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Nomenclatura

Del abecedario latin

Cp Capacidad calorifica de la fase liquida, J/molK
cpy  Capacidad calorifica de la fase vapor, J/molK
D Flujo molar del destilado, mol/min

e(t)  Error del controlador

F Flujo molar de la mezcla que se alimenta a la columna, mol/min
H Entalpia molar especifica de la fase vapor, J/mol
h Entalpia molar especifica de la fase liquida, J/mol

hr  Entalpia de la mezcla alimentada, J/mol

K Ganancia

Kp  Constante proporcional

L Flujo molar de la fase liquida, mol/min

Ly Flujo molar del condensado que regresa a la columna, mol/min
m Moles que alberga la etapa, mol

N Total de etapas, nimero de etapa del rehervidor
Nr  Plato de alimentacion de la mezcla

Ns  Plato de alimentacion del agente de arrastre
Ny  Plato de alimentacion de la segunda columna

P Presién, atm

P° Presion de vapor, atm
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Xp

Xw

y(?)
Yref
ZF

zs

Moles de liquido saturado producido en el plato de alimentacién por cada mol de ali-

mentacion que penetra a la torre

Carga térmica del condensador, watts

Carga térmica del rehervidor, watts

Razoén de reflujo

Razén de fondos

Flujo molar del agente de arrastre que se alimenta a la columna, mol/min
Flujo molar del solvente fresco (proceso con recirculacién), mol/min
Temperatura, K

Tiempo, min

Temperatura de ebullicién del componente puro, K

Variable manipulada

Variable manipulada a lazo abierto

Flujo molar de la fase vapor, mol/min

Flujo molar en los fondos, mol/min

Fracciéon molar de la fase liquida

Fraccién molar en el destilado (si no tiene superindice, se refiere al etanol)
Fraccién molar en los fondos (si no tiene superindice, se refiere al etanol)
Fraccién molar de la fase vapor

Variable controlada

Referencia o set point

Fraccién molar en la corriente de alimentacion de la mezcla

Fraccion molar en la corriente de alimentacion del agente de arrastre
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Del abecedario griego
0% Coeficiente de actividad
A Entalpia de vaporizacion, J/mol

dep  Entalpia de vaporizacion a la temperatura de ebulliciéon del componente puro, J/mol

T Tiempo de respuesta

TC Parametro de sintonizado
Ty Constante integral

0 Tiempo muerto
Superindices

1 Total de componentes

i Componente de la mezcla
Subindices

D Hace referencia al destilado
n Numero de plato o etapa

w Hace referencia a los fondos
Abreviaturas

ELV Equilibrio Liquido-Vapor
HTC Constante hidraulica temporal, min

ISE Integral cuadratica del error
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Resumen

La destilacion extractiva es una técnica disefiada para facilitar la separacion de mezclas azeo-
tropicas o con componentes de puntos de ebullicién muy cercanos, donde la destilacién con-
vencional resulta ineficiente. Para ello, se afiade un componente miscible a la mezcla (cono-
cido como agente o solvente de arrastre) que altera la volatilidad relativa de los componentes
y desplaza la region azeotrdpica, lo que permite una separacion mds efectiva y con mayor
pureza. Sin embargo, estos beneficios se acompafian de una mayor complejidad operativa y
de control, debido a la no linealidad del equilibrio de la mezcla. Para mejorar la estabilidad
del sistema, se han propuesto diversas estrategias de optimizacion y control, las cuales, si bien
han mostrado un buen desempefio, presentan limitaciones importantes. Por ejemplo, suelen
aplicarse bajo condiciones de estado estacionario, el desempefio de los controladores estd res-
tringido a regiones especificas de operacion, y no hay una conexion entre las etapas de diseio,

optimizacién y control del proceso.

Bajo la idea anterior, se propone la implementacion de un esquema de optimizacion di-
ndmico en columnas de destilacidn extractiva donde la funcién objetivo incorpore variables de
disefo y control simultdneamente, con el propdsito de determinar las condiciones de proceso
que minimicen los requerimientos energéticos y mejoren el desempeio del controlador. Para
conseguirlo, primero se hard el modelado del esquema de destilacion extractiva y se buscara
su validacion comparando los resultados obtenidos con algtin simulador comercial. Luego se
formulard un esquema de optimizacién que modifique algunas de las variables de disefio o
de operacion para la minimizacion de la carga térmica del rehervidor. Posteriormente se di-
sefiard un esquema de control que regule satisfactoriamente diversas perturbaciones comunes
del proceso y por ultimo se evaluard un problema de optimizacién multiobjetivo que tome en
cuenta el comportamiento dindmico del proceso para la mejora del esquema de control y la

reduccién del consumo energético.
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Los resultados muestran que las condiciones de disefio derivadas del enfoque dindmi-
co difieren considerablemente de aquellas obtenidas mediante el enfoque estacionario. Esta
diferencia también se observa al comparar la optimizacién considerando inicamente la co-
lumna extractiva frente al andlisis del proceso completo. Se propusieron dos estrategias de
optimizacién dindmica que arrojaron resultados similares entre si, aunque cada una prioriza
ligeramente ya sea la minimizacién del consumo energético o la reduccién del error en el

desempefio del controlador.

Abstract

Extractive distillation is a technique designed to facilitate the separation of azeotropic mixtures
or mixtures with components having very close boiling points, where conventional distillation
becomes inefficient. To achieve this, a miscible component (known as an entrainer or solvent)
is added to the mixture, which alters the relative volatility of the components and shifts the
azeotropic region, enabling a more effective separation with higher purity. However, these
benefits come with greater operational and control complexity, due to the nonlinear behavior
of the mixture’s equilibrium. To improve system stability, several optimization and control
strategies have been proposed which, although they have shown good performance, present
important limitations. For example, they are usually applied under steady-state conditions,
controller performance is restricted to specific operating regions, and there is no connection

between the design, optimization, and control stages of the process.

Building on this idea, the implementation of a dynamic optimization scheme is pro-
posed for extractive distillation columns, in which the objective function incorporates both
design and control variables simultaneously, with the purpose of determining process con-
ditions that minimize energy requirements and improve controller performance. To achieve
this, the extractive distillation scheme will first be modeled and validated by comparing the

obtained results with those from a commercial simulator. Then, an optimization scheme will

16
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be formulated to adjust some of the design or operating variables in order to minimize the
reboiler heat duty. Subsequently, a control scheme will be designed to satisfactorily regula-
te various common process disturbances, and finally, a multi-objective optimization problem
will be evaluated, taking into account the dynamic behavior of the process to improve the

control scheme and reduce energy consumption.

The results show that the design conditions derived from the dynamic approach dif-
fer considerably from those obtained through the steady-state approach. This difference is
also observed when comparing optimization considering only the extractive column against
the analysis of the complete process. Two dynamic optimization strategies were proposed,
yielding similar results, although each slightly prioritizes either the minimization of energy

consumption or the reduction of controller performance error.
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Capitulo 1

Introduccion

1.1. Antecedentes

La destilacion extractiva surgié como un caso particular de la destilacidn azeotrdpica, en la que
se empleaba una columna con doble alimentacion para separar mezclas de punto de ebullicién
minimo mediante un agente de arrastre que no generara nuevos azedtropos. Sin embargo,
desde la década de 1990 (Laroche et al., 1991), ambos procesos se consideran distintos, ya
que responden a criterios de viabilidad y configuraciones operativas distintas. Su origen como
operacion unitaria se remonta a la Segunda Guerra Mundial (Benedict y Rubin, 1945), cuando
se intensificé la demanda de tolueno (para explosivos) y butadieno (para caucho sintético)
de alta pureza. Desde entonces, ha sido ampliamente adoptada en las industrias quimica y

petroquimica a nivel mundial (Gerbaud y Rodriguez-Donis, 2014).

Al igual que otras operaciones unitarias, la destilacién extractiva se estudia a través de
la Ingenieria de Procesos, con el objetivo de garantizar un buen desempefio operativo y eco-
noémico. Para ello, siempre se comienza por las etapas de modelado y simulacidn, las cuales
buscar representar el comportamiento fisico del sistema a través de la solucion de balances
de materia y energia, empleando informacion termodindmica, fisicoquimica y de transporte.
Kumar et al. (1984) y GANI et al. (1986) fueron de los primeros en mostrar los balances en-
focados a una columna extractiva, incorporando la eficiencia de Murphree para comparar los
resultados tedricos con los experimentales. Paranjape (1993) propuso una simplificacion de
los modelos para el flujo de liquido y vapor, asi como un andlisis detallado de las ecuaciones

que describen a cada seccion de la columna. En afios posteriores se anadieron nuevas ideas
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para el modelado del sistema, debido al interés por simular mezclas mds complejas, incorpo-
rando un término para reacciones quimicas (Lei er al., 2004) o modelos de no equilibrio para
la transferencia de masa por plato (Labovska er al., 2012). El modelado completo del proceso
incluye a una segunda columna de destilacion tradicional, la cual sirve para la recirculacién

del agente de arrastre.

Una vez implementada la simulacion, se suele seguir con la etapa de optimizacion, en
la cual se busca la solucién de alguna funcién objetivo con ciertas restricciones. Uno de los
objetivos mds frecuentes consiste en minimizar los costos totales anuales del proceso (TAC
por sus siglas en inglés), a través de los costos operativos y de capital, existiendo numero-
sos trabajos que muestran a detalle la formulacion del problema de optimizacion (Li ef al.,
2017; Lo y Chien, 2017; Ahmadian Behrooz, 2017). Si no se toman en cuenta los costos de
capital, (por ejemplo, si el equipo ya existe), se puede minimizar el consumo de energia a
través de la carga térmica del rehervidor, lo cual resulta de interés para estudios en donde
el enfoque principal sea la termodindmica del proceso. Esta idea se ejemplifica en el traba-
jo de Gutiérrez-Guerra et al. (2009), donde se desarrollaron metodologias de optimizacién
orientadas a identificar los valores Optimos de las variables de disefio que permiten garanti-
zar un minimo consumo energético. Encontraron que la carga éptima de energia puede estar
relacionada con el costo minimo de operacién anual, minimas emisiones de gases de efecto
invernadero, mayores eficiencias termodindmicas y buenas propiedades de control tedricas.
Posteriormente, De Figueirédo er al. (2011) presentaron un procedimiento sistemdtico para
obtener la condicién 6ptima de columnas de destilacidn extractiva mediante una funcién obje-
tivo que minimiza la relacién entre el calor del rehervidor y el flujo de destilado. En el trabajo,
se realizan diversos andlisis de sensibilidad, dirigidos a mejorar el conocimiento del proceso,
con lo cuales se observa la fuerte influencia del disolvente y el caudal de destilado en la se-
paracioén. Por su parte, You et al. (2016) propusieron una funcién objetivo mds compleja, que
involucra los requerimientos energéticos de ambas columnas bajo la inclusion del gasto ener-

gético de la caldera y el condensador, tomando en cuenta la diferencia de precio en la energia
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de calefaccion y refrigeracion, asi como el precio de venta de los productos. Los resultados
mostraron que el costo de energia por unidad de producto se reduce en un 15.1 %, mientras

que el TAC se ahorra en un 7.6 %.

Los pardmetros de disefio suelen ser las variables de decision de los algoritmos de
optimizacién; dentro de los principales a considerar se encuentran el nimero de platos (para
cada columna), las etapas de alimentacion (tanto del solvente como de la mezcla), las rela-
ciones de reflujo, y los caudales de destilado, de fondo y del agente de arrastre (Shen et al.,
2015). Otras variables menos empleadas son la temperatura de alimentacion del arrastrador,

la presion de la columna y las purezas del arrastrador reciclado.

Ademds de mejorar los aspectos econdmicos y energéticos del proceso, algunos au-
tores incorporan otros factores en el problema de optimizacién mediante el planteamiento
de una funcién multiobjetivo, en la cual se busca minimizar o0 maximizar simultineamente
dos o mds objetivos en conflicto, con el propdsito de encontrar una solucioén equilibrada que
satisfaga adecuadamente a cada uno de ellos. En este contexto, un enfoque ampliamente abor-
dado en los ultimos afios consiste en minimizar el costo total anual junto con algun indicador
ambiental, generalmente las emisiones de CO, a la atmésfera (Cui ef al., 2024; Pan et al.,
2024; Wang et al., 2025). Adicionalmente, Wang et al. (2024) y Shan et al. (2021) incorpora-
ron a este problema de optimizacion la eficiencia de separacion en la zona extractiva. Por su
parte, Waltermann et al. (2018) propusieron un enfoque eficiente basado en la optimizacién
para el disefio de procesos de destilacion extractiva el cual contempla de forma simultdnea
la seleccion de solventes y la integracion de energia, formulando un problema multiobjetivo
que disminuye el TAC y el calor del rehervidor. Otra propuesta es la de Sanchez-Ramirez ef
al. (2023), los cuales resolvieron un problema multiobjetivo considerando indicadores econ6-
micos, ambientales y de seguridad simultineamente. Este enfoque brindé mejores resultados
de sostenibilidad en comparacion con un enfoque secuencial, donde la optimizacién se basé
inicialmente en objetivos econdmicos y los aspectos ambientales y de seguridad se evalua-

ron posteriormente. Asi mismo, Xu et al. (2025), toman en cuenta indicadores econémicos,
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ambientales y de produccién de entropia, utilizando un algoritmo estocdstico para realizar la
optimizacién multiobjetivo de tres esquemas de destilacion con diversas formas de integracién

de energia.

Una vez se determina el disefio 6ptimo de la columna, se sigue con la etapa de control,
indispensable para mitigar las perturbaciones e incertidumbres que afectan al proceso, origi-
nadas por variaciones en las condiciones de operacion de equipos anteriores o del entorno.
Este aspecto cobra especial relevancia en columnas de destilacion extractiva, donde la alta no
linealidad del equilibrio generado, las hace particularmente sensibles a pequeias variaciones,
generando oscilaciones frecuentes que pueden comprometer la pureza del producto. Luyben y
Chien (2011) presentaron una estrategia general para este tipo de columnas que se ha utiliza-
do a menudo en la literatura, la cual involucra diversos lazos de control de flujo, temperatura,
presion y composicion a través de la columna, empleando controladores de tipo Proporcional-
Integral (PI). Por otro lado, Shan er al. (2021) y Yu y Chien (2023) estudiaron la viabilidad
de establecer estrategias de control sin medir la concentracion, proponiendo tinicamente lec-
turas de temperatura en diversos puntos del proceso, obteniendo resultados favorables ante la

entrada de perturbaciones de + 20 % en el flujo y la composicién de entrada.

Aunque este esquema secuencial de disefio, optimizacién y control se ha replicado
constantemente en la literatura, existen algunas limitaciones a destacar. En la gran mayoria
de casos de estudio, la optimizacién del proceso se realiza por partes, es decir, primero se
optimiza la columna extractiva y luego la columna de regeneracién del arrastrador, o bien, se
optimizan juntas, pero despreciando la corriente de recirculacién. Sin embargo, se ha sefialado
la importancia de la optimizacion simultdnea de ambas columnas, ya que sus pardmetros ope-
rativos son fuertemente interdependientes (You ez al., 2014). Otros cambios en las condiciones
de operacion del proceso (presiones en cada columna) o en la estructura del proceso (agregar
0 no un preconcentrador, integracion de calor, etc.) motivan la optimizacién del proceso en

su conjunto (You et al., 2018).
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A la par, han sido poco explorados los efectos del estado dindmico en la formulacién
del disefio y control de una columna de destilacion extractiva. Para una columna de desti-
lacién convencional, las consecuencias de aislar el disefio y la optimizacion de la etapa de
control ya se han estudiado (Aneesh et al., 2016). Murrieta-Duenas ef al. (2011) desarrolla-
ron un problema de optimizacién multiobjetivo en el que, a partir de la modificacién de los
parametros de disefio, se busca minimizar diversos aspectos del proceso, tales como los cos-
tos totales anualizados, la carga térmica del rehervidor (en estado estacionario) y la Integral
del Error Absoluto (IAE) del esquema de control. Las propiedades del esquema de control se
evalian de manera independiente a través de un andlisis a lazo abierto, utilizando la técnica

de descomposicion en valores singulares (SVD, por sus siglas en inglés).

Por su parte, Zhang ef al. (2023) emplearon el concepto de control auto-6ptimo (self-
optimizing control) en el disefio de una columna de destilacidn extractiva con preconcentra-
cién. El término self-optimizing control se refiere a una estrategia en la que el sistema se
configura para operar cerca de su punto 6ptimo sin necesidad de realizar una optimizacién
en linea continua. Para lograrlo, se seleccionan cuidadosamente las variables y estructuras de
control, de modo que el proceso mantenga un desempefio eficiente frente a perturbaciones y
cambios en las condiciones de operacion. La investigacién aborda cdmo el disefio y el control
de procesos pueden combinarse para lograr un equilibrio entre el rendimiento econémico y
las capacidades de control, utilizando un enfoque de optimizacién multiobjetivo. El proble-
ma de optimizacién considera diversas variables estructurales de disefio (como el tamafio de
los equipos), variables de operacion (como el reflujo o el plato de alimentacién) y variables
estructurales de control, como las variables controladas y de referencia. Concretamente, este
trabajo no modifica los pardmetros del controlador como tal, sino que determina temperaturas

de etapas sensibles de las columnas para establecerlas como referencias.
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1.2. Planteamiento del problema

Diversos productos de importancia industrial, como solventes orgdnicos e hidrocarburos, sue-
len derivarse de mezclas azeotrdpicas, lo que impide su recuperacion por destilacién simple.
Entre las alternativas disponibles para llevar a cabo esta separacion se encuentra la destila-
cidén extractiva, la cual ha despertado un creciente interés debido a su accesible esquema de
operacion y a la alta pureza que ofrece en el destilado. Sin embargo, también enfrenta diver-
sos desafios técnicos, tales como la reduccion de los requerimientos energéticos (dado que
una columna de destilacion puede representar del 10 % al 15 % del consumo energético to-
tal de una planta (Sholl y Lively, 2016)), el cumplimiento de las condiciones de pureza y la

estabilidad del esquema de control (Gerbaud er al., 2019).

En las dltimas décadas han surgido diversas estrategias para la mejora de la destila-
cién extractiva; no obstante, la mayoria siguen la misma secuencia, en donde las etapas de
disefio, optimizacion y control se desarrollan por separado. Esta metodologia puede conducir
a soluciones subdptimas que, si bien resultan adecuadas en condiciones de estado estacio-
nario, pueden resultar ineficientes ante perturbaciones e incertidumbres propias del entorno
industrial. Como consecuencia, pueden surgir problemas como el sobredimensionamiento de
equipos o la inadecuada sintonizacion de controladores, limitando la capacidad de la colum-
na para responder correctamente a las demandas operativas del proceso y cumplir con las
referencias establecidas, como cierta temperatura o composicién en alguna corriente de la
columna. Ademds, bajo este enfoque, el objetivo definido durante la etapa de optimizacién
resulta valido dnicamente para la operacion estable, por lo que no garantiza que la solucién

obtenida continte siendo éptima bajo condiciones transitorias.

La optimizacion dindmica resulta una solucién factible para este problema, sin embar-
g0, su aplicacion ha sido poco explorada en la literatura. Por ello, resulta necesario desarrollar

una metodologia general de optimizacién que brinde estabilidad operativa en la destilacién
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extractiva, bajo la integracién simultdnea de los rubros de disefio, operacién y control. El pro-
blema de optimizacién debe ser multiobjetivo, con el afdn de no sesgar el beneficio a solo la

mejora del controlador o a la minimizacion de algin aspecto de operacion.

1.3. Justificacion

La aplicacién simultdnea de las etapas de disefio, control y optimizacién en un proceso de
destilacién extractiva brinda algunos beneficios operativos respecto al enfoque estacionario
actual; el primero de ellos va referido a la dinamica del proceso. Esencialmente, el esquema
de control debe atenuar las perturbaciones que ingresen a la columna, manteniendo los valo-
res de referencia indicados en las corrientes de destilado y de fondos; sin embargo, este nuevo
enfoque, también busca optimizar el sintonizado de los controladores, ya que la funcién ob-
jetivo incluird sus pardmetros de disefio, lo que aumenta la posibilidad de minimizar el error
acumulado y por consecuencia, de obtener un menor tiempo de respuesta para alcanzar un

nuevo estado estacionario.

Simultdneamente, el problema de optimizacion reducird el gasto energético de la co-
lumna a través de la minimizacion de la carga térmica del rehervidor con la modificacién de
las principales variables de disefio, tomando en cuenta los efectos del estado dindmico. Con
esto, el disefio de la columna se considerard energéticamente 6ptimo para cualquier instante

del proceso, no solo para un escenario tnico ideal sin ninguna perturbacion.

Ademads, esta metodologia se puede aplicar en la separacion de diversas mezclas azeo-
tropicas (o inclusive, de baja volatilidad relativa o punto de ebullicién cercano), motivando el
interés por la destilacion extractiva en mas y nuevos procesos industriales que brinden mejores

ganancias econdmicas en términos energéticos y de calidad del producto.

24



Capitulo 1. Introduccion

1.4. Hipotesis
La integracion simultdnea de las etapas de disefio y control mediante técnicas de optimizacién

dindmica en columnas de destilacién extractiva permitird la reduccion del consumo energético

y brindard un mejor desempefio del controlador respecto al enfoque estacionario.

1.5. Objetivos

1.5.1. Objetivo general

Implementar un esquema de optimizacién dindmica en una columna de destilacion extractiva
bajo la integracion de aspectos de disefio y control para la separacion de una mezcla azeotrd-

pica.

1.5.2. Objetivos especificos

Formular un modelo matemaético que describa la operacion de un proceso de destilacion

extractiva para un caso de estudio.

= Aplicar un esquema de optimizacién que minimice el consumo energético de la columna

a través de la modificacion de las variables de disefio.

= Establecer un esquema de control que garantice la operacion del proceso en las condi-

ciones de rendimiento optimo.

= Evaluar una funcién multiobjetivo que permita integrar variables de disefio y control
para la mejora de la columna en términos energéticos y de operacidn, sujeto a pertur-

baciones dindmicas externas.
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Marco tedrico

2.1. Destilacion

La destilacion es un método que permite la separacion de los componentes de una solucion
en funcién a su distribucion entre una fase gaseosa y una liquida. Para que este proceso sea
viable, es indispensable que todos los componentes puedan coexistir en ambas fases, es decir,
que sean capaces de alcanzar el equilibrio liquido-vapor (ELV) (Geankoplis et al., 2018).
En vez de introducir una nueva sustancia en la mezcla con el fin de obtener la segunda fase
(como se hace en la absorcién o desorcion de gases), la nueva fase se crea por evaporacion o

condensacidn parcial de la solucién original.

En la destilacion, una mezcla de dos o mds componentes se separa en dos 0 mds pro-
ductos, que a menudo se limitan a un destilado superior y a un producto de fondo, cuyas
composiciones difieren de la alimentacién. La mayoria de las veces, la alimentacién es un li-
quido o una mezcla de vapor y liquido. El producto de fondo es casi siempre un liquido, pero

el destilado puede ser un liquido, un vapor o ambos (Seader et al., 2016).

La separacion en cada etapa de la columna implica diversos aspectos:

1. Se debe asegurar el contacto intimo entre las corrientes de liquido y vapor para conse-

guir una transferencia de masa eficiente.

2. Los componentes deben tener diferentes volatilidades, de modo que se repartan entre las

fases en diferentes grados. La composicion del vapor debe ser diferente a la composicion
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del liquido en equilibrio.

3. Las dos fases deben ser separables por gravedad o medios mecénicos.

Esta operacion no aplica para cualquier mezcla. Por ejemplo, al evaporar una solucién de sal
y agua, se vaporiza el agua, pero la sal no; en un proceso de remocién de amoniaco, el aire
es insoluble en la solucién agua-amoniaco, por lo que nunca se podré entrar en un equilibrio

liquido-vapor.

2.1.1. Meétodos de destilacion

La destilacion se puede llevar a cabo en la préctica por medio de cualquiera de dos métodos
principales (Geankoplis ef al., 2018): el primer método consiste en la produccion de un vapor
por ebullicién de la mezcla liquida que se va a separar en una sola etapa, para recuperar y
condensar los vapores. En este método no se permite que el liquido regrese al destilador de
una sola etapa y se ponga en contacto con los vapores que se desprenden. Existen tres tipos
importantes de destilacion que se operan en una sola etapa: la destilacién en equilibrio o
instantdnea, la destilacioén simple por lotes o diferencial y la destilacién con arrastre de vapor

(Geankoplis et al., 2018)

El segundo método implica el retorno de una porcién del destilado a la columna, con
lo cual, parte del condensado fluye hacia abajo a través de una serie de etapas o platos a contra-
corriente con respecto a los vapores. Este segundo método se llama destilacion fraccionada,
destilacién con reflujo o rectificacion. En algunos casos, los platos pueden ser sustituidos por

empaque o relleno que favorezca el contacto intimo entre ambas fases de la mezcla.

La destilacién multietapa es el método industrial mds utilizado para separar mezclas
quimicas. Sin embargo, es una técnica que consume mucha energia, especialmente cuando

la volatilidad relativa de los componentes clave que se separan es baja (<1.50). Se emplea
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frecuentemente en refinerias de petréleo, donde se utiliza para separar el petréleo crudo en
fracciones de petrdleo, hidrocarburos ligeros (C2 a C5) y otros productos quimicos organicos.
También se usa ampliamente en la industria quimica, para recuperar y purificar pequefias bio-
moléculas como etanol, acetona y n-butanol, y solventes (por ejemplo, alcoholes orgdnicos,
acidos y cetonas) en la industria bioquimica. Sin embargo, rara vez se utiliza en bioseparacio-
nes que involucran metabolitos bioldgicos mas grandes, polimeros o productos termolabiles

(Seader et al., 2016).

2.1.2. Funcionamiento de una columna rectificadora

La destilacion por etapas se puede considerar desde un punto de vista simplificado como un
proceso en el cual se lleva a cabo una serie de etapas de vaporizacion instantdnea, de manera
que los productos gaseosos y liquidos de cada etapa fluyen a contracorriente. El liquido de
una etapa fluye a la etapa inferior y el vapor de una etapa fluye hacia arriba a la etapa superior.
Por consiguiente, en cada etapa tedrica entra una corriente de vapor V' y una corriente liquida

L, que se mezclan y alcanzan su equilibrio por completo.

En una columna de destilacion, las etapas (también llamadas casquetes de burbujeo,
bandejas o platos) estdn distribuidas verticalmente, como se muestra de manera esquematica
en la Figura 2.1. En este esquema s6lo se muestran 5 platos, pero por lo general el nimero de
platos es mayor. La alimentacion entra a la columna aproximadamente en la zona media de la

misma, aunque su posicion exacta es proporcionada por algin método de disefio.

La concentracién del componente mds voldtil va aumentando en el vapor de una etapa
a la superior siguiente y disminuye en el liquido de una etapa a la inferior siguiente. El vapor
final que sale por la parte de arriba se envia a un condensador y se extrae una porcién del
producto liquido (destilado), mientras que el liquido remanente en el condensador regresa

(refluja) al plato superior.
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Figura 2.1. Columna rectificadora

El liquido que sale por el plato inferior entra a un rehervidor, donde se vaporiza parcial
o totalmente, y el liquido remanente, que es rico en el componente menos volétil, se extrae
como producto liquido (si el rehervidor es total, parte del liquido que sale del dltimo plato

sale directamente de la columna). El vapor generado regresa a la etapa o plato inferior.

Toda columna de destilacion tiene dos secciones principales: La seccion de enriqueci-
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miento, que va del plato de alimentacién al condensador y la seccién de empobrecimiento, que
va del plato de alimentacién al rehervidor. Los balances de materia y energia se particularizan

a cada seccion.

2.1.3. Parametros de diseino

Los factores que influyen en el disefio o andlisis de una columna de destilacion son (Seader et

al., 2016):

= Caudal, composicidn, temperatura y presion de alimentacion.

» Grado deseado de separacién de componentes.

= Presion de operacidn (que debe ser inferior a la presion critica de la mezcla)
= (Caida de presion, en particular para la operacién al vacio.

= Relacién de reflujo minima y relacion de reflujo real.

= Numero minimo de etapas de equilibrio y nimero real de etapas de equilibrio (eficiencia

de la etapa).
= Tipo de condensador (total, parcial 0 mixto)
= Grados de subenfriamiento del reflujo de liquido
= Tipo de rehervidor (parcial o total).
= Tipo de bandejas o empaque.
= Altura de la columna.
= Etapa de entrada de alimentacion
= Didmetro de la columna.

= Componentes internos de la columna y materiales de construccion.
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2.2. Equilibrio liquido-vapor

En termodindmica, el equilibrio se refiere a la ausencia de cambios o de cualquier tendencia
a presentar variaciones en una escala macroscopica. Por lo tanto, en un sistema en equili-
brio todas las fuerzas se encuentran en un balance exacto. En la préctica de la ingenieria,
este concepto se justifica cuando conduce a resultados de exactitud satisfactoria (Ness et al.,
2017). Dentro de los diversos esquemas de equilibrio que existen, se encuentra el equilibrio
liquido-vapor (ELV), el cual considera el estado de coexistencia de ambas fases, siendo util
para calcular la distribucién de los componentes en una mezcla sometida a condensacion o

vaporizacion parcial (Geankoplis ef al., 2018).

Para describir un sistema en equilibrio, es necesario especificar un cierto nimero de
variables intensivas (aquellas que no dependen del tamaiio del sistema) que permiten deter-
minar el estado del resto. A este ndmero se le conoce como grados de libertad, y se calcula
mediante la regla de las fases de Gibbs (Felder ez al., 2020), la cual establece que, en ausencia

de reacciones quimicas:

grados de nimero de nimero de
‘ = - + 2 (2.1)
libertad componentes fases

Por ejemplo, en una mezcla binaria (dos componentes: A y B) con dos fases (liquido y
vapor), el nimero de grados de libertad es 2. Las variables que describen el equilibrio en este
sistema son: la temperatura (7), la presion (P), y las fracciones molares de A y B en ambas
fases: enen el liquido (x4, xp) y enel vapor (y4, yp). Dado que se tienen dos grados de libertad,
si se fija una de las variables (por ejemplo, la presion), sélo es posible especificar una variable
adicional de forma independiente. Asi, si se establece la composicién de la fase liquida, la
temperatura y la composicion de la fase vapor quedan automdticamente determinadas por las

condiciones de equilibrio (Geankoplis ef al., 2018).

La ley de Raoult es un modelo ideal que describe al ELV. Se basa en la suposicién

31



Capitulo 2. Marco teorico

de que la fase vapor es un gas ideal y que la fase liquida es una solucién ideal, por lo tanto,
solo aplica en presiones bajas a moderadas y para especies quimicamente semejantes entre
si, como benceno-tolueno, hexano-heptano o etanol-propanol (Geankoplis er al., 2018). Su
expresion matemadtica es:

yiP = x;P; 2.2)

donde P es la presion del sistema, P; es la presion de vapor de i puro, y x; y y; es la fraccion

molar de i en la fase liquida y de vapor respectivamente.

Para mezclas con especies quimicamente distintas, pero con un comportamiento apro-
ximadamente ideal en la fase vapor, se puede hacer uso de la ley de Raoult modificada, la cual
incorpora a los coeficientes de actividad y; como un factor de correccién al comportamiento
real de la mezcla:

yiP = x;:Py; (2.3)

Existen diversos modelos para el calculo de los coeficientes de actividad, los cuales
adquieren mayor complejidad con base al niimero de pardmetros o coeficientes experimenta-
les que se requieren. Existen de dos tipos: los empiricos y los locales. Los modelos empiricos
estdn basados en ajustes matemadticos a datos experimentales, tienen pocos pardmetros y estan
disefiados para mezclas binarias, por lo que su aplicacién en mezclas multicomponentes es
limitada. Ejemplos de estos modelos son las ecuaciones de Margules, la expansiéon de Redli-

ch/Kister y las ecuaciones de Van Laar (Ness ef al., 2017).

Por su parte, los modelos de composicion local consideran que la distribucién de los
componentes de una solucién depende de las interacciones energéticas que rodean a cada
molécula (Sandoval-Gonzdlez, 2004). En consecuencia, estos modelos incorporan conceptos
fisicoquimicos como interacciones especificas, asimetria en el tamafio molecular y polaridad.
Aunque requieren de un mayor nimero de pardmetros, ofrecen una mejor capacidad predicti-
va, especialmente en mezclas multicomponentes (Herrera-Calderon y Beltran-Herrera, 2012),

y resultan adecuados para representar sistemas altamente no ideales. El concepto lo introdujo
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G. M. Wilson en 1964 con la publicacién de un modelo conocido como la ecuaciéon de Wil-
son. El éxito de esta ecuacion en la descripcion del ELV propicié el desarrollo de modelos
alternativos de composicion local, destacando la ecuacion NRTL (Non-Random-Two-Liquid)
de Renon y Prausnitz, la ecuacién UNIQUAC (UNIversal QUAsi-Chemical) de Abrams y
Prausnitz y el método UNIFAC de Fredenslund, Jones, y Prausnitz (Ness et al., 2017).

2.2.1. Método NRTL

El método Non-Random Two-Liquid (NRTL) (Renon y Prausnitz, 1968) es un modelo que
correlaciona los coeficientes de actividad de un compuesto con sus fracciones molares en la
fase liquida correspondiente y se aplica frecuentemente en el campo de la Ingenieria Quimica

para calcular los equilibrios de fases.

El modelo NRTL puede describir equilibrios liquido-vapor (ELV) y liquido-liquido
(ELL) de cualquier combinacién de compuestos polares y no polares, asi como de soluciones
fuertemente no ideales, a través de pardmetros de interaccion binaria (Herrera-Calderdn y
Beltran-Herrera, 2012). Muchos de los parametros binarios para ELV y ELL vienen de la
literatura o de la regresion de datos experimentales y deben ajustarse al rango de temperatura,
presién y composicion de operaciéon. Ningtin componente debe estar cerca de su temperatura

critica.

Para sistemas moderadamente no ideales, la ecuacién NRTL no presenta especiales
ventajas sobre modelos mds simples como Van Laar. Sin embargo, para sistema altamente no
ideales, y especialmente para sistemas parcialmente miscibles, la ecuacién NRTL proporcio-
na una buena representacion de los datos experimentales si se obtienen cuidadosamente los
pardmetros ajustables (Sandoval-Gonzdlez, 2004).Ademas, se le suele dar preferencia sobre
otros modelos de composicion local en sistemas con interacciones asimétricas o con puentes

de hidrégeno, como etanol-agua o acetona-cloroformo (Poling ez al., 2001)
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La ecuacion generalizada para el cdlculo de los coeficientes de actividad en mezclas

multicomponentes (Poling ef al., 2001) es:

n n n
ZXJTNGJI n foi meijij
j=1 J=1 m=1
In(y;)) =——+ - |\ (2.4)
Zkakz =UN xiGyj Zkakj
k=1 k=1 k=1
donde:
Gl'j = exp (—aijrij) (25)
a;j = ajj + bl'jT (26)
Bij Cij F::
Tij:Aij+7+ﬁ+D[j1n(T)+Ele Y 2.7)
7;; €s un parametro energético caracteristico de la interaccién entre de los componentes
i, j. El pardmetro a;; describe el grado de no-aleatoriedad de la mezcla; cuando a;; = 0,

las moléculas se encuentran completamente al azar y la ecuacién se reduce a Margules de
dos constantes, mientras que valores mayores indican que hay una fuerte tendencia a formar
patrones o segregaciones locales. Las constantes a;;, b;j, A;;, Bij, ... son los pardmetros de
interaccion binaria experimentales. Generalmente, «;; se ajusta a una constante y 7;; a los dos

primeros términos de la ecuacion 2.7 .

2.2.2. Mezclas azeotropicas

En la Figura 2.2 se muestran dos formas comunes de graficar los datos de equilibrio. En el
inciso a) se muestra la variacion de la fraccién molar de la fase liquida x, y de la fase vapor
Y4 respecto a la temperatura de equilibrio, mientras que en el inciso b) se traza una curva de

vq en funcién de x,, ambas para el sistema benceno (a) — tolueno (b). Se incluye una linea de
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45° para mostrar que la fraccién de vapor es mayor que la fraccion liquida. Estos diagramas

son tipicos de un sistema ideal que sigue la ley de Raoult.

110 ' 3 1 -
—e—liquido| | _ .7
L Ve
:O\ —% vapor é_ 0.8 ///
g 1001 T 06+ e
® o) //
g S 041 /7
g 90+ IS e
kS g . o
x 021 /7 equilibrio
d - ——-referencia
80 : 0 :
0 0.5 1 0 0.5 1
Fraccién molar de benceno Fraccion en € liquido

Figura 2.2. ELV en la mezcla benceno [1] — tolueno [2] (P = 1 atm). a) Diagrama T
VS Xq,Ya, b) Diagrama y, vs x,.

Los sistemas no ideales difieren considerablemente. En la Figura 2.3 se muestra el
diagrama de equilibrio para dos mezclas de este tipo. Como se puede observar, a cierta tem-
peratura existe un maximo o un minimo en las curvas de equilibrio, en los cuales se iguala la
composicion de x y y. Este fenédmeno se conoce como aze6tropo y toda mezcla que lo pre-
sente se conoce como mezcla azeotrdpica, las cuales son de especial interés en los procesos
de destilacioén por lo compleja que resulta su separacion (Sandler, 2017). Si el valor extre-
mo de la temperatura es un méaximo (es decir, la temperatura de equilibrio vapor-liquido de
la mezcla es mayor que el punto de ebullicion de cualquiera de los componentes puros a la
temperatura elegida), entonces se dice que la mezcla tiene un azedtropo de ebullicién méxi-
ma (Figura 2.3a); este se produce cuando existen desviaciones negativas de la ley de Raoult,
es decir, cuando el coeficiente de actividad de una o mds especies es menor que 1. De igual
manera, si la temperatura azeotrdpica es inferior a los puntos de ebullicién de ambos compo-
nentes puros, la mezcla tiene un azedtropo de minima ebullicién (Figura 2.3b); el coeficiente
de actividad de al menos una de las especies de la mezcla es mayor que la unidad, y existen

desviaciones positivas de la ley de Raoult. Este es el caso mas comun (Sandler, 2017).
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Figura 2.3. Diagramas de equilibrio para mezclas no ideales (P = 1 atm), a) acetona
— cloroformo, b) etanol-benceno.

2.3. Destilacion extractiva

Cuando los componentes de una mezcla tienen temperaturas de ebullicion cercanas, es dificil
alcanzar altas purezas por destilacion simple, debido a la formacién de azebtropos. En tales
sistemas es posible mejorar la separacion adicionando un nuevo componente que modifique
la volatilidad relativa del resto, llamado agente de arrastre o arrastrador (Seader et al., 2016).
Por lo general, los componentes de una mezcla azeotrépica tienen coeficientes de actividad
similares, ya sean mayores o menores a 1, por lo cual son mds estables juntos que separa-
dos (Ness et al., 2017), sin embargo, al introducir el agente de arrastre, se generan fuerzas
intermoleculares més grandes con alguno de los componentes (a través de puentes de hidré-
geno, fuerzas de dispersion de London, etc.), generando una disparidad entre los valores de y
y permitiendo asi la separacion. Este proceso recibe el nombre de destilacién extractiva y es

andlogo a la extraccion liquido-liquido con una fase adicional de vapor (Gerbaud ef al., 2019).

Para saber si es factible, se debe verificar que ocurra un cambio suficiente en la vola-

tilidad relativa dentro de los componentes separados cuando se agrega el agente de arrastre.
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Mientras mayor sea el coeficiente de actividad, mayor serd la tendencia de los componentes a
volatilizarse (Seader et al., 2016). El efecto del disolvente sobre mezclas azeotrdpicas ha sido

estudiado tedrica y experimentalmente (Sun et al., 2019; Cignitti ef al., 2019).

La destilacion extractiva se puede dividir en tres tipos segin el modo de funciona-
miento: continua, discontinua o semicontinua. Asi mismo, se puede emplear un agente de
arrastre pesado, ligero o intermedio, es decir, una sustancia que incremente la separacion en-
tre los componentes de la mezcla cuyo punto de ebullicién sea mayor, menor o intermedio al
de estos (Gerbaud et al., 2019). En el presente trabajo, se centrard la atencién en los proce-
sos continuos que emplean agentes de arrastre pesados, que es el caso mds recurrente en la

industria.

La Figura 2.4 muestra un esquema de destilacion extractiva convencional. Como se
puede observar, para la separacién de una mezcla binaria AB, se requieren dos columnas de
destilacién. La primera se conoce como columna extractiva y en ella ocurre el contacto entre
el agente de arrastre (S) y los componentes de la mezcla a separar. El componente “arrastrado”
generalmente es el de mayor punto de ebullicion, siempre que el agente sea pesado. Asi mismo,
se cuenta con dos entradas, una para S y otra AB, generando tres zonas a través de la columna:
La zona de enriquecimiento, la zona extractiva y la zona de empobrecimiento. Generalmente,
S se alimenta en los primeros platos de la columna y AB en la zona intermedia-inferior. Como
destilado, se obtiene el componente mds volétil (A) y en los fondos, el otro componente de la
mezcla y el agente de arrastre, los cuales pasan a la columna recuperativa. En esta segunda
columna, como su nombre lo dice, se recupera el agente de arrastre y se recircula a la primera
columna, con el afdn de disminuir los costos del proceso (el agente de arrastre suele tener
un costo més elevado que el de los componentes a separar y desecharlo volveria inviable al
proceso). Se busca que el agente de arrastre salga lo mas puro posible para alimentar la minina

cantidad de una corriente fresca.

Esta operacion se suele aplicar en la separacion de hidrocarburos con punto de ebulli-
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Figura 2.4. Esquema general del proceso de destilacion extractiva

cién cercano, como mezclas de C4, C5, C6, etc., asi como en la separacién de mezclas que
presentan un aze6tropo como alcohol/agua, dcido acético/agua, acetona/metanol, metanol/a-

cetato de metilo, etanol/acetato de etilo, acetona/éter etilico, etc (Lei ef al., 2003).

Por lo general, existe un valor limite de alimentacién en el agente de arrastre. Diversos
investigadores han concluido que existe un rango optimo para el contenido del arrastrador y
para el numero de etapas en la seccién extractiva. Un alto contenido de agente de arrastre
requiere menos bandejas y menos costos de capital, pero impacta el consumo de energia a

través de la vaporizacion (Gerbaud ef al., 2019).

Aunque existen otras alternativas para la separacion de mezclas azeotrépicas, como
la destilacion azeotrdpica, la destilacidn extractiva ofrece ciertas ventajas que la hacen mas
competitiva para su implementacién a nivel industrial. Una de ellas es la reduccion en el

consumo energético del proceso, ya que el agente de arrastre (que suele tener un punto de
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ebullicion elevado) se recupera casi en su totalidad por el fondo de la columna. Al no requerir
su vaporizacion, la carga térmica del rehervidor se reduce significativamente. Ademas, diver-
sas mezclas que no pueden separarse mediante destilacion azeotrépica pueden ser tratadas de

manera efectiva mediante destilacion extractiva (Gerbaud y Rodriguez-Donis, 2014).

2.4. Técnicas de control

El control automaético consiste en mantener ciertas variables de un proceso en sus valores de
operacion deseados, a pesar de los cambios que puedan presentarse, lo que permite garantizar

los estdndares requeridos de seguridad, calidad y produccién (Roffel y Betlem, 2007).

En un esquema de control, la variable controlada es aquella que se desea mantener
en un valor deseado, por ejemplo, la temperatura o concentracion de salida de algtin proceso
(algunas veces también se utiliza el término de variable del proceso). La referencia o set point
(SP) es el valor deseado de la variable controlada. Por su parte, la variable manipulada es
aquella que se utiliza para mantener la variable controlada en su referencia; en muchas oca-
siones, la posicién de una vélvula que controla el flujo de alguna corriente del proceso es la
variable manipulada. Finalmente, cualquier cosa que haga que la variable controlada se desvie
de su referencia se conoce como perturbaciéon. En la mayoria de los procesos hay un impor-
tante nimero de perturbaciones, tales como la temperatura de entrada al proceso, el caudal, la
variacion en la transferencia de calor o trabajo, las condiciones ambientales, la composicién

del fluido del proceso, etcétera (Roffel y Betlem, 2007).

Ahora que se han definido estos términos, es posible expresar formalmente que el
objetivo del control automatico de procesos es ajustar a la variable manipulada para mantener

la variable controlada en su referencia a pesar de las perturbaciones (Smith y Corripio, 2014).
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2.4.1. Elementos de un sistema de control

Los sistemas de control estdin compuestos por diversos elementos. Lo primero que se realiza es
la medicion de la variable controlada mediante un sensor (ya sea de temperatura, de humedad,
de flujo, de presion, etc. segin sea el caso). Por lo general, estd conectado fisicamente a un
transmisor, el cual toma la salida del sensor y la convierte en una sefal con la suficiente
intensidad para transmitirla a un controlador. Entonces el controlador recibe esta sefial y la
compara con el set point (la diferencia entre estos dos valores se conoce como error y lo ideal
es que sea igual a cero). De acuerdo con la magnitud del error, el controlador decide qué hacer
para mantener la variable controlada en el valor deseado y envia una sefial al elemento final de
control para modificar a la variable manipulada (Figura 2.5). Este esquema se conoce como
control por retroalimentacién y es el mas empleado a nivel industrial por su simplicidad y

buenos resultados (Smith y Corripio, 2014).

Perturbaciones

Decision Accién
Referencia Error _
+ Salida
Controlador »  Actuador —  Proceso >
Medida
Sensor /
transmisor

Figura 2.5. Partes de un esquema de control

La importancia de estos componentes radica en que realizan las tres operaciones ba-
sicas de todo sistema de control: medicidn, decisién y accion. Estas tres operaciones siempre
deben estar enlazadas, es decir, la decision se toma con base en la medicion y la accidn se
implementa con base en la decision. Si la accién ejecutada no afecta a la medicién, hay una
falla importante en el disefio y no se lograré el control; cuando ocurre esto, se dice que existe

una condicion de lazo abierto. Cuando el controlador si esta conectado al proceso y compara
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la referencia con la variable controlada a fin de ejercer la accion correctiva pertinente, se dice

que se tiene un control de lazo cerrado.

2.4.2. Control PID

Existen diversos tipos de controladores que se pueden emplear para regular una o varias va-
riables de proceso. Los controladores mds utilizados en la industria son los de tipo P, Pl y

PID. La decision que toma un PID se basa en la siguiente ecuacion:

de (1)
dt

u(t):ﬂ+KC(e(t)+l/e(t)dt+TD (2.8)
T

donde:

= y (7) es la salida del controlador, es decir, la variable manipulada.

» ji es la salida del controlador cuando el error es cero (valor nominal o lazo abierto).
= K¢ es la ganancia del controlador.

= 77 es el tiempo integral.

= 7p es el tiempo derivativo.

= ¢ (1) es el error. Se calcula con la siguiente ecuacion:

€ (t) = Yref (t) -y (t) (2.9)

siendo:
a. yres () la referencia o set point.

b. y (¢) la variable controlada, es decir, la lectura del sensor-transmisor.
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Entiéndase la diferencia entre cada controlador (Smith y Corripio, 2014):

El control Proporcional (P), como su nombre lo dice, mantiene una relacién propor-
cional entre la salida del controlador y la variable controlada, en funcién del tamaiio del error
y Kc. Este tltimo pardmetro, establece la sensibilidad del controlador ante un error, ya que
mientras mas grande sea, mayor serd la magnitud de u(t) ante un cierto error. Su principal
ventaja es que solo contiene un pardmetro de sintonizacién, no obstante, presenta un incon-
veniente importante: la variable controlada tiende a la estabilidad en un valor distinto a la
referencia; esta desviacidon se conoce como offset o error de estado estacionario. Mientras
mas grande sea la ganancia del controlador, menor serd el corrimiento de la variable de pro-
ceso, disminuyendo asi el offset. No obstante, a la par, la respuesta del proceso se vuelve mds
oscilatoria, por lo que habra que tener cuidado en no caer en una sobreoscilacién (overshoot)
excesiva; inclusive, existe el concepto de “ganancia ultima” para expresar a la ganancia ma-

xima del controlador antes de la inestabilidad.

Por su parte, el control Integral (I) tiene como propésito disminuir y eliminar el error en
estado estacionario provocado por el modo Proporcional. El control Integral actia cuando hay
una desviacion entre la variable y el set point, integrando el error para un periodo de tiempo
(es decir, lo suma) y lo agrega a la accién proporcional para obtener el control PI. Bajo este
esquema, mientras el error esté presente, el controlador contintia cambiando su salida. Una
vez que el error desaparece (se hace cero), y(¢) se mantiene constante. El hecho de que el error
sea cero no significa que el valor de la integral sea cero: significa que permanece constante en

el dltimo valor. La gran mayoria de procesos se ajusta a este tipo de controladores.

La accién Derivativa (D) se manifiesta cuando hay un cambio en el valor absoluto del
error; si el error es constante, solamente actiian los modos proporcional e integral. La funcién
de la accién derivativa es mantener el error al minimo corrigiéndolo proporcionalmente con
la misma velocidad que se produce; de esta manera evita que el error se incremente. Si la

pendiente del error es baja, la accidn correctiva también lo serd. Se deriva respecto al tiempo
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y se multiplica por K¢ 7p, luego se suma a las sefiales anteriores PI, para obtener el control
PID. Es importante adaptar la respuesta de control a los cambios en el sistema, ya que una
mayor derivativa (una pendiente del error alta) corresponde a un cambio mas rapido. El tiempo
optimo de accidn derivativa es el que retorna la variable controlada al set point con las minimas
oscilaciones. La gran mayoria de los controladores PID reales, incluyen un cuarto término de

sintonizacion para brindar mejores resultados.

2.5. Estrategias de optimizacion

La optimizacién es el uso de métodos especificos para determinar la solucién més rentable y
eficiente a un problema o disefio de un proceso. Esta técnica es una de las principales herra-
mientas cuantitativas en la toma de decisiones industriales. La optimizacion puede resolver
una amplia variedad de problemas en el disefio, construccion, operacion y andlisis de plantas

quimicas (asi como muchos otros procesos industriales) (Edgar ef al., 2001).

En todo problema de optimizacion, se tiene una o varias variables de decision X =
[x1,X2,..., xn], las cuales se pueden modificar para alcanzar un objetivo de optimizacién.
También se tiene una funcién objetivo f (X) = f (x1,x2,... , X,), la cual expresa la relacion
entre las variables de decision y el proceso. Por dltimo, se tienen restricciones de igualdad o

desigualdad, que acotan la regién en donde existen las variables de decision.

Siempre se busca alcanzar el valor minimo o maximo de la funcién objetivo y la solu-
cién consiste en los valores de X que permiten conseguirlo. Una representacion matemadtica

de un problema de minimizacién seria:

min f(X) (2.10)
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Sujeto a:

g(X)=0 2.11)

h(X) =0 (2.12)

Donde g (X) es un vector de ecuaciones y 4 (X) un vector de inecuaciones, que pueden

ser de tipo lineal o no lineal.

Existen diversas técnicas modernas de optimizacion, las cuales se han traducido en
métodos y algoritmos computacionales, los cuales han madurado lo suficiente para que estén

disponibles de forma rdpida y confiable en la resolucion de diversos tipos de problemas.

La literatura muestra una amplia gama de técnicas de optimizacién, sin embargo, se
puede realizar una clasificacién general de estos problemas (Edgar er al., 2001). Las variables
de decision pueden ser discretas (enteras) o continuas. Si el problema solo involucra variables
enteras, lleva por nombre Programacion Entera (IP, por sus siglas en inglés). Los problemas
con variables continuas se pueden resolver con o sin metodologias basadas en gradientes.
Ejemplos de métodos con gradiente son: Programacién Lineal (LP), Programacién Cuadrati-
ca (QP) y Programacion No Lineal (NLP), mientras que los métodos sin gradiente incluyen la
busqueda directa o la bisqueda estocéstica. Cuando el problema de optimizacion tiene varia-
bles discretas y continuas, se recurre a un problema de Programacién Mixta Entera No Lineal
(MINLP) o Programacién Mixta Entera Lineal (MILP), de acuerdo con la estructura de la

funcién objetivo y las restricciones.

Dependiendo de las variables consideradas, los problemas de optimizacion de la des-
tilacion extractiva son de diversos tipos: NLP cuando se consideran unicamente variables
continuas (reflujo, caudal del arrastrador, presion, carga térmica); MINLP cuando se agregan
variables enteras (nimero total de bandejas, ubicacion del plato de alimentacién de la mezcla

y del agente de arrastre para la columna de extraccion y de regeneracion, etc.).

44



Capitulo 2. Marco teorico

Si las ecuaciones del modelo se conocen explicitamente, como en el caso de utili-
zar MATLAB, GAMS u otro entorno de modelado basado en ecuaciones, el problema de
optimizacion suele ser MINLP (Gerbaud er al., 2019). El algoritmo de optimizacidn (solucio-
nador) puede elegirse entre los que ya estdn disponibles en el entorno de modelado o pueden
programarlo los propios investigadores. De igual forma, la aplicacién de los métodos abarca
problemas en estado estacionario o dindmico, modificando el algoritmo segun corresponda,
por ejemplo, se puede minimizar la energia de una columna en estado estable o en estado

transitorio considerando los efectos de una accion de control.
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Metodologia

Esta seccion presenta la secuencia metodoldgica del proyecto (Figura 3.1). En primer lugar,
se modela una columna de destilacion extractiva para la separacion de la mezcla etanol-agua,
utilizando glicerol como agente de arrastre. El modelo se valida comparando los resultados
obtenidos con los de algin simulador comercial. A partir de este modelo, se desarrolla un es-
quema de optimizacion enfocado en reducir el consumo energético mediante la modificacion
de las variables de disefio. Con base en las condiciones Optimas, se implementa un sistema
de control capaz de compensar perturbaciones comunes del proceso. Finalmente, se plantea
un problema de optimizacién multiobjetivo que considera el comportamiento dindmico del
sistema, con el objetivo de mejorar tanto el desempefio del esquema de control como la car-
ga energética del rehervidor. En una segunda etapa, se repite la metodologia considerando la
simulacién del proceso completo, es decir, incorporando la columna recuperativa y la recir-

culacion. Todos los calculos se realizaron en MATLAB R2023a.

pu Simulacién
§ dela columna Optimizacion | | Control del
extractiva estacionaria proceso \

Andisisde
resultados

N | Simulacion Optimizacién dinamica |

& | del proceso

w completo

Figura 3.1. Secuencia metodoldgica
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3.1. Modelado del proceso

Se desarrolla el modelo matemético que describe el comportamiento dindmico de las colum-
nas de destilacion extractiva y de regeneracion, a partir de una adaptacién de los balances
propuestos por Kumar er al. (1984) y Paranjape (1993). Para tener un mejor contexto del caso
de estudio y facilitar la comprension del modelo, en la Figura 2.4 se muestra el esquema com-
pleto del proceso. Los resultados obtenidos se comparan con los generados por el simulador

comercial Aspen Plus V14.

3.1.1. Balances generales

De forma general, el balance de materia que se genera en el plato n de una columna de desti-

lacidén es:
dm,
dt

=Ly-1—Ly+ Vi1 —Vy (3.1)

donde V representa el flujo molar de vapor, L el flujo de la corriente liquida y m,, los moles
que alberga el plato n. La Figura 3.2 representa el flujo de ambas corrientes a través de un
plato; como se puede apreciar, las etapas de la columna se enumeran de arriba hacia abajo,

siendo la dltima etapa N el rehervidor.

Por otro lado, al considerar que los moles de vapor que se acumulan en cada plato son
despreciables en comparacién a los de liquido, se obtiene que el balance por componentes de

la especie i en el plato n es:

- dmy,

l
" dt

m,— = x;_lL,,_l —x' L, + yi,+1Vn+1 —y' V,—x (3.2)

siendo x, la fraccién molar de la fase liquida y y, la fraccion de la fase vapor; el término

i dmy
n dt

X surge de aplicar la derivada al producto x},m,,. Esta suposicion es vélida para columnas
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Ln—l Vn
A
X1 Yn
\ 4
A
X:1 y|i1+1
v
Ln Vn+1

Figura 3.2. Balance de materia para el plato n

que operen con presiones bajas e intermedias, ya que la moles en un plato no son iguales a los
flujos de entrada o salida, sino a una cierta cantidad de fluido estancado. El nimero de balances
por especie necesarios es igual al nimero de componentes de la mezcla menos uno, ya que
la sumatoria de las fracciones molares siempre debe dar la unidad, por lo que la composicién

del componente que no tiene balance se puede calcular a través de este principio.

Asi mismo, se debe considerar una ecuacion hidrdulica para la variacion del flujo de

liquido en cada plato. Para una etapa n se tiene:

dLn Ly y+Vyy—L,=V,
= 3.3
dt HTC (3-3)

donde HT'C es la constante hidraulica temporal, 1a cual refleja el tiempo de retencién del fluido
en cada una de las etapas. Su valor no afecta a los resultados del estado estable, solo genera una
dindmica mas o menos lenta (algo similar a lo que ocurre con las condiciones iniciales de los
moles en cada plato, a mayor cantidad de masa, mayor serd el tiempo que tardard en alcanzar
el estado estacionario). Aunque existen otras ecuaciones hidraulicas de mayor complejidad,
esta basta para tener una primera aproximacion del comportamiento dindmico de la columna,

con relacidn al liquido que se puede acumular en cada plato.
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Por su parte, los flujos de vapor se calculan mediante la simplificacion del balance de

energia en estado dindmico:

dh d
I’)’Lnd_tn + hy Z" = hp-1Lp—1 + Vas1Hpe1 — Lyhy — V Hy (3.4)

donde h, y H,1 son las entalpias especificas de las fases de liquido y vapor, respectivamente,
en el plato n (de nuevo se considera que los moles de vapor acumulados son despreciables
respecto a los de liquido, por lo que la entalpia total en cada plato serd igual a la moles de
liquido contenidos por la entalpia especifica correspondiente a esta fase). Generalmente, la

dft” es despreciable respecto a los demds términos (comprobado experimentalmente

derivada
por Morris y Svreek (1981) y Paranjape (1993)), por lo que al sustituir la ecuacion 3.1 en la

ecuacion 3.4 y reordenar, se obtiene:

L, (hy—1 —h, Vel (Hpe1 — Dy,
y, = Lo (hp-1 ) + Vsl (Hps1 ) (3.5)
Hn - hn

En el plato de alimentacién de la mezcla (Nr), se tiene una entrada de materia adicio-

nal, por lo que los balances anteriores se transforman en:

dmNF _ 36
o = Lne-t = Lng + Vst = Vg + F (3.6)

dx! J

N ~ : . , .  dmy
MNp th = Xy, 1LNp—1 = Xy, Lng + Yy, o Ve = Yy, Ve + 2pF — Xy, th (3.7)
dLn,  Lnp-1+VNps1 = Ly = Vg + F a8)
dt HTC :

F(hp = hyng) + Ly—1(hnp—1 = hng) + Vs (Hyps1 — Bing)

Ve = (3.9)

Hy

F

_hN

F

siendo F el flujo molar de alimentacion, z’f la fraccién molar del componente i (independien-

temente de la fase en la que se encuentre) y hr la entalpia especifica.

Se considera un condensador total y un rehervidor parcial para ambas columnas, por
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lo tanto, se tiene un balance particular para el plato 1 y para el rehervidor. Los balances de

materia para tales etapas extremas son:

Balance hidraulico en el condensador:

dLy Vi—-Ly-D

dt HTC
Balances para el plato 1:
dm1
—=Ly-L1+V, -V
i 0 1t V2=V
dx| . : : : - dm
1 1
my—= = yiLo —x{Li + y,Vo = y|Vi —x’lw
dLl _ Lo+Vo,—-Li -V,
dr HTC
Vi = Lo(hp = h1) + Va(Hy — )
! Hy — h
Balances para el rehervidor (etapa N):
dmN
— =Ly -W-YV
s N-1 N
dx’ . . . - dm
N N
mNW = ‘x;V—lLN_l - X;VW — y?vVN - x?\’?

AW Ly_i—W —Vy

dr HTC
Vv = WRp
donde:
W =Ly
L
D=2
R
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De las ecuaciones anteriores, R es la razén de reflujo, la cual representa la relaciéon
entre el condensado que retorna a la columna (L) y el destilado (D) que se extrae. Por otro
lado, Rp corresponde a la razén de fondos, que indica la relacion entre el vapor que sale del
rehervidor (Vy) y el flujo de fondo (W). Asimismo, hp representa la entalpia especifica del
destilado. Por su parte, las composiciones del destilado (Xp) y del fondo (X ) constituyen
algunos de los resultados mas relevantes de la simulacion. En términos numéricos, Xg co-
rresponde a la fraccién molar en fase vapor del componente i en el plato 1, mientras que X{'}V
representa la fraccion molar del liquido en el rehervidor (etapa N). Con el fin de facilitar la
comprension de los balances, en la Figura 3.3 se presentan las principales corrientes del pro-
ceso. En la primera etapa de los resultados, solo se considera la simulacién de la columna

extractiva, lo cual genera una entrada constante de agente de arrastre puro.

El conjunto de balances de materia y energia genera un sistema de ecuaciones diferen-
ciales ordinarias (EDQ’s), el cual sera resuelto en MATLAB utilizando el solver ode23tb. Esta
subrutina emplea el método TR-BDF2, una férmula de Runge-Kutta implicita que combina un
paso con la regla trapezoidal (TR) en la primera etapa y una férmula de diferenciacién hacia
atrds de segundo orden (BDF2) en la segunda (MATLAB, 2024). Se selecciona este método
debido a su estabilidad en sistemas rigidos (sistema de EDO’s cuya solucion varia a diferen-
tes velocidades y, por lo tanto, requiere de tamafios de paso muy pequefios para mantener la

estabilidad), y a su menor costo computacional en comparacién con otros métodos.

Como condicién inicial, se requiere la masa molar de cada uno de los platos de la
columna, asi como la fraccién y el flujo molar de la fase liquida. Este conjunto de valores
puede ser propuesto a conveniencia de la simulacién, siempre y cuando se cumplan con los
balances de materia correspondientes para no obtener corrientes negativas. De forma general,
se propone emplear el mismo nimero de moles estancados en cada plato (se utiliza un valor
pequefio en relacion con la alimentacion) y un perfil de fracciones distribuido adecuadamente

(un vector que vaya de 0.7 a 0.1, aproximadamente, con distancias equidistantes).
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Figura 3.3. Corrientes de materia y energia en el proceso.
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Este sistema de ecuaciones se acopla con una funcién que calcula el ELV, cuyas en-
tradas son las fracciones molares de cada componente en la fase liquida por cada plato y
proporciona, como variables de salida, las fracciones de la fase vapor y el perfil de tempe-
raturas. Asimismo, con esta subrutina se pueden calcular las entalpias especificas de ambas

fases.

Los pardmetros empleados para la simulacion inicial de ambas columnas se muestran
en la Tabla 3.1, tomando como referencia el trabajo de Gil Chaves er al. (2016), en el cual
se optimiza un tren de destilacién extractiva en estado estacionario. La mezcla de estudio
es etanol-agua, utilizando como agente de arrastre glicerol. El condensador, a diferencia del
rehervidor, no se cuenta como una etapa mds de la columna, ya que no se genera ELV en su

interior.

Tabla 3.1. Parametros iniciales utilizados en la simulacién del proceso (Gil Chaves ef
al., 2016).

Parametro Valor
S 100 mol/min
F 250 mol/min
R (extractiva) 0.6
R (recuperativa) 0.05
Fraccion de etanol en el destilado 0.995
N(extractiva) 23
N(recuperativa)

Plato de alimentacion de S

Plato de alimentacion de F 15

Plato de alimentacién de W 4
Temperatura de S 65°C
Temperatura de F 78°C
Presién (general) 1 atm
Composicion de F 88 Yo etanol, 12 % agua
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3.1.2. Balances de la columna extractiva

En esta columna se debe considerar algunos balances de materia y energia adicionales para el

plato Ng en que se alimenta el agente de arrastre:

dm Ng

i = LNS—I - LNS + VNs+1 - VNS + S (321)
dva . . } ‘ ‘  dmy

MNs d_ts = x5v5—1LNs—1 —xﬁvsLNs + leS+1VNs+1 - yﬁVSVNS + 2,8 —x;vs o s (3.22)
dLNS _ LNs—l + VN5+1 - LNS — VNS + S 323

dt HTC

F(hg—h + Lye_1(hye—1 — h +V H —h
VNS — ( S NS) NS 1( NS 1 NS) NS+1( NS+] NS) (3.24)
Hy, — hng

donde S es el flujo molar de alimentacién del agente de arrastre y z. la fraccién molar de
un componente i (lo 6ptimo seria un flujo puro del agente de arrastre, sin embargo, habra

fracciones pequenas de los otros componentes a causa de la recirculacion).

Por su parte, se puede calcular la energia que requiere la columna a través del tiempo.
q. es el flujo de calor que retira el condensador y ¢, el flujo de calor que aporta el rehervidor.
Tome en consideracion que ¢g. se calcula a través de un balance de energia alrededor del

condensador, mientras que g, se obtiene con un balance de energia general de la columna:

qgc=ViH — hp (Lo + D) (3.25)

qr = Dhp +th+qc—FhF—ShS (326)

siendo D el flujo de destilado, W el flujo en los fondos, S la alimentacion del agente de arrastre

y hp, hw y hs la entalpia especifica de cada corriente respectivamente.
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3.1.3. Balances de la columna recuperadora

Los balances que describen a la columna recuperativa son iguales a los de la columna extrac-
tiva, teniendo en cuenta que solo hay un corriente de entrada (W de la columna extractiva).

La tnica modificacion seria al balance de energia del rehervidor, el cual cambia a:
’ 117 11,7 7
q, =D'hpp + Whiy, +q-—Whp (3.27)

El apostrofe denota la diferencia entre las corrientes de la columna extractiva y las de la recu-

perativa.

3.1.4. Equilibrio liquido-vapor de la mezcla

Al ser la fraccién molar de la fase liquida la condicién inicial del sistema de ecuaciones dife-
renciales, el calculo del ELV se puede realizar directamente con la Ley de Raoult modificada.

La temperatura de equilibrio 7, se conoce a partir de la siguiente ecuacion implicita:

1
FT) = AP (L) yi(xh, -y xb T) =P =0 (3.28)

i=1
donde I es el total de componentes en la mezcla, xf1 la fraccién molar del componente i en
fase liquida en el plato n, P; la presién de vapor de i en términos de la temperatura, y! el

coeficiente de actividad del componente i en el plato n y P la presion del sistema.

La presion de vapor se calcula mediante ecuaciones empiricas, que varian de acuerdo
a la fuente de consulta. El coeficiente de actividad se obtendrd mediante el método NRTL, ya
que es el que usualmente se emplea para representar el ELV del caso de estudio (Souza ef al.,
2013; Pla-Franco et al., 2013; Zhang et al., 2015). Los pardmetros empleados para el cdlculo

del equilibrio se muestran en la Seccion A.3.
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La ecuacion 3.28 se soluciona mediante el método de Newton-Raphson, calculando la

derivada mediante diferenciacion numérica centrada:

ST
Tm+1 = Tm f, (Tm) (329)
f/ (Tm) — f (Tm + 5Tm) B f (Tm - 5Tm) (330)

26T,

Una vez calculada la temperatura de equilibrio, se obtiene la fracciéon molar de la fase
vapor de cada componente:
XZP; (T) Vi(xrlz’ ce x! T,)

- v 3.31
Yn P (3.31)

3.1.5. Calculo de las entalpias

Las entalpias de cada fase se calculan mediante las siguientes ecuaciones:

~

T,
hy= ) x\ / ¢y, (T)dT (3.32)
Z Tp i

~

Hn = Z yiz
i=1

T,
A + / Cpy, (T) dT] (3.33)
To

donde ¢, (T) y cpy,(T) representan la capacidad calorifica del componente i en funcién de
la temperatura en las fases liquida y vapor respectivamente. La integral de c,dT va desde
una temperatura de referencia Ty hasta la temperatura de equilibrio 7},. Por su parte, 4; es la

entalpia de vaporizacién a la temperatura 7j.

Generalmente, las entalpias de vaporizacion se reportan a la temperatura de ebullicion

del componente puro T¢,, por lo que se deben modificar a la temperatura de referencia, como
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se muestra a continuacion:

Teb, To
4 = / ¢y (T) dT + Aoy, + / ¢y, (T)dT (3.34)
Ty T.

b;

Por conveniencia, la temperatura de referencia 7j se toma en el punto de ebulliciéon del com-
ponente mds volatil A (en este caso, el etanol), con lo cual A4 = A¢p, ¥y hy, = 0 si la corriente

solo contiene a A como liquido saturado.

La entalpia del destilado y de los fondos sale directamente de la fracciéon molar del
vapor del plato 1 (considerando que ahora se encuentra en estado liquido) y de la fraccién de

liquido que sale del rehervidor respectivamente, es decir:
hp = h(xp) (3.35)
hy = hy (3.36)

Por su parte, es importante calcular el pardmetro g para cada una de las corrientes de
entrada. Esta variable es una razon entre el calor necesario para vaporizar 1 mol de alimenta-
cion en las condiciones de entrada y el calor latente molar de vaporizacion de la alimentacion

(Geankoplis et al., 2018):
H (Z) - hali

q= m (3.37)

g también muestra el nimero de moles de liquido saturado producido en el plato de
alimentacion por cada mol que ingresa a la torre (Geankoplis er al., 2018), de tal forma que
g = 0 indica que la alimentacién es un vapor saturado, 0 < g < 1 una mezcla en ELV, g = 1

un liquido saturado y ¢ > 1 un liquido subenfriado.

Si la mezcla es un liquido subenfriado, g se puede calcular mediante la siguiente ecua-
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cién: ,
ZLﬂJ@W+ﬁﬁ%¢(DdT
q =
Si zd

(3.38)

donde T, es la temperatura de equilibrio (la cual se obtiene de los cdlculos de ELV, consi-
derando a la fase liquida igual a z) y /lfq es la entalpia de vaporizacién del componente i a
la temperatura T, (para corregir su valor, se aplica nuevamente la ecuacion 3.34 , solo se
cambia el limite Ty por T,,). Tomese en cuenta que la ecuacion anterior se dedujo de trazar

trayectorias hipotéticas de proceso para el numerador y el denominador de la expresion de g.

Si la alimentacién se encuentra en el equilibrio, al ser una mezcla binaria (etanol y
agua) se puede emplear la Ley de Raoult modificada para conocer las composiciones de equi-

librio de alglin componente A (por conveniencia el etanol):

xa¥a(xa, T) Py(T) + (1 = xa) yp(xa,T) Pg(T) =P =0 (3.39)

xaya(xa,T) P (T)
YA = P

(3.40)

Posteriormente, se halla el valor del vapor V' y el liquido L generado mediante la so-

lucién del siguiente sistema de ecuaciones:

F=V+L (3.41)

2aF = yAV + x4L (3.42)

g seraigual a 1 — V/F (tome en cuenta que el caso de estudio siempre proporciona el
valor del flujo total de alimentacién F, asi como la composicién z, la temperatura y la presion
de entrada, por lo que a partir de esta informacién se podrd determinar la composicién del

equilibrio, si es el caso).
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El célculo de g permite determinar algunas entalpias que se encuentran en los balances
de energia previos:

hr =qr h(zr) + (1 —qr) H(zF) (3.43)
hs = qs h(zs) + (1 —gs) H(zs) (3.44)

donde gr y gs es el pardmetro g calculado para la corriente F' y S respectivamente. Por las
temperaturas empleadas, la alimentacion siempre entra como liquido comprimido o saturado,
sin embargo, el modelo propuesto es capaz de afrontar otros tipos de alimentacién (vapor
saturado, mezcla en ELV o vapor sobrecalentando). Las capacidades calorificas y las entalpias
de vaporizacién se encuentran en la Seccion A.3 de este documento, junto con el cédigo

correspondiente para los célculos.

3.2. Aplicacion de la estrategia de control

Se aplica un esquema de control en ambas columnas. De acuerdo con metodologias previas,
los controladores PI (Proporcional-Integral) son los mas empleados para regular procesos de
destilacion, debido a su simplicidad y buen rendimiento. Tales controladores se rigen por la
siguiente ecuacion:
u(t) = tyom + Kp (e (1) + 1 /OO e (1) dt) (3.45)
t

T

c

donde u (¢) es el valor de la variable manipulada a través del tiempo, u;,,, es el valor de u
a lazo abierto, Kp es la constante proporcional, 7; la constante integral y e (¢) el error de

regulacidn, el cual se define como:

e (t) =Yref =Y (t) (3.46)

siendo y(t) el valor actual de la variable de la salida y y,.r el valor de referencia o set point.
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Para calcular los pardmetros del controlador Kp y 7, se puede ajustar la respuesta de la co-

lumna a una funcién de transferencia de primer orden con tiempo muerto:

K
§ 3.47
Ts + le ( )

y(s) =

Se emplean las reglas de sintonizado de Skogestad y Grimholt (2012), las cuales brin-

dan las siguientes constantes para el controlador:

1 T
Kp=— 4
P Kt.+6 (3.48)
7 =min{r,4 (1. + 60)} (3.49)

7. es un parametro de sintonizado, que se puede modificar de acuerdo con la dindmica
del proceso. Como una primera aproximacion, se puede considerar a 7. = T obien 7, = 6 .

La ganancia K y el tiempo de respuesta 7 se obtienen mediante las siguientes ecuaciones:

Ay
= — .
K ” (3.50)
T=10H—1N (3.51)

Estos valores se obtienen a partir de una prueba escaldn, en la cual, se mide el cambio
de alguna variable controlada (Ay) ante la modificacién de alguna variable manipulada Au
(por ejemplo, cuanto cambia el flujo de destilado ante un incremento del 10 % del reflujo).
Por su parte, 71 es el tiempo en el que inicia el cambio escalon y 7, el momento en que alcanza

el 63.2 % del cambio total respecto al nuevo estado estacionario.

Se implementan dos esquemas de control, donde las variables a monitorear son la
composicion de etanol en el destilado y en los fondos respectivamente, tomando como variable
manipulada la razén de reflujo, la razén de fondos o el flujo de entrada del agente de arrastre
S (la variable manipulada serd la que brinde la mayor ganancia en cada lazo). Para evaluar el

desempefio de los controladores, se aplica la siguiente secuencia de perturbaciones al proceso:
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= Al minuto 90 se activa el controlador (ya que hasta este momento se alcanza el estado
estacionario total).

= Del minuto 110 al minuto 130, cambia el flujo de alimentacién un -20 Y.

= Del minuto 130 al minuto 150, retorna al flujo de alimentacién inicial.

= Del minuto 150 al minuto 170, cambia el flujo de la alimentacién un +20 %.

= Del minuto 170 al minuto 190, retorna al flujo de alimentacion inicial.

= Del minuto 190 al minuto 210, cambia la composicion de alimentacién un -20 Y.

= Del minuto 210 al minuto 250, cambia la temperatura de alimentacién un -20 %.

Simultdneamente, se mide la integral cuadratica del error (ISE, por sus siglas en inglés)

para cuantificar que tanto y por cuanto tiempo se desvio la variable de salida de la referencia:

ISE = / wez (1) dt (3.52)
0

3.3. Formulacion del problema de optimizacion

Se formulardn dos problemas de optimizacion: uno bajo un enfoque estacionario y otro con
enfoque dindmico. El primer caso contempla tinicamente la modificacion de ciertos para-
metros de disefio de la columna, tales como el plato de alimentacidn, el nimero de platos
tedricos, la cantidad de agente de arrastre y las razones de reflujo, con el objetivo de reducir
los requerimientos energéticos del sistema. En el segundo caso, el problema se traslada al
ambito dindmico, evaluando el valor promedio de g, a lazo cerrado bajo el efecto de diversas
perturbaciones. Ademas, se busca minimizar el error acumulado del controlador mediante la
optimizacién del pardmetro 7. Ambos objetivos se abordan de forma simultinea, lo que da
lugar a un problema de optimizacién multiobjetivo, resuelto mediante el método de pondera-

cion (weighting method), asignando un peso (w) a cada uno de los objetivos.
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La representacion matemadtica del segundo caso se muestra a continuacion:

r}l(l’;l[w -qr(X =N,Nyjim,R,Rg,S) + (1 —w) - ISE(Y = K., 17, 7.)] (3.53)

Por su parte, todos los problemas de optimizacion estdn sujetos a las siguientes res-

tricciones:

= La pureza del destilado debe ser mayor o igual al 99.5 % de etanol.
= La pureza del producto de fondos debe ser menor o igual al 1 % de etanol.
= El flujo de destilado debe encontrarse entre 215 y 225 mol/min (correspondiente al

etanol alimentado).

O bien:
xétanol (x) > 0.995 (3.54)
xeranol (X) < 0.01 (3.55)
215 mol/min < D (X) < 225 mol/min (3.56)

Para realizar una ponderacion justa, los valores se normalizan entre 0 y 1:

. valor — valor minimo
valor normalizado = — — (3.57)
valor maximo — valor minimo

Los problemas de optimizacion serdn de tipo MINLP (Mixed Integer Nonlinear Pro-
gramming) ya que incluyen variables mixtas y enteras. La solucion se hallaré con la subrutina
fmincon de Matlab, la cual encuentra el minimo de una funcién multivariable no lineal res-
tringida, siendo suficiente para la naturaleza de este problema que solo aborda las principales
variables de decision de una columna de destilacion. Algunos aspectos adicionales de la me-
todologia empleada en cada enfoque de optimizacion se definieron con base en los resultados

obtenidos.
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Como una alternativa al problema dindmico planteado, se construye una Curva Pareto
comparando la carga térmica del rehervidor en estado dindmico y estacionario, con la finalidad
de garantizar el menor consumo energético en diversos escenarios de operacion. Ademas, esta
propuesta no ignora el buen desempeino del esquema de control, ya que un menor consumo
energético dindmico proviene de un controlador eficiente que alcanzé el estado estacionario
en poco tiempo (a menos que se tenga un esquema sumamente riguroso que consuma mas

energia para atenuar sibitamente las perturbaciones).

La construccién de la curva sigue la I6gica del método weighting: los valores extre-
mos corresponden a las mejores condiciones posibles para cada uno de los objetivos (minima
carga térmica en estado dindmico y estacionario). A partir de estos extremos, se establece un
intervalo de disefio dentro del cual se varian los pardmetros, generando asi un conjunto de
soluciones intermedias que se representan en la Curva de Pareto. Por lo general, estos dos
puntos comparten el mismo plato de alimentacién por lo que solo cambian el resto de los
pardmetros. Por ejemplo, si el mejor valor en estado estacionario es empleando un agente de
arrastre de 116 mol/min (junto con el resto de los valores de disefio) y en estado dindmico
es de 108 mol/min, se construye una curva variando S dentro de tal intervalo, obteniendo asi
diversos escenarios de operacidn potencialmente Optimos. Después, para seleccionar la solu-
cién mds factible dentro de la curva, se trazan lineas a partir del punto utépico, definido por
las coordenadas (0,0), el cual representa el escenario ideal para cumplir con ambos objetivos.
Aunque no es posible alcanzar este punto, ya que ambos objetivos tienen que ser opuestos y
no seria l6gico tener condiciones que brinden el minimo posible en ambos casos, se puede
obtener una solucién que se aproxime a él, por lo que la solucién éptima serd la que presente

la menor distancia, empleando la siguiente ecuacion:

AB = \/(Xz—xl)2+ (y2—y1)? (3.58)
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Resultados y discusion

En esta seccion se presentan los resultados obtenidos en la simulacion de la columna de des-
tilacion extractiva a lazo abierto y cerrado, considerando dos enfoques de optimizacién: en
estado estacionario y en régimen dindmico. Posteriormente, se incorpora la columna recu-
perativa junto con la corriente de recirculacion del agente de arrastre, y se repite el proceso
de optimizacién con el objetivo de analizar posibles variaciones significativas respecto a los

valores 6ptimos previamente obtenidos.

4.1. Simulacion de la columna extractiva

La variacion temporal de la fraccién molar del etanol en las fases de liquido y vapor dentro de
la columna extractiva se muestra en las Figuras 4.1 y 4.2, respectivamente. Las condiciones
iniciales propuestas permiten que el proceso alcance el estado estacionario en poco tiempo
(desde los 5 minutos el cambio es minimo), siendo de utilidad para préximas modificaciones
en donde la simulacién puede tender a la inestabilidad si no se emplean valores adecuados
de my,, x, y L en el arranque. Asimismo, de las fracciones molares calculadas, las que son de
mayor interés para el monitoreo del proceso son las del etanol en las corrientes de destilado y
de fondos, ya que se busca mantener un producto de alta pureza en todo momento. Es por ello
que en la Figura 4.3 se muestra su variacion dindmica, destacando que el destilado alcanza
una pureza del 99.5 %, tal como se define en el caso de estudio. En cuanto a los fondos, se
obtiene una fraccion de etanol muy baja, lo cual es deseable para lograr una mejor separacion

de la mezcla agua-glicerol; sin embargo, esto no resulta tan favorable desde el punto de vista
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energético, ya que trabajar con purezas tan elevadas en ambos extremos de la columna implica

un incremento considerable en la carga térmica del rehervidor.

etanol
n

X

etapa (n)

0O 2 4 6 8 10 12 14 16 18 20
tiempo (min)

Figura 4.1. Variacion dindmica de la fracciéon molar de etanol en fase liquida por cada
etapa de la columna.

etanol

Yn

10 -

etapa (n)

15 |

20

0 2 4 6 8 10 12 14 16 18 20
tiempo (min)

Figura 4.2. Variacién dinamica de la fraccién molar de etanol en fase vapor por cada
etapa de la columna.

La Tabla 4.1 muestra a mayor detalle los resultados obtenidos al alcanzar el estado
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Figura 4.3. Variacién de la fraccion de etanol en el destilado y fondo.

estacionario y los compara con una simulacién de Aspen Plus V14. El porcentaje de error se
calcula de la siguiente forma:
valor Aspen — valor simulacién

% error = x 100 4.1)
valor Aspen

Tabla 4.1. Resultados de la columna extractiva.

Pardmetro Valor en Valor en Error
simulacién Aspen Plus

Xgtanol 0.994999 0.994999  9x107*%
X 0.005001 0.005001 1x107%%
xgfreere! 0.775830 077583  1x107°%
X 0.224170 0.22417 4x107* %
D 221.105712 mol/min No aplica
w 128.894288 mol/min No aplica

qr 280936 W 276193 W 1.71 %

Como se puede apreciar, a pesar de emplear informacién termodindmica distinta (a
excepcion de los pardmetros de interaccion binaria), asi como diferentes algoritmos para la
solucion del sistema de ecuaciones de la columna, los resultados son practicamente iguales,

por lo que se puede tener confianza en que la simulacién desarrollada representa adecuada-
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mente el comportamiento de la columna. De igual forma, en la Figura 4.4 se muestra la va-
riacién del flujo del liquido y vapor a través de la columna, la cual también se aproxima a los
perfiles de la simulacion de Aspen Plus. Todos los cdigos desarrollados para la simulacion

de la columna extractiva se muestran en el Apéndice A de este documento.

| | — Liquido (L) |
500 — Vapor (V)
o Aspen
= 400 .
g 00000000000
g
~ 300 -
o
=
q: 0 0000000 NON
200 | .
¢
100 | | | |
0 5 10 15 20 25
etapa (n)

Figura 4.4. Variacién de los flujos de liquido y vapor por etapa (contra Aspen Plus).

4.2. Optimizacion estacionaria

Se plantea una primera propuesta de optimizacion, la cual consiste en minimizar la carga tér-
mica del rehervidor en estado estacionario, manteniendo la configuracién actual de la colum-
na: 23 etapas, con la alimentacion de la mezcla en el plato 15 y la adicion del agente de arrastre
en el plato 2. Las variables de decision consideradas son la razon de reflujo (R), la razon de
fondos (Rp) y el flujo del agente de arrastre (.5), con intervalos de bisquedade 0.1 a 0.6 paraR,
de 1 a3 para Rp y de 75 a 125 mol/min para S. Los intervalos de R y Rp propuestos consideran
valores inferiores a los del caso de estudio, dado que un reflujo alto se asocia con una mayor

pureza del producto, pero también con un mayor consumo energético, siendo este el escena-
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rio que se busca evitar. De manera similar, el intervalo seleccionado para el flujo del agente
de arrastre responde a valores que, segtn la literatura, han demostrado generar los mejores
resultados en el equilibrio liquido-vapor para la mezcla etanol-agua-glicerol, particularmente
cuando se emplea una relacién solvente/alimentacién (S/F) cercana a 0.5 (Garcia-Herreros
etal.,2011; Gil et al., 2012). A estos intervalos se les afiade las restricciones descritas en la

metodologia.

Asi mismo, con el objetivo de analizar el efecto del agente de arrastre en la columna
y, al mismo tiempo, simplificar el problema de optimizacién, se incluyeron tnicamente las
variables Ry Rp en el algoritmo de optimizaciéon de MATLAB. Se evaluaron distintos valores
de S dentro del intervalo establecido y los resultados se presentan en la Figura 4.5. Como
puede observarse, en un primer intervalo, un aumento en el flujo de S conduce a una reduccién
progresiva del valor minimo alcanzable para la carga térmica del rehervidor (g, ). Sin embargo,
existe un punto 6ptimo en el cual se obtiene el valor minimo de ¢, como resultado de una
combinacién especifica de Ry Rp. En este caso, dicho valor 6ptimo de S es de 116 mol/min,
con razones correspondientes de R = 0.121021 y Rp = 1.597544. Si se incrementa atin més el
valor de S, el gasto energético serd mayor del que se necesita para cumplir con las restricciones

del sistema.

10°
2.15 -

2.14 - :

q, (watts)

2.12\ | | | | | |
95 100 105 110 115 120 125 130

S (mol/min)

Figura 4.5. Minimizacién de g, para la columna del caso de estudio.
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Posteriormente, se analizan los efectos de incorporar el nimero de etapas (N) y la
ubicacién del plato de alimentacion (Nr) como variables de decision. No se consideré al plato
de alimentacion del agente de arrastre (Ng), ya que en diversas combinaciones probadas de N
y N, el mejor resultado siempre se obtiene con Ny = 2 (como lo indicaba el caso de estudio),
por lo que resulta conveniente dejar este pardmetro constante para simplificar la solucién del
problema de optimizacion. Fisicamente, esto se debe a que mientras mds arriba se alimente
el agente de arrastre, mayor espacio habrd para la seccidn extractiva, lo que permite mejorar

la separacion del etanol y a su vez, requerir una menor cantidad de energia en el rehervidor.

El valor minimo posible de g, para diversas combinaciones de N y N se muestran
en la Figura 4.6. Con el afdn de estandarizar los valores del plato de alimentacion, su eje esta
en términos del total de etapas, empleando la notacion [N /2 + i]. Con esto, se indica una
posicion respecto a la mitad de la columna y se obtiene un intervalo adaptado a su tamafio.
Bajo esta idea, el eje Np varia de 13 a 16 para N = 21 (se usa la funcién techo [] para

redondear el resultado hacia arriba), mientras que Ny vade 14 a 17 para N = 24.

10°
2.134
107 2.132
_ | - 12.13
= 2.13 -
B - 12,128
-

212 | 2.126
[N/2+5] > 1o
[N/2+41> 721 '

2.122
[N/2+31> 22
[N/2+2] 23 N 2.12
NE 24

Figura 4.6. Carga térmica minima en diversas configuraciones de la columna.
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A partir de los resultados obtenidos, se observa que mientras mds etapas tenga la co-
lumna, la carga 6ptima del rehervidor ird decreciendo, ya que al aumentar el contacto entre las
fases, se requiere de menos energia para cumplir con las restricciones de composicion. Aun-
que habra un punto en el que el beneficio adicional por mds etapas se vuelva despreciable,
no seria preciso determinar un valor 6ptimo de N para este problema, ya que podria conducir
al sobredimensionamiento del equipo. Se concluye entonces que la minimizacién de la carga
térmica del rehervidor solo es relevante en columnas ya construidas, donde el nimero de eta-
pas estd definido. Si se busca optimizar el disefio desde la fabricacion, es fundamental aplicar
un enfoque econdémico que contemple los costos asociados a la incorporacién de mds etapas
al sistema. Por otro lado, al igual que en la destilacién convencional, para cada valor de N,
existe un plato de alimentacién 6ptimo que va a brindar el minimo posible; pasando ese plato,
si se alimenta uno o dos platos después, el proceso se desplaza a una zona de inestabilidad con
reflujos muy pequeiios y flujos de solvente elevados. Para la columna de estudio, el plato de ali-
mentacion 6ptimo es el nimero 16, con valores operativos de R = 0.120254, Rg = 1.596567
y S = 116 mol/min y un consumo energético del rehervidor de 212163 W (una disminucién

del 24.4 % respecto a la simulacién inicial, gracias a las restricciones propuestas).

4.3. Esquema de control

Se implementaron dos lazos de control por retroalimentacion, donde las variables controladas
son las fracciones molares de etanol en el destilado (Xp) y en los fondos (Xy ). Las variables
manipuladas seleccionadas son la razén de reflujo (R) y la razén de extraccién de fondos
(Rp), respectivamente. Estas variables fueron elegidas debido a que proporcionaron la mayor
ganancia posible en cada lazo de control, lo que las hace las mds efectivas para regular las
composiciones deseadas (también se consideré emplear a S como variable manipulada, pero

brindé una menor ganancia).

Para el lazo de control superior, se realiz6 una prueba escalén de +20 % en R, con
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Figura 4.7. Prueba escalon.

el fin de caracterizar la respuesta del proceso como una funcién de transferencia de primer
orden (Figura 4.7). De forma similar, se efectué un cambio de -10 % en Rp para el lazo de
control inferior. Una vez determinadas la ganancia y el tiempo de respuesta, se aplicaron las
reglas de sintonizacion, considerando 7¢ = 7 como primera aproximacion, y se establecieron
como referencias Xp = 0.995 y Xy = 0.01, correspondientes a los valores de la fraccién de
destilado y de fondos a lazo abierto, segin las consideraciones de disefio. La secuencia de

perturbaciones se describe en la seccion de metodologia.

Convencionalmente, este esquema de control se aplicaria al disefio 6ptimo que se acaba
de obtener en la seccion anterior, sin embargo, para el presente caso de estudio, esto no trae
consigo resultados favorables. La Figura 4.8 muestra la dindmica del proceso a lazo cerrado, en
concreto, los cambios de las variables controladas y manipuladas a través del tiempo, y como
se puede notar, la decisién que toma el controlador es incorrecta, ya que manda al reflujo hasta
el cero; cuando esto ocurre, la simulacion para, ya que no es posible operar la columna con tal
valor. Para afrontar este problema, se puede modificar el valor de 7¢ para obtener un control

menos estricto y como consecuencia, una acciéon del controlador mds suave; en este caso se
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probd con ¢ = 2 (Figura 4.9). Al hacerlo, el controlador mejora su decision y la simulacién
consigue llegar a su fin. Sin embargo, la regulacién sigue siendo poco eficiente, ya que la
fraccion de fondos alcanza estados estacionarios incorrectos ante ciertas perturbaciones y la
respuesta de las variables manipuladas tiene una pendiente de cambio poco pronunciada (a

consecuencia de emplear un control tan flexible).

1 0.03
La) S b)
0.99 | . 0.02 |- :
2 &
0.98 | | vol l
| | | | 0 [ | | | [
100 105 110 115 120 100 105 110 115 120
06 | tlemRo (mm)‘ L6 tiempo (mm)‘
c) d)
04} 8 1.5}
= o
0.2} 1 1.4
0oL | ! \ \ 1.3L | \ ! -
100 105 110 115 120 10 105 110 115 120

tiempo (min) tiempo (min)

Figura 4.8. Dindmica de la columna a lazo cerrado con los valores 6ptimos del enfoque
estacionario (¢ = 7). Variacién de a) Xp, b) Xw, ¢) R, d) Rp.

Después de algunas pruebas, se observo que una mejor solucion para la operacion del
esquema de control resulta en disminuir el flujo del agente de arrastre respecto al que se obtuvo
en la optimizacion. Se disminuyo de 116 a 105 mol/min y los resultados son notablemente
mejores, como se muestra en la Figura 4.10. Esto puede deberse a que un mayor flujo del agente
hace que la dindmica del proceso sea mads lenta, por lo que al sistema le toma mds tiempo el
recibir el impacto de la decision del controlador. Esta idea serd retomada mds adelante al
momento de realizar la optimizacidn integral, en donde se tendrd que modificar el valor de S
(y consigo el de R, Rp y hasta el de Nr) para mejorar el desempeiio del sistema dindmico, en

concreto, del error acumulado del controlador.
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Figura 4.9. Dindmica de la columna a lazo cerrado con los valores 6ptimos del enfoque
estacionario (¢ = 27). Variacién de a) Xp, b) Xw, ¢)R, d) Rp.
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Figura 4.10. Dindmica de la columna a lazo cerrado disminuyendo el flujo del agente
de arrastre (t¢ = 7). Variacién de a) Xp, b) Xw, ¢) R, d) Rp.
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Adicionalmente, la Figura 4.11 muestra la variacién de la energia térmica requerida
por el rehervidor. Se observa que hay una relacién proporcional entre ¢, y las razones de
reflujo, particularmente con la razén de fondos: al aumentar el flujo de mezcla que retorna
a la columna, también incrementa la energia necesaria en el rehervidor para evaporar dicha
cantidad de materia. Este comportamiento adquiere mayor relevancia en el contexto de la opti-
mizacién multiobjetivo, donde un mayor reflujo puede mejorar el desempefio del controlador,

pero al mismo tiempo comprometer la minimizacién del consumo energético.

1.6

1.4

1.2

q, (watts)

100 120 140 160 180 200 220 240
tiempo (min)

Figura 4.11. Variacion de la carga térmica del rehervidor a lazo cerrado.

De igual forma, para remediar las fluctuaciones generadas se puede cambiar la con-
sideracion de 7¢ por algin mdltiplo o submdltiplo de 7; como se aprecia en la Figura 4.12,
al considerar 7¢ = 0.3 se mejora notablemente el desempefio del controlador, no obstante,
esto serd posible solo cuando el flujo del agente de arrastre no sea elevado. Por su parte, la

Figura 4.13 muestra las variaciones correspondientes del ISE.

Posteriormente, para demostrar la efectividad de los dos lazos de control propuestos,
se introduce un tren de perturbaciones aleatorias en la corriente de alimentacion de la mezcla,
variando su flujo (F) en un intervalo de + 20 % respecto al valor nominal, es decir, entre 200
y 300 mol/min; tales perturbaciones se aplican cada 20 minutos hasta los 700 minutos de

simulacion. Los resultados se aprecian en la Figura 4.14, notando que el controlador atenu6
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todas las perturbaciones adecuadamente.
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Figura 4.12. Variacion en la respuesta del controlador ante diversos valores de 7¢.
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Figura 4.13. Variacion del ISE ante diversos valores de 7¢.
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Figura 4.14. Dindmica de la columna a lazo cerrado con un tren de perturbaciones de
F. Variacién de a) Xp, b) Xw,c) R,d) Rg,e) D,f) F

Se realiza el mismo procedimiento, pero ahora con perturbaciones de composicion en
el intervalo de 0.7 a 0.88 de z;f“”(’l (recordar que el resto es agua). La Figura 4.15 muestra
que los resultados son nuevamente favorables. Note que el flujo del destilado disminuye a
través del tiempo, sin embargo, no se puede limitar su valor, ya que es proporcional al etanol
que se ha alimentado; de tal forma que si, por ejemplo, se alimenta 70 % de etanol, podemos
esperar un destilado aproximadamente igual a 250 X 0.7 = 175 mol/min, un valor mucho
menor al que se obtiene sin perturbaciones (220 mol/min). Si se forzard al proceso a obtener

un destilado de 220 mol/min, la referencia propuesta de 0.995 nunca podria ser alcanzada para
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ciertas perturbaciones.
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Figura 4.15. Dindmica de la columna a lazo cerrado con un tren de perturbaciones de
ZF. Variacién de a) Xp, b) Xw,c) R,d) Rp,e)D, f) Z?anol.

4.4. Optimizacion integral

Antes de implementar la optimizacién multiobjetivo, se realiz6 un barrido paramétrico con
los valores de disefio obtenidos en la optimizacion estacionaria (con Ny = 16 y N = 23) y
con un intervalo de 7¢ de 0.27 a 27, tomando a consideracién que 7 se recalcula cada que

cambian los pardmetros operativos.
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Figura 4.16. Barrido paramétrico entre los valores de disefio 6ptimos y 7¢: Variacién
de g, dindmico.
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Figura 4.17. Barrido paramétrico entre los valores de disefio 6ptimos y 7¢: Variacién
del ISE en el controlador a) superior y b) de fondos.

Como se puede observar en las Figuras 4.16 y 4.17, el valor de ¢, dindmico promedio

es directamente proporcional al valor de 7¢, es decir, mientras mds estricto sea el proceso,
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menor serd la energia que requiera. Esto se debe a que como la respuesta se vuelve més lenta,
el proceso tarda mds tiempo en alcanzar el estado estacionario y en ese lapso, se estd consu-
miendo mds energia. Para entender esta idea de mejor forma, se puede comparar el drea bajo
la curva de g, cuando se emplea un control estricto y uno no estricto (Figura 4.18). Esto deja
de ocurrir cuando el control se vuelve mucho mas estricto (es decir, valores menores a 0.27
aproximadamente) en donde los cambios de la variable manipulada son tan abruptos, que si

se requiere de un mayor consumo energético.
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Figura 4.18. Variacién de g, dindmico para un control estricto y uno no estricto.

De acuerdo con la informacidn del barrido paramétrico, resulta evidente que los mejo-
res resultados se encuentran empleando valores de ¢ pequefos y de S grandes (acompafiados
de otros parametros de disefio). Sin embargo, como se vio en la seccién anterior, cuando el
flujo de S incrementa, no se pueden emplear valores tan pequefios de 7¢, ya que la dindmica
del sistema se vuelve muy lenta y se dificulta aplicar la decision del controlador (Figura 4.8).
Esta es la razén por la que el barrido paramétrico se realizo hasta los 109 mol/min porque
pasando este valor, el controlador ya no soporta valores de 7¢ tan pequefios, de tal forma que
en los 116 mol/min (flujo de S en la optimizacién estacionaria) el valor minimo posible para
que el controlador funcione es de aproximadamente 1.87, lo cual lo convierte en algo inviable

(control demasiado flexible como el de la Figura 4.9). Bajo esta idea, se considera a la carga
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térmica del rehervidor en estado estable como uno de los objetivos fundamentales de la op-
timizacidn, ya que el mejor resultado estacionario, brinda uno de los peores escenarios en el

estado dinamico.

Se plantean dos propuestas de optimizacion: la primera consiste en construir una curva
Pareto que compare el valor estacionario de g, con su valor promedio en estado dindmico,
variando w de 0 a 1 en la ecuacion 3.53. La segunda alternativa considera ambos valores de
ISE, asignando un peso del 25 % a cada uno y el 50 % restante al g, en estado estacionario, de
acuerdo con el método weighting. En ambos casos, se cumple el propdsito de que los objetivos
sean opuestos entre si, ya que las condiciones que mds favorecen a uno son las que mas afectan

al otro.

Los resultados de la curva Pareto (Figura 4.19) muestran que el punto 6ptimo tendria
los siguientes valores: Np = 16, R = 0.132110, Rp = 1.645040,S = 113 mol/miny 7¢ =
1.57 con un valor de ¢, estacionario de 212187 W y un valor dindmico promedio igual a
208399 W, un disminucidn del 1.1 % respecto al consumo que se obtendria con los valores
estacionarios (210676 W) y un aumento del 0.01 % en el estado estable. Tal combinacién se
encontré trazando lineas desde el punto utdpico (en las coordenadas 0,0) hasta diversos nodos
de la curva, siendo la mejor opcién la recta con la menor distancia. Todos los puntos que
se observan en la Figura 4.19 son considerando Ny = 16, ya que alimentando la mezcla en
este plato es donde se encuentra el mejor ahorro energético, tanto en el estado estacionario
como en el dindmico. Para otros casos de estudio, en donde Ny cambie en cada enfoque,
también se puede emplear el método weighting para construir la curva, variando de 0 a 1 el
peso de cada objetivo. A pesar de que existen otros valores de disefio que brindan un mayor
ahorro dindmico, estos generan un mayor consumo energético en el estado estable. De forma
indirecta, también hay una mejora en los valores del ISE, cambian de 3.903x 1073 y 0.016203

2.5525 x 1073 y 0.014426 (disminucién del 34.6 % y 10.9 %, respectivamente).

Por su parte, la segunda propuesta de optimizacién indicaque Nr = 16, R = 0.148752, Rg =
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Figura 4.19. Curva Pareto para la optimizacion de la columna extractiva.

1.714292, S = 109 mol/min y 7¢ = 0.157 con un ¢, estacionario de 212356 W y un valor di-
namico promedio igual a 201515 W (hay una disminucién del 4.38 % del valor dindmico pero
un aumento de casi 0.1 % en el pardmetro estable). Los valores del ISE cambian a 2.54 x 1076
y 3.55 x 10~* (disminucién del 99 % y 97 %, respectivamente). Como se puede observar, los
resultados son bastante semejantes entre ambas metodologias, solo que la curva Pareto es mas
flexible en el desempefio del controlador, en aras de disminuir la carga térmica de la columna
en estado estacionario, mientras que el segundo método permite incorporar el desempeio de
los dos controladores y brinda un comportamiento més estricto y un mayor ahorro energético

dinamico.
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4.5. Optimizacion del proceso completo

Como etapa final del proyecto, se implementan las propuestas de optimizacién dindmica sobre
el proceso completo. El procedimiento inicia con la incorporacion de la columna recuperativa
y la recirculacion del agente de arrastre en la simulacién, mediante los correspondientes ba-
lances de materia y energia. Para garantizar que el algoritmo encuentre una solucién viable, se
comienza por simular ambas columnas de forma independiente; una vez alcanzado el estado
estacionario en cada una, se conectan las corrientes de fondo con sus respectivos destinos. Esta
vez, la simulacién demanda un mayor tiempo de computo para lograr la convergencia, ya que
la subrutina ode23tb aplica una discretizacién mas fina al incorporar la recirculacion, debido
a los cambios abruptos que esta genera en los flujos y fracciones molares. Resulta recomen-
dable seguir esta estrategia, ya que partir directamente de un sistema con recirculacién activa
requeriria condiciones iniciales altamente especificas para alcanzar la convergencia; incluso

una ligera variacion en los pardmetros de disefio podria impedir encontrar una solucidn.

En la Tabla 4.2 se comparan los resultados obtenidos de la simulacién en estado es-
tacionario con los generados por Aspen Plus (el diagrama de flujo generado se muestra en
el Apéndice B). Como se puede observar, en esta ocasion el error en las fracciones molares
aumenta ligeramente debido a la recirculacion; no obstante, el porcentaje sigue siendo lo su-
ficientemente bajo como para considerarse aceptable en relacion con los datos del simulador

comercial.

Como acotacion, en el trabajo de Gil Chaves er al. (2016) se plantea operar la colum-
na recuperativa bajo vacio con el fin de mejorar la purificacién del agente de arrastre. Sin
embargo, al replicar esta condicién en Aspen, se observé que los resultados no varian signi-
ficativamente respecto a operar a presion atmosférica. Por esta razon, se opté por mantener
ambas columnas a 1 atm, con el objetivo de evitar costos energéticos adicionales asociados al

uso de vacio.
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Tabla 4.2. Resultados del proceso completo.

Columna Pardmetro Simulacién Aspen Plus Error
Xg’“”"l 0.991805 0.991805 1.0x107> %
Xf)g”a 0.0081951 0.008195 0.00 %
Xﬁ,ﬁcem’ 0.766992 0.765601 0.18 %
Extractiva X‘fvg e 0.233009 0.234398 0.59 %
D 221.818 mol/min No aplica
w 123.791 123.012 0.63 %
mol/min mol/min
qr 267745 W 273469 W 2.09 %
ng”” 0.998229 0.998229 1.7x107> %
xgfreere! 0.993071 0.993126 0.01 %
Recuperativa X“fvg e 0.006929 0.006874 0.79 %
D 28.232 mol/min No aplica
w 95.559 mol/min  94.780 mol/min 0.82 %
qr 64478 W 62235 W 3.60 %

En este nuevo esquema de trabajo, el flujo del agente de arrastre no se define como

aflade a la corriente de recirculacion, de tal forma que:

S = Sg + W (recuperadora)

tal; en su lugar, se establece el flujo molar de una corriente fresca del solvente (Sr), el cual se

4.2)

Véase de la siguiente forma: cuando se estudiaba solo la columna extractiva, no se
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consideraban los efectos de la recirculacion y se tenia la premisa de que todo el solvente se
iba a recircular; ahora, en este esquema con las dos columnas, se observa que el glicerol no se
recupera al 100 %, por lo que se debe considerar forzosamente una corriente fresca ya que, si
no se hiciera, en algiin momento del proceso todo el agente de arrastre se irfa por las corrientes

de destilado. Ahora bien, un mayor flujo de S¢ incrementa la pureza del agente de arrastre que
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entra a la zona extractiva, sin embargo, su valor debe ser lo mds pequefio posible. No se puede
considerar un valor muy grande de S, porque eso llevaria a un estado estacionario en el que se
desperdicia una gran cantidad de sustancia (recordando que, por balance de materia, en estado
estacionario las entradas son iguales a las salidas), lo cual no es conveniente ya que suele ser de
un costo elevado. Por tal motivo, se establece un valor suficientemente pequeiio para S¢ (0.05
mol/min) y este no se modificard, con el afan de garantizar un bajo desperdicio de la sustancia.
El incrementar su valor en aras de mejorar el resultado del problema de optimizacion trae

resultados despreciables comparado a la modificacion del resto de pardmetros.

Entendiendo lo anterior, se procede con la optimizacion en estado estacionario. En este
caso, la funcién objetivo buscard minimizar el consumo energético de los dos rehervidores,

es decir:
gr(total) = g, (extractiva) + g, (recuperativa) 4.3)

Las variables de decision serdn nuevamente las razones de reflujo y de fondos (en esta
ocasion de las dos columnas), el plato de alimentacion de la mezcla azeotrépica (Nr) y el
plato de alimentacidn de la segunda columna (Ny). El plato de alimentacion del solvente Ng
sigue dando mejores resultados en el plato 2 en diversas combinaciones propuestas, por lo

que se omite como variable de decision.

Las Figuras 4.20 y 4.21 muestran los resultados obtenidos al modificar inicamente
las variables continuas (R y Rp de ambas columnas). Es importante sefialar que, aunque en
las graficas se utiliza el reflujo de la segunda columna como pardmetro principal, esto no
implica que las demds variables permanezcan constantes. En la Figura 4.20 se observa que,
si bien los pardmetros 6ptimos contribuyen a reducir la carga térmica del rehervidor de la
columna extractiva, al mismo tiempo provocan un aumento en el requerimiento energético de
la segunda columna. Esto se debe a que, a medida que el reflujo de la columna recuperativa
incrementa, los valores 6ptimos de R y Rp en la columna extractiva disminuyen, lo que genera

un mayor flujo del agente de arrastre y, en consecuencia, un ligero aumento en la energia
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necesaria para lograr la separacién. Sin embargo, lo que resulta de interés para el problema
de optimizacién es la minimizacion de g, total, obteniendo asi un punto de equilibrio para el

beneficio de ambas columnas, como se muestra en la Figura 4.21.

10° -10*

2.19 7.6
= 218 75 =
o =
g g
g 5
2 217 | 74 2
8 2
E &

2.16 ‘ 7.3

T T T
0.034 0.035 0.036 0.037 0.038 0.039
R (recuperativa)

Figura 4.20. Comparativa de ¢, 6ptimo entre la columna extractiva y la recuperadora.

10°

2.921

2.9205

2.92

q, (total) (watts)

2.9195 ‘ ‘ ‘ ‘ 3
0.034 0.035 0.036 0.037 0.038 0.039
R (recuperativa)

Figura 4.21. g, 6ptimo total entre ambas columnas.

Posteriormente, se incorporan las variables enteras Ny y N al problema de optimiza-

cién. Se prueban diversas combinaciones (Figuras 4.22 y 4.23) y se encuentra que los valores
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optimos son Ny = 3y Nr = 17, adiferencia de lo que recomendaba la literatura (son Ny = 4
y Nr = 15), acompaiiado de valores de R = 0.28294, Rp = 1.95365y g, = 217326 W en la
columna extractivay R = 0.032, Rp = 0.58 y g, = 74440 W en la recuperadora, con un con-

sumo energético total por parte de los dos rehervidores de 291766 W. La columna extractiva

con recirculacion requiere 2.4 % mas de energia que la columna aislada.

10°
10° 2.93
293 292
3 928
= 2.924
< 202
~ 2.922
8 2.92
0.038 '
16 0.036
N 0.034

R (recuperativa)

Figura 4.22. Valores 6ptimos en la columna recuperativa variando Ng (Nw = 3)

10°
2.935

10° |
g 293 w» 2.93
=
2
= 292 2.925
o

18

, 0.034 2.92
16 0.032
Ne 0.03

R (recuperativa)

Figura 4.23. Valores 6ptimos en la columna recuperativa variando Nr (Nw = 4).
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Por ultimo, se incorporan los dos lazos de control a la simulacién con el afdn de imple-
mentar la optimizacién dindmica. En esta ocasién, no hay inconvenientes en la sintonizacién
de los controladores ya que, a causa de la corriente de reflujo y al bajo valor empleando de la
corriente fresca, el flujo del agente de arrastre ya no es tan alto como en el caso anterior, lo

que permite alcanzar valores bajos de 7¢.

Se aplican las dos metodologias desarrolladas en la seccion anterior: una donde se
compare con una Curva Pareto la carga térmica del estado dindmico con la del estado estacio-
nario y otra en donde, a través del método weigthing, se le dé un 50 % a los dos controladores
(25 % para cada uno) y otro 50 % a la carga térmica del rehervidor. En esta ocasion, dado
que si pueden emplearse valores muy pequeios de 7¢ (hasta 0.17), existe el riesgo de que el
consumo energético aumente debido a un control excesivamente estricto. Por ello, se contem-
plaré la posibilidad de otorgarle un peso al consumo de energia en estado estacionario y otro

al valor promedio en estado dindmico.

Los resultados de la Curva Pareto se muestran en la Figura 4.24. Como se puede apre-
ciar, se obtiene un punto 6ptimo a través de la menor distancia posible entre la curva y el punto
utdpico, el cual indica que Ny = 3 y Nrp = 17 (iguales a la optimizacién estacionaria), con
razones de R=0.30467 y RB=2.02437 en la columna extractivay R = 0.03025 con Rp = 0.58
en la recuperadora, con un pardmetro de sintonizado de 7¢ = 0.2. Por su parte, g, estacionario
total es de 291849 W y el valor dindmico promedio es igual a 337879 W (hay una disminucién
del 0.2 % del valor dinamico considerando el mismo valor de 7¢, con un aumento de 0.028 %
en el valor estable). La variacion del ISE es practicamente igual en ambos casos. Cabe resaltar
que todos los puntos que se observan en esta curva Pareto emplean los mismos valores de Ny
y NF, ya g, estacionario tiene un comportamiento proporcional al valor dindmico entre cada
arreglo de Ny y Np, siendo inverso solamente para una cierta configuracién de la columna.
En conclusion, estos dos pardmetros tienen poca probabilidad de modificarse de un enfoque

a otro si la prioridad es la disminucién del consumo energético.
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0.6

g, (dindmico) adimensional

| | | |
0 0.2 0.4 0.6 0.8 1
q, (estacionario) adimensional

Figura 4.24. Curva Pareto para la optimizacion del proceso completo.

Por su parte, en la segunda metodologia se proponen diversos pesos que generen algu-
na mejora del estado dindmico. Algunas combinaciones mostraron resultados muy cercanos a
los valores de disefio con el enfoque estacionario, por lo que resultan de poca utilidad. Una de
las alternativas que ofrecid los mejores resultados fue aquella en la que se asigné un 10 % de
peso a cada controlador y un 80 % para el g, dindmico, dando como resultados R = 0.31477
y Rp = 2.05678 (extractiva), R = 0.0295 y Rp = 0.58 (recuperativa), Ny = 3, Np = 17y
7c = 0.15. Se asigna un peso reducido a los controladores, ya que en la metodologia anterior
se observé que las variaciones del ISE son minimas, y se excluye el g, estacionario debido
a la relacion de proporcionalidad que guarda con el valor dindmico (el incluir ese valor ge-
neraba una tendencia hacia los mismos resultados del estado estacionario). Para otros casos
de estudio, se recomienda analizar el impacto de diversas configuraciones de disefio con el
rendimiento del esquema de control para saber si se le da un peso mayor al que se propuso en

este trabajo.
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Respecto a los resultados energéticos, g, estacionario total es de 292005 W y el valor
dindmico promedio es igual a 337739 W (hay una disminucién del 0.24 % del valor dindmico
considerando el mismo valor de 7¢, con un aumento de 0.082 % en el valor estable). En todas
las optimizaciones dindmicas realizadas, existe un ahorro de energia; se manejan porcentajes
muy pequeiios debido a las grandes cantidades de energia que se requieren, sin embargo,
su impacto traducido en costos serd notable. También influye el nimero de perturbaciones
consideradas, ya que en este trabajo se ingresaron pocas, con el afdn de identificar claramente
el impacto de cada una de ellas. Gracias a esto, por ejemplo, se sabe que las perturbaciones

de composicién son las que generan un mayor costo energético.

Si solo se optimizara el desempeifio de los esquemas de control, los pardmetros operati-
vos cambiarian un poco més. Por ejemplo, el menor valor de ISE para el controlador superior,
se obtiene con R = 0.26521 y Rp = 1.8935 (extractiva), R = 0.039 y Rp = 0.58 (recupe-
rativa), Ny = 4, Nr = 17, mientras que para el controlador inferior seria R = 0.27211 y
Rp = 1.90331 (extractiva), R = 0.039 y Rp = 0.58 (recuperativa), Ny = 4, Nr = 18, lo cual

demuestra la utilidad del problema multiobjetivo que también considere la energia.
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Conclusiones y perspectivas

5.1. Conclusiones generales

En el presente trabajo se desarrollé una nueva propuesta de optimizacién aplicada al proceso
de destilacidn extractiva, la cual fue comparada con el enfoque convencional en estado estacio-
nario. Los resultados obtenidos demostraron que incorporar los efectos del comportamiento
dindmico del sistema resulta fundamental para una determinacién mads precisa de los pardme-
tros de disefio y control. Este enfoque permite minimizar los requerimientos energéticos de
la columna y, al mismo tiempo, garantizar una respuesta 6ptima del sistema de control. Las

conclusiones mads relevantes se presentan a continuacion:

= Los balances de materia y energia empleados representan adecuadamente el compor-
tamiento de las dos columnas involucradas en un proceso de destilacién extractiva, en
comparacion con la informacién proporcionada por un software comercial. Se destaca
que el modelo desarrollado incluso ofrece mayor flexibilidad para alcanzar la conver-
gencia cuando se incorpora la recirculacion, en contraste con el simulador, que presenta
dificultades para encontrar una solucién si no se introducen datos precisos de ambas co-
lumnas. Esto se debe a la estrategia de simulacién empleada (primero se arrancan las
columnas por separado y después se conectan) y a la subrutina ode23tb, que es bastante

flexible para sistemas rigidos.

= Los controladores PI resultan suficientes para atenuar perturbaciones en el flujo de ali-

mentacion dentro de un intervalo de +20 %, asi como variaciones de composicién y
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temperatura de hasta un -20 %.

Si las columnas de destilaciéon ya han sido construidas, es decir, si ya cuentan con un
numero definido de etapas, y se busca reducir los costos del proceso, se puede plantear
directamente el problema de optimizacién en términos de la minimizacién de la carga
térmica del rehervidor. Sin embargo, si las columnas atin no han sido construidas y se
desea determinar el nimero 6ptimo de etapas, entonces el problema debe formularse

en términos de costos totales.

Los resultados obtenidos al optimizar inicamente la columna extractiva y luego com-
pararlos con los del proceso completo muestran diferencias significativas, debido a la
recirculacion y a las impurezas de otros componentes que acompafian al agente de arras-
tre. En todos los valores 6ptimos encontrados, la composicion de la recirculacion siem-
pre esta por arriba del 99 % de glicerol y la cantidad de etanol es despreciable, lo cual
refleja la sensibilidad que tiene el equilibrio a un cambio minimo de algliin componente.
Una razon por la que esto ocurre es porque el agente de arrastre se alimenta en los pri-
meros platos de la columna extractiva y, en ese punto, el vapor ya cuenta con una alta
pureza de etanol, por lo que el minimo contacto con agua modificard los valores de di-
sefio propuestos. Una estrategia que se suele emplear para obtener una mayor pureza del
agente de arrastre recirculado es trabajar con presiones de vacio, pero eso generara ma-
yores costos energéticos que se pueden evitar simplemente modificando los pardmetros

de disefio como en este trabajo.

La optimizacién del consumo energético de ambas columnas es posible mediante la
modificacién de variables operativas como la razén de reflujo, la razén de fondos y el
plato de alimentacion. El flujo del agente de arrastre se ajusta automaticamente como

resultado de los cambios en estas variables cuando se simula el proceso completo.

Si el proceso no requiere un control demasiado estricto, se recomienda emplear una
Curva Pareto que compare la carga térmica en estado estacionario con el valor pro-

medio del comportamiento dindmico. Esto permite maximizar el ahorro energético sin
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5.2.

comprometer la calidad del control, ya que, salvo en casos donde se utilicen valores
muy pequeiios de 7¢ (< 0.27), un control més estricto tiende a favorecer también a
un menor consumo de energia. En cambio, si el proceso estd sujeto a perturbaciones
frecuentes, el método weighting resulta una mejor alternativa, ya que permite asignar
pesos a la optimizacion de los controladores y al consumo energético, proporcionando

una solucién equilibrada que beneficie a ambos aspectos.

Perspectivas

Se tiene que demostrar que esta metodologia brinda los mismos resultados favorables
en otros casos de estudio. Inclusive, se puede incorporar una variable decisién més al
problema de optimizacién en los casos en que el arrastrador sea una mezcla de dos o

mads sustancias y se deba determinar cudl es la mezcla 6ptima de ellos.
Plantear el problema de optimizacién en términos de costos y comparar resultados.

Se puede considerar algtin otro objetivo de optimizacién adicional a los que ya se han
planteado, en los casos en los que la mejora del controlador no sea necesaria, tal como

el maximo destilado promedio o la méxima pureza promedio.

Incorporacion de los fendémenos de transporte que rodean al proceso para su escala-
miento y mejoras al modelo dindmico en general, por ejemplo, cambiar la ecuacién

hidréulica del flujo de liquido por otra con mayor complejidad.
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Apéndice A

Codigos para la simulacion de la
columna extractiva

A.1. Cédigo principal

clc
clear
close all

R=0.6;
RB= 2.69537; 7’ VALORES BASE

% R=0.120253870765703;
% RB=1.59656693633374; JVALORES OPTIMOS 116 16,23

% Alimentacion 1

XF1=[0 0];

Fi1= 100; Ymol/min
TALIM1=65; Y Celsius
ql=funcionq(XF1,TALIM1);

%% Alimentacion 2

XF2=[0.88 0.12];

F2=250; Y%mol/min
TALIM2=78; YCelsius
g2=funcionq (XF2,TALIM2);

%% Solucion dinamica
platoalil=2;

platoali2=15;
platos=23;
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MO=1linspace(5,5,platos) ';
xav=1linspace(0.6,0.01,platos)';
xc=0.1;

xbv=1-xav-xc;

X0=[xav; xbv] ;

LV=1linspace (200,200,platos) ';

dt=0.1;
z0=[MO;X0;LV;200];
t=0:dt:100;

[t,z]=0de23tb('ecuaciones',t,z0,[],R,RB,F1,F2,XF1,XF2,ql1,q92
, platoalil,platoali2,platos);

M=z (:,1:platos);
xa=z(:,platos+1l:2xplatos);
xb=z(:,2*platos+1:3*platos);
L=z (:,3*platos+1:4xplatos);
LO=z(:,4*platos+1);

[ya,yb,~,hn,HN]=ELV_ETWG (xa,xb) ;

figure (1)

plot (t,M)

title('Perfil de masa')

xlabel ('tiempo (min)'); ylabel('moles')

figure (2)
plot(t,xa(:,1),'o',t,xa(:,2:platos-1),t,xa(:,platos),'om')
title('Perfil de x A"')

xlabel('tiempo (min)'); ylabel('fraccion molar')

figure (3)
plot(t,ya(:,1),'o',t,ya(:,2:platos-1),t,ya(:,platos),'om')
title('Perfil de y_A"')

xlabel ('tiempo (min)'); ylabel('fraccion molar')

figure (4)

surf (t,1:platos,xa'); shading interp; colormap turbo;
colorbar; box on

xlabel ('tiempo (min)'); ylabel('etapa (n)'); zlabel('X_D (
etanol) ')

view (50.5581815998078,40.1878504672897); ylim([1 platos]);
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title('Perfil de x_A 3D')

figure (5)

surf (t,1:platos,ya'); shading interp; colormap turbo;

colorbar; box on

xlabel('tiempo (min)'); ylabel('etapa (n)'); zlabel('X_D (

etanol) ')
view (50.5581815998078,40.1878504672897) ;
title('Perfil de y_A 3D')

figure (6)

subplot (1,2,1);plot(t(1:5/dt),ya((1:5/dt),1))
xlabel ('tiempo (min)'); ylabel('X_D")

x1im ([0 5]); ylim([0.79 1.02])

subplot (1,2,2); plot(t(1:5/dt),xa((1:5/dt),platos)
xlabel ('tiempo (min)'); ylabel('X_W')

x1im ([0 5]); ylim([-0.001 0.01])

%% Para qr estacionario

XD=ya(end,1)
XD2=yb(end,1)

XW=xa(end,platos)
XW2=xb (end,platos)

[(~,~,~,hD,~]1=ELV_ETWG (XD, XD2) ;
hw=hn(end,end) ;

[~,~,~,hfl1 ,hfv1]=ELV_ETWG(XF1(1) ,XF1(2));
[~,~,~,hf12  hfv2]=ELV_ETWG(XF2(1) ,XF2(2));

HF1=q1*hf11+(1-ql)*hfvl;
HF2=q2*hf12+(1-q2) *hfv2;

LO0=L0(end) ;
L=L(end, :);
hn=hn(end, :);
HN=HN(end, :) ;

D=LO/R
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W=L(platos)
V(platos)=W*RB;

%#BALANCES DE ENERGIA PARA EL VAPOR

for i=platos-1:-1:platoali2+1
V(i)=(L(i-1)*hn(i-1)+V(i+1)*HN(i+1)-hn(i)*(L(i-1)+V(i+1)))
/(HN(i)-hn(i));

end

i=platoali2;
V(i)=(F2*xHF2+L(i-1)*hn(i-1)+V(i+1) *HN(i+1)-hn (i) *(L(i-1)+V(
i+1)+F2))/(HN(i)-hn(i));

for i=platoali2-1:-1:platoalil+l

V(i)=(L(i-1)*hn(i-1)+V(i+1)*HN(i+1)-hn (i) *(L(i-1)+V(i+1)))
/(HN(i)-hn(i));

end

i=platoalil;
V(i)=(F1*HF1+L(i-1)*hn(i-1)+V(i+1) *HN(i+1)-hn(i)*(L(i-1)+V(
i+1)+F1))/(HN(i)-hn(i));

if platoalil>=3

for i=platoalil-1:-1:2

V(i)=(L(i-1)*hn(i-1)+V(i+1)*HN(i+1)-hn(i)*(L(i-1)+V(i+1)))
/(HN(i)-hn(i));

end

end

V(1)=(LO*hD+V (2) *HN(2) -hn (1) * (LO+V(2)))/(HN(1)-hn(1));

qc=V (1) *HN (1) -hD* (LO+D)
qr=(D*hD+ Wxhw +qc- F1*HF1 -F2xHF2)/60

figure (7)

plot (0:platos,[LO L],'-0o',1:platos,V,'-0');
xlabel('etapa (n)'); ylabel('flujo (mol/min)"')
legend('Liquido (L)', 'Vapor (V)', 'Location', 'northwest')
title('Flujo de liquido y vapor')
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A.2. Balances de materia y energia

function dz=ecuaciones(~,z,~,R,RB,F1,F2,XF1,XF2,q9l1,q2,
platoalil ,platoali2,platos)

M=z (1:platos);
xa=z(platos+1:2*platos) ;
xb=z (2*xplatos+1:3*xplatos);
L=z (3*platos+l:4*xplatos);
LO=z (4*platos+1);

dxa=zeros (platos,1);

dxb=zeros (platos,1);

dM=zeros (platos,1);

dL=zeros (platos,1);
V=zeros(platos,1);
[ya,yb,~,hn,HN]=ELV_ETWG (xa,xb) ;

XD=ya (1) ;
XD2=yb (1) ;

%XW=xa(platos) ;
[(~,~,~,hD,~]1=ELV_ETWG (XD, XD2) ;

%hw=hn (end) ;

[~,~,~,hfll,hfv1]=ELV_ETWG(XF1 (1) ,XF1(2));
[~,~,~,hfl2,hfv2]=ELV_ETWG (XF2 (1) ,XF2(2));

HF1=q1*hfl11+(1-ql)*hfvl;
HF2=q2*hf12+(1-q2) *hfv2;

%qc=V (1) *HN (1) -hD* (LO+D) ;
%qr=D*hD+ Wxhw +qc- F1*HF1 -F2x*HF2;

D=LO/R;
W=L(platos);
V(platos)=W*RB;

%BALANCES DE ENERGIA PARA EL VAPOR

%seccidon de empobrecimiento
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for i=platos-1:-1:platoali2+1

V(i)=(L(i-1)*(hn(i-1)-hn(i))+V(i+1) *(HN(i+1)-hn(i)))/(HN (i)
~hn(i));

end

%seccién de extractiva

i=platoali2;

V(i)=(F2*HF2+L(i-1)*hn(i-1)+V(i+1) *HN(i+1)-hn(i)*(L(i-1)+V(
i+1)+F2))/(HN(i)-hn(i));

for i=platoali2-1:-1:platoalil+l

V(1) =(L(i-D*(hn(i-1)-hn(i))+V(i+1) *(HN(i+1)-hn(i)))/(HN(1)
-hn(i));
end

% seccidén de enriquecimiento

i=platoalil;

V(i)=(F1*HF1+L(i-1)*hn(i-1)+V(i+1) *HN(i+1)-hn(i)*(L(i-1)+V(
i+1)+F1))/(HN(i)-hn(i));

if platoalil>=3

for i=platoalil-1:-1:2

V(i)=(L(i-1)*(hn(i-1)-hn(i))+V(i+1) *(HN(i+1)-hn(i)))/(HN (i)
-hn(i));

end

end

V(1)=(LO*hD+V (2) *HN(2) -hn (1) * (LO+V(2)))/(HN(1)-hn(1));

5l lololoToToToToToToTolololololololo oo o

% Balances de materia
HTC=1/6000;

if platoalil==

%alimentacidén 1

i=platoalil;

dM(1)=LO-L(i)+V(i+1)-V(i)+F1;

dxa (i)=(LO*ya(1)-L(i)*xa(i)+V(i+1)*ya(i+1)-V(i)*ya(i)+F1%
XF1(1)-xa(i)*dM(i))/M(i);
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dxb (1) =(LO*yb (1) -L(i)*xb (i) +V(i+1) *yb(i+1)-V(i)*yb(i)+F1x
XF1(2)-xb (1) *dM(i))/M(1);

dL(i)=(LO-L(i)+V(i+1)-V(i)+F1)/HTC;

end

if platoalil==

splato 1

dM(1)=LO-L(1)+V(2)-V(1);

dxa (1)=(LOo*ya(1)-L(1)*xa(1)+V(2)*ya(2)-V(1)*ya(1l)-xa (1) *dM
(1)H)/M(1);

dxb (1) =(LO*yb (1) -L (1) *xb (1) +V(2) *yb (2) -V (1) *yb (1) -xb (1) *dM
(1)) /M(1);

dL (1) =(LO0-L(1)+V(2)-V(1))/HTC;

%alimentacién 1

i=platoalil;

dM(i)=L(i-1)-L(i)+V(i+1)-V(i)+F1;

dxa(i)=(L(i-1)*xa(i-1)-L(i)*xa(i)+V(i+1)*xya(i+1)-V(i)*ya (i)
+F1*XF1 (1) -xa (i) *dM(i))/M(i);

dxb(i)=(L(i-1)*xb(i-1)-L(i)*xb(i)+V(i+1)*yb(i+1)-V(i)*yb(i)
+F1*XF1(2) -xb (i) *dM(i))/M(i);

dL(i)=(L(i-1)-L(i)+V(i+1)-V(i)+F1)/HTC;

end

if platoalil>=3

splato 1

dM(1)=LO-L(1)+V(2)-V(1);

dxa (1)=(LO*ya(1)-L(1)*xa(1)+V(2)*ya(2)-V(1)*ya(1l)-xa (1) *dM
(1)HY/M);

dxb (1) =(LO*yb (1) -L (1) *xb (1) +V(2)*yb(2) -V (1) *yb (1) -xb (1) *dM
(1)Y/M);

dL (1) =(LO0-L(1)+V(2)-V(1))/HTIC;

%hseccidn 1

for i=2:platoalil-1

dM(i)=L(i-1)-L(i)+V(i+1)-V(i);

dxa(i)=(L(i-1)*xa(i-1)-L(i)*xa(i)+V(i+1)*xya(i+1)-V(i)*ya (i)
-xa (i) *dM (1)) /M(i);

dxb(i)=(L(i-1)*xb(i-1)-L(i)*xb(i)+V(i+1)*yb(i+1)-V(i)*yb(i)
-xb (1) *dM (1)) /M(1);

dL(i)=(L(i-1)-L(i)+V(i+1)-V(i))/HTC;

end
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%alimentacidn 1

i=platoalil;

dM(i)=L(i-1)-L(i)+V(i+1)-V(i)+F1;

dxa (i)=(L(i-1)*xa(i-1)-L(i)*xa(i)+V(i+1)*ya(i+1)-V(i)*ya (i)
+F1*XF1 (1) -xa (i) *dM(i)) /M(i);

dxb(i)=(L(i-1)*xb(i-1)-L(1i)*xb(i)+V(i+1)*yb(i+1)-V(i)*yb (i)
+F1*XF1(2) -xb (i) *dM(i)) /M(i);

dL(i)=(L(i-1)-L(i)+V(i+1)-V(i)+F1)/HTC;

end

%seccidn 2

for i=platoalil+l:platoali2-1

dM(i)=L(i-1)-L(i)+V(i+1)-V(i);

dxa(i)=(L(i-1)*xa(i-1)-L(i)*xa(i)+V(i+1)*ya(i+1)-V(i)*ya (i)
-xa (i) *dM(i))/M(1);

dxb(i)=(L(i-1)*xb(i-1)-L(1i)*xb(i)+V(i+1)*yb(i+1)-V(i)*yb (i)
-xb (1) *dM (1)) /M(i);

dL(i)=(L(i-1)-L(i)+V(i+1)-V(i))/HTC;

end

%alimentacidén 2

i=platoaliZ2;

dM(i)=L(i-1)-L(i)+V(i+1)-V(i)+F2;

dxa(i)=(L(i-1)*xa(i-1)-L(i)*xa(i)+V(i+1)*ya(i+1)-V(i)*ya(i)
+F2*xXF2 (1) -xa (i) *dM(i)) /M(i);

dxb (i)=(L(i-1)*xb(i-1)-L(i)*xb(i)+V(i+1)*yb(i+1)-V(i)*yb(i)
+F2*XF2(2) -xb (1) *dM (i) ) /M(i);

dL(i)=(L(i-1)-L(i)+V(i+1)-V(i)+F2)/HTC;

%seccidén 3

for i=platoali2+1l:platos-2

dAM(i)=L(i-1)-L(i)+V(i+1)-V(i);

dxa(i)=(L(i-1)*xa(i-1)-L(i)*xa(i)+V(i+1)*xya(i+1)-V(i)*ya (i)
-xa (i) *dM(i))/M(i);

dxb(i)=(L(i-1)*xb(i-1)-L(1i)*xb (i) +V(i+1)*yb(i+1)-V(i)*yb (i)
-xb (i) *dM(i))/M(1);

dL(1)=(L(i-1)-L(i)+V(i+1)-V(i))/HTC;

end

%altimo plato (etapa N-1)
i=platos-1;
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dAM(i)=L(i-1)-L(i)+V(i+1)-V(i);

dxa(i)=(L(i-1)*xa(i-1)-L(i)*xa(i)+V(i+1)*xya(i+1)-V(i)*ya(i)
-xa(i)*dM(i)) /M(i);

dxb(i)=(L(i-1)*xb(i-1)-L(i)*xb(i)+V(i+1) *yb(i+1)-V(i)*yb(i)
-xb (1) *dM (1)) /M(i);

dL(i)=(L(i-1)-L(i)+V(i+1)-V(i))/HTC;

%reboiler

i=platos;

dM(i)=L(i-1)-W-V(i);
dxa(i)=(L(i-1)*xa(i-1)-Wxxa(i)-V(i)*ya(i)-xa(i)*dM(i))/M(i)

dxb (i) =(L(i-1)*xb(i-1)-W*xb(i)-V(i)*yb(i)-xb(i)*dM(i))/M(1)

I

dL(i)=(L(i-1)-L(i)-V(i))/HTC;

%condensador
dLO0=(V(1)-L0-D)/HTC;

dz=[dM; dxa; dxb; dL; dLO];

A.3. Equilibrio liquido-vapor

function [yav,ybv,Tv,h,H]=ELV_ETWG(xav, xbv)

C=[73.304 -7122.3 -7.1424 2.8853e-6 2; ‘Jetanol
73.649 -7258.2 -7.3037 4.1653e-6 2]; Jagua
P=101325; 7Pa

£f=0(T) C(:,1)+C(:,2)./T+C(:,3) .x1log(T)+C(:,4) .*T."C(:,5)~-
log(P);

fp=@(T) -C(:,2)./T."2+C(:,3)./T+C(:,4) .*%C(:,5) .*T.~(C(:,5)
-1);

TLIM=[363.15; 363.15]; Y%K

for i=1:10
TLIM=TLIM-f (TLIM) ./fp(TLIM);
end

T1=TLIM(1); T2=TLIM(2); TO=TLIM(1); %K
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% Datos del glicerol

R=8.314472;

fg=Q@(T) -23263/388.7+82273%(1/388.7-1/T)-83%(388.7/T-1+1log(
T/388.7))-R*x1log(P/1075);

fpg=0(T) 82273*(1/T"2)-83*(-388.7/T"2+1/T);

T3=500;

for i=1:12

T3=T3-fg(T3) ./fpg(T3);

end

PA=@(T) exp(C(1,1)+C(1,2)./T+C(1,3) .*x1log(T)+C(1,4).*xT."C
(1,5));

PB=@(T) exp(C(2,1)+C(2,2)./T+C(2,3) .*x1og(T)+C(2,4) .*xT."C
(2,5));

PC=@(T) exp( ( -23263/388.7+82273*(1/388.7-1/T)-83%*(388.7/
T-1+1og(T/388.7)) +R*xlog(1075) )/R );

% Metodo de quasi-newton
[M,N]=size(xav);
yav=zeros (M,N) ; ybv=zeros (M,N) ;

Tv=zeros (M,N) ;

for j=1:M
for i=1:N

xa=xav(j,i);
xb=xbv (j,1i);

error=1;
T=T3+xa*(T1-T3);

while error>1e-10

Ta=T;
dT=1e-4;

coef=NRTL(T,xa,xb);

coefadel=NRTL (T+dT, xa,xb);
coefatras=NRTL(T-dT,xa,xb);
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f=xa.*PA(T)*coef (1) +xb.*PB(T) *coef (2)+(1-xa-xb) .*PC(T) *coef
(3)-P;

fadel=xa.*PA(T+dT)*coefadel (1) +xb.*PB(T+dT)*coefadel (2)+(1-
xa-xb) . *PC(T+dT) *coefadel (3) -P;

fatras=xa.*PA(T-dT)*coefatras (1)+xb.*PB(T-dT)*coefatras (2)
+(1-xa-xb) . *PC(T-dT) *coefatras (3)-P;

fp=(fadel-fatras)/(2*dT);
T=T-f./fp;

error=(abs(Ta-T));

end

Tv(j,i)=T-273.15;
yav(j,i)=(xa.*PA(T)*coef (1)) /P;
ybv(j,i)=(xb.*PB(T)*coef (2))/P;
end

end

%% Energia

CPA=@(T) (1.0264%1075-1.3963%1072%T-3.0341%10"-2*T
.72+2.0386*%107-3%T."3)/1000;

CPB=@(T) (2.7637%10°5-2.0901%1073*%T+8.1250%107-0*T
.72-1.4116%107-2%T."3+9.3701%10"-6*T.~4) /1000;

CPC=0@(T) (266530.5-1632.813*xT+8.289071*T.~2-0.01277813%*T
.73+5.40217e-06%*T.~4) /1000; YJrecuperado de NIST/ASPEN

ICPA=0(T1,T2) (1.0264*x107"5x(T2-T1)-(1.3963%1072)/2*(T2"2-T1
~2)-(3.0341%107-2) /3% (T2"3-T173)+(2.0386*x10"-3) /4% (T2"4-
T174))/1000;

ICPB=0@(T1,T2) (2.7637*1075*x(T2-T1)-(2.0901%1073) /2*(T2"2-T1
~2)+(8.1250%107-0) /3% (T2"3-T173) -(1.4116*10"-2) /4x(T2"4-
T174)+(9.3701%107-6) /5% (T275-T175)) /1000;

ICPC=0(T1,T2) (266530.5%(T2-T1)-1632.813/2%x(T272-T172)
+8.289071/3%(T273-T173) -0.01277813/4*(T274-T174)+5.40217
e-06/5*%(T2°5-T17°5))/1000; Yrecuperado de NIST/ASPEN

CPYA=Q@(T) (0.4920%10°5+1.4577x1075*((1.6628%1073./T) ./ (sinh

(1.6628%10°3./T))) ."2+0.9390*10°5%((744.7./T)./(cosh
(744.7./T))).~2)/1000;
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CPYB=@(T) (0.3336%1075+0.2679%1075%((2.61056%x1073./T)./(sinh
(2.6105%1073./T))) .~2+0.0890%1075%x((1169./T) ./ (cosh
(1169./T))) .~2)/1000;

CPYC=Q(T) (24337+395.28%T-0.21461*T. 2+3.436E-05*T
.73-1.186913e-17*T."4) /1000; Yrecuperado de NIST/ASPEN

ICPYA= @(T1,T2) (0.4920%10°5%(T2-T1)
+1.4577*x1075%1.6628%10"3*(coth(1.6628%1073/T2) -coth
(1.6628%1073/T1)) -0.9390%10°5%744.7*(tanh(744.7/T2) -
tanh (744.7/T1) )) /1000;

ICPYB= @(T1,T2) (0.3336*1075%(T2-T1)
+0.2679%1075%2.6105%10"3*(coth(2.6105%1073/T2) -coth
(2.6105%10°3/T1)) -0.0890%107°5%1169*(tanh(1169/T2) -tanh
(1169/T1) )) /1000;

ICPYC=0@(T1,T2) (24337*(T2-T1)+395.28/2*%(T2"2-T172)
-0.21461/3%(T2°3-T173)+3.436E-05/4*x(T274-T174) -1.186913e
-17/5*(T2°5-T1°5))/1000; Y%recuperado de NIST/ASPEN

LAMBDAA=39180; LAMBDAB=40660; LAMBDAC=66500; 7%TOMADO DEL
NIST

h=zeros(M,N); H=zeros(M,N);

for j=1:M
for i=1:N

TV=Tv(j,i)+273.15;

h(j,i)=xav(j,i)*(ICPA(TO,TV)) + xbv(j,i)*(ICPB(TO,TV)) +
(1-xav(j,i)-xbv(j,i))*(ICPC(TO,TV));
HVA=ICPA(TO,T1)+LAMBDAA-ICPYA(TO,T1);
HVB=ICPB(TO,T2)+LAMBDAB-ICPYB(TO,T2);
HVC=ICPC(TO,T3)+LAMBDAC-ICPYC(TO0,T3);
H(j,i)=yav(j,i) .* (HVA+ICPYA(TO,TV))+ ybv(j,i).*(HVB+ICPYB(
TO,TV))+(1-yav(j,i)-ybv(j,i)) .*(HVC+ICPYC(TO,TV));

end
end

%% Calculo de los coeficientes de actividad

function coef=NRTL(T,xa,xb)
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x=[xa xb 1-xa-xb];
coef=zeros(1,3);

a=[0 -0.8009 0; 3.4578 0 -1.2515; 0 -0.7318 0];
b=[0 246.18 442.713; -586.081 0 272.608; 36.139 170.917 0];
alfa=[0 0.3 0.3; 0.3 0 0.3; 0.3 0.3 0];

tao=a+b/T;
G=exp(-alfa.*tao);

for i=1:3
suml1=0;
sum2=0;
parte2=0;

for j=1:3
suml=suml+tao(j,i)*G(j,i)*x(j);
sum2=sum2+G(j,i)*x(j);

end

for k=1:3

sum3=0; sumé4=0;

for j=1:3

sum3=sum3+G(j,k) *x(j);
sum4=sumé4+tao (j,k)*G(j,k)*x(j);
end

parte2=parte2+((G(i,k)*x(k))/sum3)*(tao(i,k)-sumd/sum3);
end

coef (i)=exp(suml/sum2+parte2);

end

A.4. Calculo de q

function gq=funcionq (XF,TALIM)

%P en J/mol K
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CPA=@(T) (1.0264%1075-1.3963%1072%T-3.0341%10"-2*T
.72+2.0386*%107-3%T.~3)/1000;

CPB=@(T) (2.7637%10°5-2.0901%1073*%T+8.1250%107-0*T
.72-1.4116%107-2%T."3+9.3701%10"-6*T."4) /1000;

CPC=0@(T) (266530.5-1632.813*xT+8.289071*T.~2-0.01277813%*T
.73+5.40217e-06%*T."4) /1000; Yrecuperado de NIST/ASPEN

CPYA=@(T) (0.4920%1075+1.4577+10"5%((1.6628*10°3./T)./(sinh
(1.6628%1073./T))).~2+0.9390%10°5%x((744.7./T)./(cosh
(744.7./T))).~2)/1000;

CPYB=Q@(T) (0.3336%1075+0.2679%10°5%((2.6105%10°3./T)./(sinh
(2.6105%10°3./T))) .~2+40.0890%10°5%x((1169./T) ./(cosh
(1169./T))) .~2)/1000;

CPYC=Q(T) (24337+395.28%T-0.21461%T. 2+3.436E-05%T
.73-1.186913e-17*T."4) /1000; Yrecuperado de NIST/ASPEN

LAMBDAA=39180; LAMBDAB=40660; LAMBDAC=66500;
[~,~,TSAT]=ELV_ETWG(XF (1) ,XF(2));

cpmix=Q(T) XF(1)*CPA(T)+XF (2)*CPB(T)+(1-XF(1)-XF(2))*CPC(T)
deltaT=linspace (TALIM+273.15,TSAT+273.15,100) ;
deltah=trapz(deltaT,cpmix(deltaT));

%CP en J/mol K

[~,~,TSATA]=ELV_ETWG(1,0); [~,~,TSATB]=ELV_ETWG(0,1); [~,~,
TSATC]=ELV_ETWG(0,0) ;

deltaTA=linspace (TSAT+273.15,TSATA+273.15,100) ;
deltaTB=linspace (TSAT+273.15,TSATB+273.15,100) ;
deltaTC=linspace (TSAT+273.15,TSATC+273.15,100) ;

HVA=trapz(deltaTA,CPA(deltaTA))+LAMBDAA-trapz(deltaTA,CPYA(
deltaTA));

HVB=trapz(deltaTB,CPB(deltaTB))+LAMBDAB-trapz(deltaTB,CPYB(
deltaTB));

HVC=trapz(deltaTC,CPC(deltaTC))+LAMBDAC-trapz(deltaTC,CPYC(
deltaTC));

lambdamix=XF (1) *HVA+XF (2) *HVB+(1-XF (1) -XF (2) ) *HVC;

q=(lambdamix+deltah)/lambdamix;
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Simulacion en Aspen Plus del
proceso completo

La Figura B.1 muestra el diagrama de flujo del proceso simulado en Aspen Plus. El
sistema estd conformado por dos columnas RadFrac, que representan la columna extractiva y
recuperativa respectivamente; un intercambiador de calor, encargado de enfriar los fondos de
la segunda columna hasta la misma temperatura del solvente fresco; y un mezclador, que une

a ambas corrientes.

Figura B.1. Diagrama de flujo del proceso completo en Aspen Plus.

Se ajusta la convergencia global de los balances de materia y energia para alcanzar una

solucién aproximada (Figura B.2). De no hacerlo, el simulador no puede obtener un resultado.
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Figura B.2. Convergencia de la simulacién en Aspen Plus.

De igual forma, se indica que la convergencia del ELV en ambas columnas es azeotro-
pica, (Figura B.3). Ademds, Aspen Plus considera al condensador como una etapa mads de la

columna, por lo que se emplean 24 y 8 etapas en cada una.

Figura B.3. Convergencia de las columnas RadFrac

En la pestafia Results Summary se muestran las fracciones molares obtenidas en ca-
da corriente, asi como los flujos molares y demds variables de importancia para el proceso

(Figura B.4).
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Figura B.4. Resultados obtenidos por el simulador.
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