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Resumen: La produccion de biocombustible tiene positivo impacto en el tema ambiental,
por ello la atencién al modelado y control de estos procesos merece la atencién de la
comunidad cientifica. En éste articulo se presenta el modelo, simulacion y control no lineal
aplicado a un proceso de evaporacion de doble efecto. Dicho proceso es utilizado para la
obtencién de bio-etanol a partir del jugo de la cafia de azlcar, el objetivo es realizar el
control de la concentracion del jugo a la salida de la Gltima etapa, utilizando como
controlador un regulador predictivo no lineal NEPSAC, el cual tiene caracteristicas
importantes que facilitan el desarrollo de su algoritmo, no requiriendo de tiempos de
computo excesivos. Se muestra los resultados del modelo confrontdndolo con datos de
planta y el comportamiento del control no lineal en base al modelo desarrollado.
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1. INTRODUCCION

Procesos para obtencién de biocombustibles han
merecido notable atencion en la literatura cientifica
debido a su positivo impacto en el ambiente y la
economia (Gupta et al., 2010). La produccion de bio-
etanol a partir de la biomasa es una de las
alternativas para disminuir el consumo de
combustibles tradicionales (Mustafa y Ballat, 2009);
el uso de cafia de azlcar como biomasa tiene
relevantes beneficios en la produccion de etanol
(Laser et al., 2002; Limtong et al., 2007). El uso de
metodologias de control avanzado aplicadas a la
obtencion de bio-combustible tiene pues particular
relevancia.

Uno de los procesos que intervienen en la obtencion
de etanol es el evaporador multi-etapa, su control

basado en un adecuado modelo es tratado en este
articulo.

Existen varios trabajos que tratan la simulacién del
modelo del evaporador y su control, por ejemplo
(Gomolka, 1985; Rousset, et al., 1989 ab). Un
trabajo interesante fue presentado por (Villar et al.,
1993) el cual muestra una instalacion real con
resultados comparativos, donde se han modelado las
camaras de jugo y de vapor, y se ha considerado el
intercambio de calor con el exterior; retardos
presentes pueden también ser tomados en cuenta
(Tonelli et al.,, 1990). Estos trabajos relacionan
propiedades fisico térmicas y algunos de sus
pardmetros  especificos se han  considerado
constantes, como: el coeficiente de transferencia de
calor global y el calor latente de vaporizacion.


mailto:William.ipanaque@udep.pe�
mailto:Robain.DeKeyser@UGent.be�
mailto:jose.manrique@udep.pe�

Dentro de las metodologias de control avanzado
basados en modelos se encuentran el control
predictivo basado en modelos lineales o no lineales
(Quin and Badgwell 1998; De Keyser 2003).
Mientras que las metodologias basadas en modelos
lineales se pueden considerar maduras, los algoritmos
basados en modelos no lineales son materia de
investigacion y de nuevas propuestas, (Patic et al.,
2010; Genceli y Nikolaou 1995; Camacho y Bordons
2007).

Este articulo considera el modelo de un evaporador
cuyos datos de simulacion se contrastan con los
obtenidos de una planta en el norte del Per. Este
modelo no lineal es usado en una estrategia de
control predictivo denominado NEPSAC (De Keyser
y Donald 2007; De Keyser y Lazar 2004), la
principal ventaja de este algoritmo es que basado en
descomponer la salida en dos partes una denominada
basica y otra basada en el efecto de variables
manipulables actual y futura, permite tratar el
problema no lineal sin grandes requerimientos de
tiempo de procesamiento. Se muestran los resultados
aplicados al modelo del evaporador para produccion
de etanol. Tal como se describe la determinacién de
los parametros del controlador es muy intuitiva y
empirica. Se comparan los resultados con un
controlar predictivo lineal, GPC (Clarke et al. 1987),
y un regulador PL.

2. MODELO DEL EVAPORADOR DE 2 ETAPAS

Para realizar la modelacién del evaporador se
consideran dos etapas para la obtencion de etanol. Se
divide cada etapa en una camara de calefaccion o
condensacion y otra de concentracidn o vaporizacion
(Ipanaqué y Manrique, 2011; Cadet et al., 1999),
entre éstas existe una transferencia de calor a través
de un conjunto de tuberias por la que circula el vapor
(evaporadores tipo Robert). En la figura 1 se muestra
el esquema de una etapa de un evaporador tipo
Robert.
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Fig. 1. Esquema de una etapa del evaporador tipo
Roberts

Para el modelado del evaporador se trabajaron con
las siguientes hipétesis:

e No se considera propiedades de flujo bifasico
en la cdmara de calefaccion y por tanto la
cesion de energia del vapor al jugo so6lo seré
calculado con la diferencia de los estados a la
entrada y salida.

e La masa de vapor dentro de la cadmara de
concentracién (vapor en el interior del
evaporador) y la masa de vapor dentro de la
camara de condensacion (alojada en la
calandria) es constante.

e El nivel de contenido de jugo en cada efecto es
constante.

e Las pérdidas del calor transferido en cada
efecto representa el 20% del valor total de calor
entregado por el wvapor, valor promedio
estimado.

e EIl vapor generado y el jugo de cafia de cada
etapa estan a temperatura de equilibrio. Se
considera el incremento del punto de ebullicion
del jugo, debido al grado de concentracidn.

e El vapor de calefaccion se considera saturado y
al salir de ella se considera condensado.

El vapor de salida de la etapa 1 constituye el vapor de
entrada de la etapa 2 y el jugo de salida de la etapa 1
entra a la siguiente etapa como flujo de entrada. Se
analiza por separado las cdmaras de condensacion y
concentracion. A continuacion se describen las
variables que se usan en el modelo del sistema.

Myapor ent :FIUjO masico del vapor de entrada [kg/s].
Meng :  Flujo masico del condensado [kg/s].
Hapor ent :Entalpia del vapor de entrada [J].

H.ng: Entalpiadel condensado [J].

Gyans - Flujo del calor transferido [J/s].

Mjugo ent - FlUjo masico del jugo de entrada [kg/s].

vapor sal - F1Ujo masico del vapor de salida [kg/s].

3 3

Njugo sal - FlUjO masico del jugo de salida [kg/s].

H jugo ent - Entalpia del jugo de entrada [J].

H jugo s : Entalpia del jugo de salida [J].

Hyapor sal -Entalpia del vapor de salida [J].

Cjugo ent : CoONcentracion del jugo de entrada [°Brix].
Cugo sar - CoOncentracion del jugo de salida [°Brix].
Po: Presion del vapor de entrada [Pa].

[ Presion de vapor de la primera etapa [Pa].
[ Presion de vapor de la segunda etapa [Pa].



2.1. Camara de calefaccién o condensacion:

Balance de masa:

dm,,
por 5 .
T = Myapor ent ~ Meond (1)
Balance de energia:
dm, H
w = Mhapor ent Hvapor ent ~ Meond Hcond ~ Utrans
(2
2.2. Camara de concentracion o vaporizacion:
Balance de masa:
dm;
jugo R i
dt - mjugo ent — mvapor sal — mjugo sal (3)

Balance de energia:

dm. ..H;
jugo" " jugo 5 5
dt = mjugo ent H jugo ent — mjugo sal H jugo sal
_mvapor sal Hvapor sal T qtrans
(4)
Balance de concentracion:
dm. .,C
jugo™ .
dt - mjugo enthugo ent — mjugo saICjugo sal (5)

Para la simplificacion del modelo se considera que la
masa y la energia tanto en la camara de calefaccion
como en la de concentracién no varian en el tiempo.

Consideramos que el sistema tiene dos variables
manipulables, el flujo masico de vapor a la entrada
Myapor ene» QU influye en gran medida en el calor
transferido ¢,,4.s, Y €l flujo masico de jugo a la
entrada 1,4, .- La entalpia del jugo depende de su
concentracion Cj,,, Yy temperatura (Hugot, 1986).
Expresada en la formula (6)

H ugo = (4.1868(0.0297 - 4.6x10°q)Cjyqq

+3.75x107°C jugo T jugo )T jugo

(6)
La constante q es la pureza del jugo de cafa.
Por otro lado se asume que la presion de entrada del
vapor y las presiones de las camaras de
concentracion se mantienen constantes.

3. ALGORITMO NEPSAC

El algoritmo NEPSAC se desarrolla a partir de la
estrategia de control EPSAC (De Keyser and Lazar,

2004) que a continuacion se explica. Se considera un
modelo del proceso de la siguiente forma:

y(t)=x(t)+n(t) (7)

Donde y(t) es la salida medida del proceso, x(t) es
la salida real del proceso y n(t) el disturbio. El
control requiere una prediccion de las futuras salidas,
en un horizonte de prediccion de N,. Dado por:

y(t+k|t)=x(t+k][t)+n(t+k]|t) (8)

La salida futura puede ser descrita como la
contribucion de dos partes:

y(t+k|t):ybase(t+k|t)+y6ptimo(t+k|t) (9)

Yoase (1 +K [ t) es el efecto de las entradas pasadas y

la secuencia futura de control Uy, (t+k|t) y los
disturbios.

Yoptimo (t + K [t) €s el efecto de las acciones de control
Su(t+k[t)=u(t+k|t)—Upe (t+k[t), en un
horizonte de control N,.

La salida optimizada se puede expresar como una
ecuacion de convolucién en tiempo discreto, para la
respuesta impulso. En notacién matricial se expresa
como sigue:

Ys GU (10)

6ptimo =
Donde:
T
Yéptimo = [yéptimo (t + N1|t)-~~yéptimo (t + NZ |t)]

U =[su(tlt)...du(t+ N, -1[t)]

by, by by o hyona
G- VT AR | VRS TR o VR VO
by, Mo bz o by

Entonces la salida predicha queda expresada
matricialmente como:

Y=Y+GU (11)
Donde:

Y =[y(t+Ngft)... y(t+ N, [T

Y =[Ypase (t+ Nylt)- .. Vpase (t+ Ny [)]

Si se tiene la prediccion de la salida se puede
optimizar la sefial de control U minimizando la
funcidn de costo J.



N, N, -1

3= DI (tkit) =yt +kOF +2 " [u(t+ k)P
0

(12)

Donde Zes el peso de la variable de control y
r(t+ k|t) es la referencia. Minimizando la funcién de
costo se obtiene U en notacidn matricial.

U :[GTG—MTlGT[R—V] 13)

r(t+Nyt)

'r(t+ N, |t) (14)

3.1 Controlador predictivo no lineal NEPSAC

El algoritmo EPSAC ha sido extendido para
procesos no lineales  resultando el algoritmo
NEPSAC. El modelo del que se dispone es no lineal,
entonces la estrategia es aproximar de manera
iterativa las predicciones del modelo, en base a una
secuencia de salidas futuras, de manera que estas
predicciones converjan a una solucion 6ptima. Con
este fin, las acciones de control futuras se expresan

como la suma de una secuencia base Uy, (t+k|t) ¥y
una secuencia optimizada Su (t +k|t).

U (t+K[t) = Upgse (t+KIt)+ U (t+K|t) (15)

En el caso lineal no importa el valor inicial de
Upase (1+KIt), pero en caso no lineal si, Porque se
basa en iteraciones, entonces el u,,, debe ser el
valor més cercano posible a u(t+k|t), haciendo

Su (t+k|t) menor que una tolerancia.

En el caso del control no lineal, la matriz G se
obtiene de una entrada impulso y una entrada
escalon, obteniéndose el siguiente orden de los
elementos de la matriz G para un horizonte de
prediccion de N, .

by by by o Ononga
G- bya By, Py o Ononge2
by, P P2 o Ongonga

El algoritmo NEPSAC puede ser estructurado en los
siguientes pasos:

Medir la salida del proceso y(t|t)
Seleccionar un vector Uy, .

Calcular Y del modelo utilizando U, .

Calcular la matriz G empleando una entrada
impulso y una escalén.

H>w b

5. Calcular U con la minimizacién de la
funcion de costo J. Si U <gentonces
U(t) = Upgse (tIt) +U (1) y se vuelve al paso 1
para el siguiente tiempo de muestreo. Si no
Upase =Upase +U Y se vuelve al paso 3.

Esta estructura se sigue para cada periodo de
muestreo. La cantidad de iteraciones depende de que

tan cerca se encuentre el valor de Uy, con relacion
al U ptimo.

4. PRUEBAS A LAZO ABIERTO

Las simulaciones del evaporador a lazo abierto
fueron implementadas en el software ECOSIMPRO.
En la simulacion se tomaron en cuenta los
pardmetros de funcionamiento de la tabla 1.

Tabla 1. Tabla de parametros del funcionamiento del
evaporador

Parédmetros Valores nominales
Cjugoent 13.91 °Brix
Tjugoem 93.97 °C
Mijugo ent 33.02 kg/s
mvaporent 5.42 kg/S
C jugosal 16.08 °Brix
Myaporsal 2.39 kg/s
Mjugo sal 28.56 ks

Po 374.81 kPa
Py 276.55 kPa
P, 177.28 kPa

Los valores nominales pueden variar debido a
factores como: temperatura ambiente, fluctuaciones
en la temperatura, presion, concentracion de entrada
del jugo. En la tabla 2 se compara las
concentraciones del modelo y la planta, con
resultados favorables.

Tabla 2. Comparacion de valores obtenidos en
modelo y en la planta Real "Agricola del Chira".

°Brix de Salida Salida de
entrada | de etapa etapa 2
1
Valor Real de 13.91 14.95 15.44
la Planta.
Modelo en 13.91 14.84 16.086
EcosimPro

La figura 2 muestra la respuesta de la concentracion
en grados °Brix en cada etapa del evaporador para un
incremento en la entrada escalon de 4.00 kg/s a 5.42

kg /s de vapor en la primera etapa ( Myaporent )-
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Fig. 2. Respuesta a entrada escalon: °Brix en
la primera y segunda etapa.

El valor de la salida esta entre 15 y 16.5 °Brix para la
segunda etapa, observe que este tiene una dindmica
poco mas lenta que la primera etapa (se han hecho
pruebas para diferentes entradas de flujo de vapor).
La figura 3 muestra la salida de la segunda etapa
frente a diferentes cambios en el flujo de vapor. La
concentracién aumenta con el flujo de vapor.
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Fig. 3. Salida en °Brix de la segunda etapa para
diferentes entradas de flujo de vapor.

5. PRUEBAS A LAZO CERRADO

Se realizaron distintas pruebas con el control
NEPSAC, asi como el controlador predictivo lineal
GPC y Pl con el fin de comparar su comportamiento.
En los reguladores NEPSAC y GPC (Clarke et al.
1987) se usé el parametror= 0.01 y un horizonte de
prediccion de 3 y 4 respectivamente. El controlador
P1 fue sintonizado por asignacién de polos (Ipanaqué,
W., 2012) cuyos polos fueron -6.3*10° y -7.3*107,
La figura 4 muestra la respuesta del sistema sometido
a una perturbacion en la concentracién del jugo de
alimentacion en la primera etapa; como perturbacion
se tiene una variacion de 13.91 a 13.6 °Brix del jugo
de alimentacion en t=6 minutos. En el caso del
NEPSAC la sefial de salida vuelve a la referencia en
aproximadamente 50 minutos, el cual es un valor
aceptable para este tipo de procesos. Para los casos
de GPC y PI, la salida se aleja mas de la referencia al
producirse el disturbio y demora mas en

restablecerse.
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Fig. 4. Respuesta del sistema a lazo cerrado ante una
perturbacién en la concentracion del jugo de
alimentacion
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Fig. 5. Respuesta del sistema a lazo cerrado ante una
perturbacion en el flujo del jugo de alimentacion.
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Fig. 6. Respuesta del sistema a lazo cerrado ante un
cambio de referencia de 16.3 a 16.08 brix.

En las figuras 5 se ha realizado una prueba para un
disturbio en el flujo de jugo de alimentacion en la
primera etapa. La perturbacion en el flujo fue de
1981 kg/min a 1700 kg/min y ocurrid en el instante
t= 6 min. Se observa que el control con NEPSAC
alcanza la referencia en un menor tiempo,
aproximadamente 50 minutos, y se aleja menos del
setpoint que en el caso del controlador GPC y PI.

Se realizé una prueba de cambio de setpoint para los
tres controladores. En la figura 6 se aprecia que el
control NEPSAC alcanza la referencia en 50



minutos. Mientras que el GPC y PI lo hacen en 70
minutos aproximadamente. El control NEPSAC tiene
un mejor comportamiento para este sistema ante
cambios de referencia, porque alcanza el setpoint en
un menor tiempo y sin oscilaciones.

6. CONCLUSIONES

Se ha mostrado la aplicacion  de un control
predictivo no lineal con pardmetros bastante
intuitivos. Las prestaciones del control han sido
probadas frente a variaciones en una perturbacion y
frente a variaciones en la referencia. La estrategia de
control NEPSAC obtiene un comportamiento éptimo
para valores cercanos a los nominales.
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