Controllo di Processo

Colonne di distillazione

continue e bhatch

Monitoraggio e controllo

di Massimiliano Barolo, Antonio Trotta
e Eliana Zamprogna

La distillazione € la piu importante operazione

di separazione nell'industria chimica e, al contempo,
una tra le piu costose dal punto di vista dei consumi
energetici. Un monitoraggio e un controllo accurati
della composizione dei prodotti possono essere

la chiave per ridurre i consumi energetici, migliorare

la qualita dei prodotti e massimizzare la produzione.
Alcune tecniche per ottenere questi obiettivi

nella distillazione continua e batch vengono presentate
in questo articolo.

L a distillazione e l'operazione di separazione piu diffusa
nell'industria chimica e di processo. A titolo d’esempio, si
pensi che il 90-95% delle separazioni industriali effettuate ne-
gli Stati Uniti & a carico di colonne di distillazione continue;
I'energia consumata giornalmente per queste separazioni e
equivalente a quella fornita da 1,2 milioni di barili di petrolio. A
fronte di consumi energetici cosi rilevanti, ben si comprende
come, in una colonna continua, rilevanti vantaggi economici
possano essere ottenuti migliorando il controllo della purezza
dei prodotti. Se i regolatori di composizione sono lasciati in
manuale, per non far allontanare troppo la composizione dei
prodotti dalle specifiche un operatore tendera inevitabilmente
ad aumentare il rapporto di riflusso (e/o il duty al bollitore), col
risultato di ottenere una purezza superiore al necessario, a
spese di un eccessivo consumo d’energia. Se, invece, la pu-
rezza di entrambi i prodotti & controllata con un sistema auto-
matico di regolazione, si pu0 evitare la sovrappurificazione, ri-
ducendo gli sprechi di energia.

Un controllo accurato della purezza di entrambi i prodotti puo
comportare anche altri vantaggi: minor variabilita nella qualita
dei prodotti, minor produzione di prodotti fuori specifica, mag-
giori volumi di produzione quando la colonna ¢ il collo di botti-
glia del processo, maggior produzione di un prodotto attraver-
so un aumento del livello medio di impurezze presenti nel
prodotto stesso. D’altro canto, € pure noto che controllare si-
multaneamente la purezza di distillato e residuo non & cosa
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Figura 1 - Schema della configurazione MVCC (Middle-vessel
continuous column) proposta

semplice, a causa delle inevitabili interferenze esistenti tra le
azioni dei regolatori di composizione.

Un modo per contrastare questo problema consiste nel de-
sintonizzare i regolatori (convenzionali); cosi facendo, si ha il
vantaggio di diminuire I'entitd dell'interferenza, conservando
anche la struttura “semplice” dei regolatori ad azione propor-
zionale-integrale-derivativa (PID); tuttavia, si perde in pron-
tezza di risposta ed efficacia d'azione dei regolatori. In alter-
nativa, si puo ricorrere all'impiego di regolatori avanzati (ad
esempio, quelli predittivi), i quali hanno prestazioni di solito
molto buone, ma sono piu difficili da installare e vengono ac-
cettati con riluttanza da parte degli operatori.
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Figura 2 - Elemento diagonale della matrice RGA (Relative gain
array), in funzione della pulsazione, per una colonna
convenzionale e per una colonna MVCC
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Mentre nella grande industria chimica e petrolchimica & pre-
valente 'esercizio in continuo, le separazioni condotte nelle
industrie della chimica fine, farmaceutica, alimentare, biotec-
nologica sono spesso di tipo discontinuo (batch). Benché un
impianto discontinuo consumi mediamente piu energia di un
impianto continuo, I'aspetto energetico per le colonne batch
meno rilevante che nel caso continuo, in quanto I'elevato va-
lore aggiunto del prodotto € normalmente in grado di compen-
sare gli oneri energetici. Piu che il consumo energetico, dun-
gue, nelle colonne discontinue altri fattori concorrono a rende-
re problematico I'esercizio; si pensi, ad esempio, alla non sta-
zionarieta dell'operazione, o alla difficolta (talora impossibilita)
di misurare in linea e in continuo la composizione del prodot-
to, oppure ancora alla necessita di ottimizzare in linea 'eser-
cizio. Uno studio (co-finanziato dal Murst) condotto recente-
mente presso il Dipartimento di Principi e Impianti di Ingegne-
ria Chimica dell’'Universita di Padova, ha considerato alcune
delle problematiche sopra accennate, per colonne continue e
batch, proponendo soluzioni che vengono illustrate nei para-
grafi che seguono.

Controllo di colonne continue:
interazioni tra progettazione e controllabilita

E noto che il controllo della purezza di entrambi i prodotti
(dual composition control) nelle colonne distillazione continue
e difficile, a causa delle interazioni esistenti tra gli anelli di re-
golazione e dellintrinseca non linearita statica e dinamica del
processo [4]. La maggior parte dei contributi della ricerca in
quest’area ha riguardato aspetti quali la scelta del migliore
accoppiamento tra variabili controllate e variabili manipolate,
lo sviluppo di regolatori avanzati lineari e non lineari, e lo svi-
luppo di procedure per la sintonizzazione di regolatori con-
venzionali e avanzati. Nello studio che si & condotto, invece,
non é stato analizzato in dettaglio alcuno di questi argomenti.
Piuttosto, si & affrontato il problema del controllo da un punto
di vista diverso, ossia si & voluto mostrare come una modifica
nel layout di un impianto di distillazione possa risultare assai
vantaggiosa dal punto di vista del controllo, specie quando
vengono impiegati “semplici” regolatori ad azione Pl per con-
trollare I'operazione. La modifica d'impianto alla quale si é fat-
to riferimento prevede di installare un serbatoio mediano al
guale convogliare la corrente di alimentazione (liquida) alla co-
lonna e tutto il liquido proveniente dal tronco di arricchimento;
I'effettiva alimentazione alla colonna viene determinata dal re-
golatore di livello del serbatoio (Figura 1). Tale colonna viene
contrassegnata con 'acronimo MVCC (Middle-vessel conti-
nuous column). Si & dimostrato come l'effetto principale del
serbatoio intermedio sia di disaccoppiare “idraulicamente”, in
regime dinamico, il tronco di arricchimento della colonna da
quello di esaurimento. Cid puo essere osservato nella Figura
2, ove si riporta il valore assoluto IA;;(s)l dell’'elemento diago-
nale della matrice di Bristol (RGA, Relative gain array), al va-
riare della pulsazione (la matrice, di dimensione 2x2, fa riferi-
mento all'interferenza tra i regolatori di composizione): si nota
che l'introduzione del serbatoio mediano determina un appiat-
timento, attorno al valore unitario, della curva che rappresenta
IN11(8)I, segnalando che, in un ampio intervallo di frequenze,
si perviene a un annullamento delle interferenze tra i regolatori
di composizione.

Un ulteriore aspetto interessante riguarda I'effetto dello hold-
up del serbatoio: é stato dimostrato come, entro ampi limiti, la
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Figura 3 - Superfrazionatore propilene/propano: confronto tra le
prestazioni di regolatori Pl in una colonna convenzionale e in una
colonna MVCC in un problema di asservimento
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Figura 4 - Superfrazionatore propilene/propano: confronto tra le
prestazioni di regolatori Pl in una colonna convenzionale e in una
colonna MVCC in un problema di regolazione

quantita di liquido trattenuta all'interno del serbatoio non in-
fluisce sulle prestazioni del sistema di regolazione. Un effetto
molto pil marcato ha invece la sintonizzazione del regolatore
di livello del serbatoio.

Allo scopo di verificare le prestazioni di controllo del sistema
MVCC, sono stati presi in esame i modelli di alcune colonne
di distillazione proposte nella letteratura scientifica come casi
di studio che illustrano le peculiari difficolta associate al con-
trollo simultaneo delle composizioni del distillato e del resi-
duo. In ciascuno di questi casi, oltre alla colonna in configura-
zione convenzionale, € stata considerata una modifica della
configurazione secondo lo schema MVCC.

A titolo d’esempio, sono riportati in Figura 3 i risultati relativi al
controllo di un superfrazionatore per la separazione propile-
ne/propano; il modello impiegato simula il comportamento di-
namico di un impianto industriale realmente esistente.

Ai regolatori e stato chiesto di variare il tenore di impurezza
(propano) presente nel prodotto di testa, secondo due gradini
sequenziali. Sono evidenti i miglioramenti ottenibili impiegan-
do una colonna di tipo MVCC: oltre a ridurre notevolmente le
perdite di propilene dal fondo colonna, i tempi necessari alla
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Figura 5 - Stime di composizione in una colonna discontinua:
confronto tra le prestazioni del filtro di Kalman esteso e quelle del
modello semplificato nel caso di misure di temperatura (a) con
basso livello di rumore, e (b) con alto livello di rumore

messa in specifica del prodotto di testa sono significativamen-
te ridotti rispetto a quelli ottenuti con la configurazione con-
venzionale. Si tenga presente che in entrambi i casi i regola-
tori impiegati sono di tipo convenzionale ad azione PI. In Fi-
gura 4 sono invece riportate le risposte a un problema di re-
golazione nel quale si e richiesto al sistema di controllo di
compensare dapprima un aumento a rampa della pressione
di esercizio (la rampa inizia al minuto 100 e termina al minuto

RICHMA C Magazine - Settembre 2002

Figura 6 - Architettura ricorrente per una rete neurale artificiale

160), e successivamente una riduzione a gradino del tenore
in propilene nell’alimentazione (il gradino € applicato al minu-
to 1.000). In entrambi i casi si osserva che le prestazioni del
sistema MVCC sono nettamente superiori a quelle della co-
lonna convenzionale.

Monitoraggio, controllo e ottimizzazione
di colonne batch

Sviluppo di stimatori di composizione

In molti casi, per esercire al meglio una colonna di distillazio-
ne discontinua & opportuno conoscere la composizione del
taglio estratto (o di quello che rimane in caldaia) a un dato
istante di tempo. E noto perd che non sempre & possibile ot-
tenere in linea I'analisi di campioni del prodotto.

Lo strumento principe per I'analisi in linea di composizione ¢ il
cromatografo di processo, che ha ormai raggiunto elevati gra-
di di affidabilita; esso € tuttavia uno strumento dagli elevati
costi di installazione e di manutenzione, e presenta sensibili
ritardi nella misura in risposta, dovuti sia al prelievo temporiz-
zato dei campioni, sia al tempo morto determinato dal tra-
sporto del campione e dall'analisi in se stessa. Se le misure
di composizione provenienti dal cromatografo di processo
vengono comunque impiegate come segnale retroazionato al
sistema di monitoraggio e di regolazione automatica, il ritardo
nella risposta dello strumento puo di fatto tradursi in fuori-spe-
cifica anche prolungati nel tempo, o magari anche in destabi-
lizzazione degli anelli di regolazione.

Un’alternativa all'impiego di strumenti hardware di misura e
impiegare una tecnica nota come stima inferenziale. Secondo
guesto approccio, le composizioni di interesse possono esse-
re stimate in linea, impiegando un modello del processo in
esame assieme ad altre misure di processo, la cui determina-
zione in linea sia piu facile, meno costosa e priva di ritardi (ti-
picamente, si considerano misure di temperatura e di porta-
ta). Benché I'approccio inferenziale sia impiegato piuttosto
frequentemente nel caso delle distillazioni continue, la stima
di composizione in colonne discontinue € un problema di piu
difficile soluzione. | motivi sono molteplici: innanzitutto, la mo-
dellazione di una colonna discontinua & di per sé difficile; in-
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fatti, per effetto della natura di “integratore” del sistema, ogni
errore parametrico e strutturale del modello viene integrato
nel tempo, col risultato che le previsioni di composizione pos-
sono progressivamente degradarsi.

In secondo luogo, la distillazione batch e un’operazione intrin-
secamente non stazionaria, per cui non € possibile inizializza-
re correttamente i profili di composizione e di portata in un
modello che descriva I'operazione. Inoltre, le non linearita, ti-
piche del funzionamento statico e dinamico delle colonne
continue, tendono a essere esaltate in una colonna batch, vi-
sto che essa opera nell'intero spazio delle composizioni, e
non soltanto attorno allo stazionario di riferimento. Infine, poi-
ché il profilo di temperatura in colonna si “muove” continua-
mente, non e facile individuare dei piatti che risultino “sensibi-
li” al movimento del profilo di temperatura (cioé di composi-
zione) per tutta la durata di un batch.

Nella ricerca condotta, il problema della stima di composizio-
ne in colonne discontinue é stato affrontato con riferimento a
una colonna dalla configurazione non convenzionale, caratte-
rizzata dalla presenza di un serbatoio intermedio al quale rici-
cla continuamente la corrente liquida prelevata da un piatto
mediano e nel quale viene caricata inizialmente I'alimentazio-
ne. La configurazione e dunque simile a quella vista in Figura
1, ma il vantaggio derivante dall'impiego di tale configurazio-
ne (MVBC, Middle-vessel batch column) nel caso discontinuo
e dovuto a fattori diversi da quelli visti nel caso continuo. Per
brevita, non se ne fa menzione in questo articolo. Una possi-
bile applicazione di questo tipo di colonna riguarda la separa-
zione semi-continua di una miscela ternaria: in una colonna
batch con serbatoio mediano possono essere ottenuti in con-
tinuo i prodotti bassobollente (dalla testa) e altobollente (dalla
coda), e in discontinuo (nel serbatoio intermedio) il prodotto a
volatilita relativa intermedia.

A titolo d’esempio, si € considerata una separazione binaria
(etanolo/acqua), con l'obiettivo di ottenere due prodotti a di-
verso titolo di etanolo: il piu ricco in etanolo viene estratto in
continuo dalla testa, I'altro & accumulato nel serbatoio inter-
medio; dal fondo colonna, invece, si rimuove l'impurezza pe-
sante (acqua), con l'avvertenza di non perdere con essa
dell’etanolo. L'alimentazione € caricata nel serbatoio interme-
dio, una volta per tutte, all'inizio dell’operazione, e il regolato-
re di livello di questo serbatoio € disinserito. Se si desidera
stimare I'evoluzione dinamica non soltanto delle composizioni
dei prodotti di testa e di coda, ma anche di quella del serba-
toio intermedio, oltre alle difficolta pit sopra menzionate si ha
l'ulteriore difficolta legata alla grande capacita di questo ser-
batoio, sul quale una misura di temperatura pud non essere
disponibile o addirittura essere inutile, quando il liquido in es-
so contenuto é sottoraffreddato.

Stime di composizione mediante filtro di Kalman esteso

Allo scopo di stimare le composizioni, e stato sviluppato un fil-
tro di Kalman esteso che impiega misure di temperatura sui
piatti della colonna per correggere le previsioni di composizio-
ne fornite da un modello semplificato del processo [5].

Il funzionamento del filtro & quello classico: nellintervallo di
tempo compreso tra due istanti successivi di campionamento
delle misure di temperatura, un modello semplificato del pro-
cesso “propaga” il vettore che contiene le stime degli stati del
sistema, e viene parimenti propagata la matrice di covarianza
dell’errore sugli stati; quando le misure di temperatura diventa-
no disponibili, le stime vengono aggiornate in funzione della
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Figura 7 - Stime di composizione in una colonna discontinua:
prestazioni di uno stimatore di tipo ANN (Artificial neural network)
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Figura 8 - Controllo a composizione costante in una separazione
binaria: confronto tra le prestazioni di a) regolatore non lineare
proposto (NIMC), e b) regolatore convenzionale PI

differenza tra il valore osservato della temperatura e quello
previsto, allo stesso istante di tempo, dal modello semplificato.
Mentre per il modello impiegato dal filtro si & considerata una
rappresentazione alquanto approssimata del sistema, I'im-
pianto” e stato fatto coincidere con il modello dettagliato di un
impianto pilota, precedentemente convalidato sulla base di
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Figura 9 - Controllo a composizione costante in una separazione
ternaria: prestazione del regolatore non lineare proposto
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Figura 10 - Mappe dei rapporti di riflusso ottimali al variare della
composizione dell'alimentazione (sistema ternario): operazione
ottimale con ottenimento di (a) due prodotti, e (b) tre prodotti

dati sperimentali. Lo stimatore sviluppato si & dimostrato in
grado di valutare con accuratezza piu che buona non soltanto
le composizioni del distillato e del residuo, ma anche quelle
del serbatoio intermedio, come pu0 essere osservato in Figu-
ra 5a. Come atteso, é stato verificato che le prestazioni del fil-
tro dipendono in modo piuttosto marcato dall’allocazione dei
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piatti sui quali sono collocate le sonde termometriche.

Inoltre, l'inizializzazione del filtro € apparsa influenzare I'accu-
ratezza delle stime; in particolare, nei casi studiati € stato ve-
rificato che inizializzare correttamente il filtro durante la fase
di sintonizzazione pu0 non risultare conveniente.

Infine, é stato verificato che I'effetto dei rumori sulle misure di
temperatura influisce in modo piuttosto marcato sulla scelta
dei piatti “sensibili”. Nel caso di Figura 5b, ad esempio, e
chiara una degradazione nella stima della composizione del
distillato. Essa e attribuibile al fatto che le misure di tempera-
tura vicine alla testa della colonna risentono, nel caso illustra-
to, molto piu dell’effetto del rumore che non della dinamica in-
trinseca del processo.

Stime di composizione mediante rete neurale artificiale

Un limite dell’approccio a filtro di Kalman consiste nel fatto
che lo sviluppo dello stimatore richiede la disponibilita di un
modello a principi primi del processo. Ci0, in alcuni casi, puo
essere difficile da ottenere (ad esempio, perché la descrizio-
ne accurata della termodinamica del sistema da separare puo
essere alquanto complessa; oppure perché la colonna é a
corpi di riempimento invece che a piatti).

Quand’anche il modello fosse disponibile, I'impiego in linea
del filtro pud essere computazionalmente assai pesante, in
special modo se il numero di componenti contenuti nella cari-
ca da separare & numeroso, e/o se la colonna ha un numero
di stadi elevato. Per questa ragione, & stata considerata an-
che la possibilita di sviluppare uno stimatore basato sull'im-
piego di una rete neurale artificiale (ANN, Artificial neural
network), che impiega in ingresso misure di temperatura e di
portata provenienti dallimpianto” [6].

Come noto, il vantaggio dell’approccio a rete neurale artificia-
le risiede essenzialmente nei tempi di calcolo: una volta ad-
destrata fuori linea, la rete puo essere utilizzata in linea senza
difficolta, perché il suo il carico computazionale é del tutto tra-
scurabile; un ulteriore vantaggio risiede nel fatto che lo stima-
tore non richiede a priori alcuna informazione, né sul tipo di
processo considerato né sul comportamento termodinamico
del sistema da separare. La fase iniziale di addestramento
della rete puo risultare piuttosto complessa e computazional-
mente onerosa, in particolar modo quando il numero degli in-
gressi alla rete € consistente. Nel caso considerato (che ri-
guarda ancora una colonna di tipo MVBC) é stato verificato
che una ANN ad architettura ricorrente (Figura 6) consente
una fase di addestramento piu rapida e una modellazione piu
accurata di quanto reso possibile da una ANN convenzionale
di tipo feedforward.

Allo scopo di ridurre il carico computazionale durante la fase
di addestramento, conservando al contempo il “contenuto
informativo” messo a disposizione dagli ingressi alla rete, &
stata impiegata una tecnica statistica: la dimensione dello
spazio degli ingressi € stata ridotta impiegando le componenti
principali del vettore 8-dimensionale delle misure di tempera-
tura disponibili. In particolare, si & verificato che I'impiego di
sole tre componenti principali ha una rappresentativita non in-
feriore al 95% di quella del set complessivo di otto misure di
temperatura disponibili dal’impianto. In termini di prestazioni
di stima, lo stimatore neurale ¢ parso soddisfacente, come
puo essere rilevato in Figura 7. Come gia accennato, I'impie-
go di uno stimatore di tipo ANN & particolarmente vantaggio-
so quando le informazioni disponili “a priori” sul sistema da
separare sono scarse, o addirittura inesistenti.
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Controllo delle operazioni discontinue

a composizione costante del distillato

Una delle procedure per esercire una colonna di distillazione
batch convenzionale (di rettifica) & quella di cercare ottenere
dalla testa un distillato a composizione costante nel tempo, e
pari al valore di specifica [1].

Per far ci0, € necessario aumentare continuamente la portata
di riflusso scaricata in colonna, visto che la caldaia si impove-
risce progressivamente di componente bassobollente, ren-
dendo quindi piu difficile la separazione.

Notoriamente, dato che le caratteristiche dinamiche di un pro-
cesso di distillazione discontinua variano nel tempo, un rego-
latore ad azione PID, a sintonizzazione costante, spesso non
risulta adeguato per un controllo preciso della composizione
del distillato. Il regolatore deve infatti essere sintonizzato in
modo conservativo per evitare oscillazioni nella portata di ri-
flusso, specie nella fase successiva a quella di avviamento
della colonna. Approcci alternativi consistono nell’impiego di
regolatori PID a guadagno programmato (gain-scheduled),
oppure di regolatori predittivi.

In questo caso le prestazioni del sistema di controllo risultano
decisamente migliori, ma ci0 & ottenuto a spese di alcuni in-
convenienti. Lo svantaggio della prima alternativa risiede nel
fatto che la programmazione del guadagno € legata alla com-
posizione della miscela da separare e a quella desiderata per
i prodotti; cid rende questa procedura poco flessibile e difficil-
mente generalizzabile.

Nel caso di regolatori di tipo predittivo, a fronte di ottime pre-
stazioni nella regolazione, si paga notevolmente in termini di
tempo di calcolo, perché vi € la necessita di risolvere in linea
un problema di ottimizzazione. L'esigenza di disporre di un
calcolatore di processo dedicato, e di alte prestazioni, pud
pregiudicare I'impiego industriale di questa tecnica, specie
nelle industrie di piccole dimensioni.

L’approccio che e stato proposto nello studio condotto si basa
sulla tecnica Nonlinear Internal Model Control (NIMC), che
impiega un modello matematico del processo direttamente
nella legge di controllo, consentendo di calcolare in linea, e in
modo esplicito, la legge di variazione della portata di riflusso
che consente di mantenere costante la purezza del distillato
durante tutta I'operazione.

L’algoritmo si basa sui concetti della “geometria differenziale”,
e rappresenta in sostanza una trasformazione in grado di li-
nearizzare il comportamento dinamico di ingresso/uscita (cioé
portata di riflusso/composizione del distillato) del sistema. In
tal modo, la regolazione viene effettuata su un sistema linea-
re, e diviene notevolmente piu efficace. La legge di controllo
ricavata e, per sistemi binari, la seguente:

Xos %0 2V(in=%0) VOV o o9 Vo o \C
I TS L T A
V(%o —%y) 99y

HoHy 0%y @)

avendo indicato:

- con R la portata di riflusso richiesta per mantenere il distilla-
to alla composizione desiderata Xp gp;

- con H; I'noldup del generico stadio i;

- conV la portata di vapore;

- con x ey le frazioni molari del componente volatile.

Solo in apparenza la legge di controllo risulta complessa: tutti

i termini, infatti, possono essere calcolati in modo esplicito in
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Figura 11 - Confronto fra la procedura di esercizio proposta e
quella convenzionale in anello aperto per (a) un sistema binario,
e (b) un sistema ternario

linea, e con minimo sforzo computazionale.

Piuttosto, vale la pena osservare che e necessario stimare al-
cuni degli stati del sistema, e precisamente quelli indicati con
simboli accentati (). A cio si e fatto fronte sviluppando un os-
servatore esteso di Luenberger, che impiega misure di tem-
peratura per correggere in linea le previsioni di composizione
ottenute da un modello approssimato del processo.
L’algoritmo proposto si & dimostrato assai efficace (Figura
8a). La sua sintonizzazione € particolarmente semplice, per-
ché richiede di specificare il valore di un solo parametro (g), il
cui effetto sulla risposta del sistema & chiaramente individua-
bile. La transizione dalla fase di avviamento (a riflusso totale)
a quella di produzione (a rapporto di riflusso finito) € unifor-
me, e il prodotto viene mantenuto in specifica fino alla fine
dell'operazione.

Per contro (Figura 8b), € stato evidenziato che un regolatore
convenzionale ad azione PI risulta di piu difficile sintonizza-
zione, e non é in grado di compensare con efficacia le varia-
zioni delle caratteristiche dinamiche del processo che conse-
guono all’impoverimento di componente bassobollente che si
ha col procedere dell’operazione. Si osservi anche che, indi-
pendentemente dal regolatore utilizzato, la stima della com-
posizione del prodotto € molto soddisfacente.

L’algoritmo proposto ha evidenziato ottime prestazioni anche
nel caso della distillazione di sistemi ternari (Figura 9). In que-
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Sistema ternario: tempo di distillazione e quantita di prodotto
ricuperato con ottimizzazione in anello aperto (procedura
convenzionale) e in anello chiuso (procedura proposta)

sto caso, la (1) viene applicata volta per volta al sistema
pseudo-binario che si trova nei piatti di testa della colonna a
un dato istante di tempo.

Ottimizzazione in anello chiuso dell’'esercizio

In molti casi [2, 3], la composizione della carica alimentata a
una colonna di distillazione discontinua non e nota, in quanto
I'alimentazione a un dato batch deriva dal mescolamento di
alimentazione fresca con uno o piu tagli di scarto, di composi-
zione incerta. Si pone dunque il problema di determinare, di
volta in volta, il valore ottimale della portata di riflusso alla
quale esercire la colonna. Il metodo sviluppato si propone di
risolvere questo problema riducendo al minimo il carico com-
putazionale che deve essere sostenuto in linea. La procedura
si articola in tre fasi successive: le prime due vengono effet-
tuate fuori linea una volta per tutte, mentre la terza é attuata
in linea ad ogni batch. Si considera una colonna convenzio-
nale per la rettifica discontinua, esercita a rapporto di riflusso
costante. Il profitto viene valutato dall'indice di prestazione:

Ny
P = D (mol/h) @)

tdist + tswitch

ove:

- np; rappresenta la quantitd molare dell'i-esimo prodotto in
specifica ottenuto;

-ty Il tempo necessario per la distillazione;

- tswiten Il tEMPO Necessario per riempire/svuotare la colonna e
i serbatoi di stoccaggio (assunto pari a 0,5 h);

- N il numero di frazioni recuperate.

Nella funzione profitto (2) & implicitamente assunto che tutti i

prodotti abbiano lo stesso valore. La prima fase della proce-

dura e condotta fuori linea: impiegando un modello matemati-
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co del processo, vengono determinati i rapporti di riflusso otti-
mali per diverse composizioni della carica di alimentazione. In
tal modo si perviene alla definizione di “mappe” dei rapporti di
riflusso ottimali, del tipo di quelle rappresentate in Figura 10
per un sistema ternario.

Si deve notare che, al variare della composizione dell’alimen-
tazione, I'esercizio ottimale comporta in alcuni casi (Figura
10a) I'ottenimento di due prodotti soltanto (leggero e pesan-
te), mentre in altri casi (Figura 10b) la massimizzazione della
funzione profitto (2) e attuata estraendo tutti e tre i prodotti.
Anche la seconda fase della procedura & condotta fuori linea.
In questa fase viene sviluppata una correlazione tra i rapporti
di riflusso ottimali e I'evoluzione del profilo di composizione in
colonna durante la fase di avviamento. La terza fase prevede
invece di stimare in linea il profilo di composizione in colonna,
riuscendo cosi a determinare la portata ottimale di riflusso at-
traverso la correlazione sviluppata nella seconda fase. In tal
modo, si ottiene un’implementazione in anello chiuso dei rap-
porti di riflusso ottimali determinati in anello aperto durante la
prima fase. Si osservi che la procedura proposta non richiede
di conoscere la composizione della carica che deve essere
separata. Pertanto, si puo dire che questa procedura consen-
te un controllo “auto-ottimizzante” dell'operazione, purché si
sia in grado di stimare le composizioni in colonna durante la
distillazione; nei casi studiati, che si riferiscono a miscele bi-
narie e ternarie (ideali e non ideali), le stime di composizione
sono state ottenute impiegando un osservatore esteso di
Luenberger.

In Figura 11 i risultati ottenuti mediante la procedura proposta
sono confrontati con quelli ottenuti con la procedura conven-
zionale in anello aperto, la quale prevede di utilizzare per il
rapporto di riflusso il valore calcolato fuori linea, una volta per
tutte, alla composizione nominale della carica (e, quindi, in
condizioni potenzialmente diverse da quelle relative alla com-
posizione effettiva dell’alimentazione). Il confronto é fatto in
termini della perdita A di produttivita definita come:

= IP”;& x 100 3)

max

A

essendo IP,,, il massimo valore di produttivita che si potreb-
be ottenere se le stime di composizione fossero perfette, e se
per I'operazione venisse impiegato il valore ottimale del rap-
porto di riflusso alla composizione effettiva dell'alimentazione.
| risultati mostrano un incremento di produttivita anche del
30% rispetto alle operazioni convenzionali in anello aperto. Si
puo osservare dalla Tabella (righe ombreggiate) che, nel ca-
so ternario, la procedura proposta comporta spesso il recupe-
ro di due prodotti soltanto (anziché tre), consentendo di ridur-
re notevolmente il tempo necessario per la distillazione, e au-
mentando in tal modo la produttivita.

Conclusioni

Sono state illustrate alcune soluzioni al problema del monito-
raggio e del controllo di colonne di distillazione continue e
batch. Nel caso continuo, si € proposto un metodo per affron-
tare il problema direttamente durante la fase di progettazione
dell'impianto, cosi da rendere lo stesso “intrinsecamente” piu
facile da controllare, anche con regolatori convenzionali di ti-
po PID. La configurazione di colonna proposta, con serbatoio
intermedio, ha la caratteristica di disaccoppiare il tronco di ar-
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ricchimento da quello di esaurimento, sopprimendo gran par-
te dell'interferenza tra le catene di regolazione.

L’'applicazione si presenta potenzialmente molto interessante,
specie per le distillazioni condotte a pressione atmosferica.
L'impiego di questo tipo di colonna e attraente anche nelle
operazioni semi-continue e discontinue; ad esempio, & possi-
bile impiegare un’unica colonna per separare simultaneamen-
te i tre componenti di una miscela ternaria non azeotropica
(magari con componenti termosensibili), oppure i due compo-
nenti di una miscela binaria azeotropica ricuperando simulta-
neamente la sostanza impiegata come solvente. Quanto alla
stima delle composizioni nella distillazione batch, si & visto
come sia possibile sviluppare delle tecniche avanzate che,
sfruttando misure in linea di temperatura e portata, permetto-
no di ottenere una stima accurata della composizione dei pro-
dotti. L'approccio a filtro di Kalman esteso risulta vantaggioso
quando e possibile una descrizione matematica del sistema
considerato, basata su un modello a principi primi. Quando |l
processo € difficile da modellare in modo deterministico (ad
esempio, quando le informazioni termodinamiche sono scar-
se 0 assenti), & pitl vantaggioso I'approccio a rete neurale ar-
tificiale. La disponibilita in linea di stime della composizione
dei prodotti estratti o del liquido sui piatti della colonna rende
possibile I'impiego di regolatori avanzati, non lineari, per il
controllo delle operazioni a composizione costante del distilla-
to. Questi regolatori consentono di superare le limitazioni de-
gli algoritmi di tipo PID. Infine, si € descritta una procedura
per ottimizzare in linea, con modesto sforzo computazionale,
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I'esercizio di colonne discontinue. Cid consente di aumentare
la produttivita dell'impianto anche quando la composizione
dell’alimentazione non & nota.

L’impiego delle tecniche proposte si propone pertanto come
potenzialmente interessante per ridurre i consumi energetici
delle operazioni di distillazione, per migliorare la qualita dei
prodotti, per ridurre i volumi di prodotto fuori specifica e per
massimizzare la produzione.
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