
École polytechnique de Louvain

Modélisation et contrôle d’une
colonne de distillation

Auteur: Antoine TUERLINCKX
Promoteur: Denis DOCHAIN
Lecteurs: François WIELANT, Denis MIGNON
Année académique 2021–2022
Master [120] : ingénieur civil en mathématiques appliquées



Abstarct

The distillation is a very ancient process which consists to separate the compo-
nents from a liquid mixture by using their difference of volatility. This thesis begins
by presentation of the different technical aspects necessary for the installation of a
distillation column and the second part deals with the modelling, the control and
the analysis of a laboratory column that separates methanol from water. Firstly,
the simulation is done with Aspen software which only gives the equilibrium state.
After that, two models are developed to obtain the dynamical system of the column.
A PI controller with anti-windup is implemented for the second model to control
the concentration of methanol at the output of the system. An analysis of the
stability, controllability and observability is done based on the linearized system.
Finally, several improvements are proposed.
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Chapitre 1

Introduction

Ce travail de fin d’études traite des différents aspects d’une colonne de dis-
tillation de laboratoire dans le but d’en installer une dans le département des
mathématiques appliquées de l’École polytechnique de Louvain. Dans un premier
temps, nous nous intéresserons aux principes de fonctionnement d’une colonne de
distillation. Nous présenterons ensuite le choix de la colonne ainsi que ses spécifica-
tions afin de respecter au mieux les contraintes nécessaires à l’installation d’une
colonne de laboratoire à l’UCLouvain. En effet, pour ce genre d’équipement, il est
crucial d’étudier les normes de sécurité ainsi que les conditions requises au bon
fonctionnement de la colonne comme par exemple la quantité d’eau nécessaire pour
le refroidissement.

La deuxième partie de ce travail traitera de la simulation et la modélisation
d’une colonne de laboratoire. Tout d’abord, en utilisant un logiciel déjà existant
comme Aspen afin d’avoir un premier aperçu des résultats à l’état stationnaire.
Ensuite, nous étudierons les équations qui modélisent une colonne de distillation
dans le but d’implémenter le système dynamique sur Matlab. Sur base de ce modèle,
nous nous pencherons sur l’analyse et le contrôle du système. Finalement, nous
aborderons les différents points d’amélioration à apporter au modèle.
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Chapitre 2

Colonne de laboratoire

2.1 Principe de fonctionnement
La colonne de distillation permet de séparer les différents constituants d’un

mélange homogène dont les températures d’ébullition sont différentes. En effet, ce
procédé se base sur la différence de volatilité entre les constituants. La volatilité
représente la facilité avec laquelle une substance se vaporise. Ainsi en chauffant
le mélange, l’élément le plus volatil, appelé distillat, se vaporise et monte en haut
de la colonne, tandis que les autres constituants auront tendance à rester à l’état
liquide et finissent donc par descendre vers le bas de la colonne par gravité. Le dis-
tillat est ensuite refroidi à l’aide d’un condenseur afin de le récupérer à l’état liquide.

Ce procédé de séparation est une technique très ancienne. Sa première apparition
remonterait au Ier siècle av. J.-C. en Grèce afin d’obtenir des boissons alcoolisées.
Les méthodes de distillations se sont ensuite développées et améliorées partout à
travers le monde et au fil des époques. On voit ainsi apparaître les premiers alambics
avec une cornue (voir figure 2.1) durant le IXe siècle afin d’améliorer la condensation
du distillat [1]. Aujourd’hui, la distillation joue également un rôle très important
dans le raffinage du pétrole. En effet, à l’aide de colonnes de distillation industrielles
(voir figure 2.2), les compagnies pétrolières extraient les différents constituants du
pétrole brut (voir figure 2.3) : butane, propane, essence légère (naphta), kérosène,
diesel, ... Cependant, la distillation reste un procédé très énergivore et qui peut
s’avérer parfois complexe. C’est la raison pour laquelle il est important de bien
comprendre son fonctionnement et de savoir le modéliser afin de mieux le contrôler.

Il existe deux types de distillation : la distillation continue et la distillation
discontinue (batch distillation). Lors d’une distillation continue, le mélange à sépa-
rer est continuellement introduit dans la colonne. Ce qui signifie donc que si les
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Figure 2.1 – Alambic
avec une cornue

Figure 2.2 – Colonnes de distillation industrielles

Figure 2.3 – Raffinage du pétrole

paramètres d’entrée (composition du mélange à l’entrée, puissance du boiler pour
chauffer la colonne, le ratio de reflux,...) sont inchangés, le profil de température et
la composition du mélange au sein de la colonne seront constants. Tandis que pour
une distillation discontinue, le mélange à séparer est introduit une seule fois dans
la colonne. Ce qui induit donc que le profil de température et la composition du
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mélange au sein de la colonne va continuellement varier jusqu’à ce qu’on ait fini de
distiller la quantité introduite initialement. Afin de faciliter le contrôle du système,
nous avons décidé pour la suite de ce mémoire, de travailler avec une distillation
en continue.

En vue d’améliorer les performances d’une colonne de distillation, il est im-
portant d’avoir une grande surface de contact entre la phase gazeuse et la phase
liquide. Il existe principalement deux types colonnes qui permettent d’augmenter
cette surface de contact : la colonne à plateaux et la colonne à garnissage.

Les colonnes à plateaux sont constituées d’un certain nombre de plaques perfo-
rées appelées plateaux (voir figure 2.4). En s’écoulant vers le bas, le liquide va être
retenu par un barrage au niveau du plateau avant de descendre au plateau inférieur
via un déversoir (voir figure 2.5). Tandis que la vapeur va monter et traverser le
plateau au niveau des perforations ce qui force donc la phase liquide et la phase
gazeuse à rentrer en contact. Il existe trois types de plateaux : les plateaux à
calottes, les plateaux à soupapes et les plateaux perforés.

Figure 2.4 – Colonne à plateaux
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Figure 2.5 – Schéma d’un plateau

La figure 2.6 représente un plateau à calottes. On constate avec ce type de
plateau que la vapeur est coincée au niveau de la calotte. Afin de monter vers
le plateau supérieur, la vapeur s’échappe de la calotte grâce à des perforations
latérales en formant des bulles dans le liquide, obligeant ainsi le gaz à rentrer en
contact avec la phase liquide.

Figure 2.6 – Plateau à calottes

La figure 2.7 représente un plateau à soupapes. Ces dernières vont s’ouvrir en
fonction de la pression de la vapeur et permettre ainsi au gaz de rentrer en contact
avec le liquide. Plus la pression est élevée, plus la soupape s’ouvrira.

Le plateau perforé est le type de plateau le plus simple. En effet, comme on
peut le constater sur la figure 2.8, il s’agit simplement d’une plaque perforée de
trous qui a donc l’avantage d’être le moins cher parmi les trois types de plateaux.
On peut également voir sur le devant du plateau, le barrage ainsi que le déversoir
qui permet de guider le liquide vers le plateau inférieur.
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Figure 2.7 – Plateau à soupapes

Figure 2.8 – Plateau perforé

Le nombre de plateaux nécessaires pour la distillation va dépendre des compo-
sants du mélange à séparer et de la pureté souhaitée du distillat en sortie de la
colonne. En effet, au plus la volatilité relative est élevée, au moins il y aura besoin
de plateaux. Et au contraire, au plus on souhaite un distillat pur, au plus on aura
besoin de plateaux. Il existe cependant certains mélanges qui sont "impossibles" à
séparer par cette méthode de distillation. C’est notamment le cas pour les mélanges
azéotropes. Un mélange azéotrope est un mélange liquide qui bout à température
fixe en gardant une composition fixe [2]. C’est à dire qu’il existe une certaine com-
position pour laquelle le mélange va se comporter comme une espèce chimique pure.
Mis à part ces cas particuliers, le nombre de plateaux théoriques afin de séparer un
mélange binaire peut être calculer à l’aide du diagramme de McCabe-Thiele.

Le deuxième type de colonne est la colonne à garnissage. Il s’agit de colonnes
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qui sont remplies à l’aide d’un matériau ce qui permet donc d’augmenter la surface
de contact entre la vapeur et le liquide dans la colonne de distillation. Ce type de
colonne peut être utilisé dans le cas où le nombre de plateaux théoriques est trop
élevé. Il faut cependant que le remplissage de la colonne ne soit pas trop dense
afin de freiner au minimum les flux de vapeur et de liquide. Il existe deux types de
garnissage : le garnissage en vrac et le garnissage structuré. Pour le garnissage en
vrac, la colonne est remplie de petits éléments qui peuvent être en divers matériaux
(céramique, métal, plastique,...). Les éléments les plus utilisés pour remplir la
colonne sont les anneaux de Raschig et les anneaux de Pall illustrés respectivement
sur les figures 2.9 et 2.10. Tandis que pour un garnissage structuré, la colonne est
remplie avec une structure telle qu’illustrée par la figure 2.11.

Figure 2.9 – Anneaux de Raschig Figure 2.10 – Anneaux de Pall

Figure 2.11 – Garnissage structuré
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2.2 Colonne Armfield
Comme expliqué précédemment, le choix de la colonne dépend du type de

distillation et du mélange que l’on souhaite séparer. Dans le cas qui nous occupe,
l’objectif étant de pouvoir installer une colonne de laboratoire, les contraintes prin-
cipales sont la taille de la colonne ainsi que le budget. En effet, il faut que la colonne
puisse être installer dans un local du bâtiment Euler, il est donc nécessaire de
vérifier que les conditions requises soient bien satisfaites (exemples : débit d’eau du
condenseur, taille de la colonne, puissance électrique,...). Il est également important
de vérifier que les normes de sécurité soient compatibles avec celles de l’université.
De plus, il faut prendre en compte le fait que cette colonne puisse être manipulée
sans trop de difficulté par des étudiants ou des chercheurs.

Des articles avec un objectif similaire i.e. contrôler une colonne de laboratoire,
ont été publiés par des chercheurs de l’université de Bratislava [3],[4],[5]. Pour leurs
expériences, ils utilisent la colonne UOP3CC produite par Armfield [6] visible sur
la figure 2.12. Cette colonne répond aux critères que nous recherchions. Malheu-
reusement, pour des raisons de budget et également de délai de livraison, nous
n’avons pas pu commander la colonne. Nous avons donc décidé de la modéliser et
la simuler numériquement. Pour la suite de ce travail, le dimensionnement et les
spécifications du modèle numérique se basent sur la colonne UOP3CC de Armfield.

Figure 2.12 – Colonne de distillation UOP3CC de Armfield
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2.2.1 Spécifications
La colonne UOP3CC de Armfield est une colonne de distillation de laboratoire

fournie avec un panneau de commande (voir figure 2.13) et qui peut être contrôlée
par ordinateur. La colonne peut être utilisée pour faire de la distillation continue ou
discontinue. La colonne mesure 50 mm de diamètre et est constituée de 9 plateaux
perforés (voir figure 2.14). Un thermocouple est installé sur chacun des plateaux
afin de prélever la température. Il est également possible de prélever un échantillon
à chaque étage de la colonne afin de mesurer la composition du mélange. Pour
diminuer les pertes de chaleur, la colonne est isolée thermiquement. De plus, la
colonne dispose d’un manomètre permettant de mesurer la différence de pression
entre le haut et le bas de la colonne. L’ensemble mesure 2,25m de haut, 0,85m de
long et 0,80m de large et pèse environ 450kg. L’installation nécessite une alimen-
tation électrique 230V monophasé d’une fréquence de 50Hz pour un courant de 13A.

Figure 2.13 – Panneau de commande Figure 2.14 – Plateaux perforés -
UOP3CC Armfield

Le schéma de la colonne de laboratoire est visible sur la figure 2.15. Le mélange
à séparer entre dans la colonne au niveau du plateau n°5 qui est appelé plateau
d’alimentation. Le débit du flux d’entrée est contrôlé par une pompe pouvant
aller de 0 à 250ml/min. La partie de la colonne située en dessous du plateau
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d’alimentation est appelée section d’épuisement, tandis que celle qui est située au
dessus est appelée section de rectification. L’ensemble de la colonne est chauffé par
un boiler situé en bas, ayant une puissance maximum de 2,5kW et une capacité
de 20 litres. Le liquide, principalement composé de résidus, descend le long de la
colonne et arrive au niveau du boiler pour être chauffé. Une partie de ce mélange va
se vaporiser et remonter dans la colonne, tandis que le surplus qui quitte le boiler va
servir à préchauffer le mélange qui rentre dans la colonne grâce à un échangeur de
chaleur. Les vapeurs vont ensuite monter et passer à travers les plateaux perforés.
Une fois arrivé en haut de la colonne, la vapeur enrichie en distillat, est refroidie au
moyen d’un condenseur. Le condenseur est alimenté avec de l’eau froide ayant un
débit de 15 l/min à une pression de 2 bar. Le distillat condensé est ensuite dirigé
vers la valve de reflux. Il s’agit en fait d’une vanne 3 voies qui permet de renvoyer
une partie du distillat dans le haut de la colonne et d’extraire le reste hors de la
colonne. Cette vanne est contrôlée électriquement et est caractérisée par le ratio de
reflux R défini par

R = L

D
(2.1)

où
• L représente le flux qui retourne dans le haut de la colonne [mol/s]
• D représente le flux qui sort de la colonne [mol/s]

Le ratio de reflux R est très important car il permet de contrôler la concentration
de distillat en sortie de la colonne. En effet, en général au plus R est élevé, au plus
la concentration en distillat va augmenter en sortie. Cependant en augmentant le
flux L, on diminue le flux D ce qui veut donc dire que le débit de distillat extrait va
diminuer. Il faut donc trouver un compromis entre d’un côté la pureté du distillat
et de l’autre la quantité extraite.
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Figure 2.15 – Schéma colonne UOP3CC de Armfield [3]

2.2.2 Sécurité
La sécurité est un aspect très important dans l’installation d’une colonne de dis-

tillation. Les principaux éléments pour lesquels il faut être attentif sont les risques
d’explosions, les risques de feu, les protections électriques, les risques chimiques.

Etant donné que l’on chauffe des gaz qui peuvent s’enflammer, le risque d’explo-
sions est non-négligeable. C’est la raison pour laquelle il est nécessaire de classifier
en plusieurs zones ATEX les emplacements où des atmosphères explosives peuvent
se présenter [7]. La colonne de distillation est classifiée en zone ATEX 1, c’est-à-dire
qu’une atmosphère explosive est susceptible d’apparaître de temps en temps dans
les conditions normales de fonctionnement. La zone dans un rayon de 2 mètres
autour de la colonne est classifié en zone ATEX 2, c’est-à-dire qu’une atmosphère
explosive est susceptible d’apparaître rarement ou pendant de courtes périodes.
Dans cette zone il est interdit d’utiliser un équipement électrique sans protection
contre le feu [8]. De plus, toutes les substances inflammables doivent être stockées
en dehors de ces 2 zones.

L’installation électrique de la colonne est équipée d’un disjoncteur différentiel
qui coupe l’alimentation électrique en cas de court-circuits, de surcharges ou de
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perte à la terre. Ce dispositif protège le matériel des surcharges et l’utilisateur des
courants de fuite qui pourraient traverser le corps en cas de dysfonctionnement.

Certains produits chimiques utilisés pour la distillation sont toxiques et peuvent
causer des problèmes de santé si ils sont inhalés. C’est notamment le cas pour les
vapeurs de méthanol qui peuvent entrainer des problèmes de cécité et de difficulté
respiratoire, voire même être mortel si la dose ingérée est supérieure à 100-125 ml.
Il est donc fortement recommandé de bien aérer la pièce et d’installer la colonne
de distillation dans une pièce munie d’une hotte. De plus, Armfield fournit une
liste des produits chimiques qui sont recommandés pour la distillation ainsi que les
concentrations avec lesquelles travailler.

2.3 Mélange à distiller
Nous avons choisi de distiller un mélange binaire composé d’eau et de méthanol.

Ce mélange a l’avantage d’être facile à séparer car sa volatilité relative est comprise
entre 2,4 et 7,8. La température d’ébullition du méthanol est de 64,5°C, tandis que
celle de l’eau est à 100°C. Cela signifie donc que la température de la colonne sera
comprise entre 100 et 64,5°C. Etant donné que le méthanol est plus volatil que
l’eau, le méthanol sera le distillat et l’eau sera le résidu.

Le nombre de plateaux minimum pour distiller un mélange eau-méthanol est de
6, tandis que le nombre de plateaux théoriques calculé à l’aide du diagramme de
McCabe-Thiele est de 12. Pour rappel, la colonne UOP3CC de Armfield possède 9
plateaux ce qui est donc suffisant pour pouvoir distiller ce mélange.

L’autre avantage du mélange eau-méthanol est qu’il s’agit du mélange utilisé
par les chercheurs de l’université de Bratislava [3],[4],[5]. Cela nous permet donc de
comparer leurs données expérimentales avec nos résultats.

2.4 Condenseur
Afin de condenser les vapeurs de méthanol qui arrivent en haut de la colonne, on

refroidit le gaz à l’aide d’un condenseur. Un condenseur est un échangeur de chaleur
dans lequel circule dans un serpentin un liquide réfrigérant afin de refroidir le gaz
et le condenser. Une partie de la chaleur du gaz est ainsi transmise par conduction
au liquide réfrigérant qui va donc s’échauffer. Dans le cas de la colonne de Armfield,
le liquide réfrigérant est de l’eau provenant du robinet. Le débit d’eau recommandé
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pour le condenseur est de 15 L/min à une pression de 2 bar. Le problème est qu’on
utilise une grande quantité d’eau (0,9 m3/h) qui sert uniquement à refroidir le
méthanol et est ensuite évacuée dans les égouts.

Dans un soucis à la fois économique et écologique, pour éviter de gaspiller inuti-
lement de l’eau potable, nous avons pensé à remplacer l’eau du robinet par un grand
réservoir d’eau qui circulerait en boucle fermée dans le condenseur. Mais comme
expliqué précédemment, l’eau se réchauffe à chaque passage dans le condenseur ce
qui fait donc augmenter la température du réservoir. Dans le cas d’une colonne de
laboratoire, ça ne pose pas vraiment de problème car la colonne ne fonctionne pas
en permanence 24h/24 comme cela peut être le cas pour des colonnes industrielles.
L’eau du réservoir a ainsi le temps de se refroidir entre deux expériences. Il faut donc
dimensionner la taille du réservoir afin que celui-ci ne chauffe pas trop rapidement.

Dans un premier temps, on peut calculer le flux de chaleur Φ transféré par le
méthanol dans le condenseur en utilisant la formule :

Φ = hA(T2 − T1) (2.2)

avec
• Φ : la chaleur transférée par unité de temps [W ]
• h : le coefficient de convection thermique [W/(m2K)]
• A : la surface de contact par laquelle le transfert de chaleur se fait [m2]
• T1 : la température de l’eau en entrant dans le condenseur [K]
• T2 : la température du méthanol en entrant dans le condenseur [K]

Pour qu’une colonne de distillation soit efficace, il faut que la température en
haut de la colonne soit le plus proche possible de la température d’ébullition du
distillat. Dans le cas du méthanol, la température d’ébullition est de 65°C, on peut
donc prendre T2 légèrement supérieur à cette valeur. La température de l’eau T1
correspond à la température de la pièce qui est d’environ 20°C. Cependant, en
ce qui concerne le coefficient de convection h et la surface de contact A, aucune
donnée n’est fournie par Armfield sur le condenseur. Il est donc très compliqué de
calculer Φ sur base de la formule (2.2).

Néanmoins, on peut tout de même borner la valeur de Φ grâce à la puissance
du boiler qui est connue. En effet, la chaleur transférée à l’eau par le méthanol
dans le condenseur doit être inférieure à l’énergie fournie par le boiler pour chauffer
la colonne grâce au principe de conservation d’énergie : ⇒ Pb ≥ Φ
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En faisant l’hypothèse que le réservoir d’eau est parfaitement mélangé et que
donc la température y est uniforme, on peut calculer la variation de la température
de l’eau du réservoir grâce à la formule :

Q = mc∆T ⇐⇒ Q

mc
= ∆T (2.3)

d∆T

dt
= 1

mc

dQ

dt
= Φ

mc
(2.4)

≤ Pb

mc
(2.5)

avec
• Q : la chaleur transférée dans le condenseur [J ]
• m : la masse d’eau dans le réservoir [kg]
• c = 4186 : la chaleur spécifique de l’eau [J/(kg K)]
• ∆T : la variation de température [K]
• Pb = 2500 : la puissance du boiler [W ]

Si l’on prend par exemple un réservoir de 0,5m3 pour alimenter le condenseur,
la température de l’eau va augmenter au maximum de 4,3°C/h. Cette valeur semble
suffisemment raisonnable dans le cadre de l’utilisation d’une colonne de laboratoire
qui n’est pas utilisée en permanence.

2.5 Commande et contrôle de la colonne
Le contrôle d’une colonne de distillation est l’un des enjeux majeurs pour

les industries d’aujourd’hui. L’objectif est de pouvoir contrôler la concentration
en distillat en sortie de colonne tout en respectant des contraintes économiques,
énergétiques et écologiques. En effet, le processus de distillation est un processus
qui consomme beaucoup d’énergie. Ces contraintes supplémentaires complexifient
énormément le contrôle du système.

Les principaux paramètres que l’on peut faire varier et qui permettent de contrô-
ler la colonne sont le ratio de reflux et la puissance du boiler. D’un point de vue
mathématique, la concentration du flux d’entrée pourrait également être considéré
comme un paramètre de contrôle. Cependant, dans les industries, la concentration
de ce flux ne peut pas toujours être choisie et est au contraire plutôt considérer
comme une perturbation du système.

Les ingénieurs et les mathématiciens ont dévelopé de nombreuses lois de com-
mande afin de contrôler le processus de distillation tout en satisfaisant au mieux
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les contraintes énoncées précédemment. Le livre de L. Luyben et Yu [9] s’intéresse
à l’aspect économique via le prisme du coût énergétique pour les distillations réac-
tives 1. Ils étudient également l’influence de nombreux paramètres sur le système
comme par exemple, le nombre de plateaux, la volatilité des composés, le molar
holdup, la pression au sein de la colonne, le positionnement du flux d’entrée. Ils
s’intéressent aussi à des contrôleurs proportionnel-intégral (PI) pour lesquels ils
font varier la structure de la colonne.

L’article de A. Taqvi [10] traîte de l’optimisation et du contrôle d’une colonne
dans le but de minimiser l’énergie du système à l’aide de Aspen Dynamics. Tout
comme dans le livre de L. Luyben et Yu, il analyse l’influence du positionnement du
flux d’entrée, du nombre de plateaux et du ratio de reflux en utilisant un contrôleur
PI.

Dans l’article [11], l’auteur modélise une colonne de distillation pour le raffinage
du pétrole. Afin de contrôler le système, il utilise un MRAC (model-reference adap-
tive control) couplé à un PID (proportionnel-integral-dérivé). Ce type de contrôleur
est utilisé pour des systèmes dont les paramètres peuvent varier au cours du temps
et permet ainsi au contrôleur de s’adapter au système. Les contrôleurs adaptatifs
sont très souvent utilisés pour la distillation du pétrole car ce genre de systèmes
sont non-linéaires, or les contrôleurs sont designés sur base du système linéarisé.

La commande prédictive, appelé MPC en anglais (Model Predictive Control), est
un autre type de contrôleur plus avancé qui est souvent utilisé pour la distillation.
Le principe est d’utiliser un modèle du système pour prédire le comportement du
vrai système et ainsi trouver la commande optimale pour le contrôler. Il s’agit du
type de contrôleur utilisé par les chercheurs de l’université de Bratislava [3],[4],[5].
Dans leurs articles, les auteurs modélisent leur système en utilisant des techniques
d’identification du système sur base d’expériences faites sur la colonne UOP3CC
de Armfield.

Comme on peut le constater, il existe une large variété de contrôleurs qui sont
employés dans le domaine de la distillation. Le sujet du contrôle est abordé plus en
profondeurs dans la section 3.3.3.

1. Une distillation réactive consiste en la séparation d’un mélange par distillation dans laquelle
se produit également une ou plusieurs réactions chimiques.
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Chapitre 3

Modélisation et contrôle de la
colonne de distillation

Après avoir sélectionné le type de colonne ainsi que le mélange à distiller, nous
allons traîter dans cette partie de la modélisation du système. Dans un premier
temps, nous utiliserons le logiciel Aspen pour simuler la colonne UOP3CC de
Armfield. Nous développerons ensuite deux modèles différents et simulerons le
système dynamique sur Matlab. Nous nous intéresserons ensuite au contrôle et
à l’analyse du système. Et pour finir, on abordera les différentes améliorations à
apporter au modèle.

3.1 Aspen
Aspen est un logiciel qui permet de simuler toutes sortes de procédés chimiques :

réacteur, colonne de distillation, échangeur de chaleur, séparateur,... Il est uti-
lisé par exemple, pour simuler l’entièreté d’une installation industrielle. Et dans
le cas qui nous intéresse, il permet entre autre de simuler des colonnes de distillation.

Aspen fonctionne par schéma-bloc, c’est à dire qu’il existe déjà de nombreux
modèles très complets qui sont implémentés sous forme de blocs et qu’il suffit
ensuite de connecter entre eux. Le schéma-bloc de la colonne est visible sur la figure
3.1. Une des parties les plus importante lorsqu’on utilise ce logiciel est le choix du
modèle thermodynamique et la paramétrisation des modèles.
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Figure 3.1 – Schéma-bloc de la colonne de distillation avec le logiciel Aspen

3.1.1 Résultats
Les spécifications de la colonne sont visibles sur la figure 3.2. La figure 3.3

montre les résultats de la simulation faite avec le logiciel Aspen. Ces résultats
correspondent à l’état d’équilibre à trois endroits de la colonne : le distillat qui sort
en haut de la colonne, le résidu en bas de la colonne et le flux d’alimentation.

Figure 3.2 – Spécifications de la colonne de distillation avec le logiciel Aspen
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Figure 3.3 – Résultats de la simulation avec le logiciel Aspen

3.1.2 Avantages et inconvénients
L’avantage principal d’Aspen est qu’il s’agit d’un logiciel dans lequel de très

nombreux modèles sont déjà implémentés. Il suffit donc à l’utilisateur de simplement
sélectionner le bon modèle. Mais cela peut aussi être considéré comme un inconvé-
nient car lorqu’on doit choisir un modèle, on ne sait pas réellement quelles sont les
équations qui se cachent derrière. Et donc sans connaître les équations, il est plus
difficile de comprendre le comportement du système. Aspen est un excellent logiciel
pour quelqu’un qui souhaite simuler un procédé chimique sans trop se soucier de
la modélisation. La parmétrisation des modèles est également très complète. Pour
chaque modèle, il existe des dizaines de paramètres. Un autre avantage d’Aspen
est sa grande base de données pour de nombreux composés chimiques.
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L’inconvénient majeur d’Aspen est que les simulations sont faites à l’état
d’équilibre du système. L’un des objectifs de ce travail est de contrôler la colonne,
or pour pouvoir construire un contrôleur, il faut les équations dynamiques du
système. Cependant, il existe un logiciel appelé Aspen Dynamics qui permet
justement de simuler l’évolution temporelle du système.

3.2 Premier modèle

3.2.1 Equations
Le modèle utilisé se base sur les modèles développés dans [11],[12],[13]. Pour

modéliser le système dynamique, on discrétise la colonne en fonction du nombre
de plateaux N . La colonne est ainsi divisée en N + 2 étages : 1 étage pour chaque
plateau, 1 étage pour le boiler et 1 étage pour le condenseur. Pour chaque étage,
on cherche à modéliser l’évolution de la fraction molaire de méthanol liquide x. En
effet, étant donné que l’on distille un mélange binaire, en connaissant la fraction
molaire de méthanol, on peut déduire la fraction molaire d’eau :

xeau = 1 − xméth. (3.1)
En faisant l’hypothèse que les phases liquides et vapeurs sont en équilibre, on

peut calculer la fraction molaire de vapeur de méthanol y grâce à la volatilité
relative α :

yi = αxi

1 + (α − 1)xi

(3.2)

Une hypothèse assez courante est de considérer que α est constant sur toute
la colonne. En réalité, cette hypothèse est fausse car α dépend de la température.
La figure 3.4 représente le diagramme de l’équilibre liquide-vapeur et compare
les données expérimentales et l’approximation lorsqu’on considère α constant. On
peut constater que l’approximation n’est pas trop mauvaise. Cependant, afin de
s’affranchir de cette hypothèse dans notre modèle, y est calculé par interpolation
numérique grâce à la fonction interp1 de Matlab [14].

Pour simplifier notre modèle, les hypothèses suivantes sont faites :
(i) la pression est constante dans la colonne
(ii) les débits molaires de liquide et de vapeur sont constants dans la section de

rectification et d’épuisement
(iii) la vapeur en haut de la colonne qui passe dans le condenseur est totalement

condensée
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Figure 3.4 – Equilibre liquide-vapeur pour une solution méthanol/eau à une
pression de 101,3 kPa. Comparaison entre les données expérimentales et l’approxi-
mation y = αx

1+(α−1)x avec α constant

(iv) le holdup 1 molaire liquide des plateaux, du condenseur et du boiler est constant
(v) le holdup gazeux est négligeable

L’évolution de xi est calculée en faisant un bilan de matière, c’est-à-dire en
regardant la quantité qui rentre moins celle qui sort :

Miẋi = Li+1xi+1 − Lixi + Vi−1yi−1 − Viyi (3.3)

Grâce à l’hypothèses (ii), on peut exprimer les débits Li+1, Li, Vi, Vi−1 en fonc-
tion des débits d’alimentation liquide Lf et de vapeur Vf , du débit liquide de reflux
L renvoyé dans le haut de la colonne et du débit de vapeur du boiler V . Les schémas
des flux rentrant et sortant pour chaque étage de la colonne sont visibles sur les
figures 3.5, 3.6, 3.7, 3.8 et 3.9.

1. Le holdup molaire liquide représente le nombre de moles de liquide qui sont retenues par le
plateau.
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Figure 3.5 – Schéma des flux dans le
boiler

Figure 3.6 – Schéma des flux du pla-
teau i dans la section d’épuisement

Figure 3.7 – Schéma des flux du pla-
teau d’alimentation

Figure 3.8 – Schéma des flux du pla-
teau i dans la section de rectification

Figure 3.9 – Schéma des flux au niveau du condenseur

On obtient finalement les équations suivantes :

Boiler (i = 1) :

ẋ1 = 1
MB

((L + Lf )x2 − V y1 − Bx1) (3.4)

Section d’épuisement (i = 2, . . . , nf ) :

ẋi = 1
MT

(V (yi−1 − yi) + (L + Lf )(xi+1 − xi)) (3.5)
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Plateau d’alimentation (i = nf + 1) :

ẋi = 1
MT

(V (yi−1 − yi) + Vf (yf − yi) + L xi+1 − (L + Lf )xi + Lf xf ) (3.6)

Section de rectification (i = nf + 2, . . . , N + 1) :

ẋi = 1
MT

((V + Vf )(yi−1 − yi) + L(xi+1 − xi)) (3.7)

Condenseur (i = N + 2) :

ẋi = 1
MD

((V + Vf )yi−1 − L xi − D xi) (3.8)

Symbole Unité Signification
B mol/s débit de résidu sortant du boiler
D mol/s débit de distillat sortant de la colonne
L mol/s débit liquide de reflux renvoyé dans le haut de la colonne
Lf mol/s débit liquide d’alimentation entrant dans la colonne
MB mol molar holdup du boiler
MD mol molar holdup du condenseur
MT mol molar holdup d’un plateau
N - nombre de plateaux
nf - numéro du plateau d’alimentation
R - ratio de reflux
V mol/s débit de vapeur dans la section d’épuisement
Vf mol/s débit de vapeur d’alimentation entrant dans la colonne
xB = x1 - fraction molaire de méthanol liquide sortant du boiler
xD = xN+2 - fraction molaire du distillat liquide sortant de la colonne
xi - fraction molaire de méthanol liquide au plateau i
xf - fraction molaire de méthanol liquide du flux d’alimentation
yi - fraction molaire de vapeur de méthanol au plateau i
yf - fraction molaire de vapeur de méthanol du flux d’alimen-

tation
zf - fraction molaire de méthanol du mélange d’alimentation

(liquide et vapeur confondu)
α - volatilité relative

On peut ensuite calculer les débits D, B, L et V en faisant un bilan de matière.
En effet, étant donné qu’il n’y a pas d’accumulation de matière dans la colonne,
tout ce qui rentre doit être égal à tout ce qui sort. On obtient alors le système
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d’équations suivant :



V + Vf = L + D
Lf + Vf = B + D
zf (Lf + Vf ) = xBB + xDD

R = L

D

(3.9)

En résolvant le système (3.9), on obtient finalement :



D = xB − zf

xB − xD

(Lf + Vf )

B = zf − xD

xB − xD

(Lf + Vf )

V = xB − zf

xB − xD

(Lf + Vf )(1 + R) − Vf

L = xB − zf

xB − xD

(Lf + Vf )R

(3.10)

Une fois le système d’équations différentielles ordinaires (EDO) résolu, on
peut déduire la température Ti à partir de xi grâce au diagramme d’équilibre
liquide-vapeur (voir figure 3.10). Comme pour yi, la température à chaque étage
est calculée par interpolation numérique grâce à la fonction interp1 de Matlab [14].

3.2.2 Résultats
Cette partie montre les résultats de la simulation numérique pour le premier

modèle. La simulation a été réalisée via Matlab à l’aide du solveur ode15s. Pour
ce système, le solveur ode15s a été privilégié par rapport à ode45 car nous avons
à faire à un problème raide. Les valeurs des paramètres utilisés pour la simulation
sont visibles dans le tableau 3.1.

Les figures 3.11 et 3.12 représentent respectivement l’évolution de la fraction
molaire liquide xi et de vapeur yi pour chaque plateau lorsque l’on fait varier le
ratio de reflux R (voir figure 3.14). On observe que lorsqu’on augmente le ratio de
reflux R (à t = 300 s), on obtient une meilleure séparation du mélange. En effet, on
constate une augmentation de la concentration en distillat (xD = 0, 98) en haut de
la colonne et une diminution de la concentration en sortie du boiler (xB = 0, 03). Ce
comportement est normal, en augmentant R, on augmente la quantité de distillat
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Figure 3.10 – Equilibre liquide-vapeur pour une solution méthanol/eau à une
pression de 101,3 kPa

Table 3.1 – Valeur des paramètres utilisés dans le modèle

Variable Valeur Unité
Lf 0,0319 mol/s
Vf 0 mol/s
zf 0,3 -
xf 0,3 -
yf 0 -
MB 0,1 mol
MD 0,25 mol
MT 0,5 mol
N 9 -
nf 5 -

qui est renvoyé dans la colonne et donc on augmente le contact entre la vapeur et le
liquide ce qui augmente la pureté du distillat. L’évolution de la température visible
sur la figure 3.13 correspond également au comportement attendu. La température
dans le bas de la colonne augmente tout en restant inférieure à la température
d’ébullition de l’eau (TB = 94 °C), tandis que le température en haut diminue pour
se rapprocher de la température d’ébullition du méthanol (TD = 64, 54 °C).

On peut également déterminer le temps de réponse du système c’est-à-dire le
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temps que met le système pour se stabiliser. Ce temps de réponse est d’environ
1500s (25 minutes). Ce temps de réponse correspond à ce qui a été observé par
les chercheurs de l’université de Bratislava lors de leurs expériences faites avec la
colonne UOP3CC de Armfield [3],[4],[5]. Les paramètres qui sont les plus influents
sur le temps de réponse sont les holdup molaires MB, MD et MT . En effet, on
observe sur les figures 3.15, 3.16, 3.17 qu’en augmentant MB, MD et MT , le temps
de réponse augmente de manière proportionnelle.

Figure 3.11 – Evolution de la fraction
molaire xi pour chaque plateau avec
MT = 0, 5 ; MB = 0, 1 ; MD = 0, 25

Figure 3.12 – Evolution de la frac-
tion molaire yi pour chaque plateau avec
MT = 0, 5 ; MB = 0, 1 ; MD = 0, 25

Figure 3.13 – Evolution de la tem-
pérature Ti pour chaque plateau avec
MT = 0, 5 ; MB = 0, 1 ; MD = 0, 25

Figure 3.14 – Evolution du ratio de
reflux R
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Figure 3.15 – Evolution de la fraction
molaire xi pour chaque plateau avec
MT = 5 ; MB = 1 ; MD = 2, 5

Figure 3.16 – Evolution de la frac-
tion molaire yi pour chaque plateau avec
MT = 5 ; MB = 1 ; MD = 2, 5

Figure 3.17 – Evolution de la température Ti pour chaque plateau avec MT = 5 ;
MB = 1 ; MD = 2, 5

3.3 Deuxième modèle
Le problème principal du premier modèle est qu’il ne tient pas compte de

manière explicite de l’évolution de la température dans la colonne. En effet, le
seul endroit où la température intervient dans ce modèle est lorsqu’on calcule
yi par interpolation (car α varie en fonction de la température) sur base des
données expérimentales du diagramme d’équilibre liquide-vapeur. Or si l’on fait
l’hypothèse que α est constant sur toute la colonne, ce qui est une hypothèse qui
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est régulièrement faite [11], [13], cela implique que la température n’a plus aucune
influence sur xi et yi ce qui est bien évidemment absurde. Ce deuxième modèle a
donc pour objectif de calculer et de faire intervenir explicitement la température
dans les équations du système.

3.3.1 Equations
Comme expliqué précédemment, on sait que la volatilité relative α dépend de

la température. En observant la figure 3.18, on constate que α varie linéairement
avec la température. On peut donc calculer α avec l’approximation suivante :

α(T ) = a + bT avec a = −57, 245 et b = 0, 176 (3.11)

Figure 3.18 – Volatilité relative en fonction de la température pour une solution
méthanol/eau à une pression de 101,3 kPa

Grâce à l’approximation (3.11), on peut calculer la fraction molaire de vapeur
de méthanol yi en fonction de la température Ti et de xi :

yi(xi, Ti) = α(Ti)xi

1 + (α(Ti) − 1)xi

(3.12)

= (a + bTi)xi

1 + (a + bTi − 1)xi

(3.13)
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En observant la figure 3.19 qui compare plusieurs approximations pour le
diagramme d’équilibre liquide-vapeur, on constate que l’approximation (3.13) colle
très bien avec les données expérimentales.

Figure 3.19 – Equilibre liquide-vapeur pour une solution méthanol/eau à une
pression de 101,3 kPa. Comparaison entre les données expérimentales et l’approxi-
mation y = αx

1+(α−1)x avec α constant et α = a + bT

Maintenant que nous avons exprimé yi en fonction de la température, il nous
faut modéliser l’évolution de la température Ti. Cette évolution est calculée en
faisant un bilan d’énergie à chaque étage de la colonne :

∆Ui = Qin,i − Qout,i + Qgen,i − Qcons,i (3.14)

⇒d∆Ui

dt
= Q̇in,i − Q̇out,i + Q̇gen,i − Q̇cons,i (3.15)

avec
• ∆Ui : variation d’énergie de l’étage i
• Qin,i : énergie qui rentre dans l’étage i
• Qout,i : énergie qui sort de l’étage i
• Qgen,i : énergie générée à l’étage i
• Qcons,i : énergie consommée à l’étage i

En plus des hypothèses énoncées pour le premier modèle, on suppose que
(i) la pression est constante dans la colonne
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(ii) la capacité thermique molaire à pression constante Cp ne dépend pas de la
température

(iii) l’enthalpie de vaporisation ∆Hvap est négligeable

L’hypothèse (iii) semble raisonnable car on suppose que le holdup molaire à
chaque étage est constant. Cela implique donc que pour chaque mole de méthanol
qui se vaporise, il y a une mole d’eau qui se condense et inversement. Leur enthalpie
de vaporisation se compense donc plus ou moins.

Sur base de ces hypothèses, on obtient à partir de la formule de l’enthalpie
molaire lorsque la pression est constante :

dh = CpdT ⇒ dh

dt
= Cp

dT

dt
(3.16)

⇒ h = Cp∆T (3.17)

avec
• h : l’enthalpie molaire [J/mol]
• Cp : la capacité thermique molaire à pression constante [J/(K mol)]
• T : la température [K]

L’évolution de la température Ti à l’étage i est donc donnée par :

MiC
L
p,i

dTi

dt
= Li+1h

L
i+1 − Lih

L
i + Vi−1h

V
i−1 − Vih

V
i (3.18)

dTi

dt
= 1

MiCL
p,i

(
Li+1C

L
p,i+1(Ti+1 − Ti) − LiC

L
p,i(Ti − Ti−1)

+Vi−1C
V
p,i−1(Ti−1 − Ti) − ViC

V
p,i(Ti − Ti+1)

)
(3.19)

avec CL
p,i et CV

p,i défini par :

CL
p,i := xiC

L
p,méth. + (1 − xi)CL

p,eau

CV
p,i := yiC

V
p,méth. + (1 − yi)CV

p,eau

Pour l’équation de la température au niveau du boiler et du plateau d’alimenta-
tion, il faut tenir compte respectivement de l’énergie apportée par le boiler et du
flux d’alimentation qui transporte également une quantité d’énergie. Concernant
l’équation du condenseur, on considère que la température en sortie de ce dernier
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est toujours constante et égale à TD. Les équations qui modélisent l’évolution de xi

par rapport au temps, sont identiques aux équations développées dans le premier
modèle. On obtient finalement le système suivant :

Boiler (i = 1) :

dx1

dt
= 1

MB

((L + Lf )x2 − V y1 − Bx1) (3.20)

dT1

dt
= 1

MBCL
p,1

(
(L + Lf )CL

p,2(T2 − T1) − V CV
p,1(T1 − T2) (3.21)

−B
(
CL

p,1(T1 − Tref ) + x1∆h◦
f,méth. + (1 − x1)∆h◦

f,eau

)
+ Pb

)
Section d’épuisement (i = 2, . . . , nf ) :

dxi

dt
= 1

MT

(V (yi−1 − yi) + (L + Lf )(xi+1 − xi)) (3.22)

dTi

dt
= 1

MT CL
p,i

(
(L + Lf )CL

p,i+1(Ti+1 − Ti) − (L + Lf )CL
p,i(Ti − Ti−1)

+V CV
p,i−1(Ti−1 − Ti) − V CV

p,i(Ti − Ti+1)
)

(3.23)

Plateau d’alimentation (i = nf + 1) :

dxi

dt
= 1

MT

(V (yi−1 − yi) + Vf (yf − yi) + L xi+1 − (L + Lf )xi + Lf xf ) (3.24)

dTi

dt
= 1

MT CL
p,i

(
LCL

p,i+1(Ti+1 − Ti) − (L + Lf )CL
p,i(Ti − Ti−1) + V CV

p,i−1(Ti−1 − Ti)

−(V + Vf )CV
p,i(Ti − Ti+1) + LfCL

p,f (Tf − Ti) + VfCV
p,f (Tf − Ti)

)
(3.25)

Section de rectification (i = nf + 2, . . . , N + 1) :

dxi

dt
= 1

MT

((V + Vf )(yi−1 − yi) + L(xi+1 − xi)) (3.26)

dTi

dt
= 1

MT CL
p,i

(
LCL

p,i+1(Ti+1 − Ti) − LCL
p,i(Ti − Ti−1)

+(V + Vf )CV
p,i−1(Ti−1 − Ti) − (V + Vf )CV

p,i(Ti − Ti+1)
)

(3.27)

Condenseur (i = N + 2) :

dxi

dt
= 1

MD

((V + Vf )yi−1 − L xi − D xi) (3.28)

dTi

dt
= 1

MDCL
p,i

(
(V + Vf )CV

p,i−1(Ti−1 − Ti) − (L + D)CL
p,i(Ti − TD)

)
(3.29)
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Symbole Unité Signification
B mol/s débit de résidu sortant du boiler
CL

p,eau J/(K mol) capacité thermique molaire de l’eau liquide à pression
constante

CL
p,méth. J/(K mol) capacité thermique molaire du méthanol liquide à pres-

sion constante
CV

p,eau J/(K mol) capacité thermique molaire de l’eau à l’état gazeux à
pression constante

CV
p,méth. J/(K mol) capacité thermique molaire du méthanol à l’état gazeux

à pression constante
CL

p,i J/(K mol) capacité thermique molaire du liquide à pression
constante au plateau i

CV
p,i J/(K mol) capacité thermique molaire de la vapeur à pression

constante au plateau i
D mol/s débit de distillat sortant de la colonne
L mol/s débit liquide de reflux renvoyé dans le haut de la colonne
Lf mol/s débit liquide d’alimentation entrant dans la colonne
MB mol molar holdup du boiler
MD mol molar holdup du condenseur
MT mol molar holdup d’un plateau
N - nombre de plateaux
nf - numéro du plateau d’alimentation
Pb W puissance du boiler
R - ratio de reflux
Ti K température à l’étage i
TD K température en sortie du condenseur
Tf K température du flux d’alimentation
Tref K température de référence pour l’enthalpie standard de

formation
V mol/s débit de vapeur dans la section d’épuisement
Vf mol/s débit de vapeur d’alimentation entrant dans la colonne
xB = x1 - fraction molaire de méthanol liquide sortant du boiler
xD = xN+2 - fraction molaire du distillat liquide sortant de la colonne
xi - fraction molaire de méthanol liquide au plateau i
xf - fraction molaire de méthanol liquide du flux d’alimen-

tation
yi - fraction molaire de vapeur de méthanol au plateau i
yf - fraction molaire de vapeur de méthanol du flux d’ali-

mentation
zf - fraction molaire de méthanol du mélange d’alimentation

(liquide et vapeur confondu)
α - volatilité relative
∆h◦

f,eau J/mol enthalpie standard de formation de l’eau à la tempéra-
ture Tref

∆h◦
f,méth. J/mol enthalpie standard de formation du méthanol à la tem-

pérature Tref
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3.3.2 Résultats
Cette partie montre les résultats de la simulation numérique du deuxième

modèle. Tout comme pour le premier modèle, la simulation a été résolue via le
solveur ode15s de Matlab. Les valeurs des paramètres utilisés pour la simulation
sont visibles dans le tableau 3.2.

Table 3.2 – Valeur des paramètres utilisés dans le modèle

Variable Valeur Unité
Lf 0,0319 mol/s
Vf 0 mol/s
zf 0,3 -
xf 0,3 -
yf 0 -
MB 0,1 mol
MD 0,25 mol
MT 0,5 mol
Tf 75 °C
TD 64,5 °C
N 9 -
nf 5 -

La première remarque à faire concernant ce modèle est le problème de puissance
du boiler. En effet, dans la simulation, la puissance requise pour chauffer l’ensemble
de la colonne est de seulement 10W, tandis que dans la réalité, le boiler de la
colonne de Armfield a une puissance de 2500W. Une grosse partie de la puissance
sert à compenser les pertes de chaleur pour des petites colonnes de laboratoire
de cette taille-là (à cause de leur mauvaise isolation). Cependant, cette explica-
tion ne peut pas justifier une telle différence de puissance entre la simulation et
la réalité. Il doit donc y avoir un problème dans la modélisation de l’évolution
de la température. Malheureusement, après de nombreuses semaines d’investiga-
tion, nous n’avons pas réussi à trouver la cause du problème. L’une des pistes
d’explication était l’hypothèse (iii) qui néglige l’enthalpie de vaporisation. Cepen-
dant, même en prenant en compte cette enthalpie, le problème de puissance persiste.

Les figures 3.20 et 3.21 représentent respectivement l’évolution de la fraction
molaire liquide xi et de vapeur yi pour chaque plateau lorsque l’on fait varier le
ratio de reflux R et la puissance du boiler (voir figures 3.22 et 3.23). On observe
que lorsque le ratio de reflux R diminue (à t = 1000 s), la pureté du distillat en
haut de la colonne diminue. Ce type de résultat est conforme avec ce qu’on observe
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de manière expérimentale. On constate également que la puissance du boiler a un
impact beaucoup plus faible sur la concentration de méthanol en sortie de la colonne
que le ratio de reflux. En effet, lorsque l’on augmente la puissance Pb (à t = 2000 s),
l’effet sur la concentration est à peine perceptible. Le ratio de reflux semble donc
être un meilleur paramètre que la puissance pour contrôler la concentration de
distillat en sortie de la colonne.

La figure 3.24 compare l’évolution de la température entre le premier et le
deuxième modèle. On observe que pour le deuxième modèle, au plus on monte dans
la colonne, au moins la température varie rapidement. En effet, on constate que le
profil de température au niveau du condenseur est quasiment constant, tandis que
la température en bas de la colonne est très sensible à la variation du ratio de reflux
et à la puissance du boiler. Si l’on compare à présent les résultats entre les deux
modèles, on peut voir que les deux systèmes réagissent de manière opposée lors
du changement du ratio de reflux. De plus, on observe que le premier modèle est
beaucoup plus sensible que le deuxième modèle lors d’une variation de R. Tandis
que lorsque l’on augmente Pb (à t = 2000 s), le deuxième modèle réagit beaucoup
plus que le premier ce qui est tout à fait logique étant donné que la puissance du
boiler intervient de manière explicite dans les équations du deuxième modèle.

Figure 3.20 – Evolution de la fraction
molaire xi pour chaque plateau

Figure 3.21 – Evolution de la fraction
molaire yi pour chaque plateau
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Figure 3.22 – Evolution du ratio de
reflux R

Figure 3.23 – Evolution de la puis-
sance du boiler Pb

Figure 3.24 – Evolution de la température Ti pour chaque plateau. Comparaison
entre le premier modèle et le deuxième modèle

3.3.3 Contrôle du système
Intéressons nous à présent au contrôle de la colonne de distillation. L’objectif du

contrôleur est de trouver une commande permettant d’atteindre la concentration de
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méthanol souhaithée par l’utilisateur en sortie de la colonne. Cette concentration
désirée par l’utilisateur est appelée la consigne et symbolisée par la variable r. De
plus, il faut designé un contrôleur performant qui permet d’atteindre la consigne le
plus rapidement possible.

La première étape avant de designer le contrôleur, est de choisir quelles sont
les variables qui permettent de contrôler le système. Dans notre cas, il existe 3
paramètres :

• le ratio de reflux R
• la puissance du boiler Pb

• la composition du flux d’alimentation

Comme nous l’avons constaté précédemment, la puissance du boiler n’a pas un
très grand impact sur la pureté du distillat en sortie. Il ne s’agit donc pas d’un très
bon paramètre de contrôle. Concernant la composition du flux d’alimentation, il
s’agit de paramètres qui ne sont souvent pas choisi par l’utilisateur. En général,
la variation de la composition du flux d’alimentation est plutôt considérée comme
une perturbation du système et est souvent de nature aléatoire. Nous allons donc
utiliser le ratio de reflux comme commande du système.

Concernant la structure du contrôleur, nous avons choisi d’utiliser un régulateur
PI (proportionnel intégral) avec un mécanisme d’anti-emballement (anti-windup).
L’avantage du régulateur PI est que c’est un contrôleur assez simple et qui fonctionne
pour énormément de systèmes. La raison pour laquelle on utilise un régulateur PI
à la place d’un PID (proportionnel intégral dérivé) est que la partie dérivée est
sensible au bruit. Or, comme mentionné précédemment, la composition du flux
d’entrée peut être considérée comme une perturbation aléatoire. Le mécanisme
d’anti-emballement permet quant à lui d’éviter que la commande ne sature trop
longtemps et ainsi éviter le phénomène d’emballement. En effet, si l’on regarde la
définition du ratio de reflux, on constate que R appartient à l’ensemble des réels
positifs :

R := L

D
avec L, D ∈ R+ ⇒ R ∈ R+ (3.30)

L’équation du régulateur PI avec un mécanisme d’anti-emballement est la
suivante :

uc(t) = Kpe(t) + Ki

∫ t

0
e(τ) + Ks(sat(u(t)) − u(t))dτ (3.31)

avec
• e(t) = r(t) − xD(t) l’erreur
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• sat(u(t)) =
{

0 si u(t) ≤ 0
u(t) si u(t) > 0

Les valeurs des paramètres Kp et Ki peuvent être obtenus à l’aide de la méthode
de Ziegler-Nichols en temporelle ou en faisant du manual tuning. Le paramètre
d’anti emballement Ks est également obtenu par manual tuning. On obtient alors
les valeurs suivantes :

Kp Ki Ks

35 0,1 0,03

Nous allons à présent discuter des résultats et des performances obtenues avec
le contôleur PI + le mécanisme d’anti emballement. Les résultats de la simulation
sont obtenus en utilisant le deuxième modèle. La puissance du boiler est fixé à 10W
et les valeurs des autres paramètres utilisés sont visibles dans le tableau 3.2.

La figure 3.25 montre l’évolution de la sortie du système (c’est-à-dire xD) lorsque
l’on fait varier la référence r. Cette figure compare également les performances
entre un contrôleur PI et un PI + un mécanisme d’anti emballement. On observe
que le contôleur est efficace et arrive à atteindre la consigne demandée en un temps
d’environ 500 secondes. Pour rappel, le temps de réponse du système en boucle
ouverte est de 1500 secondes. On peut également remarquer que dans la première
moitié du graphe (pour t < 1500 s), aucun overshoot n’est observé. Tandis que
lorsqu’on baisse la consigne (pour t > 1500 s), un overshoot apparaît. L’apparition
de cet overshoot est dû à une saturation de la commande. En effet, en observant
la figure 3.26 qui montre la commande R associée aux contrôleurs, on constate
effectivement une saturation de la commande à partir de 1500 secondes. On re-
marque également sur cette figure que la commande sature moins longtemps avec
le mécanisme d’anti emballement que lorsqu’on utilise uniquement un contrôleur
PI. L’effet du mécanisme d’anti emballement permet donc d’avoir de meilleures
performances du système lorsque la commande sature. En effet, sur la figure 3.25,
on constate que l’overshoot est beaucoup plus petit et que le système converge
plus rapidement vers la consigne lorsqu’on utilise un PI + un mécanisme d’anti
emballement plutôt qu’avec uniquement un PI.

Les résultats de l’évolution des fractions molaires xi, yi et de la température Ti

sont visibles respectivement sur les figures 3.27, 3.28 et 3.29.
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Figure 3.25 – Evolution de la fraction molaire xD en sortie de colonne avec un
contrôleur PI et un PI + mécanisme d’anti emballement

Figure 3.26 – Evolution du ratio de reflux R avec un contrôleur PI et un PI +
mécanisme d’anti emballement
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Figure 3.27 – Evolution de la fraction
molaire xi pour chaque plateau

Figure 3.28 – Evolution de la fraction
molaire yi pour chaque plateau

Figure 3.29 – Evolution de la température Ti pour chaque plateau

3.3.4 Analyse du système
Dans cette section, nous allons nous intéresser à l’analyse du système en boucle

ouverte. Pour cela, on va d’abord analyser la stabilité du système. Ensuite nous
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observerons la réponse indicielle. Et pour finir, nous étudierons l’observabilité et la
contrôlabilité du système.

La première étape pour pouvoir analyser le système est de le linéariser autour
d’un équilibre afin d’avoir un système de la forme :ẋ(t) = Ax(t) + Bu(t)

y(t) = Cx(t)
(3.32)

Remarque : les variables x(t) et y(t) du système (3.32) ne représentent pas les
fractions molaires de liquide et de vapeur. Ici, le vecteur x représente les variables
d’état du système et y la sortie du système. Dans notre cas, on a donc :

x =



x1
...

xN+2
T1
...

TN+2


et y = xN+2 (3.33)

Le vecteur u(t) représente quant à lui les commandes du système. Dans notre
cas, il s’agit du ratio de reflux, nous avons u = R.

Considérons le système non-linéaire suivant :

ẋ(t) = f(x(t), u(t)) (3.34)
Pour rappel, le système linéarisé autour de l’équilibre (x∗, u∗) est calculé avec :

A := ∂f

∂x

∣∣∣∣
x∗,u∗

et B := ∂f

∂u

∣∣∣∣
x∗,u∗

(3.35)

Dans notre cas, la matrice C est un vecteur nul de taille 1 × (2N + 4) excepté
pour l’élément CN+2 qui vaut 1 :

C =
[
0 · · · 1 0 · · · 0

]
(3.36)

Concernant le point d’équilibre (x∗, u∗), nous avons choisi de prendre l’état du
système lorsqu’on applique un ratio de reflux R = 0, 5. Après avoir linéarisé le
système autour de cet équilibre, on obtient un système avec une matrice A de taille
22 × 22, une matrice B de taille 22 × 1 et une matrice C de taille 1 × 22. La matrice
A est une matrice creuse composée de 113 éléments non nuls. Le sparcity pattern
de la matrice A est visible sur la figure 3.30.
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Figure 3.30 – Sparcity pattern de la matrice A

Stabilité

Analysons à présent la stabilité du système. Pour rappel, un système est stable
si la partie réelle de toutes les valeurs propres de la matrice A sont strictement
négatives :

ℜ(λi) < 0 , ∀i où λi sont les valeurs propres de A (3.37)

Lorsqu’on calcule les valeurs propres de la matrice A, on se rend compte qu’elles
ont toutes une partie réelle strictement négative. On peut donc conclure que le
système linéarisé est stable. De plus, grâce au théorème d’Hartman-Grobman, on
peut également conclure que l’équilibre du système non-linéaire est stable. En effet,
l’équilibre (x∗, u∗) étant hyperbolique, il existe donc un homéomorphisme entre le
système non-linéaire et le système linéarisé.

Analysons à présent le positionnement des pôles et des zéros du système linéa-
risé. Les figures 3.31, 3.32, 3.33 représentent la répartition des pôles et des zéros
dans le plan complexe. On constate que l’ensemble des pôles est situé sur l’axe
des réels et à gauche du plan complexe (c’est-à-dire qu’ils ont une partie réelle
strictement négative), ce qui confirme bien la stabilité du système. Sur la figure
3.32, on observe deux catégories de pôles. Il y a un pôle rapide situé à environ -660
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qui est d’ailleurs "annulé" par un zéro. Tandis que le reste des pôles est situé entre
-1 et 0 et ont donc une dynamique plus lente. Le pôle dominant vaut p = −0, 005.
Concernant les zéros du système, on remarque sur la figure 3.31 qu’il y a un zéro
"instable" 2 qui vaut 2, 36 · 105. Le système est donc à non minimum de phase.
Cependant, si l’on observe la réponse indicielle du système linéarisé (voir figure
3.34), on ne constate pas que le système est à non minimum de phase. Ceci est dû
au fait que le zéro est fortement positif, il s’agit donc d’un zéro très rapide et son
influence sur la dynamique du système n’est pas perceptible. Tous les autres zé-
ros du système sont stables (c’est-à-dire avec une partie réelle strictement négative).

Figure 3.31 – Pôles et zéros du système linéarisé. × pôles ; ◦ zéros

2. Remarque : en réalité un zéro instable ne cause pas d’instabilité du système. On parle ici
de zéro instable pour dire que sa partie réelle est positive
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Figure 3.32 – Pôles et zéros du système linéarisé. Zoom de la figure 3.31. × pôles ;
◦ zéros

Figure 3.33 – Pôles et zéros du système linéarisé. Zoom de la figure 3.32. × pôles ;
◦ zéros
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La figure 3.34 montre la réponse indicielle du système non linéaire et du système
linéarisé en boucle ouverte. On remarque que le système linéarisé colle assez bien
au vrai système tant que l’on reste dans un voisinage proche de l’équilibre, mais on
observe tout de même qu’il y a une petite erreur statique entre les deux. Le temps
de réponse du système est d’environ 1500 secondes.

Figure 3.34 – Réponse indicielle du système non linéaire et du système linéarisé
en boucle ouverte

Figure 3.35 – Diagramme de Bode du système linéarisé
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Contrôlabilité

Pour analyser la contrôlabilité du système, on doit calculer la matrice de
contrôlabilité

C =
[
B AB A2B · · · A2N+3B

]
(3.38)

et ensuite calculer son rang. Si son rang est égal à 2(N +2) (nombre de variables
d’état), alors le système est contrôlable.

Cependant, le calcul du rang de cette matrice est mal conditionné. En effet, le
calcul du rang est très sensible aux erreurs d’arrondi de la machine et dans notre
cas, cette méthode ne fonctionne pas. Une solution pour résoudre ce problème
est de calculer la matrice de contrôlabilité sous sa forme échelonnée afin de faire
apparaître les modes contrôlables et les modes non-contrôlables. On calcule cette
nouvelle matrice de la manière suivante :

Ā = TAT T =
[
Anc 0
A21 Ac

]
(3.39)

B̄ = TB =
[

0
Bc

]
(3.40)

C̄ = CT T =
[
Cnc Cc

]
(3.41)

où la matrice T est unitaire et (Ac, Bc) est contrôlable.

En appliquant cette méthode, on trouve finalement que Ac a la même dimension
que la matrice A. On peut donc conclure que le système linéarisé est contrôlable.
Cependant, il faut rester prudent concernant le système non linéaire. En effet, ce
n’est pas parce que le système linéarisé est contrôlable que cela implique nécessai-
rement que le système non linéaire le soit également. Pour pouvoir conclure de la
contrôlabilité du système non linéaire, il faudrait faire une analyse plus complète
qui fait appel à de la géométrie différentielle et au crochet de Lie afin de calculer
ce qu’on appelle le rang d’atteignabilité du système. Cette analyse étant beaucoup
plus complexe, elle ne sera pas faite dans le cadre de ce mémoire.

Néanmoins, on peut tenter de répondre intuitivement à la question de la
contrôlabilité du système non linéaire. Intuitivement, on aurait plutôt tendance à
dire que le système n’est pas complètement atteignable et donc pas contrôlable.
En effet, si l’on prend comme exemple le cas extrême où l’on souhaite avoir 1% de
distillat en sortie de la colonne (xD = 0, 01), il semble très compliqué d’atteindre
cet état uniquement en jouant avec la valeur du ratio de reflux R. Bien évidement,

46



ceci n’est en aucun cas une preuve mathématique, mais simplement une piste de
réflexion.

Observabilité

Pour analyser l’observabilité du système, on doit calculer la matrice d’observa-
bilité

O =



C
CA
CA2

...
CA2N+3

 (3.42)

et ensuite calculer son rang. Si son rang est égal à 2(N +2) (nombre de variables
d’état), alors le système est observable.

Cependant, pour les même raisons que pour la contrôlabilité, le calcul du rang
est difficile car mal conditionné. On va donc procéder de manière analogue en
construisant la matrice sous sa forme échelonnée afin de faire apparaître les modes
observables et les modes non-observables. La méthode de calcul est la suivante :

Ā = UAUT =
[
Ano A12
A0 A0

]
(3.43)

B̄ = UB =
[
Bno

Bo

]
(3.44)

C̄ = CUT =
[
0 Co

]
(3.45)

où la matrice U est unitaire et (Ao, Co) est observable.

En appliquant cette méthode, on trouve finalement que Ao a la même di-
mension que la matrice A. On peut donc conclure que le système linéarisé est
observable. Cependant, tout comme pour la contrôlabilité, on ne peut pas conclure
de l’observabilité du système non linéaire en se basant sur l’analyse du système
linéarisé.

3.3.5 Améliorations
Il y a plusieurs améliorations qui peuvent être apporter à ce deuxième modèle.

Pour l’instant, le souci majeur de ce modèle est le problème de puissance du boiler.
En effet, comme expliqué dans la section 3.3.2, la puissance du boiler dans la
simulation est 100 fois inférieur à la réalité. Une des pistes d’amélioration serait de
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prendre en compte les pertes de chaleur avec l’environnement dans les équations
du modèle.

Concernant le contrôle de la colonne, nous avons utilisé un contrôleur PI avec
un mécanisme d’anti emballement. Ce type de contrôleur est assez basique, mais
fonctionne relativement bien. Cependant, on pourrait améliorer le contrôle du
système en utilisant un contrôleur plus avancé. Nous avons d’ailleurs travaillé sur
un contrôleur de Lyapunov, mais malheureusement cela n’a pas abouti. La difficulté
pour ce type de contrôleur est de trouver une fonction de Lyapunov du système. Il
n’existe aucune méthodologie ou algorithme qui permettent de trouver ce genre de
fonctions. En général, l’énergie et les fonctions quadratiques sont de bons candidats
de fonction de Lyapunov. Ce genre de contrôleur est par exemple très efficace pour
contrôler un double pendule. N’ayant pas réussi à trouver une fonction de Lyapunov
du système, nous n’avons donc pas pu implémenter ce contrôleur. Néanmoins,
on pourrait très bien envisager d’utiliser un autre contrôleur avancé comme par
exemple un MPC (Model Predictive Control). Il s’agit d’ailleurs du choix qui a été
fait par les chercheurs de l’université de Bratislava [3],[4],[5].

Pour la partie analyse, on pourrait pousser plus loin l’analyse de la contrôlabilité
du système non linéaire comme expliqué dans la section 3.3.4.
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Chapitre 4

Conclusion

La distillation est un procédé permettant de séparer les différents constituants
d’un mélange homogène. Les enjeux énergétiques et économiques de la distillation
sont très importants dans le domaine industriel. Il est donc primordial de bien
comprendre la dynamique du système afin de mieux le contrôler. Ce travail a permis
d’expliquer le fonctionnement d’une colonne de distillation et de présenter les diffé-
rents types de colonnes. Les différents aspects techniques nécessaires à l’installation
d’une colonne de laboratoire ont été abordés notamment via le dimensionnement
de la quantité d’eau nécessaire au bon fonctionnement du condenseur. Nous nous
sommes ensuite intéressés à la simulation et la modélisation de la colonne UOP3CC
de Armfield afin de séparer un mélange eau-méthanol. Dans un premier temps,
une simulation du système à l’état d’équilibre a été réalisé via le logiciel Aspen
qui est couramment utilisé par les ingénieurs et les chimistes pour simuler des
procédés industriels. Nous avons ensuite développé un premier modèle permettant
de simuler la dynamique du système. Cependant, ce premier modèle ne tient pas
compte de manière explicite de l’évolution de la température dans la colonne.
C’est la raison pour laquelle un deuxième modèle a été développé pour modéliser
l’évolution de la température grâce à un bilan d’énergie. Les résultats de ce nouveau
modèle ont permis de mettre en évidence un problème de puissance du boiler
dans la modélisation. Nous avons ensuite utilisé un contrôleur PI (proportionnel
integral) couplé avec un mécanisme d’anti emballement afin d’éviter la saturation
de la commande dans le but de contrôler la concentration du distillat en sortie
de la colonne. Nous avons également étudié le modèle en analysant la stabilité, la
contrôlabilité et l’observabilité du système. Et finalement, nous avons discuté des
différents points d’amélioration qui pouvaient être apportés à ce travail.
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Annexes

Code Matlab : premier modèle
1 %% Simulat ion o f a binary d i s t i l l a t i o n V3 − Antoine Tuer l inckx
2

3 c l o s e a l l ;
4 c l e a r a l l ;
5

6 %% s e t g l o b a l v a r i a b l e s
7

8 g l o b a l vap_liq_eq ; % vapor l i q u i d equ i l i b r ium
9 g l o b a l N; % t o t a l number o f s t ag e s

10 g l o b a l nf ; % feed s tage
11

12 g l o b a l x f ; % l i q u i d compos it ion o f the d i s t i l l a t e in the f e ed
13 g l o b a l y f ; % vapor compos i t ion o f the d i s t i l l a t e in the f e ed
14 g l o b a l z f ; % molar f r a c t i o n o f the d i s t i l l a t e in the f e ed
15

16 g l o b a l xb ; % l i q u i d molar f r a c t i o n o f the d i s t i l l a t e at the bottom
17 g l o b a l xd ; % l i q u i d molar f r a c t i o n o f the d i s t i l l a t e at the top
18

19 g l o b a l Mt ; % molar hold−up on each tray
20 g l o b a l Md; % d i s t i l l a t e molar hold−up
21 g l o b a l Mb; % bottoms molar hold−up
22

23 g l o b a l F ; % molar f low ra t e o f the f e ed
24 g l o b a l Vf ; % molar f low ra t e from the f e ed o f the vapor
25 g l o b a l Lf ; % l i q u i d f low ra t e from the f e ed
26

27

28 %% Model parameters
29

30 xf = 0 . 3 ; % l i q u i d compos it ion o f methanol in the f e ed
31 Tf = 273.15+75; % K temperature o f the f e ed
32 Tb = 273.15+90; % K temperature at the bottom
33

34 % column dimensions
35
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36 N = 9 ; % number o f t ray s
37 nf = 5 ; % feed tray
38

39 Dk = 0 . 0 5 ; % m diameter o f the column
40 ht = 0 . 0 0 5 ; % m average depth o f c l e a r l i q u i d on a tray
41

42 Vol_b = 0 . 0 2 ; % m^3 r e b o i l e r capac i ty
43

44

45 % mater i a l p r o p e r t i e s
46 % molar mass
47 MCH3OH = 32.0419∗10^( −3) ; % kg/mol methanol
48 MH2O = 18.0153∗10^( −3) ; % kg/mol water
49

50 % s p e c i f i c heat
51 CpCH3OH = 7 9 . 5 ; % J /( mol∗K) methanol
52 CpH2O = 7 5 . 2 9 1 ; % J /( mol∗K) water
53

54 % heat o f vapo r i z a t i on
55 deltaH_CH3OH = 35200 ; % J/mol methanol at T=64.7 C
56 deltaH_H2O = 40660 ; % J/mol water at T=100 C
57

58 % dens i ty
59 rhoCH3OH = 7 9 1 . 1 ; % kg/m^3 dens i ty o f the methanol at T=20 C and

p=1 bar
60 rhoCH3OH_d = 7 4 8 . 6 ; % kg/m^3 dens i ty o f the methanol at T=64.15 C

and p=1 bar
61 rhoCH3OH_t = 730 ; % kg/m^3 dens i ty o f the methanol at T=75 C and

p=1 bar A VERIFIER
62 rhoCH3OH_b = 720 ; % kg/m^3 dens i ty o f the methanol at T=90 C and

p=1 bar A VERIFIER
63

64 rhoH2O = 9 9 8 . 1 ; % kg/m^3 dens i ty o f water at T=20 C and p=1 bar
65 rhoH2O_d = 9 8 0 . 9 9 ; % kg/m^3 dens i ty o f water at T=64.15 C and p=1

bar
66 rhoH2O_t = 9 7 4 . 8 6 ; % kg/m^3 dens i ty o f water at T=75 C and p=1

bar
67 rhoH2O_b = 9 6 5 . 3 1 ; % kg/m^3 dens i ty o f water at T=90 C and p=1

bar
68

69 Mw_b = 0.05∗MCH3OH + 0.95∗MH2O; % kg/mol molar weight at the
bottom

70 wCH3OH_b = (0 .05∗MCH3OH) /(Mw_b) ; % mass f r a c t i o n o f methanol at
the bottom

71 wH2O_b = (0 .95∗MH2O) /(Mw_b) ; % mass f r a c t i o n o f water at the
bottom

72

73 Mw_t = 0.3∗MCH3OH + 0.7∗MH2O; % kg/mol mean molar weight on a
tray A VERIFIER ( l a compos it ion
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moyenne )
74 wCH3OH_t = (0 . 3∗MCH3OH) /(Mw_t) ; % mean mass f r a c t i o n o f methanol

on a tray A VERIFIER ( l a compos i t ion moyenne )
75 wH2O_t = (0 . 7∗MH2O) /(Mw_t) ; % mean mass f r a c t i o n o f methanol on a

tray A VERIFIER ( l a compos it ion moyenne )
76

77 Mw_f = xf ∗MCH3OH + (1− xf ) ∗MH2O; % kg/mol molar weight o f the f e ed
78 wCH3OH_f = ( xf ∗MCH3OH) /( x f ∗MCH3OH + (1− xf ) ∗MH2O) ; % mass f r a c t i o n

o f methanol in the f e ed
79 wH2O_f = ((1− xf ) ∗MH2O) /( x f ∗MCH3OH + (1− xf ) ∗MH2O) ; % mass f r a c t i o n

o f water in the f e ed
80

81 rho_b = 1/((wCH3OH_b/rhoCH3OH_b) + (wH2O_b/rhoH2O_b) ) ; % kg/m^3
dens i ty o f the bottom product

82 rho_t = 1/((wCH3OH_t/rhoCH3OH_t) + (wH2O_t/rhoH2O_t) ) ; % kg/m^3
mean dens i ty o f the l i q u i d holdup on a tray

83 rho_f = 1/((wCH3OH_f/rhoCH3OH_t) + (wH2O_f/rhoH2O_t) ) ; % kg/m^3
dens i ty o f the f e ed

84

85

86 % molar hold−up
87

88 %{
89 Mt = 0.95∗ p i ∗ ( (Dk^2) /4) ∗ ( rho_t/Mw_t) ; % mol mean molar hold−up

on a tray
90 Mb = Vol_b∗( rho_b/Mw_b) ; % mol molar hold−up at the bottom
91 Md = 50 ; % mol d i s t i l l a t e molar hold−up
92 %}
93

94 %Mt = 0.95∗ p i ∗ ( (Dk^2) /4) ∗ ( rho_t/Mw_t) ; % mol mean molar hold−up
on a tray

95

96

97 Mt = 0 . 5 ;
98 Mb = Mt/5 ; % mol molar hold−up at the bottom
99 Md = Mt/2 ; % mol d i s t i l l a t e molar hold−up

100

101

102

103 % r e l a t i v e v o l a t i l i t y
104 table_vap_liq_eq = [ 3 6 9 . 6 5 0 .00840 0 . 10300 ;
105 365 .45 0 .02580 0 . 22700 ;
106 360 .65 0 .06800 0 . 39100 ;
107 353 .25 0 .13700 0 . 56800 ;
108 349 .05 0 .24000 0 . 68000 ;
109 343 .75 0 .48000 0 . 79000 ;
110 341 .85 0 .57200 0 . 82000 ;
111 339 .55 0 .74100 0 . 9 0 6 0 0 ] ; % at p=97.99 kPa ,

source : http ://www. ddbst . com/en/EED/VLE/
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VLE%20Methanol%3BWater . php
112

113 vap_liq_eq = [ 6 4 . 5 1 1 ;
114 65 .0 0 .979 0 . 9 5 0 ;
115 66 .0 0 .958 0 . 9 0 0 ;
116 67 .5 0 .915 0 . 8 0 0 ;
117 69 .3 0 .870 0 . 7 0 0 ;
118 71 .2 0 .825 0 . 6 0 0 ;
119 73 .1 0 .779 0 . 5 0 0 ;
120 75 .3 0 .729 0 . 4 0 0 ;
121 78 .0 0 .665 0 . 3 0 0 ;
122 81 .7 0 .579 0 . 2 0 0 ;
123 84 .4 0 .517 0 . 1 5 0 ;
124 87 .7 0 .418 0 . 1 0 0 ;
125 89 .3 0 .365 0 . 0 8 0 ;
126 91 .2 0 .304 0 . 0 6 0 ;
127 93 .5 0 .230 0 . 0 4 0 ;
128 96 .4 0 .134 0 . 0 2 0 ;
129 100 0 0 ] ; % at p=101.3 kPa , source : data o f

J .G. Dunlop , M. S . t h e s i s , Brooklyn Po lytechn ic
I n s t i t u t e (1948)

130

131 vap_liq_eq = f l i p ( vap_liq_eq , 1 ) ;
132 len_T = s i z e ( vap_liq_eq , 1 ) ;
133 alpha_T = ze ro s ( len_T , 2 ) ; % r e l a t i v e v o l a t i l i t y depending o f

temperature at p = 101 .3 kPa
134

135 f o r i =1:len_T
136 y_i = vap_liq_eq ( i , 2 ) ;
137 x_i = vap_liq_eq ( i , 3 ) ;
138 alpha_T ( i , 1 ) = vap_liq_eq ( i , 1 ) ;
139 alpha_T ( i , 2 ) = ( y_i/x_i ) ∗((1−x_i ) /(1−y_i ) ) ;
140 end
141

142 l i n ea r_f i t_a lpha = p o l y f i t ( alpha_T ( 2 : end −1 ,1) , alpha_T ( 2 : end −1 ,2)
,1 ) ; % alpha = a + b∗T

143 a = l inea r_ f i t_a lpha (2 ) ;
144 b = l inea r_ f i t_a lpha (1 ) ;
145

146 Temp = l i n s p a c e (64 . 5 , 100 , 1000 ) ;
147 alpha_lin_mod = a+b∗Temp;
148

149 alpha_f = in t e rp1 ( alpha_T ( 2 : end −1 ,1) , alpha_T ( 2 : end −1 ,2) ,75 , ’
s p l i n e ’ ) ; % r e l a t i v e v o l a t i l i t y o f the f e ed at Tf=75 C

150

151 x_T = l i n s p a c e (0 ,1 , 1000) ;
152 y_T = alpha_f ∗x_T./(1+( alpha_f −1)∗x_T) ;
153

154 y_T_lin = ze ro s (1 , len_T ) ;
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155 f o r i =1:len_T
156 T_i = vap_liq_eq ( i , 1 ) ;
157 x_i = vap_liq_eq ( i , 3 ) ;
158 alpha_l in = a+b∗T_i ;
159 y_T_lin ( i ) = alpha_l in ∗x_i/(1+( alpha_lin −1)∗x_i ) ;
160 end
161

162

163 % Flow r a t e s
164

165 vf = (50∗10^( −6) ) /60 ; % m^3/ s f e ed ra t e
166 qf = vf ∗ rho_f ; % kg/ s mass f e ed ra t e
167 F = qf /Mw_f; % mol/ s f low ra t e o f the f e ed
168 Lf = F; % mol/ s l i q u i d f low ra t e from the f e ed
169 Vf = 0 ; % mol/ s vapor f low ra t e from the f e ed
170

171 yf = 0 ; % vapor compos it ion o f methanol in the f e ed
172 z f = xf ; % molar f r a c t i o n o f the d i s t i l l a t e in the f e ed
173

174 xb = 0 . 0 5 ; % l i q u i d molar f r a c t i o n o f the d i s t i l l a t e at the bottom
175 xd = 0 . 9 5 ; % l i q u i d molar f r a c t i o n o f the d i s t i l l a t e at the top
176

177

178 %% Simulat ion
179

180

181 tspan = [ 0 2 0 0 0 ] ; % s time
182 %x0 = ze ro s (N+2 ,1) ; % i n i t i a l c o n d i t i o n s
183 x0 = l i n s p a c e ( 0 . 1 5 , 0 . 8 ,N+2) ’ ; % i n i t i a l c o n d i t i o n s
184 %x0 = l i n s p a c e ( 0 . 0 5 , 0 . 4 ,N+2) ’ ; % i n i t i a l c o n d i t i on s
185

186 [ t , x ] = ode45 (@model_ODE, tspan , x0 ) ;
187 x = x ’ ;
188

189 len_t = length ( t ) ;
190 len_x = s i z e (x , 1 ) ;
191

192 y = ze ro s ( len_x , len_t ) ; % molar f r a c t i o n o f vapor o f methanol on each
tray

193 T = ze ro s ( len_x , len_t ) ; % C temperature on each tray
194

195 f o r i =1: len_x
196 y ( i , : )=in t e rp1 ( vap_liq_eq ( : , 3 ) , vap_liq_eq ( : , 2 ) , x ( i , : ) , ’ s p l i n e ’ ) ;
197 T( i , : )=in t e rp1 ( vap_liq_eq ( : , 3 ) , vap_liq_eq ( : , 1 ) , x ( i , : ) , ’ s p l i n e ’ ) ;
198 end
199

200 R = r e f l u x _ r a t i o ( t ) ; % r e f l u x r a t i o
201

202 %{
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203 xB = x ( 1 , : ) ; % molar f r a c t i o n o f methanol at the bottom
204 xD = x ( end , : ) ; % molar f r a c t i o n o f methanol at the top
205

206 D = ( (xB−z f ) . / ( xB−xD) ) . ∗F ;
207 B = ( ( zf−xD) . / ( xB−xD) ) . ∗F ;
208 %}
209

210

211 %% Plots
212

213

214 f i g u r e
215 f o r i =1: len_x
216 hold on
217 p lo t ( t , x ( i , : ) , ’ LineWidth ’ , 2 )
218 t i t l e ( ’ Evolut ion o f the molar f r a c t i o n o f methanol on each tray ’ )
219 x l a b e l ( ’Time [ s ] ’ )
220 y l a b e l ( ’ Molar f r a c t i o n x_{ i } ’ )
221 end
222

223 f i g u r e
224 f o r i =1: len_x
225 hold on
226 p lo t ( t , y ( i , : ) , ’ LineWidth ’ , 2 )
227 t i t l e ( ’ Evolut ion o f the molar f r a c t i o n o f vapor o f methanol on

each tray ’ )
228 x l a b e l ( ’Time [ s ] ’ )
229 y l a b e l ( ’ Molar f r a c t i o n y_{ i } ’ )
230 end
231

232 f i g u r e
233 f o r i =1: len_x
234 hold on
235 p lo t ( t ,T( i , : ) , ’ LineWidth ’ , 2 )
236 t i t l e ( ’ Evolut ion o f the temperature on each tray ’ )
237 x l a b e l ( ’Time [ s ] ’ )
238 y l a b e l ( ’ Temperature [C] ’ )
239 end
240

241 f i g u r e
242 p lo t ( t ,R, ’ LineWidth ’ , 2 )
243 ax i s ( [ 0 tspan (2 ) 0 3 ] )
244 t i t l e ( ’ Evolut ion o f the r e f l u x r a t i o ’ )
245 x l a b e l ( ’Time [ s ] ’ )
246 y l a b e l ( ’ Ref lux r a t i o R ’ )
247

248 f i g u r e
249 p lo t ( vap_liq_eq ( : , 3 ) , vap_liq_eq ( : , 2 ) , ’b ’ ,x_T,y_T, ’ r ’ , vap_liq_eq ( : , 3 ) ,

y_T_lin , ’ g ’ , ’ LineWidth ’ , 2 )
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250 t i t l e ( ’ Liquid−vapour equ i l i b r ium diagram of methanol−water s o l u t i o n
at p=101.3 kPa ’ )

251 x l a b e l ( ’ Molar f r a c t i o n o f l i q u i d x [ mol/mol ] ’ )
252 y l a b e l ( ’ Molar f r a c t i o n o f vapour y [ mol/mol ] ’ )
253 l egend ( ’ Real data ’ , ’ Approximation ’ , ’ L inear approximation ’ , ’ Locat ion ’ ,

’ northwest ’ )
254

255 f i g u r e
256 p lo t ( alpha_T ( : , 1 ) , alpha_T ( : , 2 ) , ’ b ’ ,Temp, alpha_lin_mod , ’ r ’ , ’ LineWidth ’

, 2 )
257 t i t l e ( ’ Re l a t i v e v o l a t i l i t y o f methanol−water s o l u t i o n at p=101.3 kPa ’

)
258 x l a b e l ( ’ Temperature T [C] ’ )
259 y l a b e l ( ’ Re l a t i v e v o l a t i l i t y \ alpha ’ )
260 l egend ( ’ Real data ’ , ’ L inear approximation ’ , ’ Locat ion ’ , ’ northwest ’ )

1 f unc t i on xdot = model_ODE( t , x )
2

3 %% s e t g l o b a l v a r i a b l e s
4

5 g l o b a l vap_liq_eq ; % vapor l i q u i d equ i l i b r ium
6 g l o b a l N; % t o t a l number o f s t ag e s
7 g l o b a l nf ; % feed s tage
8

9 g l o b a l x f ; % l i q u i d compos it ion o f the d i s t i l l a t e in the f e ed
10 g l o b a l y f ; % vapor compos i t ion o f the d i s t i l l a t e in the f e ed
11 g l o b a l z f ; % molar f r a c t i o n o f the d i s t i l l a t e in the f e ed
12

13 g l o b a l xb ; % l i q u i d molar f r a c t i o n o f the d i s t i l l a t e at the bottom
14 g l o b a l xd ; % l i q u i d molar f r a c t i o n o f the d i s t i l l a t e at the top
15

16 g l o b a l Mt ; % molar hold−up on each tray
17 g l o b a l Md; % d i s t i l l a t e molar hold−up
18 g l o b a l Mb; % bottoms molar hold−up
19

20 g l o b a l F ; % molar f low ra t e o f the f e ed
21 g l o b a l Vf ; % molar f low ra t e from the f e ed o f the vapor
22 g l o b a l Lf ; % l i q u i d f low ra t e from the f e ed
23

24

25 %% Equations
26

27

28 xdot = ze ro s (N+2 ,1) ;
29 y = in t e rp1 ( vap_liq_eq ( : , 3 ) , vap_liq_eq ( : , 2 ) , x , ’ s p l i n e ’ ) ;
30

31 R = r e f l u x _ r a t i o ( t ) ; % r e f l u x r a t i o
32

33
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34 D = ( ( xb−z f ) /(xb−xd ) ) ∗F ;
35 B = ( ( zf−xd ) /(xb−xd ) ) ∗F ;
36 V = ( ( xb−z f ) /(xb−xd ) ) ∗F∗(1+R)−Vf ;
37 L = ( ( xb−z f ) /(xb−xd ) ) ∗F∗R;
38

39

40 %{
41 D = ( ( x (1 )−z f ) /(x (1 )−x (N+2) ) ) ∗F ;
42 B = ( ( zf−x (N+2) ) /(x (1 )−x (N+2) ) ) ∗F ;
43 V = ( ( x (1 )−z f ) /(x (1 )−x (N+2) ) ) ∗F∗(1+R)−Vf ;
44 L = ( ( x (1 )−z f ) /(x (1 )−x (N+2) ) ) ∗F∗R;
45 %}
46

47 % Rebo i l e r
48 xdot (1 ) =(1/Mb) ∗( (L+Lf ) ∗x (2 ) − V∗y (1) − B∗x (1) ) ;
49

50 % Tray f o r i=2 to nf −1
51 f o r i =2: nf −1
52 xdot ( i ) =(1/Mt) ∗(V∗(y ( i −1)−y ( i ) ) + (L+Lf ) ∗(x ( i +1)−x ( i ) ) ) ;
53 end
54

55 % Tray below the f e ed f low ( i=nf )
56 xdot ( nf ) =(1/Mt) ∗(V∗(y ( nf −1)−y ( nf ) ) + L∗(x ( nf +1)−x ( nf ) ) + Lf ∗( xf−x ( nf )

) ) ;
57

58 % Tray above the f e ed f low ( i=nf +1)
59 xdot ( nf +1)=(1/Mt) ∗(V∗(y ( nf )−y ( nf +1) ) + Vf ∗( yf−y ( nf +1) ) + L∗(x ( nf +2)−x

( nf +1) ) ) ;
60

61 % Tray f o r i=nf+2 to N+1
62 f o r i=nf +2:N+1
63 xdot ( i ) =(1/Mt) ∗( (V+Vf ) ∗(y ( i −1)−y ( i ) ) + L∗(x ( i +1)−x ( i ) ) ) ;
64 end
65

66 % Condenser
67 xdot (N+2)=(1/Md) ∗( (V+Vf ) ∗y (N+1) − L∗x (N+2) − D∗x (N+2) ) ;
68

69 end

1 f unc t i on R = r e f l u x _ r a t i o ( t )
2

3 len_t = length ( t ) ;
4 R = ze ro s ( len_t , 1 ) ;
5

6 f o r i =1: len_t
7 i f ( t ( i ) < 300)
8 R( i ) = 1 ;
9 e l s e

10 R( i ) = 2 . 5 ;
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11 end
12 end
13

14 end

Code Matlab : deuxième modèle

1

2 %%% Simulat ion o f a binary d i s t i l l a t i o n V5 − Antoine Tuer l inckx
3

4 c l o s e a l l ;
5 c l e a r a l l ;
6

7

8 %% s e t g l o b a l v a r i a b l e s
9

10

11 g l o b a l a b ; % c o e f f i c i e n t s o f the r e l a t i v e v o l a t i l i t y : alpha = a + b∗
T

12 g l o b a l N; % t o t a l number o f s t ag e s
13 g l o b a l nf ; % feed s tage
14

15 g l o b a l CpCH3OH CpH2O; % molar heat capac i ty
16 g l o b a l deltaH0f_CH3OH deltaH0f_H2O ; % standard enthalpy o f format ion
17 g l o b a l Tf ; % feed temperature
18 g l o b a l Td ; % temperature at the top
19

20 g l o b a l x f ; % l i q u i d compos it ion o f the d i s t i l l a t e in the f e ed
21 g l o b a l y f ; % vapor compos i t ion o f the d i s t i l l a t e in the f e ed
22 g l o b a l z f ; % molar f r a c t i o n o f the d i s t i l l a t e in the f e ed
23

24 g l o b a l xb ; % l i q u i d molar f r a c t i o n o f the d i s t i l l a t e at the bottom
25 g l o b a l xd ; % l i q u i d molar f r a c t i o n o f the d i s t i l l a t e at the top
26

27 g l o b a l Mt ; % molar hold−up on each tray
28 g l o b a l Md; % d i s t i l l a t e molar hold−up
29 g l o b a l Mb; % bottoms molar hold−up
30

31 g l o b a l F ; % molar f low ra t e o f the f e ed
32 g l o b a l Vf ; % molar f low ra t e from the f e ed o f the vapor
33 g l o b a l Lf ; % l i q u i d f low ra t e from the f e ed
34

35

36 %% Model parameters
37

38
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39 xf = 0 . 3 ; % l i q u i d compos it ion o f methanol in the f e ed
40 Tf = 273.15+75; % K temperature o f the f e ed
41 Td = 273 .15+64 .5 ; % K temperature at the top
42 Tb = 273.15+90; % K temperature at the bottom
43

44 % column dimensions
45

46 N = 9 ; % number o f t ray s
47 nf = 5 ; % feed tray
48

49 Dk = 0 . 0 5 ; % m diameter o f the column
50 ht = 0 . 0 0 5 ; % m average depth o f c l e a r l i q u i d on a tray
51

52 Vol_b = 0 . 0 2 ; % m^3 r e b o i l e r capac i ty
53

54

55 % mater i a l p r o p e r t i e s
56 % molar mass
57 MCH3OH = 32.0419∗10^( −3) ; % kg/mol methanol
58 MH2O = 18.0153∗10^( −3) ; % kg/mol water
59

60 % s p e c i f i c heat
61 CpCH3OH = 7 9 . 5 ; % J /( mol∗K) methanol
62 CpH2O = 7 5 . 2 9 1 ; % J /( mol∗K) water
63

64 % standard enthalpy o f format ion
65 deltaH0f_CH3OH = −238.4∗10^3; % J/mol standard enthalpy o f

format ion o f methanol at T=25 C
66 deltaH0f_H2O = −285.8∗10^3; % J/mol standard enthalpy o f

format ion o f water at T=25 C
67

68 % heat o f vapo r i z a t i on
69 deltaHvap_CH3OH = 35200; % J/mol methanol at T=64.7 C
70 deltaHvap_H2O = 40660 ; % J/mol water at T=100 C
71

72 % dens i ty
73 rhoCH3OH = 7 9 1 . 1 ; % kg/m^3 dens i ty o f the methanol at T=20 C and

p=1 bar
74 rhoCH3OH_d = 7 4 8 . 6 ; % kg/m^3 dens i ty o f the methanol at T=64.15 C

and p=1 bar
75 rhoCH3OH_t = 730 ; % kg/m^3 dens i ty o f the methanol at T=75 C and

p=1 bar A VERIFIER
76 rhoCH3OH_b = 720 ; % kg/m^3 dens i ty o f the methanol at T=90 C and

p=1 bar A VERIFIER
77

78 rhoH2O = 9 9 8 . 1 ; % kg/m^3 dens i ty o f water at T=20 C and p=1 bar
79 rhoH2O_d = 9 8 0 . 9 9 ; % kg/m^3 dens i ty o f water at T=64.15 C and p=1

bar
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80 rhoH2O_t = 9 7 4 . 8 6 ; % kg/m^3 dens i ty o f water at T=75 C and p=1
bar

81 rhoH2O_b = 9 6 5 . 3 1 ; % kg/m^3 dens i ty o f water at T=90 C and p=1
bar

82

83 Mw_b = 0.05∗MCH3OH + 0.95∗MH2O; % kg/mol molar weight at the
bottom

84 wCH3OH_b = (0 .05∗MCH3OH) /(Mw_b) ; % mass f r a c t i o n o f methanol at
the bottom

85 wH2O_b = (0 .95∗MH2O) /(Mw_b) ; % mass f r a c t i o n o f water at the
bottom

86

87 Mw_t = 0.3∗MCH3OH + 0.7∗MH2O; % kg/mol mean molar weight on a
tray A VERIFIER ( l a compos it ion
moyenne )

88 wCH3OH_t = (0 . 3∗MCH3OH) /(Mw_t) ; % mean mass f r a c t i o n o f methanol
on a tray A VERIFIER ( l a compos i t ion moyenne )

89 wH2O_t = (0 . 7∗MH2O) /(Mw_t) ; % mean mass f r a c t i o n o f methanol on a
tray A VERIFIER ( l a compos it ion moyenne )

90

91 Mw_f = xf ∗MCH3OH + (1− xf ) ∗MH2O; % kg/mol molar weight o f the f e ed
92 wCH3OH_f = ( xf ∗MCH3OH) /( x f ∗MCH3OH + (1− xf ) ∗MH2O) ; % mass f r a c t i o n

o f methanol in the f e ed
93 wH2O_f = ((1− xf ) ∗MH2O) /( x f ∗MCH3OH + (1− xf ) ∗MH2O) ; % mass f r a c t i o n

o f water in the f e ed
94

95 rho_b = 1/((wCH3OH_b/rhoCH3OH_b) + (wH2O_b/rhoH2O_b) ) ; % kg/m^3
dens i ty o f the bottom product

96 rho_t = 1/((wCH3OH_t/rhoCH3OH_t) + (wH2O_t/rhoH2O_t) ) ; % kg/m^3
mean dens i ty o f the l i q u i d holdup on a tray

97 rho_f = 1/((wCH3OH_f/rhoCH3OH_t) + (wH2O_f/rhoH2O_t) ) ; % kg/m^3
dens i ty o f the f e ed

98

99

100 % molar hold−up
101

102 %{
103 Mt = 0.95∗ p i ∗ ( (Dk^2) /4) ∗ ( rho_t/Mw_t) ; % mol mean molar hold−up

on a tray
104 Mb = Vol_b∗( rho_b/Mw_b) ; % mol molar hold−up at the bottom
105 Md = 50 ; % mol d i s t i l l a t e molar hold−up
106 %}
107

108

109 %Mt = 0.95∗ p i ∗ ( (Dk^2) /4) ∗ ( rho_t/Mw_t) ; % mol mean molar hold−up
on a tray

110

111

112 Mt = 0 . 5 ;
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113 Mb = Mt/5 ; % mol molar hold−up at the bottom
114 Md = Mt/2 ; % mol d i s t i l l a t e molar hold−up
115

116

117 % r e l a t i v e v o l a t i l i t y
118 table_vap_liq_eq = [ 3 6 9 . 6 5 0 .00840 0 . 10300 ;
119 365 .45 0 .02580 0 . 22700 ;
120 360 .65 0 .06800 0 . 39100 ;
121 353 .25 0 .13700 0 . 56800 ;
122 349 .05 0 .24000 0 . 68000 ;
123 343 .75 0 .48000 0 . 79000 ;
124 341 .85 0 .57200 0 . 82000 ;
125 339 .55 0 .74100 0 . 9 0 6 0 0 ] ; % at p=97.99 kPa ,

source : http ://www. ddbst . com/en/EED/VLE/
VLE%20Methanol%3BWater . php

126

127 vap_liq_eq = [ 6 4 . 5 1 1 ;
128 65 .0 0 .979 0 . 9 5 0 ;
129 66 .0 0 .958 0 . 9 0 0 ;
130 67 .5 0 .915 0 . 8 0 0 ;
131 69 .3 0 .870 0 . 7 0 0 ;
132 71 .2 0 .825 0 . 6 0 0 ;
133 73 .1 0 .779 0 . 5 0 0 ;
134 75 .3 0 .729 0 . 4 0 0 ;
135 78 .0 0 .665 0 . 3 0 0 ;
136 81 .7 0 .579 0 . 2 0 0 ;
137 84 .4 0 .517 0 . 1 5 0 ;
138 87 .7 0 .418 0 . 1 0 0 ;
139 89 .3 0 .365 0 . 0 8 0 ;
140 91 .2 0 .304 0 . 0 6 0 ;
141 93 .5 0 .230 0 . 0 4 0 ;
142 96 .4 0 .134 0 . 0 2 0 ;
143 100 0 0 ] ; % at p=101.3 kPa , source : data o f

J .G. Dunlop , M. S . t h e s i s , Brooklyn Po lytechn ic
I n s t i t u t e (1948)

144

145 vap_liq_eq = f l i p ( vap_liq_eq , 1 ) ;
146 len_T = s i z e ( vap_liq_eq , 1 ) ;
147 alpha_T = ze ro s ( len_T , 2 ) ; % r e l a t i v e v o l a t i l i t y depending o f

temperature at p = 101 .3 kPa
148

149 f o r i =1:len_T
150 y_i = vap_liq_eq ( i , 2 ) ;
151 x_i = vap_liq_eq ( i , 3 ) ;
152 alpha_T ( i , 1 ) = vap_liq_eq ( i , 1 ) +273.15;
153 alpha_T ( i , 2 ) = ( y_i/x_i ) ∗((1−x_i ) /(1−y_i ) ) ;
154 end
155
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156 l i n ea r_f i t_a lpha = p o l y f i t ( alpha_T ( 2 : end −1 ,1) , alpha_T ( 2 : end −1 ,2)
,1 ) ; % alpha = a + b∗T

157 a = l inea r_ f i t_a lpha (2 ) ;
158 b = l inea r_ f i t_a lpha (1 ) ;
159

160 Temp = l i n s p a c e (64 . 5 , 100 , 1000 ) +273.15;
161 alpha_lin_mod = a+b∗Temp;
162

163 alpha_f = in t e rp1 ( alpha_T ( 2 : end −1 ,1) , alpha_T ( 2 : end −1 ,2)
,75+273.15 , ’ s p l i n e ’ ) ; % r e l a t i v e v o l a t i l i t y o f the f e ed at Tf
=75 C

164

165 x_T = l i n s p a c e (0 ,1 , 1000) ;
166 y_T = alpha_f ∗x_T./(1+( alpha_f −1)∗x_T) ;
167

168 y_T_lin = ze ro s (1 , len_T ) ;
169 f o r i =1:len_T
170 T_i = vap_liq_eq ( i , 1 ) +273.15;
171 x_i = vap_liq_eq ( i , 3 ) ;
172 alpha_l in = a+b∗T_i ;
173 y_T_lin ( i ) = alpha_l in ∗x_i/(1+( alpha_lin −1)∗x_i ) ;
174 end
175

176

177 % Flow r a t e s
178

179 vf = (50∗10^( −6) ) /60 ; % m^3/ s f e ed ra t e
180 qf = vf ∗ rho_f ; % kg/ s mass f e ed ra t e
181 F = qf /Mw_f; % mol/ s f low ra t e o f the f e ed
182 Lf = F; % mol/ s l i q u i d f low ra t e from the f e ed
183 Vf = 0 ; % mol/ s vapor f low ra t e from the f e ed
184

185 yf = 0 ; % vapor compos it ion o f methanol in the f e ed
186 z f = xf ; % molar f r a c t i o n o f the d i s t i l l a t e in the f e ed
187

188 xb = 0 . 0 5 ; % l i q u i d molar f r a c t i o n o f the d i s t i l l a t e at the bottom
189 xd = 0 . 9 5 ; % l i q u i d molar f r a c t i o n o f the d i s t i l l a t e at the top
190

191

192 %% Simulat ion
193

194

195 dt = 5 ; % s sampling time
196 t_end = 3000 ; % s t o t a l s imu la t i on time
197 t = 0 : dt : t_end ; % s time
198 len_t = length ( t ) ;
199 len_x = N+2;
200

201 load ( ’ i n i t i a l _ s t a t e . mat ’ )% i n i t i a l c o n d i t i o n s
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202 X = ze ro s ( len_t ,2∗ len_x ) ;
203 R = ze ro s ( len_t , 1 ) ; % r e f l u x r a t i o
204 R(1) = R0 ;
205 Q = ones ( len_t , 1 ) ∗Q0 ; % W heat r e b o i l e r
206

207 X( 1 , 1 : len_x ) = x0 ;
208 X(1 , len_x+1:end ) = T0 ;
209 R(1) = R0 ;
210

211 X_PI = ze ro s ( len_t ,2∗ len_x ) ;
212 R_PI = ze ro s ( len_t , 1 ) ; % r e f l u x r a t i o
213 R_PI(1) = R0 ;
214

215 X_PI( 1 , 1 : len_x ) = x0 ;
216 X_PI(1 , len_x+1:end ) = T0 ;
217

218 X_step = ze ro s ( len_t ,2∗ len_x ) ;
219 X_step ( 1 , 1 : len_x ) = x0 ;
220 X_step (1 , len_x+1:end ) = T0 ;
221

222 [A,B,C] = l i n e a r i z a t i o n ( x0 , T0 , R0 ,Q0) ;
223 sys = s s (A,B,C, 0 ) ;
224

225 Co = ctrb (A,B) ;
226 Ob = obsv (A,C) ;
227

228 [ ~ ,~ ,~ ,~ , k_ctrb ] = c t r b f (A,B,C) ;
229 [ ~ ,~ ,~ ,~ , k_obs ] = obsvf (A,B,C) ;
230

231 % PI c o n t r o l l e r
232

233 r = ze ro s ( len_t , 1 ) ; % r e f e r e n c e
234 e = ze ro s ( len_t , 1 ) ; % e r r o r
235 I = ze ro s ( len_t , 1 ) ; % i n t e g r a l o f the e r r o r
236 u = ze ro s ( len_t , 1 ) ; % command u
237 y_out = ze ro s ( len_t , 1 ) ; % output o f the system i . e . xd
238 y_out (1 ) = x0 ( end ) ;
239

240 u (1) = R(1) ;
241

242 e_PI = ze ro s ( len_t , 1 ) ; % e r r o r
243 I_PI = ze ro s ( len_t , 1 ) ; % i n t e g r a l o f the e r r o r
244 u_PI = ze ro s ( len_t , 1 ) ; % command u
245 y_out_PI = ze ro s ( len_t , 1 ) ; % output o f the system i . e . xd
246 y_out_PI (1 ) = x0 ( end ) ;
247

248 u_PI (1 ) = R_PI(1) ;
249

250 Kp = 35 ; % propo r t i ona l term Kp
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251 Ki = 0 . 1 ; % i n t e g r a l term Ki
252 Ks = 0 . 0 3 ; % ant i−windup c o e f f i c i e n t
253

254

255 f o r i =1: len_t
256 i f ( t ( i ) < 1500)
257 r ( i ) = 0 . 9 5 ;
258 e l s e
259 r ( i ) = 0 . 8 0 ;
260 end
261 end
262

263

264

265 f o r i =1: len_t −1
266 di sp ( [ ’ t = ’ num2str ( t ( i ) ) ’ seconds ’ ] )
267

268 e ( i +1) = r ( i )−y_out ( i ) ;
269 I ( i +1) = I ( i ) + ( e ( i +1)+e ( i ) ) ∗dt /2 + Ks∗(R( i )−u( i ) ) ∗dt ;
270 u( i +1) = Kp∗e ( i +1) + Ki∗ I ( i +1) + R0 ;
271 R( i +1) = max(u( i +1) ,0 ) ;
272

273 [ ~ , Xdot ] = ode15s (@( t , z )model_ODE( t , z ,R( i +1) ,Q( i ) ) , [ 0 dt ] ,X( i , : ) )
;

274 X( i +1 , : ) = Xdot ( end , : ) ;
275 y_out ( i +1) = X( i +1, len_x ) ;
276

277 e_PI ( i +1) = r ( i )−y_out_PI ( i ) ;
278 I_PI ( i +1) = I_PI ( i ) + (e_PI ( i +1)+e_PI ( i ) ) ∗dt /2 ;
279 u_PI( i +1) = Kp∗e_PI ( i +1) + Ki∗I_PI ( i +1) + R0 ;
280 R_PI( i +1) = max(u_PI( i +1) ,0 ) ;
281

282 [ ~ , Xdot_PI ] = ode15s (@( t , z )model_ODE( t , z ,R_PI( i +1) ,Q( i ) ) , [ 0 dt ] ,
X_PI( i , : ) ) ;

283 X_PI( i +1 , : ) = Xdot_PI( end , : ) ;
284 y_out_PI ( i +1) = X_PI( i +1, len_x ) ;
285

286 [ ~ , Xdot_step ] = ode15s (@( t , z )model_ODE( t , z , R0+0.1 ,Q( i ) ) , [ 0 dt ] ,
X_step ( i , : ) ) ;

287 X_step ( i +1 , : ) = Xdot_step ( end , : ) ;
288 end
289 %R( end ) = R( end−1) ;
290

291 x_PI = X_PI ( : , 1 : len_x ) ;
292

293 x_lin = x0 ( end )+ls im ( sys ,R−R0 , t ) ;
294 x_step_lin = x0 ( end )+ls im ( sys , 0 . 1 ∗ ones (1 , len_t ) , t ) ;
295

296 x_step = X_step ( : , len_x ) ;
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297

298 x = X( : , 1 : len_x ) ;
299 T = X( : , len_x+1:end ) ;
300

301 alpha = a+b∗T; % r e l a t i v e v o l a t i l i t y
302 y = alpha . ∗ x ./(1+( alpha −1) . ∗ x ) ;
303

304 T = T−273.15;
305

306 T_est = ze ro s ( len_t , len_x ) ; %[U+FFFD]Ctemperature on each tray
307

308 f o r i =1: len_x
309 T_est ( : , i )=in t e rp1 ( vap_liq_eq ( : , 3 ) , vap_liq_eq ( : , 1 ) , x ( : , i ) , ’ s p l i n e

’ ) ;
310 end
311

312 di sp ( " sum k_ctrb = " )
313 di sp (sum( k_ctrb ) )
314

315 di sp ( " sum k_obs = " )
316 di sp (sum( k_obs ) )
317

318 %{
319 x0 = X( end , 1 : len_x ) ;
320 T0 = X( end , len_x+1:end ) ;
321 R0 = R( end ) ;
322 Q0 = Q( end ) ;
323 save i n i t i a l _ s t a t e . mat x0 T0 R0 Q0
324 %}
325

326 %{
327 xB = x ( 1 , : ) ; % molar f r a c t i o n o f methanol at the bottom
328 xD = x ( end , : ) ; % molar f r a c t i o n o f methanol at the top
329

330 D = ( (xB−z f ) . / ( xB−xD) ) . ∗F ;
331 B = ( ( zf−xD) . / ( xB−xD) ) . ∗F ;
332 %}
333

334

335 %% Plots
336

337

338 f i g u r e
339 pzmap( sys ) ;
340

341 f i g u r e
342 spy (A) ;
343 t i t l e ( ’ Sparc i ty pattern o f A ’ )
344
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345 f i g u r e
346 bode ( sys ) ;
347

348 f i g u r e
349 f o r i =1: len_x
350 hold on
351 p lo t ( t , x ( : , i ) , ’ LineWidth ’ , 2 )
352 t i t l e ( ’ Evolut ion o f the molar f r a c t i o n o f methanol on each tray ’ )
353 x l a b e l ( ’Time [ s ] ’ )
354 y l a b e l ( ’ Molar f r a c t i o n x_{ i } ’ )
355 end
356

357 f i g u r e
358 f o r i =1: len_x
359 hold on
360 p lo t ( t , y ( : , i ) , ’ LineWidth ’ , 2 )
361 t i t l e ( ’ Evolut ion o f the molar f r a c t i o n o f vapor o f methanol on

each tray ’ )
362 x l a b e l ( ’Time [ s ] ’ )
363 y l a b e l ( ’ Molar f r a c t i o n y_{ i } ’ )
364 end
365

366 f i g u r e
367 f o r i =1: len_x
368 hold on
369 p lo t ( t ,T( : , i ) , t , T_est ( : , i ) , ’−− ’ , ’ LineWidth ’ , 2 )
370 t i t l e ( ’ Evolut ion o f the temperature on each tray ’ )
371 x l a b e l ( ’Time [ s ] ’ )
372 y l a b e l ( ’ Temperature [C] ’ )
373 end
374

375 f i g u r e
376 f o r i =1: len_x
377 hold on
378 p lo t ( t ,T( : , i ) , ’ LineWidth ’ , 2 )
379 t i t l e ( ’ Evolut ion o f the temperature on each tray ’ )
380 x l a b e l ( ’Time [ s ] ’ )
381 y l a b e l ( ’ Temperature [C] ’ )
382 end
383

384 f i g u r e
385 p lo t ( t ,R_PI , ’b ’ , t ,R, ’ r ’ , ’ LineWidth ’ , 2 )
386 t i t l e ( ’ Evolut ion o f the r e f l u x r a t i o ’ )
387 g r id on
388 ax i s ( [ 0 t ( end ) −1 6 ] )
389 x l a b e l ( ’Time [ s ] ’ )
390 y l a b e l ( ’ Ref lux r a t i o R ’ )
391 l egend ( ’ PI c o n t r o l l e r ’ , ’ PI + ant i−windup ’ , ’ Locat ion ’ , ’ nor theas t ’ )
392
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393 f i g u r e
394 p lo t ( t ,Q, ’ LineWidth ’ , 2 )
395 t i t l e ( ’ Evolut ion o f the heat o f the r e b o i l e r ’ )
396 x l a b e l ( ’Time [ s ] ’ )
397 y l a b e l ( ’ Heat r e b o i l e r Q [W] ’ )
398

399

400 f i g u r e
401 p lo t ( vap_liq_eq ( : , 3 ) , vap_liq_eq ( : , 2 ) , ’b ’ ,x_T,y_T, ’ r ’ , vap_liq_eq ( : , 3 ) ,

y_T_lin , ’ g ’ , ’ LineWidth ’ , 2 )
402 t i t l e ( ’ Liquid−vapour equ i l i b r ium diagram of methanol−water s o l u t i o n

at p=101.3 kPa ’ )
403 x l a b e l ( ’ Molar f r a c t i o n o f l i q u i d x [ mol/mol ] ’ )
404 y l a b e l ( ’ Molar f r a c t i o n o f vapour y [ mol/mol ] ’ )
405 l egend ( ’ Real data ’ , ’ \ alpha constant ’ , ’ \ alpha = a+bT ’ , ’ Locat ion ’ , ’

northwest ’ )
406

407 f i g u r e
408 p lo t ( vap_liq_eq ( : , 3 ) , vap_liq_eq ( : , 2 ) , ’b ’ ,x_T,y_T, ’ r ’ , ’ LineWidth ’ , 2 )
409 t i t l e ( ’ Liquid−vapour equ i l i b r ium diagram of methanol−water s o l u t i o n

at p=101.3 kPa ’ )
410 x l a b e l ( ’ Molar f r a c t i o n o f l i q u i d x [ mol/mol ] ’ )
411 y l a b e l ( ’ Molar f r a c t i o n o f vapour y [ mol/mol ] ’ )
412 l egend ( ’ Real data ’ , ’ \ alpha constant ’ , ’ Locat ion ’ , ’ northwest ’ )
413

414 f i g u r e
415 p lo t ( alpha_T ( : , 1 ) −273.15 ,alpha_T ( : , 2 ) , ’b ’ ,Temp−273.15 , alpha_lin_mod , ’

r ’ , ’ LineWidth ’ , 2 )
416 t i t l e ( ’ Re l a t i v e v o l a t i l i t y o f methanol−water s o l u t i o n at p=101.3 kPa ’

)
417 x l a b e l ( ’ Temperature T [C] ’ )
418 y l a b e l ( ’ Re l a t i v e v o l a t i l i t y \ alpha ’ )
419 l egend ( ’ Real data ’ , ’ L inear approximation ’ , ’ Locat ion ’ , ’ northwest ’ )
420

421 f i g u r e
422 p lo t ( vap_liq_eq ( : , 3 ) , vap_liq_eq ( : , 1 ) , ’b ’ , vap_liq_eq ( : , 2 ) , vap_liq_eq

( : , 1 ) , ’ r ’ , ’ LineWidth ’ , 2 )
423 t i t l e ( ’ Liquid−vapour equ i l i b r ium diagram of methanol−water s o l u t i o n

at p=101.3 kPa ’ )
424 x l a b e l ( ’ Molar f r a c t i o n x , y [ −] ’ )
425 y l a b e l ( ’ Temperature T [C] ’ )
426 l egend ( ’ x ’ , ’ y ’ , ’ Locat ion ’ , ’ no r theas t ’ )
427

428 f i g u r e
429 p lo t ( t , r , ’ b ’ , t , x ( : , end ) , ’ r ’ , ’ LineWidth ’ , 2 )
430 t i t l e ( ’ Evolut ion o f the molar f r a c t i o n o f methanol at the top o f the

column ’ )
431 x l a b e l ( ’Time [ s ] ’ )
432 y l a b e l ( ’ Molar f r a c t i o n x_{d} ’ )
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433 l egend ( ’ r ’ , ’x_{d} ’ , ’ Locat ion ’ , ’ southeas t ’ )
434

435 f i g u r e
436 p lo t ( t , r , ’ b ’ , t , x_PI ( : , end ) , ’m’ , t , x ( : , end ) , ’ r ’ , t , x_lin , ’ g ’ , ’ LineWidth ’

, 2 )
437 t i t l e ( ’ Evolut ion o f the molar f r a c t i o n o f methanol at the top o f the

column ’ )
438 x l a b e l ( ’Time [ s ] ’ )
439 y l a b e l ( ’ Molar f r a c t i o n xd ’ )
440 l egend ( ’ r ’ , ’ xd with PI c o n t r o l l e r ’ , ’ xd with PI + ant i−windup ’ , ’ xd

l i n e a r system ’ , ’ Locat ion ’ , ’ southwest ’ )
441

442 f i g u r e
443 p lo t ( t , r , ’ b ’ , t , x_PI ( : , end ) , ’ g ’ , t , x ( : , end ) , ’ r ’ , ’ LineWidth ’ , 2 )
444 t i t l e ( ’ Evolut ion o f the molar f r a c t i o n o f methanol at the top o f the

column ’ )
445 x l a b e l ( ’Time [ s ] ’ )
446 y l a b e l ( ’ Molar f r a c t i o n x_{d} ’ )
447 l egend ( ’ r ’ , ’x_{d} with PI c o n t r o l l e r ’ , ’x_{d} with PI + ant i−windup ’ , ’

Locat ion ’ , ’ southwest ’ )
448

449 f i g u r e
450 p lo t ( t , x_step , ’ r ’ , t , x_step_lin , ’b ’ , ’ LineWidth ’ , 2 )
451 t i t l e ( ’ Step response ’ )
452 x l a b e l ( ’Time [ s ] ’ )
453 y l a b e l ( ’ Molar f r a c t i o n x_{d} ’ )
454 l egend ( ’x_{d} ’ , ’x_{d} l i n e a r system ’ , ’ Locat ion ’ , ’ s outheas t ’ )

1 f unc t i on zdot = model_ODE( t , z ,R,Q)
2

3 %disp ( [ ’ t = ’ num2str ( t ) ’ seconds ’ ] )
4

5 %% s e t g l o b a l v a r i a b l e s
6

7 g l o b a l a b ; % c o e f f i c i e n t s o f the r e l a t i v e v o l a t i l i t y : alpha = a + b∗
T

8 g l o b a l N; % t o t a l number o f s t ag e s
9 g l o b a l nf ; % feed s tage

10

11 g l o b a l CpCH3OH CpH2O; % molar heat capac i ty
12 g l o b a l deltaH0f_CH3OH deltaH0f_H2O ; % standard enthalpy o f format ion
13 g l o b a l Tf ; % feed temperature
14 g l o b a l Td ; % temperature at the top
15

16 g l o b a l x f ; % l i q u i d compos it ion o f the d i s t i l l a t e in the f e ed
17 g l o b a l y f ; % vapor compos i t ion o f the d i s t i l l a t e in the f e ed
18 g l o b a l z f ; % molar f r a c t i o n o f the d i s t i l l a t e in the f e ed
19

20 g l o b a l xb ; % l i q u i d molar f r a c t i o n o f the d i s t i l l a t e at the bottom
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21 g l o b a l xd ; % l i q u i d molar f r a c t i o n o f the d i s t i l l a t e at the top
22

23 g l o b a l Mt ; % molar hold−up on each tray
24 g l o b a l Md; % d i s t i l l a t e molar hold−up
25 g l o b a l Mb; % bottoms molar hold−up
26

27 g l o b a l F ; % molar f low ra t e o f the f e ed
28 g l o b a l Vf ; % molar f low ra t e from the f e ed o f the vapor
29 g l o b a l Lf ; % l i q u i d f low ra t e from the f e ed
30

31

32 %% Var iab l e s
33

34 x = z ( 1 :N+2) ; % l i q u i d molar f r a c t i o n o f the d i s t i l l a t e at each tray
35 T = z (N+3:end ) ; % temperature at each tray
36

37 alpha = a+b∗T; % r e l a t i v e v o l a t i l i t y
38 y = alpha . ∗ x ./(1+( alpha −1) . ∗ x ) ;
39

40 Cp_L = x . ∗CpCH3OH + (1−x ) . ∗CpH2O; % molar heat capac i ty o f the l i q u i d
at each tray

41 Cp_V = y . ∗CpCH3OH + (1−y ) . ∗CpH2O; % molar heat capac i ty o f the vapour
at each tray

42

43 Cp_Lf = xf ∗CpCH3OH + (1− xf ) ∗CpH2O; % molar heat capac i ty o f the
l i q u i d o f the f e ed

44 Cp_Vf = yf ∗CpCH3OH + (1− yf ) ∗CpH2O; % molar heat capac i ty o f the
vapour o f the f e ed

45

46

47 %% Equations
48

49

50 D = ( ( xb−z f ) /(xb−xd ) ) ∗F ;
51 B = ( ( zf−xd ) /(xb−xd ) ) ∗F ;
52 V = ( ( xb−z f ) /(xb−xd ) ) ∗F∗(1+R)−Vf ;
53 L = ( ( xb−z f ) /(xb−xd ) ) ∗F∗R;
54

55

56 %{
57 D = ( ( x (1 )−z f ) /(x (1 )−x (N+2) ) ) ∗F ;
58 B = ( ( zf−x (N+2) ) /(x (1 )−x (N+2) ) ) ∗F ;
59 V = ( ( x (1 )−z f ) /(x (1 )−x (N+2) ) ) ∗F∗(1+R)−Vf ;
60 L = ( ( x (1 )−z f ) /(x (1 )−x (N+2) ) ) ∗F∗R;
61 %}
62

63 dx = ze ro s (N+2 ,1) ;
64 dT = ze ro s (N+2 ,1) ;
65
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66 % Rebo i l e r
67 dx (1) =(1/Mb) ∗( (L+Lf ) ∗x (2 ) − V∗y (1) − B∗x (1) ) ;
68 %dT(1) =(1/(Mb∗Cp_L(1) ) ) ∗ ( (L+Lf ) ∗Cp_L(2) ∗(T(2)−T(1) ) − V∗Cp_V(1) ∗(T(1)

−T(2) ) − B∗(Cp_L(1) ∗(T(1) −298.15) + x (1) ∗deltaH0f_CH3OH + (1−x (1) )
∗deltaH0f_H2O ) + Q) ;

69 dT(1) =(1/(Mb∗Cp_L(1) ) ) ∗ ( (L+Lf ) ∗Cp_L(2) ∗(T(2)−T(1) ) − V∗Cp_V(1) ∗(T(1)−
T(2) ) − B∗Cp_L(1) ∗(T(1)−T(2) ) + Q) ;

70

71 % Tray f o r i=2 to nf
72 f o r i =2: nf
73 dx ( i ) =(1/Mt) ∗(V∗(y ( i −1)−y ( i ) ) + (L+Lf ) ∗(x ( i +1)−x ( i ) ) ) ;
74 dT( i ) =(1/(Mt∗Cp_L( i ) ) ) ∗ ( (L+Lf ) ∗Cp_L( i +1)∗(T( i +1)−T( i ) ) − (L+Lf ) ∗

Cp_L( i ) ∗(T( i )−T( i −1) ) + V∗Cp_V( i −1)∗(T( i −1)−T( i ) ) − V∗Cp_V( i )
∗(T( i )−T( i +1) ) ) ;

75 end
76

77

78 % Feeding tray ( i=nf +1)
79 dx ( nf +1)=(1/Mt) ∗(V∗(y ( nf )−y ( nf +1) ) + Vf ∗( yf−y ( nf +1) ) + L∗x ( nf +2) − (L

+Lf ) ∗x ( nf +1) + Lf ∗ x f ) ;
80 dT( nf +1)=(1/(Mt∗Cp_L( nf +1) ) ) ∗(L∗Cp_L( nf +2)∗(T( nf +2)−T( nf +1) ) − (L+Lf )

∗Cp_L( nf +1)∗(T( nf +1)−T( nf ) ) + V∗Cp_V( nf ) ∗(T( nf )−T( nf +1) ) − (V+Vf ) ∗
Cp_V( nf +1)∗(T( nf +1)−T( nf +2) ) + Lf∗Cp_Lf∗( Tf−T( nf +1) ) + Vf∗Cp_Vf∗(
Tf−T( nf +1) ) ) ;

81

82 % Tray f o r i=nf+2 to N+1
83 f o r i=nf +2:N+1
84 dx ( i ) =(1/Mt) ∗( (V+Vf ) ∗(y ( i −1)−y ( i ) ) + L∗(x ( i +1)−x ( i ) ) ) ;
85 dT( i ) =(1/(Mt∗Cp_L( i ) ) ) ∗(L∗Cp_L( i +1)∗(T( i +1)−T( i ) ) − L∗Cp_L( i ) ∗(T(

i )−T( i −1) ) + (V+Vf ) ∗Cp_V( i −1)∗(T( i −1)−T( i ) ) − (V+Vf ) ∗Cp_V( i ) ∗(
T( i )−T( i +1) ) ) ;

86 end
87

88 % Condenser
89 dx (N+2)=(1/Md) ∗( (V+Vf ) ∗y (N+1) − L∗x (N+2) − D∗x (N+2) ) ;
90 dT(N+2)=(1/Md∗Cp_L(N+2) ) ∗ ( (V+Vf ) ∗Cp_V(N+1)∗(T(N+1)−T(N+2) ) − (L+D) ∗

Cp_L(N+2)∗(T(N+2)−Td) ) ;
91

92

93 zdot = ze ro s (2∗(N+2) ,1 ) ;
94 zdot ( 1 :N+2) = dx ;
95 zdot (N+3:end ) = dT;
96

97 end

1 f unc t i on Q = heat_rebo i l e r ( t )
2

3 len_t = length ( t ) ;
4 Q = ze ro s ( len_t , 1 ) ;
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5

6 f o r i =1: len_t
7 i f ( t ( i ) < 2000)
8 Q( i ) = 10 ;
9 e l s e

10 Q( i ) = 15 ;
11 end
12 end
13

14 end

1 f unc t i on [A,B_mat,C_mat ] = l i n e a r i z a t i o n (x ,T, R_eq ,Q)
2

3 %% s e t g l o b a l v a r i a b l e s
4

5 g l o b a l a b ; % c o e f f i c i e n t s o f the r e l a t i v e v o l a t i l i t y : alpha = a + b∗
T

6 g l o b a l N; % t o t a l number o f s t ag e s
7 g l o b a l nf ; % feed s tage
8

9 g l o b a l CpCH3OH CpH2O; % molar heat capac i ty
10 g l o b a l deltaH0f_CH3OH deltaH0f_H2O ; % standard enthalpy o f format ion
11 g l o b a l Tf ; % feed temperature
12 g l o b a l Td ; % temperature at the top
13

14 g l o b a l x f ; % l i q u i d compos it ion o f the d i s t i l l a t e in the f e ed
15 g l o b a l y f ; % vapor compos i t ion o f the d i s t i l l a t e in the f e ed
16 g l o b a l z f ; % molar f r a c t i o n o f the d i s t i l l a t e in the f e ed
17

18 g l o b a l xb ; % l i q u i d molar f r a c t i o n o f the d i s t i l l a t e at the bottom
19 g l o b a l xd ; % l i q u i d molar f r a c t i o n o f the d i s t i l l a t e at the top
20

21 g l o b a l Mt ; % molar hold−up on each tray
22 g l o b a l Md; % d i s t i l l a t e molar hold−up
23 g l o b a l Mb; % bottoms molar hold−up
24

25 g l o b a l F ; % molar f low ra t e o f the f e ed
26 g l o b a l Vf ; % molar f low ra t e from the f e ed o f the vapor
27 g l o b a l Lf ; % l i q u i d f low ra t e from the f e ed
28

29

30 %% Var iab l e s
31

32 syms x1 x2 x3
33 syms T1 T2 T3
34 syms y1 ( x1 , T1) y2 ( x2 , T2) y3 ( x3 , T3)
35

36 y1 ( x1 , T1) = ( a+b∗T1) ∗x1 /(1+(( a+b∗T1) −1)∗x1 ) ;
37 y2 ( x2 , T2) = ( a+b∗T2) ∗x2 /(1+(( a+b∗T2) −1)∗x2 ) ;
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38 y3 ( x3 , T3) = ( a+b∗T3) ∗x3 /(1+(( a+b∗T3) −1)∗x3 ) ;
39

40 syms Cp_L1( x1 ) Cp_L2( x2 ) Cp_L3( x3 )
41 syms Cp_V1( x1 , T1) Cp_V2( x2 , T2) Cp_V3( x3 , T3)
42

43 Cp_L1( x1 ) = x1∗CpCH3OH + (1−x1 ) ∗CpH2O; % molar heat capac i ty o f the
l i q u i d at each tray

44 Cp_L2( x2 ) = x2∗CpCH3OH + (1−x2 ) ∗CpH2O;
45 Cp_L3( x3 ) = x3∗CpCH3OH + (1−x3 ) ∗CpH2O;
46

47 Cp_V1( x1 , T1) = y1 ( x1 , T1) ∗CpCH3OH + (1−y1 ( x1 , T1) ) ∗CpH2O; % molar heat
capac i ty o f the vapour at each tray

48 Cp_V2( x2 , T2) = y2 ( x2 , T2) ∗CpCH3OH + (1−y2 ( x2 , T2) ) ∗CpH2O;
49 Cp_V3( x3 , T3) = y3 ( x3 , T3) ∗CpCH3OH + (1−y3 ( x3 , T3) ) ∗CpH2O;
50

51 Cp_Lf = xf ∗CpCH3OH + (1− xf ) ∗CpH2O; % molar heat capac i ty o f the
l i q u i d o f the f e ed

52 Cp_Vf = yf ∗CpCH3OH + (1− yf ) ∗CpH2O; % molar heat capac i ty o f the
vapour o f the f e ed

53

54

55 %% Equations
56

57 syms R
58 syms V(R) L(R)
59

60 D = ( ( xb−z f ) /(xb−xd ) ) ∗F ;
61 B = ( ( zf−xd ) /(xb−xd ) ) ∗F ;
62 V(R) = ( ( xb−z f ) /(xb−xd ) ) ∗F∗(1+R)−Vf ;
63 L(R) = ( ( xb−z f ) /(xb−xd ) ) ∗F∗R;
64

65

66 %%%%%%%%%% Rebo i l e r %%%%%%%%%%
67 syms dx_rebo i l e r ( x1 , x2 , T1 , T2 ,R) % i =1; i+1=2
68 syms dT_reboi ler ( x1 , x2 , T1 , T2 ,R)
69

70 dx_rebo i l e r ( x1 , x2 , T1 , T2 ,R) =(1/Mb) ∗( (L(R)+Lf ) ∗x2 − V(R) ∗y1 ( x1 , T1) − B∗
x1 ) ;

71 dT_reboi ler ( x1 , x2 , T1 , T2 ,R) =(1/(Mb∗Cp_L1( x1 ) ) ) ∗ ( (L(R)+Lf ) ∗Cp_L2( x2 ) ∗(
T2−T1) − V(R) ∗Cp_V1( x1 , T1) ∗(T1−T2) − B∗Cp_L1( x1 ) ∗(T1−T2) + Q) ;

72

73 dxdx1_reboi ler = d i f f ( dx_reboi ler , x1 ) ;
74 dxdx2_reboi ler = d i f f ( dx_reboi ler , x2 ) ;
75 dxdT1_reboiler = d i f f ( dx_reboi ler , T1) ;
76 dxdT2_reboiler = d i f f ( dx_reboi ler , T2) ;
77

78 dTdx1_reboiler = d i f f ( dT_reboiler , x1 ) ;
79 dTdx2_reboiler = d i f f ( dT_reboiler , x2 ) ;
80 dTdT1_reboiler = d i f f ( dT_reboiler , T1) ;
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81 dTdT2_reboiler = d i f f ( dT_reboiler , T2) ;
82

83 dxdR_reboiler = d i f f ( dx_reboi ler ,R) ;
84 dTdR_reboiler = d i f f ( dT_reboiler ,R) ;
85

86

87 %%%%%%%%%% Str ipp ing s e c t i o n : Tray f o r i=2 to nf %%%%%%%%%%
88 syms dx_str ipping ( x1 , x2 , x3 , T1 , T2 , T3 ,R) % i −1=1; i =2; i+1=3
89 syms dT_stripping ( x1 , x2 , x3 , T1 , T2 , T3 ,R)
90

91 dx_str ipping ( x1 , x2 , x3 , T1 , T2 , T3 ,R) =(1/Mt) ∗(V(R) ∗( y1 ( x1 , T1)−y2 ( x2 , T2) )
+ (L(R)+Lf ) ∗( x3−x2 ) ) ;

92 dT_stripping ( x1 , x2 , x3 , T1 , T2 , T3 ,R) =(1/(Mt∗Cp_L2( x2 ) ) ) ∗ ( (L(R)+Lf ) ∗Cp_L3
( x3 ) ∗(T3−T2) − (L(R)+Lf ) ∗Cp_L2( x2 ) ∗(T2−T1) + V(R) ∗Cp_V1( x1 , T1) ∗(T1
−T2) − V(R) ∗Cp_V2( x2 , T2) ∗(T2−T3) ) ;

93

94 dxdx1_str ipping = d i f f ( dx_str ipping , x1 ) ;
95 dxdx2_str ipping = d i f f ( dx_str ipping , x2 ) ;
96 dxdx3_str ipping = d i f f ( dx_str ipping , x3 ) ;
97 dxdT1_stripping = d i f f ( dx_str ipping , T1) ;
98 dxdT2_stripping = d i f f ( dx_str ipping , T2) ;
99 dxdT3_stripping = d i f f ( dx_str ipping , T3) ;

100

101 dTdx1_stripping = d i f f ( dT_stripping , x1 ) ;
102 dTdx2_stripping = d i f f ( dT_stripping , x2 ) ;
103 dTdx3_stripping = d i f f ( dT_stripping , x3 ) ;
104 dTdT1_stripping = d i f f ( dT_stripping , T1) ;
105 dTdT2_stripping = d i f f ( dT_stripping , T2) ;
106 dTdT3_stripping = d i f f ( dT_stripping , T3) ;
107

108 dxdR_stripping = d i f f ( dx_str ipping ,R) ;
109 dTdR_stripping = d i f f ( dT_stripping ,R) ;
110

111

112 %%%%%%%%%% Feeding tray ( i=nf +1) %%%%%%%%%%
113 syms dx_feed ( x1 , x2 , x3 , T1 , T2 , T3 ,R) % nf =1; nf+1=2; nf+2=3
114 syms dT_feed ( x1 , x2 , x3 , T1 , T2 , T3 ,R)
115

116 dx_feed ( x1 , x2 , x3 , T1 , T2 , T3 ,R) =(1/Mt) ∗(V(R) ∗( y1 ( x1 , T1)−y2 ( x2 , T2) ) + Vf
∗( yf−y2 ( x2 , T2) ) + L(R) ∗x3 − (L(R)+Lf ) ∗x2 + Lf∗ x f ) ;

117 dT_feed ( x1 , x2 , x3 , T1 , T2 , T3 ,R) =(1/(Mt∗Cp_L2( x2 ) ) ) ∗(L(R) ∗Cp_L3( x3 ) ∗(T3−
T2) − (L(R)+Lf ) ∗Cp_L2( x2 ) ∗(T2−T1) + V(R) ∗Cp_V1( x1 , T1) ∗(T1−T2) − (V
(R)+Vf ) ∗Cp_V2( x2 , T2) ∗(T2−T3) + Lf∗Cp_Lf∗( Tf−T2) + Vf∗Cp_Vf∗( Tf−T2)
) ;

118

119 dxdx1_feed = d i f f ( dx_feed , x1 ) ;
120 dxdx2_feed = d i f f ( dx_feed , x2 ) ;
121 dxdx3_feed = d i f f ( dx_feed , x3 ) ;
122 dxdT1_feed = d i f f ( dx_feed , T1) ;
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123 dxdT2_feed = d i f f ( dx_feed , T2) ;
124 dxdT3_feed = d i f f ( dx_feed , T3) ;
125

126 dTdx1_feed = d i f f ( dT_feed , x1 ) ;
127 dTdx2_feed = d i f f ( dT_feed , x2 ) ;
128 dTdx3_feed = d i f f ( dT_feed , x3 ) ;
129 dTdT1_feed = d i f f ( dT_feed , T1) ;
130 dTdT2_feed = d i f f ( dT_feed , T2) ;
131 dTdT3_feed = d i f f ( dT_feed , T3) ;
132

133 dxdR_feed = d i f f ( dx_feed ,R) ;
134 dTdR_feed = d i f f ( dT_feed ,R) ;
135

136

137 %%%%%%%%%% Rec t i f y i ng s e c t i o n : Tray f o r i=nf+2 to N+1 %%%%%%%%%%
138 syms dx_rec t i f y ing ( x1 , x2 , x3 , T1 , T2 , T3 ,R) % i −1=1; i =2; i+1=3
139 syms dT_rect i fy ing ( x1 , x2 , x3 , T1 , T2 , T3 ,R)
140

141 dx_rec t i f y ing ( x1 , x2 , x3 , T1 , T2 , T3 ,R) =(1/Mt) ∗( (V(R)+Vf ) ∗( y1 ( x1 , T1)−y2 ( x2
, T2) ) + L(R) ∗( x3−x2 ) ) ;

142 dT_rect i fy ing ( x1 , x2 , x3 , T1 , T2 , T3 ,R) =(1/(Mt∗Cp_L2( x2 ) ) ) ∗(L(R) ∗Cp_L3( x3 )
∗(T3−T2) − L(R) ∗Cp_L2( x2 ) ∗(T2−T1) + (V(R)+Vf ) ∗Cp_V1( x1 , T1) ∗(T1−T2)
− (V(R)+Vf ) ∗Cp_V2( x2 , T2) ∗(T2−T3) ) ;

143

144 dxdx1_rect i fy ing = d i f f ( dx_rect i fy ing , x1 ) ;
145 dxdx2_rect i fy ing = d i f f ( dx_rect i fy ing , x2 ) ;
146 dxdx3_rect i fy ing = d i f f ( dx_rect i fy ing , x3 ) ;
147 dxdT1_rect i fy ing = d i f f ( dx_rect i fy ing , T1) ;
148 dxdT2_rect i fy ing = d i f f ( dx_rect i fy ing , T2) ;
149 dxdT3_rect i fy ing = d i f f ( dx_rect i fy ing , T3) ;
150

151 dTdx1_rect i fy ing = d i f f ( dT_rect i fy ing , x1 ) ;
152 dTdx2_rect i fy ing = d i f f ( dT_rect i fy ing , x2 ) ;
153 dTdx3_rect i fy ing = d i f f ( dT_rect i fy ing , x3 ) ;
154 dTdT1_recti fying = d i f f ( dT_rect i fy ing , T1) ;
155 dTdT2_recti fying = d i f f ( dT_rect i fy ing , T2) ;
156 dTdT3_recti fying = d i f f ( dT_rect i fy ing , T3) ;
157

158 dxdR_rect i fy ing = d i f f ( dx_rect i fy ing ,R) ;
159 dTdR_rectifying = d i f f ( dT_rect i fy ing ,R) ;
160

161

162 %%%%%%%%%% Condenser %%%%%%%%%%
163 syms dx_condenser ( x1 , x2 , T1 , T2 ,R) % N+1=1; N+2=2
164 syms dT_condenser ( x1 , x2 , T1 , T2 ,R)
165

166 dx_condenser ( x1 , x2 , T1 , T2 ,R) =(1/Md) ∗( (V(R)+Vf ) ∗y1 ( x1 , T1) − L(R) ∗x2 − D
∗x2 ) ;

167 dT_condenser ( x1 , x2 , T1 , T2 ,R) =(1/Md∗Cp_L2( x2 ) ) ∗ ( (V(R)+Vf ) ∗Cp_V1( x1 , T1)
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∗(T1−T2) − (L(R)+D) ∗Cp_L2( x2 ) ∗(T2−Td) ) ;
168

169 dxdx1_condenser = d i f f ( dx_condenser , x1 ) ;
170 dxdx2_condenser = d i f f ( dx_condenser , x2 ) ;
171 dxdT1_condenser = d i f f ( dx_condenser , T1) ;
172 dxdT2_condenser = d i f f ( dx_condenser , T2) ;
173

174 dTdx1_condenser = d i f f ( dT_condenser , x1 ) ;
175 dTdx2_condenser = d i f f ( dT_condenser , x2 ) ;
176 dTdT1_condenser = d i f f ( dT_condenser , T1) ;
177 dTdT2_condenser = d i f f ( dT_condenser , T2) ;
178

179 dxdR_condenser = d i f f ( dx_condenser ,R) ;
180 dTdR_condenser = d i f f ( dT_condenser ,R) ;
181

182

183 len_x = length ( x ) ;
184 A = ze ro s (2∗ len_x ,2∗ len_x ) ;
185 B_mat = ze ro s (2∗ len_x , 1 ) ;
186 C_mat = ze ro s (1 ,2∗ len_x ) ;
187

188 C_mat( len_x ) = 1 ;
189

190 %%%%%%%%%% r e b o i l e r %%%%%%%%%%
191 A(1 ,1 ) = dxdx1_reboi ler ( x (1 ) , x (2 ) ,T(1) ,T(2 ) ,R_eq) ;
192 A(1 ,2 ) = dxdx2_reboi ler ( x (1 ) , x (2 ) ,T(1) ,T(2 ) ,R_eq) ;
193 A(1 , len_x+1) = dxdT1_reboi ler ( x (1 ) , x (2 ) ,T(1) ,T(2 ) ,R_eq) ;
194 A(1 , len_x+2) = dxdT2_reboi ler ( x (1 ) , x (2 ) ,T(1) ,T(2 ) ,R_eq) ;
195

196 A( len_x +1 ,1) = dTdx1_reboi ler ( x (1 ) , x (2 ) ,T(1) ,T(2 ) ,R_eq) ;
197 A( len_x +1 ,2) = dTdx2_reboi ler ( x (1 ) , x (2 ) ,T(1) ,T(2 ) ,R_eq) ;
198 A( len_x+1, len_x+1) = dTdT1_reboiler ( x (1 ) , x (2 ) ,T(1 ) ,T(2 ) ,R_eq) ;
199 A( len_x+1, len_x+2) = dTdT2_reboiler ( x (1 ) , x (2 ) ,T(1 ) ,T(2 ) ,R_eq) ;
200

201 B_mat(1 ) = dxdR_reboiler ( x (1 ) , x (2 ) ,T(1) ,T(2 ) ,R_eq) ;
202 B_mat( len_x+1) = dTdR_reboiler ( x (1 ) , x (2 ) ,T(1) ,T(2 ) ,R_eq) ;
203

204

205 %%%%%%%%%% Str ipp ing s e c t i o n : Tray f o r i=2 to nf %%%%%%%%%%
206 f o r i =2: nf
207 A( i , i −1) = dxdx1_str ipping ( x ( i −1) , x ( i ) , x ( i +1) ,T( i −1) ,T( i ) ,T( i +1) ,

R_eq) ;
208 A( i , i ) = dxdx2_str ipping ( x ( i −1) , x ( i ) , x ( i +1) ,T( i −1) ,T( i ) ,T( i +1) ,

R_eq) ;
209 A( i , i +1) = dxdx3_str ipping ( x ( i −1) , x ( i ) , x ( i +1) ,T( i −1) ,T( i ) ,T( i +1) ,

R_eq) ;
210 A( i , len_x+i −1) = dxdT1_stripping ( x ( i −1) , x ( i ) , x ( i +1) ,T( i −1) ,T( i ) ,T

( i +1) ,R_eq) ;
211 A( i , len_x+i ) = dxdT2_stripping ( x ( i −1) , x ( i ) , x ( i +1) ,T( i −1) ,T( i ) ,T( i
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+1) ,R_eq) ;
212 A( i , len_x+i +1) = dxdT3_stripping ( x ( i −1) , x ( i ) , x ( i +1) ,T( i −1) ,T( i ) ,T

( i +1) ,R_eq) ;
213

214 A( len_x+i , i −1) = dTdx1_stripping ( x ( i −1) , x ( i ) , x ( i +1) ,T( i −1) ,T( i ) ,T
( i +1) ,R_eq) ;

215 A( len_x+i , i ) = dTdx2_stripping ( x ( i −1) , x ( i ) , x ( i +1) ,T( i −1) ,T( i ) ,T( i
+1) ,R_eq) ;

216 A( len_x+i , i +1) = dTdx3_stripping ( x ( i −1) , x ( i ) , x ( i +1) ,T( i −1) ,T( i ) ,T
( i +1) ,R_eq) ;

217 A( len_x+i , len_x+i −1) = dTdT1_stripping ( x ( i −1) , x ( i ) , x ( i +1) ,T( i −1) ,
T( i ) ,T( i +1) ,R_eq) ;

218 A( len_x+i , len_x+i ) = dTdT2_stripping ( x ( i −1) , x ( i ) , x ( i +1) ,T( i −1) ,T(
i ) ,T( i +1) ,R_eq) ;

219 A( len_x+i , len_x+i +1) = dTdT3_stripping ( x ( i −1) , x ( i ) , x ( i +1) ,T( i −1) ,
T( i ) ,T( i +1) ,R_eq) ;

220

221 B_mat( i ) = dxdR_stripping ( x ( i −1) , x ( i ) , x ( i +1) ,T( i −1) ,T( i ) ,T( i +1) ,
R_eq) ;

222 B_mat( len_x+i ) = dTdR_stripping ( x ( i −1) , x ( i ) , x ( i +1) ,T( i −1) ,T( i ) ,T(
i +1) ,R_eq) ;

223 end
224

225

226 %%%%%%%%%% Feeding tray ( i=nf +1) %%%%%%%%%%
227 A( nf +1, nf ) = dxdx1_feed ( x ( nf ) , x ( nf +1) , x ( nf +2) ,T( nf ) ,T( nf +1) ,T( nf +2) ,

R_eq) ;
228 A( nf +1, nf +1) = dxdx2_feed ( x ( nf ) , x ( nf +1) , x ( nf +2) ,T( nf ) ,T( nf +1) ,T( nf +2)

,R_eq) ;
229 A( nf +1, nf +2) = dxdx3_feed ( x ( nf ) , x ( nf +1) , x ( nf +2) ,T( nf ) ,T( nf +1) ,T( nf +2)

,R_eq) ;
230 A( nf +1, len_x+nf ) = dxdT1_feed ( x ( nf ) , x ( nf +1) , x ( nf +2) ,T( nf ) ,T( nf +1) ,T(

nf +2) ,R_eq) ;
231 A( nf +1, len_x+nf +1) = dxdT2_feed ( x ( nf ) , x ( nf +1) , x ( nf +2) ,T( nf ) ,T( nf +1) ,T

( nf +2) ,R_eq) ;
232 A( nf +1, len_x+nf +2) = dxdT3_feed ( x ( nf ) , x ( nf +1) , x ( nf +2) ,T( nf ) ,T( nf +1) ,T

( nf +2) ,R_eq) ;
233

234 A( len_x+nf +1, nf ) = dTdx1_feed ( x ( nf ) , x ( nf +1) , x ( nf +2) ,T( nf ) ,T( nf +1) ,T(
nf +2) ,R_eq) ;

235 A( len_x+nf +1, nf +1) = dTdx2_feed ( x ( nf ) , x ( nf +1) , x ( nf +2) ,T( nf ) ,T( nf +1) ,T
( nf +2) ,R_eq) ;

236 A( len_x+nf +1, nf +2) = dTdx3_feed ( x ( nf ) , x ( nf +1) , x ( nf +2) ,T( nf ) ,T( nf +1) ,T
( nf +2) ,R_eq) ;

237 A( len_x+nf +1, len_x+nf ) = dTdT1_feed ( x ( nf ) , x ( nf +1) , x ( nf +2) ,T( nf ) ,T( nf
+1) ,T( nf +2) ,R_eq) ;

238 A( len_x+nf +1, len_x+nf +1) = dTdT2_feed ( x ( nf ) , x ( nf +1) , x ( nf +2) ,T( nf ) ,T(
nf +1) ,T( nf +2) ,R_eq) ;

239 A( len_x+nf +1, len_x+nf +2) = dTdT3_feed ( x ( nf ) , x ( nf +1) , x ( nf +2) ,T( nf ) ,T(
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nf +1) ,T( nf +2) ,R_eq) ;
240

241 B_mat( nf +1) = dxdR_feed ( x ( nf ) , x ( nf +1) , x ( nf +2) ,T( nf ) ,T( nf +1) ,T( nf +2) ,
R_eq) ;

242 B_mat( len_x+nf +1) = dTdR_feed ( x ( nf ) , x ( nf +1) , x ( nf +2) ,T( nf ) ,T( nf +1) ,T(
nf +2) ,R_eq) ;

243

244

245 %%%%%%%%%% Rec t i f y i ng s e c t i o n : Tray f o r i=nf+2 to N+1 %%%%%%%%%%
246 f o r i=nf +2:N+1
247 A( i , i −1) = dxdx1_rect i fy ing ( x ( i −1) , x ( i ) , x ( i +1) ,T( i −1) ,T( i ) ,T( i +1)

,R_eq) ;
248 A( i , i ) = dxdx2_rect i fy ing ( x ( i −1) , x ( i ) , x ( i +1) ,T( i −1) ,T( i ) ,T( i +1) ,

R_eq) ;
249 A( i , i +1) = dxdx3_rect i fy ing ( x ( i −1) , x ( i ) , x ( i +1) ,T( i −1) ,T( i ) ,T( i +1)

,R_eq) ;
250 A( i , len_x+i −1) = dxdT1_rect i fy ing ( x ( i −1) , x ( i ) , x ( i +1) ,T( i −1) ,T( i ) ,

T( i +1) ,R_eq) ;
251 A( i , len_x+i ) = dxdT2_rect i fy ing ( x ( i −1) , x ( i ) , x ( i +1) ,T( i −1) ,T( i ) ,T(

i +1) ,R_eq) ;
252 A( i , len_x+i +1) = dxdT3_rect i fy ing ( x ( i −1) , x ( i ) , x ( i +1) ,T( i −1) ,T( i ) ,

T( i +1) ,R_eq) ;
253

254 A( len_x+i , i −1) = dTdx1_rect i fy ing ( x ( i −1) , x ( i ) , x ( i +1) ,T( i −1) ,T( i ) ,
T( i +1) ,R_eq) ;

255 A( len_x+i , i ) = dTdx2_rect i fy ing ( x ( i −1) , x ( i ) , x ( i +1) ,T( i −1) ,T( i ) ,T(
i +1) ,R_eq) ;

256 A( len_x+i , i +1) = dTdx3_rect i fy ing ( x ( i −1) , x ( i ) , x ( i +1) ,T( i −1) ,T( i ) ,
T( i +1) ,R_eq) ;

257 A( len_x+i , len_x+i −1) = dTdT1_recti fying ( x ( i −1) , x ( i ) , x ( i +1) ,T( i −1)
,T( i ) ,T( i +1) ,R_eq) ;

258 A( len_x+i , len_x+i ) = dTdT2_recti fying ( x ( i −1) , x ( i ) , x ( i +1) ,T( i −1) ,T
( i ) ,T( i +1) ,R_eq) ;

259 A( len_x+i , len_x+i +1) = dTdT3_rectifying ( x ( i −1) , x ( i ) , x ( i +1) ,T( i −1)
,T( i ) ,T( i +1) ,R_eq) ;

260

261 B_mat( i ) = dxdR_rect i fy ing ( x ( i −1) , x ( i ) , x ( i +1) ,T( i −1) ,T( i ) ,T( i +1) ,
R_eq) ;

262 B_mat( len_x+i ) = dTdR_rectifying ( x ( i −1) , x ( i ) , x ( i +1) ,T( i −1) ,T( i ) ,T
( i +1) ,R_eq) ;

263 end
264

265

266 %%%%%%%%%% Condenser %%%%%%%%%%
267 A( len_x , len_x −1) = dxdx1_condenser ( x ( len_x −1) , x ( len_x ) ,T( len_x −1) ,T(

len_x ) ,R_eq) ;
268 A( len_x , len_x ) = dxdx2_condenser ( x ( len_x −1) , x ( len_x ) ,T( len_x −1) ,T(

len_x ) ,R_eq) ;
269 A( len_x ,2∗ len_x −1) = dxdT1_condenser ( x ( len_x −1) , x ( len_x ) ,T( len_x −1) ,T
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( len_x ) ,R_eq) ;
270 A( len_x ,2∗ len_x ) = dxdT2_condenser ( x ( len_x −1) , x ( len_x ) ,T( len_x −1) ,T(

len_x ) ,R_eq) ;
271

272 A(2∗ len_x , len_x −1) = dTdx1_condenser ( x ( len_x −1) , x ( len_x ) ,T( len_x −1) ,T
( len_x ) ,R_eq) ;

273 A(2∗ len_x , len_x ) = dTdx2_condenser ( x ( len_x −1) , x ( len_x ) ,T( len_x −1) ,T(
len_x ) ,R_eq) ;

274 A(2∗ len_x ,2∗ len_x −1) = dTdT1_condenser ( x ( len_x −1) , x ( len_x ) ,T( len_x −1)
,T( len_x ) ,R_eq) ;

275 A(2∗ len_x ,2∗ len_x ) = dTdT2_condenser ( x ( len_x −1) , x ( len_x ) ,T( len_x −1) ,T
( len_x ) ,R_eq) ;

276

277 B_mat( len_x ) = dxdR_condenser ( x ( len_x −1) , x ( len_x ) ,T( len_x −1) ,T( len_x )
,R_eq) ;

278 B_mat(2∗ len_x ) = dTdR_condenser ( x ( len_x −1) , x ( len_x ) ,T( len_x −1) ,T(
len_x ) ,R_eq) ;

279

280

281 end
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