlabilidad para la interaccion de
las variables y el rechazo de perturbacio-
nes. También han investigado las caracte-
risticas inherentes a un proceso que limi-
tan su controlabilidad y han propuesto un
procedimiento de sintesis de reguladores
que consideran una estabilidad robusta en
presencia de incertidumbres en los mode-
los y acciones en las perturbaciones.
Sheffield (1992) proporciondé una pers-
pectiva industrial sobre la necesidad de
integrar el disefio y el control de siste-
mas. Morari (1992) realiz6 una recopila-
cion de algunos de los resultados
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importantes y esfuerzos previos concer-
nientes a la interaccion entre el disefio y
el control. Bansal ez al. (2000) y Salkizli
et al. (2004) centraron esfuerzos en el
estudio y aplicacion del Disefio Integrado
y control de sistemas de destilacion, uti-
lizando programaciéon dindmica bajo in-
certidumbres. Para el problema especifico
de Disefio Integrado de procesos, el sis-
tema descrito por Schweiger y Floudas
(1997) fue resuelto mediante métodos de
optimizacion local.

Los algoritmos desarro-
llados y la simulacion implementada arro-
jan resultados que ponen de manifiesto las
ventajas del enfoque de disefio simultaneo
sobre el enfoque secuencial. Surge asi el
enfoque sobre el cual se basa el presente
trabajo, el Disefio Integrado, denominado
asi por Gutiérrez y Prada (2003). El
Disefio Integrado es la técnica de disefio
de procesos mediante la cual se obtienen
los parametros fisicos de la planta que
minimicen el coste de operacion y cons-
trucciéon, al mismo tiempo que cumplen
con las caracteristicas de controlabilidad
que se imponen al proceso, obteniendo de
ésta manera disefios de planta flexibles
capaces de mantener sus condiciones de
controlabilidad frente a futuras perturba-
ciones que se puedan presentar.

Se espera que en un fu-
turo, al ser determinados los mejores mé-
todos aplicados a sistemas industriales es-
pecificos, el Disefio Integrado sea la base
al momento de disefiar nuevos procesos
productivos. El presente trabajo es una
contribucion en el marco del disefio de
columnas de destilacién binaria, y tiene
como objetivo realizar el Diseflo Integrado
de tales columnas mediante el uso de mé-
todos de optimizacion hibridos (métodos
heuristicos y metaheuristicas mas métodos
clasicos). Existe una bibliografia extensa
sobre los diferentes algoritmos de optimi-
zacion convencionales existentes para
afrontar la optimizacion de funciones; sin
embargo, los métodos convencionales de
optimizacion, entre los cuales destacan
aquellos basados en la busqueda del gra-
diente, se dirigen hacia la solucién mads
proxima siguiendo la direccion en la que
el gradiente disminuye o aumenta, sin ca-
pacidad para discernir entre solucion local
y global. Como alternativa, durante las
dos ultimas décadas se ha desarrollado
nuevos métodos heuristicos, entre los cua-
les destacan el recocido simulado (RS),
los algoritmos genéticos (GA) y mas re-
cientemente la optimizacion con enjambre
de particulas (PSO, de particle swarm
optimization).

Entre las metaheuristi-
cas esta la busqueda Tabu (Tabu
search), la cual es empleada en el pre-
sente trabajo para el problema de
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Disefo Integrado de columnas de desti-
lacion binarias. Otros autores (Pérez y
Basterrechea, 2005) encuentran que la
busqueda Tabu puede pertenecer a méto-
dos heuristicos deterministas.

Existen ejemplos exito-
sos, como el caso de Petcu y Faltings
(2007), quienes desarrollaron un algoritmo
para optimizaciéon combinatoria basado en
métodos de busqueda locales (solo toman
decisiones basados en informacion local)
y métodos completamente inferenciales.
Elhossini et al. (2010) presentaron una
eficiente estrategia basada en PSO y sobre
el ‘frente de Pareto’ que generalmente se
ve en algoritmos evolutivos, para resolver
problemas de optimizacion multiobjetivo.
Martinez y Behar (2011) utilizaron una
estrategia hibrida basada en GA y en el
método simplex para la identificacion ex-
perimental de sistemas de lazo abierto, lo-
grando resultados muy superiores a los
obtenidos por métodos convencionales,
una estrategia muy similar llamada algo-
ritmo simplex génetico realizada por
Hongfeng (2009). Los algoritmos hibridos
han sido utilizados ademas para la recons-
truccion de imagenes, de acuerdo con Liu
et al. (2009), y para el clasico problema
del comerciante viajero de Zhou, Q. y
otros. (2009).

Se establece el enfoque
en la tarea de disefio de procesos quimi-
cos de dos formas: el enfoque tradicional
(enfoque secuencial) el cual ha sido lleva-
do a cabo tradicionalmente de manera ma-
nual e intuitiva. Una vez que se proponen
diferentes esquemas de diagramas de flu-
jo, los ingenieros se centran en elegir el
esquema de la planta econdmicamente Op-
timo desde el punto de vista de ingenieria
civil, pero sin tener en cuenta la secuencia
¢ interconexion Optima entre las unidades
que lo componen, y sin considerar las ca-
racteristicas de controlabilidad en lazo
abierto o cerrado que tendria la planta una
vez disefiada. Esta estrategia implica evo-
lucionar hacia la solucién a través de su-
cesivos refinamientos de una solucion ini-
cial aproximada. Se propone una estrate-
gia de disefno desarrollando, en principio,
soluciones muy simples para luego agre-
gar capas sucesivas de detalles.

Por su parte, el Disefio
Integrado (enfoque simultaneo), es “la
técnica de disefio de procesos mediante
la cual se obtienen los parametros fisi-
cos de la planta que minimicen el coste
de operacion y construccion, al mismo
tiempo que cumplen con las caracteristi-
cas de controlabilidad que se imponen
al proceso” (Gutiérrez y de Prada, 2003).
La interaccion entre el disefo de proce-
sos y el control de procesos surge por-
que el diseno de procesos quimicos de-
termina de un modo inherente su

controlabilidad, que cualitativamente
significa lo bien que un proceso es ca-
paz de rechazar perturbaciones, cuin se-
veramente interactan las multiples va-
riables y cuan facilmente el sistema se
mueve de un punto de operacion a otro.

Modelo Matematico del Sistema

El enfoque del modelo
esta propuesto para el diseflo de una co-
lumna de destilacion binaria. El objetivo
es disefar un proceso que separa una ali-
mentacion de liquido saturado en produc-
tos de fondos y destilados. Se calcula el
nimero de platos, la ubicacion de la ali-
mentacion, diametro de la columna, cau-
dales y composiciones.

Para el desarrollo del
modelo se asume una constante de volati-
lidad relativa (ct), un calderin parcial y un
condensador total. Las variables binarias
pi Y qi representan la residencia de la ali-
mentacion y el reflujo, respectivamente,
para cada plato i.

Las variables de tiempo
continuo invariante en el modelo son M:
acumulacion de liquido en el plato, f:
constante de tiempo hidraulica en el plato,
Ry relacion de reflujo en estado estacio-
nario, V: vapor en el calderin en estado
estacionario, D.: diametro de la columna,
y K, Kg, T, y Tr: ganancias del controla-
dor y constantes de tiempo.

Las variables dinamicas
en el modelo son x;: composiciones liqui-
das, y;: composiciones de vapor, L;: cau-
dal de liquido por cada plato, B y D: flu-
jo de fondo y destilado, V: vapor del cal-
derin, y R: reflujo.

El objetivo del Disefio
Integrado para este proceso es determinar
las dimensiones fisicas de la unidad, con-
diciones de operacion y parametros de
entonacion del control que optimicen tan-
to los criterios econdémicos como la con-
trolabilidad del proceso y a la vez garan-
tice una operacion factible. La Figura 1,
representa un diagrama del sistema en
estudio.

El modelo completo de
la columna de destilacion binaria se des-
cribe a continuacion:

Balance por componentes en el calderin

d
MR f: Ll (Xl'XB)+V(XB'yB) )]

Balance por componente en el plato

M %: L. (Xi+1_xi )+V(yi'1 -yi)

2)
+p, (z—xi )+qir(XD-xi)
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Figura 1: Diagrama del proceso (superestructura).
Balance por componente en el condensador  Equilibrio por plato
d X,
M, S0 = vy, x (3) =—T 8
C dt (yN D) Vi 14‘)(i (G-l) ( )
Balance total en el calderin Para los controladores PI, las expresiones
matematicas son:
dB
Bo=L,-V-B “) dr, *
dt K = Xp o Xp ©)
Balance total por plato
dal, .
dL. TR (10)
P = LuLitpFraR (5) t
K
= + ~x )=V 11
Balance total en el condensador Ve= Vs Ky (XB"“ XB) T, Iy (n
dD K
—=V-R-D (©) - ). 2R
dt R =R Ky (XD,m_XD)_T—ID (12)
R
Equilibrio en el calderin
El control final queda como
X,
Vo= Ty (7 090V _v v (13)
I+x, ((x-l) 7t c
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dR

0,5—=R_-R (14)
dt

Las siguientes expresio-
nes se tomaron de Schweiger y Floudas
(1997). Las restricciones para el proceso
establecido, primero la funcion objetivo se
relaciona con los costos de disefo y utili-
dades a través de la expresion

cost=f, cost , +cost /B (15)
cost =7756 VSSJF 3,075
2
(615+324D +486(6+0,76N,) D)+ (16)
2
61,25N, (0,7+1,5DC)

y la expresion de la funcion objetivo que
relaciona la controlabilidad del sistema es

2

P

*
+ t(XB XB
Resolucion del Diserio Integrado de la

columna de destilacion binaria mediante
el método deterministico

Para lograr obtener las
condiciones iniciales del problema mate-
matico del Disefio Integrado se optimiza
en estado estacionario primeramente las
variables enteras, mediante la busqueda
Tabu.

Se plantea la programa-
cion de ‘BUSQUEDA TABU-VARIA-
BLES’ dentro del programa principal,
como se expone en la seccion precedente.
Se procede a la Configuracion inicial de
la busqueda definiendo los parametros del
modelo, que son: paso final de la busque-
da Tabu (p.Step), valor inicial de las va-
riables (p.y0), numero maximo de itera-
ciones (p.Iter), tamafio de la lista Tabu
(memoria; p.N) y valores iniciales varia-
bles continuas (p.x0). Cuando se especifi-
ca el caso de optimizacion (p.case) se es-
tablece el valor de 0 o 1, segiin sea opti-
mizacion en estado estacionario (SS) o
transitorio, respectivamente. Al correr el
programa se da como terminado cuando
se alcanza el tamafio de paso maximo, el
programa reporta el valor Optimo de la
funcion objetivo en el estado estacionario
y los valores Optimos para las variables
binarias. Luego se optimizan las variables
continuas de disefio de la columna de des-
tilacion, es decir, aquellas que influyen en
el costo capital. Y segundo, se optimizan
también en el estado estacionario las va-
riables de control que se relacionan con
los parametros de los controladores.

La programacion se defi-
ne como ‘Optimizador Deterministico.
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Variables Continuas Estado Estacio-
nario’. Se incluyen dentro de este progra-
ma las funciones finincon para la optimi-
zacion no lineal y Isgnolin para resolver
el problema algebraico no lineal; el resul-
tado dara el punto de partida y condicio-
nes iniciales de las variables a ser utiliza-
das en el sistema de ecuaciones algebrai-
cas diferenciales.

El Disefio Tradicional es
efectuado a través del método del gradien-
te (funcion fimincon), correspondiente al
disefio de las variables de disefio en esta-
cionario y al posterior disefio del control,
de forma separada.

Resultados

Los parametros iniciales
para la destilacion binaria son: volatilidad
relativa o= 2,5; flujo de alimentacion
F= 1 kmol-min™'; periodo de recuperacion
Bpay= 4 afios; e impuesto Py,= 0,4
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Figura 2: Respuesta dinamica de la composi-
cion del destilado y residuo o fondo. Disefio
Tradicional.
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Error Cuadrado Integral
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Figura 3: Respuesta dindmica del error cuadra-
tico integral (W) sin control.

Meétodo tradicional

En la Figura 2 se repre-
sentan el comportamiento de la composi-
cion en el destilado y del residuo o fondo,
y la Figura 3 representa el error cuadrati-
co integral, a una perturbacion en el siste-
ma de 10%.

La estabilidad del siste-
ma frente a posibles perturbaciones es
mas pobre usando el Diseflo Tradicional
(Figura 2). El sobreimpulso en la curva
del comportamiento dindmico de las va-
riables controladas (fracciones molares de
los productos) es de mayor magnitud, por
lo que las fracciones molares salen fuera
del intervalo de control. Para el caso de la
composicion del destilado desciende a
menos de 0,95 y para el residuo se eleva
por encima de 0,14. Esto implica produc-
tos fuera de las especificaciones de
calidad.

Con el Disefio Tradi-
cional se tarda mas de 4h para alcanzar la
estabilidad del sistema, mientras que con
el Disefo Integrado el sistema tarda entre
1,8 y 2,5h para estabilizarse. Esto influye
en la cantidad de productos defectuosos.

Diserio Integrado (deterministico)

En el sistema que se es-
tudia, se establece desde el inicio que la
fraccion molar de destilado debe ser
>0,98 y la del residuo <0,02. El compor-
tamiento dinamico de las variables contro-
ladas se puede observar en la Figura 4 (a
y b), y el error cuadratico integral con
control se muestra en la Figura 5.

La Figura 4a muestra a
lo largo del periodo de simulacion de ~5h
como se va estabilizando la composicion
del destilado cuando el sistema es someti-
do a una perturbacion tanto del flujo como
de la composicion de la alimentacion. El
valor maximo de desviacion de la restric-
cion de la pureza de destilado se observa
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Figura 4: Respuesta dinamica de la composi-

cion en el destilado y residuo o fondo. Disefio
Integrado mediante método deterministico.

Error Cuadrado Integral
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Figura 5: Respuesta dinamica del error cuadra-
tico integral (p).

que alcanza un sobreimpulso a un valor de
0,97. Sin embargo, el control basado en la
respuesta total del sistema indica que luego
de 1,8h la composicion se eleva a 0,98 y
de alli en adelante tiende a estabilizarse a

AUGUST 2014, vOL. 39 N° 8 JIVERCJENCIA



una fraccion molar >0,99. Similarmente
ocurre en la curva de fraccion molar de
destilado mostrada en la Figura 4b. El pe-
riodo de asentamiento se alcanza a ~2,5h
de operacion, que es cuando la composi-
cion del residuo se mantiene <0,02.

Todo esto indica que
efectivamente el Diseno Integrado para la
columna de destilacion planteada, efectia
una separacion idonea de los componentes
y simultdneamente ejerce un control ade-
cuado sobre la composicién de los pro-
ductos, manteniendo la estabilidad y con-
trolabilidad del sistema.

En la Figura 5 se obser-
va que la variacion de la controlabilidad a
lo largo del periodo de estudio ocurre en
el intervalo que va de 0,0001 a 13,555,
los cuales representan los valores donde la
controlabilidad tiene un impacto aprecia-
ble sobre los costos al momento de reali-
zar el Disefo Integrado.

En la Figura 6 se mues-
tra que el costo total se mantiene sin mu-
chas variaciones desde el valor superior
evaluado €= 13,555, pero comienza a ele-
varse considerablemente cuando
e= 5,9808, siendo &= 5,9473 el valor opti-
mo. De esta forma se obtiene que el valor
que proporciona un equilibrio tanto en los
objetivos economicos como en los objeti-
vos de control es e= 5,9473. Es obvio que
a menor error cuadratico integral el costo
total del disefio se incrementa, porque
ejercer un mejor control sobre el sistema
involucra aumento en los costos de utili-
dad que ldgicamente repercuten en el cos-
to total. En este punto, el problema mul-
tiobjetivo se convierte en un problema de
programacioén entero mixto no lineal con
ecuaciones algebraico diferenciales, en el
que se convierte uno de los objetivos en
restriccion (u<e), es decir, el error cuadra-
tico integral pasa a formar parte de las
restricciones no lineales del problema.

En la Tabla I se muestra
las ventajas y desventajas de la utilizacion
del Disefio Tradicional con respecto al
Disefio Integrado (deterministico) en co-
lumnas de destilacion binaria.

A manera de compara-
cion, en la Tabla II se lista un resumen de
los resultados generado por los programas
OptControl.m para el valor de e= 5,9473
(Disefio  Integrado) 'y  OnlyControl.m
(Diseflo Tradicional). Se puede apreciar
que el resultados mas resaltantes es el si-
guiente: usando el Disefio Tradicional se
obtiene una columna con 15 bandejas por
debajo del nimero obtenido con el Disefio
Integrado, lo que se traduce en una colum-
na mas corta. Esto repercute en el costo de
inversion inicial, que implica un ahorro de
USD 12.305,12 como costo capital y de
USD 11.314,3271 en el costo total. Por
otra parte, los flujos de destilado y de
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Costo Vs Controlabilidad
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Figura 6: Costo total de disefio vs controlabilidad.

TABLA 1
RESUMEN CUALITATIVO. DISENO TRADICIONAL VS DISENO
INTEGRADO DE UNA COLUMNA DE DESTILACION BINARIA

Desventajas

Costo capital mas elevado.

Control deficiente de la pureza de

Ventajas
Diseflo Control 6ptimo de la pureza de
Integrado los productos.
Tiempos de asentamiento mas
cortos, menor cantidad de
productos defectuosos.
Disefio Costo capital menor.
Tradicional

los productos.

Tiempos de asentamiento mas
largos, mayor cantidad de
productos defectuosos.

vapor son menores en el caso de Disefio
Integrado en el orden de 0,12 kmol-min™'.

Pero el problema se ex-
tiende o se prorratea hacia aquellos que
quedan a cargo de la operacion de la plan-
ta, desde los operadores de las unidades de
proceso hasta el nivel gerencial y adminis-
trativo. Esto porque si bien al inicio, para
el disefiador se gana un diseflo econdmico,
para el usuario se posponen elevados cos-
tos de operacion que surgen al intentar
mantener la estabilidad del sistema y de
desechar o recircular productos fuera de es-
pecificacion, sin hablar de los costos de
oportunidad por no posicionar productos en
el mercado en el momento adecuado y los
costos por penalizacion desde el punto de
vista de leyes ambientalistas.

De ésta manera, el
Diseno Integrado optimiza tanto los costos
de inversion inicial, los costos de opera-
cion, la estabilidad del sistema en el tiem-
po e intervalos de control, asi como pro-
ductos de excelente calidad en el momen-
to oportuno y en sintonia con la preserva-
cién del ambiente.

Conclusiones

1. La estabilidad del sistema de colum-
nas de destilacion frente a posibles per-
turbaciones es mas pobre usando el enfo-
que secuencial o tradicional de disefio de
procesos. El sobreimpulso en la curva
del comportamiento dindmico de las va-
riables controladas (fracciones molares de
los productos) es de mayor magnitud,
por lo que las fracciones molares salen
fuera del intervalo de control. Para el
caso de la composicion del destilado des-
ciende a menos de 0,95 y para el residuo
se eleva por encima de 0,14. Esto impli-
ca productos fuera de las especificacio-
nes de calidad.

2. Usando la metodologia de Disefio
Tradicional de procesos para el sistema,
se tardan mas de 4h para alcanzar la esta-
bilidad del mismo, mientras que con el
Disefio Integrado el sistema tarda entre
1,8 y 2,5h para estabilizarse. Se obtiene
en el primer caso, mayor cantidad de pro-
ductos defectuosos mientras se espera que
el sistema alcance el estado estable.
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TABLA 1I
RESULTADOS DISENO TRADICIONAL
Y DISENO INTEGRADO (DETERMINISTICO)

Disefio Tradicional Disefio Integrado

(deterministico)
Parametros de diseflo
Numero de platos 16 31
Plato de alimentacion 8 10
Diametro de la columna (m) 0,7535 0,7142
Reflujo destilado (kmol-min') 0,80971 0,68401
Reflujo vapor (kmol-min') 1,2576 1,1299
Costos del sistema

Costos de capital (USD) 24426,6419 36731,7645
Costos de utilidad (USD) 9754,1488 8763,3532
Costos totales (USD) 34180,7906 45495,1177

Simulacion en estado estacionario
Flujo de Destilado (kmol-min') 0,44792 0,44587
Flujo de Residuo (kmol-min') 0,55208 0,55413
Fraccion de “A” Destilado (liquido) 0,98 0,99054
Fraccion de “A” Fondo (liquido) 0,02 0,015056

Simulacion dinamica (t = 300min)
Flujo de destilado (kmol-min-') 0,55193 0,54643
Flujo de residuo (kmol-min') 0,44807 0,45354
Fraccion de “A” destilado (liquido) 0,98005 0,9931
Fraccion de “A” fondo (liquido) 0,019967 0,015386
ISE (min?) 13,555 5,9473
Término integral controlador residuo 1,7872 1,3760
Término integral controlador destilado -1,4742 -0,39569

Controlador de reflujo de vapor

Ganancia -2,98E-005 -0,0002163
Contante de tiempo 0,00060221 0,0031379

Controlador de reflujo de destilado
Ganancia -0,15737 -0,19109
Contante de tiempo 14,8966 14,5211

3. El Diseno Integrado para el sistema es-
tudiado presenta mejor estabilidad frente a
las perturbaciones.

4. Usando el Disefno Tradicional de proce-
sos para el sistema estudiado se obtiene
una columna con 15 bandejas por debajo
del numero obtenido con el Diseflo
Integrado, lo que se traduce en una co-
lumna mas corta. Esto repercute en el
costo de inversion inicial, que implica un
ahorro de $12.305,12 como costo capital
y de $11.314,3271 en el costo total.
Inicialmente para el diseflador se gana un
disefio economico, pero para el usuario se
posponen elevados costos de operacion
que surgen al intentar mantener la estabi-
lidad del sistema y de desechar o recircu-
lar productos fuera de especificacion, sin
hablar de los costos de oportunidad por
no posicionar productos en el mercado en
el momento adecuado y los costos por pe-
nalizacion desde el punto de vista de le-
yes ambientalistas.

5. El Diseflo Integrado optimiza tanto los
costos de inversion inicial, los costos de
operacion, la estabilidad del sistema en el
tiempo e intervalos de control, asi como
productos de excelente calidad en el
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momento oportuno y en sintonia con la
preservacion del ambiente.

6. Para la estrategia metodologica mas fac-
tible econdmicamente el comportamiento
dinamico del error cuadratico integral (ISE)
presentd una variacion de la controlabilidad
a lo largo del periodo de estudio en el in-
tervalo de 0,77406 a 13,555. El valor opti-
mo de controlabilidad €, que proporciona
un equilibrio tanto en los objetivos econo-
micos como en los objetivos de control, es
e= 3,0624.
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DESIGN OF DISTILLATION COLUMNS FOR BINARY SYSTEMS. TRADITIONAL AND INTEGRATED APPROACHES

Jests E. Ceballos J., Carlos E. Segura G. and Alexander R. Peraza S.

SUMMARY

A method is explored to carry out the Integrated Design
process of a binary distillation column, which considers to-
gether the dynamics of the process and its control, from the
design phase, ensuring that the system responds appropria-
tely to disturbances. First, the algorithm for solving nonli-
near programming problems is established with differential
algebraic equations (NLP-DAE), and thereafter all technical
aspects necessary to describe the system are set out, such as
criteria for control design based on the full response of the
system (integral squared error) together with some aspects of
the response (decline rate and overshoot). For process design
the physical dimensions of the units, operating conditions,

and control and tuning parameters to optimize both econo-
mic criteria and process control, while ensuring a feasible
operation, are determined. and implements An algorithm for
calculation is developed and the proposed methodology vali-
dated for the design of binary distillation towers, comparing
the dynamic simulation of the system with and without con-
trol designed with both traditional and integrated approa-
ches. The system was subjected to a disturbance of 10% and
the dynamic response observed. It is shown that in all cases
the integrated designhas a better performance than the tra-
ditional design; its response is better, with a faster settling
time and less overshoot.

DESENHO DE COLUNAS DE DESTILACAO PARA SISTEMAS BINARIOS. ENFOQUES TRADICIONAL E INTEGRADO
Jests E. Ceballos J., Carlos E. Segura G. ¢ Alexander R. Peraza S.

RESUMO

Explora-se um método para efetuar o Desenho Integrado de
processos de uma coluna de destilagdo binaria, o qual conside-
ra a dinamica do processo e seu controle conjuntamente desde
a fase de desenho, garantindo que o sistema responda adequa-
damente diante de possiveis perturbag¢oes. Primeiro se estabe-
lece o algoritmo para a solugdo de problemas de programagdo
ndo linear com equagoes algébrico- diferenciais (NLP-DAE), e
depois se sugerem todos os aspectos técnicos necessarios que
descrevem o sistema, tais como critérios para o desenho de
controle, baseados na resposta completa do sistema (erro qua-
dratico integral) em conjunto com alguns aspectos da respos-
ta (indice de diminui¢do e sobre modulagdo). Para o desenho
de processos se determinam as dimensdes fisicas das unidades,

condi¢des de operagdo e pardmetros de entonag¢do do controle
que aperfeicoem tanto os critérios economicos como a contro-
labilidade do processo e por sua vez garantirem uma operag¢do
factivel. E desenvolvido e implementado o algoritmo de cdlculo
e validada a metodologia proposta para o desenho de torres de
destilagdo binaria comparando a simula¢do dindmica do siste-
ma com e sem controle desenhado com os enfoques do Desenho
Tradicional e do Desenho Integrado. Submeteu-se o sistema a
uma perturbagdo de 10% e se observa como é a resposta dind-
mica. Demonstra-se em todos os casos que o Desenho Integra-
do apresenta melhor desempenho que o Desenho Tradicional;
sua resposta é melhor com um tempo de assentamento mais ra-
pido e um sobre impulso menor.
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