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Resumen

La destilacion reactiva es una operacion unitaria intensificada que combina las etapas de
reaccion quimica y separacion en una sola unidad, de modo que los reactivos se convierten
en productos al mismo tiempo que estos se separan. Al eliminar simultaneamente los
productos formados, se logra una mayor conversion sin requerir etapas de separacion
adicionales, lo que reduce el consumo energético, facilita el uso de espacio y materiales,
mejora la selectividad y el rendimiento del proceso. Tradicionalmente, el disefo,
optimizaciéon y control de la destilacion reactiva se realizan de manera secuencial, sin
embargo, dada la complejidad del proceso se pueden presentar limitaciones en la capacidad
de adaptacion y control del sistema. En este trabajo, se presenta un enfoque integral de
disefio, control y optimizacion de una columna de destilacion reactiva para la produccion de
biodiésel, con el fin de mejorar tanto el rendimiento de conversion como la eficiencia
energética del proceso. La metodologia propuesta aborda simultaneamente el disefio, control
y optimizacion, mejorando los aspectos operativos y estructurales del proceso. Se desarrolld
un modelo dinamico de la columna de destilacion reactiva y la simulacion dindmica se valido
en Aspen Plus. Para la optimizacién se consideraron el nimero de etapas, la ubicacion del
plato de alimentacion, la relacion de reflujo, la relacion de reflujo del rehervidor y la
condicion térmica de alimentacion como variables de decision. La funcion objetivo se planted
para maximizar la fraccion molar de biodiésel en los fondos y minimizar el consumo
energético del rehervidor. Adicionalmente, se implemento un sistema de control cléasico tipo
PI, cuya sintonizacion se realizéd usando reglas IMC. Los principales resultados se obtuvieron
que, con el enfoque integral la fraccion molar de biodiésel mejora hasta en un 17 % respecto
al esquema tradicional, energéticamente se reduce en un 15.9% el consumo de energia en el
rehervidor. Finalmente, el desempefio del controlador se ve favorecido pasando de una
respuesta de 110 min en el controlador no optimizado a 16 min en condiciones Optimas, lo
que representa un incremento de la velocidad de respuesta en 6.9 veces. En conjunto, el
estudio propone una estrategia innovadora y replicable para la intensificacion de procesos en
ingenieria quimica, especialmente en el contexto de biocombustibles sostenibles como el

biodiésel.
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CAPITULO 1

Introduccion

El biodiésel es un combustible renovable y no téxico que se obtiene principalmente mediante
el proceso de transesterificacion. Este combustible posee propiedades comparables a las del
diésel convencional y se destaca que contribuye a reducir las emisiones de particulas,
hidrocarburos y monéxido de carbono en motores di€sel, por lo que ha mostrado un notable
aumento en su demanda en los Ultimos afios. La columna de destilacion reactiva para la
produccion de biodiesel se presente como una alternativa atractiva, ya que si de determinan
las condiciones de operacion adecuadas se pueden alcanzar rendimientos rentables, mejorar
la productividad, la selectividad y la reduccion de costos operativos, emisiones de CO, y
residuos. A pesar de estas ventajas, el pleno potencial de la destilacion reactiva atin no se ha
explotado por completo, y persisten desafios relacionados con el disefo, la operabilidad y el
control de estos sistemas altamente complejos. (Santos y col., 2018).

La forma convencional para el disefio de columnas de destilacion reactiva presenta
ciertas limitaciones al incorporar sistemas de control, ya que no permite ajustar las variables
de disefio con el proposito de alcanzar condiciones Optimas de operacion. En este enfoque,
se suele proponer un disefio inicial, seguido de una etapa de optimizacion para determinar las
condiciones operativas ideales y, por ultimo, se implementan los sistemas de control. Esta
secuencia plantea desafios en la etapa de disefio de la estructura de control, ya que la
controlabilidad no se contempla durante la fase de disefio del proceso. Para resolver esta
problematica, es comun recurrir a un sobredimensionamiento posterior del proceso, lo que
conlleva a un aumento en los costos (Braccia, 2019). Como respuesta a estas limitaciones, ha
surgido un interés creciente en el desarrollo de nuevas metodologias que incorporen

consideraciones de control desde las etapas iniciales del disefio de columnas de destilacion



reactiva. Siguiendo esta linea de pensamiento, se propone abordar simultaneamente el disefio,
la optimizacion y el control de columnas de destilacion reactiva en el contexto de la
produccion de biodiésel. El objetivo primordial radica en lograr una eficiencia energética
superior y rendimientos optimizados en comparacion con los métodos convencionales
correspondientes al control y disefio, destacando la necesidad de abordar simultaneamente
ambos aspectos para lograr procesos no solo econdmicamente atractivos sino también
operacionalmente factibles y flexibles.

La incorporacion temprana del disefio y control en la planificacién de procesos, como
se evidencia en este estudio sobre destilacion reactiva, se encuentra una importancia crucial
en la industria quimica contempordnea. Esta practica se justifica no solo por su capacidad
para optimizar la eficiencia econdmica de las operaciones, sino también por su impacto en la
sostenibilidad ambiental y la adaptabilidad a las crecientes demandas energéticas globales.
Al considerar simultaneamente el disefio y el control, se pueden evitar conflictos posteriores
entre objetivos, como el disefio excesivo frente a la operacion no robusta, y se logra un
equilibrio mas efectivo entre la eficiencia econdmica y la operatividad. Esto facilita la
identificacion de soluciones Optimas que aborden la eficiencia econdmica, alineandose con

los desafios actuales de la industria quimica y su contribucién a un futuro mas sostenible.

1.1 Antecedentes

El biodiésel se genera a partir de una reaccion de transesterificacion, por lo que los estudios
experimentales se han centrado en la determinacién de los tipos de reactivos, su proporcion
y el tipo de catalizador. Por ejemplo, Darnoko y col. (2000) realizaron experimentos en lotes
usando aceite de palma con un catalizador de hidréxido de potasio (KOH), observaron que
la velocidad de la reaccion de transesterificacion aumenta con la temperatura hasta llegar a
los 60°C, ademas determinaron que la concentracion Optima de catalizador fue del 1% de
KOH.

La produccion de biodiésel ha evaluado en diferentes tipos de reactores y de
operacion, tales como en el reactor de tanque agitado donde los reactivos y el catalizador se
alimentan de manera continua al sistema, lo que permite una produccion de biodiésel

constante (Noureddin y col., 1998), en reactores de lecho empacado donde el catalizador se
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coloca en forma de granulos en el lecho del reactor y los reactivos fluyen a través del lecho,
lo que aumenta la superficie de contacto, mejorando la velocidad de reaccion y la conversion
del biodiésel (Maneti y col., 2011). En reactores de membrana con el propdsito de superar
los desafios de transferencia de masa en la produccion de biodiésel, se usa una membrana
selectiva que permite la separacion de los productos de reaccion (Gumus y col., 2013).

Estos avances han sido de gran importancia, ya que han permitido determinar la
combinacion de reacciéon quimica y la separaciéon en una sola etapa, la eliminacién del
producto con una inversion y costo de produccion reducidos, obtencion de una mayor
conversion del reactivo y generacion de biodiésel de mayor pureza. El disefio de columnas
de destilacion reactiva ha sido estudiado debido a la ventajas tecnoldgicas y econdmicas que
ofrece al combinar la reaccidn y la separacion en un solo proceso. Sin embargo, su disefio y
optimizacion no es una tarea sencilla. Por ejemplo, Carrera y col. (2011) presenté un método
robusto de disefo de destilacion reactiva basado en calculos de lineas de destilacion y bandeja
por bandeja, proporcionando el niimero de etapas tedricas (14 platos), la relacion de reflujo
(entre 2.97 y 3.30, dependiendo de la condicion de de operacion) de operacion, la ubicacion
de la bandeja de alimentacion (plato 7).

La generacion de biodiésel en columnas de destilacion reactiva es un proceso actual
que se ha seguido estudiando, el cual ha tenido diferentes enfoques, He y col. (2006)
reportaron un estudio exhaustivo de la preparacion de biodiésel a partir de aceite de canola
en un sistema de destilacion reactiva de flujo continuo, optimizando variables del proceso
como la relacién molar de metanol de alimentacion con los triglicéridos, el tiempo de
reaccion, la temperatura del rehervidor, la concentracion del catalizador, el modo de
circulacion del metanol y la formulacion del catalizador. Mientras que, Poddar y col. (2015)
simula dos procesos de destilacion reactiva, utilizando un catalizador alcalino y en el otro un
catalizador heterogéneo, evaluando los costos de produccidén anuales y los indicadores
econdmicos como el retorno de la inversion y el periodo de recuperacion. Los resultados de
la simulacion mostraron que el proceso con catalizador heterogéneo es mas ventajoso
econdmicamente que el proceso con catalizador alcalino para la produccion de biodiésel,
debido a un retorno de inversion mas alto, un periodo de recuperacion mas corto y un costo

anual mas bajo por unidad de biodiésel producido.



Sin embargo, con la finalidad que sea mas eficiente la produccion de biodiésel, se ha
realizado la intensificacion del proceso como un medio potencial para la mejorar la calidad
del producto y satisfacer las crecientes demandas de produccion sostenibles. Para llevar a
cabo esta intensificacion, se ha realizado la optimizacion de la columna de destilacion
reactiva para la produccion de biodiésel a partir de algas, con el principal objetivo de reducir
costos energéticos, tal es el caso de Mondal y col. (2021) donde realizaron la optimizacién
de la columna de destilacion reactiva por medio de objetivos multiples, obteniendo una
pureza del 91.55% en peso de biodiésel, y logrando un buen desempefio en términos de
perspectiva energética, ambientales y econdmicas. A su vez, Ali y col. (2021) se enfoca en
mejorar el proceso de produccion de biodiésel de alta pureza a través de la destilacion
reactiva, al mismo tiempo que desarrolla estrategias de control eficaces para asegurar la
calidad del producto final. El inicio del estudio se centra en la optimizacion de la Red de
Intercambio de Calor (HEN) para un proceso de destilacion reactiva de alta pureza, logrando
una reduccion del 34% en el consumo total de energia.

Aunque se han encontrado beneficios con la optimizacion de la columna de
destilacion, la integracion del disefio y el control de los procesos ha tomado importancia en
la generacion de productos de valor agregado, y favorece permitiendo mejorar la eficiencia,
flexibilidad, reduce los grados de libertad para el control y la existencia de multiples estados
estacionarios (Tian y col. 2020). Con este enfoque, Alzate y col. (2014) presentaron una
metodologia para el disefio y control simultineo de un CSTR, obteniendo mejores
indicadores en comparacion al método tradicional. Por otro lado, Andersen y col. (2018)
exploraron un enfoque integrado de control y disefio del proceso de la columna de destilacion
ciclica y Diangelakis y col. (2017) presentaron un esquema multiparamétrica que acopla un
esquema de control 6ptimo y la determinacion del plato de alimentacion. Sin embargo, para
la destilacion reactiva este enfoque es muy escasos, debido a la complejidad del proceso.
Entre los pocos trabajos reportados, Tian y col. (2020) presentaron un modelo dindmico
detallado para un sistema de destilacion reactiva desarrollando estrategias de control 6ptimas
explicitas dependientes del disefio, asegurando la operabilidad del procesamiento
intensificado bajo perturbaciones desde la fase inicial del disefio. Kjobsted y col. (2015) se
enfocaron en el disefio y control integrado para la destilacion reactiva basandose en métodos

graficos simples, siendo de esta forma menos sensible a las perturbaciones en la alimentacion.
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Recientemente Iftakher y col. (2021), se enfoca en la integracion del disefio y control
de procesos de destilacion reactiva mediante la aplicacion de la energia que genera la
reaccion. Se presenta una discusion amplia sobre las limitaciones de la controlabilidad de los
sistemas de destilacion reactiva y ofrecen informacion detallada sobre soluciones de disefio
y control aplicables a sistemas de destilacion reactiva con alimentacion simple o doble,

abarcando sistemas binarios y multicomponente.

1.2. Planteamiento del problema

El disefio y determinacion de las condiciones Optimas de operacion de la columna de
destilacion reactiva para la produccion de biodiésel presenta desafios complejos en
integracion del disefio, optimizacion y control. El enfoque tradicional, que aborda estos
elementos de manera secuencial, resulta insuficiente debido a su incapacidad para integrar y
gestionar eficazmente las interacciones dindmicas del proceso. Esto conduce a mayores
costos operativos y un mayor gasto de energia. Ademas, limita la flexibilidad del sistema y
la calidad del producto final al dificultar los ajustes necesarios para adaptarse a las
condiciones de cambio en el sistema.

La ausencia de sinergia en este enfoque secuencial no permite manejar
adecuadamente las interacciones dindmicas y en tiempo real entre los parametros del proceso.
Como resultado, se generaron disefos de control que comprometen el rendimiento y la
eficiencia de la columna de destilacion reactiva. Es en este contexto que surge la necesidad
de un enfoque integral para el desarrollo de la columna de destilacion reactiva, ya que, al
permitir el disefio, control y optimizacion simultaneos, este enfoque integral busca anticipar
y adaptar el comportamiento del sistema desde la fase de disefio. Una estrategia asi tiene el
potencial de mejorar el desempefio de la columna de destilacion reactiva, maximizando la

eficiencia energética y alcanzando niveles 6ptimos de conversion y calidad del producto.

1.3. Justificacion

A nivel industria, el objetivo principal es producir productos que satisfagan al consumidor,
maximizando beneficios econdmicos con costos minimos. La integracion del disefio y control
desde el inicio de un proceso evita que ocurra un desempefio dinamico deficiente y

comportamientos inesperados ante perturbaciones. Esta integracion se ha logrado en
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procesos como reactores de tanque agitado y columnas de destilacion simple, su
implementacién en columnas de destilacion reactiva es particularmente compleja debido a
las interacciones fisicas y quimicas presentes, que dificultan una operacion y control
eficientes. En el caso de la columna de destilacion reactiva para la produccion de biodiésel,
ejecutar el disefio en conjunto con el control y la optimizacién, sumando la evaluacion
dinamica desde el comienzo, busca alcanzar una mayor eficiencia en la produccion de
biodiésel. Esto implica no solo beneficios econdmicos significativos, sino también una
reduccion en los costos de operacion.

Un enfoque simultdneo proporciona adaptabilidad y flexibilidad al proceso,
permitiendo atenuar perturbaciones frente a cambios en las condiciones operativas, lo cual
es crucial debido a la heterogeneidad de los aceites vegetales utilizados como recurso. Por lo
tanto, integrar el disefio, control y optimizacion en paralelo dentro del proceso de destilacion
reactiva para el biodiésel posibilita la obtencion de productos de mayor calidad, asi como
beneficios econdmicos, ambientales y de seguridad operativa. La columna de destilacion
reactiva mejora de manera notable la eficiencia y confiabilidad del proceso, pudiendo resultar
en una produccion de biodiésel mas rentable y sostenible, fundamentando asi la necesidad de

resolver este problema dentro del marco industrial actual.

1.4. Hipotesis

La integracion del disefio y control simultaneo mediante técnicas de optimizacion en una
columna de destilacion reactiva de biodiésel permitird incrementar el rendimiento de
produccion de biodiésel reduciendo el gasto energético del rehervidor, comparado con el

esquema clasico secuencial.

1.5. Objetivos
General

Disenar y optimizar una columna de destilacion reactiva, integrando la etapa de control
durante la optimizacion, para encontrar las variables de disefio Optimas para incrementar la

produccion de biodiésel y reducir la energia del rehervidor.
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Especificos

e Establecer el modelo dindmico de la columna de destilacion reactiva para evaluar el
efecto de las variables de disefio sobre rendimiento de la produccion de biodiésel.

e Implementar un método de optimizacion dinamica para la integracion del disefio y
control del proceso.

e Implementar esquemas de control PI para el control del proceso en las condiciones
Optimas de operacion.

e Realizar el método integral en la columna de destilacion reactiva

e (Comparar la metodologia propuesta con la metodologia basada en métodos

convencionales.
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CAPITULO 2

Marco teorico

2.1 Biodiésel

El biodiésel es un biocombustible amigable con la naturaleza, biodegradable y sostenible,
que genera una alternativa para reemplazar parcialmente los combustibles fosiles, debido a
que no es necesario realizar modificaciones a los motores actuales para su uso; se obtiene de
fuentes biologicas, o productos de la fermentacion de microorganismos a través del proceso
de transesterificacion, su concepto se define como una mezcla de monoalquil-ésteres de
acidos grasos a partir de aceites y grasas de origen vegetal o animal (Hernandez y col., 2009).
Los biocombustibles como el biodiésel pueden ser producidos por aceites de tercera
generacion que provienen de organismos que pueden producir su propio alimento a partir de
energia solar y CO,, se producen con biomasa diferente a la utilizada para los
biocombustibles de primera y segunda generacion y se puede cultivar en reactores
fotoquimicos o en piletones al aire libre. Su obtencion esta basada en tecnologias emergentes
que prometen una gran cantidad de combustible por unidad de drea y menores costos de
produccion (Kafarov y col., 2009). La reaccion de transesterificacion se desarrolla en tres
pasos. Primero, los triglicéridos (TG) reaccionan con metanol para generar diglicéridos (DG),
que reaccionan con metanol para producir monoglicéridos (MG). Reacciona ademés con
metanol para producir glicerol. Cada uno de estos pasos de reaccion produce éster metilico
(biodiésel).

El mercado mundial de biodiésel y que estd proyectado para experimentar un
crecimiento significativo en los préximos afios, se estima que el tamano de este mercado
alcanzara los 34.66 mil millones de dolares en 2024 y crecera a 50.22 mil millones de ddlares

para 2029, lo que representa una tasa compuesta anual del 7.70% en dicho periodo. Este
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crecimiento estd impulsado principalmente por una creciente demanda de combustibles que
respeten el medio ambiente y que contribuyan a la reduccion de las emisiones de gases de

efecto invernadero (Mordor Intelligence, s.f.).

2.2 Procesos de produccion
2.2.1 Clasico secuencial

La produccion de biodiésel a partir de un sistema de reactor seguido por una columna de
destilacion es uno de los métodos mas utilizados a nivel mundial, sobre todo en México. La
reaccion se lleva a cabo en un reactor, donde se controlan las condiciones de temperatura,
agitacion y tiempo de residencia para asegurar una alta conversion y la calidad del producto
final. Posteriormente, el producto crudo que sale del reactor pasa a una columna de
destilacion, donde se purifica el biodiésel separando las impurezas, como el alcohol sin
reaccionar, el catalizador y la glicerina, el principal subproducto del proceso.

La columna de destilacion cumple un rol fundamental, ya que permite que el biodiésel
cumpla con los estdndares internacionales de calidad, como la norma ASTM D6751 en
Estados Unidos y la EN 14214 en Europa, las cuales establecen los requisitos necesarios de
pureza, viscosidad, estabilidad, y otros parametros que debe cumplir el biodiésel para su uso
en motores de combustion. La separacion en dos etapas, es decir, reaccion en el reactor y
purificacion en la columna, ofrece una mayor flexibilidad operativa y permite un control
detallado sobre cada fase del proceso.

Sin embargo, una de las desventajas de realizar la produccion en dos etapas es que
implica mayor tiempo de procesamiento y, generalmente, un mayor consumo de
catalizadores y reactivos, lo que incrementa los costos y afecta la viabilidad econdmica del
proceso. Ademas, la destilacion reactiva facilita una mayor integracion entre las etapas de
reaccion y purificacion, permitiendo un control continuo y mas eficiente de la conversion de
reactivos y la calidad del biodiésel. Por todas estas razones, la destilacion reactiva se presenta
como una alternativa superior en términos de eficiencia energética, reduccion de costos, y
sostenibilidad en la produccion de biodiésel, destacandose frente al sistema tradicional de

reactor y columna de destilacion.
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2.2.2 Destilacion reactiva

La destilacion reactiva, es una combinacion de los procesos de reaccion y destilacion en una
sola columna. Esta es una operacion hibrida o combinada e implica el uso de un recipiente
de reaccion. Presenta ventajas para los sistemas de reaccion en fase liquida cuando la reaccion
debe llevarse a cabo en gran exceso de uno o mas de los reactivos, cuando la reaccion se
puede llevar hasta su completo agotamiento mediante la eliminacion de uno o mas de los
productos a medida que se forma (Perry, 2018). El grupo de tecnologias industriales en las
que ya se ha implementado o se ofrece para su comercializacion la destilacion reactiva se ha
ampliado en los ultimos 20 afios. El proceso de acetato de metilo de Eastman Chemical, se
considera ahora un ejemplo clasico de intensificacion de procesos, en este caso, una sintesis
de procesos basada en el analisis de tareas dio como resultado la sustitucion de los reactores
y unidades de separacion tradicionales por una columna de destilacion reactiva altamente
integrada. En consecuencia, el nimero de equipos principales se ha reducido de 28 a 3.

Shu y col., (2022) presentan los diferentes métodos de disefio y optimizacion de los
procesos para la columna de destilacion reactiva. Estos métodos de disefio y optimizacion se
clasifican en tres categorias: a) graficos, decisiones en informacion grafica generada a partir
de propiedades termodindmicas y de reaccidon quimica; b) basado en la optimizacion
utilizando el disefo a detalle, determinando parametros de cada columna; y c) evolutivo, son
enfoques de disefio derivados de los procesos de destilacion convencionales. Ademads del
disefio, es importante la intensificacion de procesos (IP), la cual es una estrategia efectiva
para lograr una mayor eficiencia energética. La IP tiene como objetivo reducir las resistencias
de transferencia de calor y masa mientras se superan las limitaciones termodindmicas a través
del disefio y la operacion integrados. En los Ultimos afios, la IP ha atraido un interés
considerable, como un medio potencial para la mejora de procesos, para satisfacer las

crecientes demandas de produccion sostenible (Segovia-Hernandez y col., 2015).

2.2.3 Tipos de reaccion

La transesterificacion es una reaccion organica en las cual se produce un intercambio o
sustitucion del grupo alquilo de un éster Baudino (2006). En esta se incluye las tres
reacciones que se denomina alcohoélisis donde un éster interactua con un alcohol para sustituir
un grupo alquilo por el del alcohol, asi también se encuentra la aciddlisis en ella, un acido
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carboxilico reacciona con un éster para sustituir su grupo acilo por el del 4cido y finalmente
se encuentra la interesterificacion donde existe un intercambio entre los grupos acilos y
alquilo de dos ésteres diferentes. Por lo tanto, se puede definir a la transesterificacion como
la reaccion mediante la cual, los triglicéridos (TG) presentes en los aceites vegetales y grases
animales se combina con un alcohol de bajo peso molecular (usualmente metanol) en

presencia de un catalizador adecuado, para formar glicerina y una mezcla de ésteres grasos.

;R
-pC\.
] OH
Os..O. CH2 30*0’0*~CH + HO CIH _OH
CCH O + 3CH:OH mud | 3 Neg
| | i R Ho Hz
HZC"“O/C\F{
Trigliricerido Metanol Ester metilico Glicerina

Figura 1. Reaccion de transesterificacion para la produccion de biodiésel

2.3 Control y Optimizacion
2.3.1 Control del proceso

El controlador de algoritmo PID consiste en tres modos bésicos: proporcional, integral y
derivativo. Un control PID esta basado en un modelo matematico riguroso de algun proceso
lineal o lineal dentro de un rango y lee un valor de entrada o del sensor de entrada, aplica los
algoritmos de control definidos y produce una salida especifica como sefal actuante o como
entrada a un actuador (Lorandi y col., 2011) ademas, se utiliza ampliamente en el control de
retroalimentacion de procesos industriales.

En el controlador proporcional integral (PI), la accidn integral elimina la desviacion
al mover la salida de forma proporcional a la desviacion del punto de consigna (Perry, 2018).
Aunque estd disponible de manera exclusiva en controladores integrales, suele combinarse
con la accion proporcional en un controlador PI. El numero de variables manipuladas se

denomina grados de libertad de control. Los grados de libertad de una columna de destilacion
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reactiva son esencialmente los mismos que los de una columna de destilacion binaria
convencional: tasa de destilado (D), tasa de fondos (B), relacion de reflujo (R), energia del
rehervidor (Q,) y energia del condensador (Q,). Tres de estas corrientes se deben utilizar para
controlar el estado de la columna, dejando las otras dos corrientes para controlar el
funcionamiento de la columna. En la estructura de control de dos temperaturas, los grados de
libertad de control se asignan de la siguiente manera:

e Rendimiento determinado por ebullicién con vapor

e Presion controlada por el servicio del condensador

e Nivel de base controlado por caudal de fondos

e Nivel del reflujo controlado por el caudal de destilado

e La relacion de reflujo se mantiene midiendo el caudal de destilado y ajustando el

caudal de reflujo.
e Temperatura en alguna bandeja de la columna controlada por una de las

alimentaciones.

2.3.2 Optimizacion

El objetivo de la optimizacion es encontrar los valores de las variables en el proceso que
produzcan el mejor valor del criterio de rendimiento. La optimizacién es una técnica
destinada a obtener la mejor produccion disponible para un sistema o proceso especifico.
Implica ajustar y perfeccionar variables dentro de ciertos limites para lograr los resultados
mas favorables. En diversas areas, la optimizacion se centra en la modificacion cuidadosa de
factores con el objetivo de maximizar la eficiencia, minimizar costos u alcanzar otros
objetivos especificos (Dutta y col., 2016). Esto nos lleva a realizar los siguientes pasos para
un problema de optimizacidn:
® Variables de Decision: El primer componente crucial en la formulacion de
problemas de optimizacién implica la eleccion de variables independientes que
caractericen de manera adecuada los posibles disefios y condiciones de
funcionamiento del sistema. Estas variables, usualmente seleccionadas por su
impacto significativo en la funcion objetivo.

e Identificar y priorizar las variables de decision clave.
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® Funcion objetivo: La funcién objetivo, también conocida como indice de
rendimiento o criterio de eleccion, constituye el Gltimo componente esencial en un
problema de optimizacion. Este elemento se utiliza para determinar los valores
optimos de las variables de decision que resuelven el problema. La funcion objetivo
guia la buisqueda de los mejores valores de las variables de decision, ya sea
minimizando o maximizando la funcion objetivo segun el criterio seleccionado. Los
criterios pueden ser de naturaleza econdmica, tecnologica o temporal, entre otros.

e Restricciones: Una vez determinadas las variables independientes, el siguiente paso
implica establecer relaciones mediante ecuaciones o inecuaciones que describan las
restricciones existentes entre estas variables. Estas restricciones surgen debido a

limitaciones del sistema, leyes naturales o restricciones tecnologicas.

2.3.3. Descripcion del método tradicional

El método tradicional para el disefio y operacion de columnas de destilacion reactiva suele
involucrar una secuencia lineal de etapas: disefio, optimizacion y control. En este enfoque, el
proceso comienza con el diseno estructural y operacional de la columna, donde se eligen
configuraciones basicas como el numero de platos, la ubicacion del plato de alimentacion, y
las condiciones de operacion iniciales basandose en parametros estandar o literatura
existente. Posteriormente, se optimizan estos parametros una vez que la columna estd en
operacion, ajustando los parametros de disefio para mejorar el rendimiento del sistema.
Finalmente, se implementa un sistema de control para mantener las condiciones optimizadas,
adecuando continuamente las operaciones a fin de contrarrestar perturbaciones y garantizar
la estabilidad del proceso.

Esta forma secuencial, tiene ciertas limitaciones. Al tratar el diseflo, optimizacion y
control como etapas separadas, puede haber una falta de integracion que resulte ineficiente
en el proceso, por ejemplo, las decisiones de disefio pueden no considerar completamente
como influirdn en las etapas posteriores, llevando a ajustes costosos y mayor tiempo de
respuesta durante la optimizacion y control. Adicionalmente, la falta de sincronizacion entre
las etapas puede limitar la flexibilidad operativa y la capacidad para adaptarse rapidamente a

cambios en las condiciones del proceso o del mercado.
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Por otro lado, el método integral propone abordar el disefio, optimizaciéon y control
de manera simultanea, este enfoque reconoce que estos aspectos estan relacionados y puede
maximizar el rendimiento general del sistema cuando se consideran juntos desde el inicio.
En un enfoque integral, las decisiones de disefio iniciales son informadas por consideraciones
de control y optimizacion, permitiendo la seleccion de configuraciones que no s6lo cumplan
con las metas del disefio, sino que también faciliten una operacion robusta y dinamica. La
optimizacion y el control son dependientes uno del otro en este método, lo que significa que
los parametros de control y los objetivos de optimizacion se alinean para responder de manera
continua y simultdnea a las necesidades del proceso. Esto no solo aumenta la eficiencia
energética y la eficiencia en la conversion de los reactivos en producto deseado, sino que
también mejora la capacidad del sistema para manejar variaciones en las condiciones de

entrada y demandas de salida.
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CAPITULO 3
Metodologia

En esta seccion, se describen las herramientas para el disefio de la columna de destilacion
reactiva, asi como el control y optimizacion de las condiciones de operacidon para maximizar
la fraccion mol de biodiésel en fondos. Se desarrollé un modelo matematico dinamico de la
columna de destilacion reactiva basado en balances de materia acoplados a la cinética de la
reaccion de transesterificacion. Para cada plato se plantearon las ecuaciones diferenciales que
describen cada zona de la columna, tomando en cuenta los flujos de liquido y vapor y la
reaccion quimica. Subsecuentemente, se llevo a cabo la implementaciéon computacional del
modelo en MATLAB, adecuando las funciones de balance para resolver el sistema de
ecuaciones mediante la funcién ode23tb, basado en un método de Runge-Kutta de orden 2,
3. En la fase de optimizacion, se definieron variables de decision continuas (relacion de
reflujo, relacion de reflujo de rehervidor y condicion térmica de alimentacion) y discretas
(nimero de etapas y posicion del plato de alimentacion). Se planted una funcidon objetivo
multiobjetivo ponderada que maximiza la fraccion molar de biodiésel en los fondos y
minimiza el calor del rehervidor. Para las variables continuas se utiliz6 la funcion fimincon
de MATLAB, mientras que las discretas mediante analisis de sensibilidad. Finalmente se
disefi6 e integrd un controlador PI, donde se aplicaron reglas de sintonizacion de Skogestad
para determinar las constantes proporcional e integral (Kp, K;), y se calculo la Integral del

Error al Cuadrado (ISE) para evaluar el desempefio dindmico.

3. 1. Columna de destilacion reactiva
La columna de destilacion reactiva fisicamente consiste en un dispositivo cilindrico vertical
dividido en multiples platos, numeradas de forma descendente desde la parte del domo hasta

los fondos y esta representada en la Figura 2:
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' Condensador ‘

| Zona de rectificacion | )

TG +C,H.OH =" DG+ ROOCH,

‘ DG+ C,H,0H &> MG + ROOCH,

' Zona reactiva

MG + C,H,OH 2% GL + ROOCH,

Zona de agotamiento I " Rehervid
chervidor

>

Figura 2. Columna de destilacion reactiva

En el extremo superior se ubica el condensador, encargado de enfriar el vapor que
asciende por la columna y condensarlo para devolver una parte del flujo liquido (reflujo) a la
columna, mientras que otra parte se extrae como destilado. Debajo se encuentra la zona de
rectificacion, en la cual los componentes mas volatiles ascienden, enriqueciendo la fase vapor
gracias al contacto continuo con el liquido descendente. En las etapas centrales, se encuentra
la zona reactiva, donde se introduce la alimentaciéon y se promueve la reacciéon de
transesterificacion simultdneamente con la separacion. A medida que los compuestos mas
pesados y los reactivos rezagados descienden, alcanzan la zona de agotamiento, donde los
componentes menos volatiles se concentran antes de llegar al fondo. En estas tres zonas, cada
una esta compuestas por platos, que alcanzan un punto equilibrio entre fases. En la Figura 3
se representa la interaccion de las fases, donde el liquido que llega desde el plato superior
interactia con el vapor ascendente del plato inferior, promoviendo la transferencia de
componentes por medio del equilibrio liquido-vapor. Estos procesos dindmicos estan
influenciados por los flujos de entrada y salida, asi como por las variaciones de temperatura
y composicion, y son importantes entenderlos para optimizar el desempefio de la columna de

destilacion reactiva.
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Figura 3. Representacion del estado dinamico de cada uno de
los platos en la columna de destilacion reactiva

En la base de la columna yace el rehervidor, que suministra el calor indispensable
para generar vapor ascendente. Este vapor alimenta las etapas superiores y mantiene la
recirculacion de fases, asegurando el equilibrio de temperatura y composicion en todo el

sistema.

3.2. Modelo matematico

Para realizar el modelado de la columna de destilacion reactiva, se considera el planteamiento
de los balances de materia, la descripcion del equilibrio liquido-vapor que ocurre en cada
etapa de la columna, asi como el acoplamiento de la reaccion de transesterificacion en la zona
reactiva. En la operacion de la columna de destilacion reactiva, se han considerado varias
suposiciones que facilitan la modelacion y el andlisis del proceso, una de ellas es que no hay
variaciones de flujo molar a lo largo de la columna, esta suposicion simplifica los calculos y
el modelo matematico, ya que la reaccion quimica no altera la cantidad total de moles del
sistema. De esta manera, se permite enfocar el andlisis en el equilibrio entre las fases liquida
y vapor sin la necesidad de ajustar constantemente la masa total. Ademas, en todo momento

las fases liquida y vapor se encuentran en equilibrio en cada plato de la columna, esto permite
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utilizar relaciones de equilibrio, como las ecuaciones de Raoult o de Antoine, para calcular
la concentracion de los componentes en cada plato. Otra consideracion importante es que los
cambios de temperatura de la columna se pueden estimar a partir del equilibrio de fases, bajo
la consideracion de operacion adiabatica. Asimismo, se considera operacion a presion
constante a lo largo de la columna; se considera las reacciones en una sola direccion, esto
implica que no se consideran efectos adicionales como inhibiciones o efectos de

concentracion complejos ademas que la reaccion solo ocurre en la fase liquida.

3.1.1. Balances de materia

El balance de materia se plantea a partir de las leyes de conservacion de materia. Para el caso
de la columna de destilacion se consideran los balances de la zona reactiva, zona de
agotamiento y zona de rectificacion, asi como los equipos auxiliares como el condensador y

el rehervidor. Los balances correspondientes son como siguen:

Condensador:
d(x,M ) 1
%: 2J’2_(D1+L1)XD M
Zona de rectificacion:
d(x;M ) )
—a ViaVjm =Lx; + Lyx, =V,
Zona de alimentacion:
d(XN MN ) 3
# =VyaVym =Ly Xy, +Ly Xy +Fx: =Vy vy, ©)
Zona de agotamiento:
d(x M) (4)
# =V —Lyx; + Lix,, =V,
Rehervidor
d(x,M,)
% =Ly xy, —Vyyy —Bxy 5

donde D es el flujo de destilado, V es el flujo de vapor, L es el flujo liquido, B es el flujo de
fondos, M es la masa de cada plato, F'es el flujo de entrada, y es la fraccion de vapor, x es la
fraccion liquido, N es el nimero de plato, Na es el plato de alimentacion.
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3.2.2. Modelo cinético de la zona reactiva

El comportamiento de la reaccién de transesterificacion, basandose en los parametros
cinéticos encontrados por Simasatitkul y col., (2011), los valores de las constantes de
velocidad y las energias de activacion de la reaccion se presentan en la Tabla 1, en la forma

de la ecuacion de Arrhenius que se muestra en la ecuacion 6:

Ea;

Tabla 1. Parametros cinéticos de la reaccion de transesterificacion

0 0 P 4 0 0

kq 1.40 - 1011 54.999
k, 2.0808 - 10° 41.555
ks 2.1262-10° 83.094
ky 3.5597 - 103 61.250
ks 1.9206 - 107 26.865
ke 7.5600 - 107 40.116

3.1.3. Equilibrio liquido-vapor

El modelo termodindmico que se utilizo fue un modelo ideal, basado en la ley de Raoult, que
describe el comportamiento liquido-vapor en el equilibrio (Smith y col., 2007) y se aplica
solo a presiones bajas a moderadas. La expresion matematica que nos describe el
comportamiento del equilibrio liquido vapor, y que proporciona una expresion cuantitativa

de la ley de Raoult es:
P=xP +xP’ (7)

_xP 8)
Bz p

donde x; es una fraccion mol de fase liquida, y; es una fraccion mol de la fase vapor, y P;"

es la presion de vapor de las especies puras i a la temperatura del sistema. Este modelo
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proporciona una descripcion realista del comportamiento efectivo de un sistema. Esta
ecuacion puede extenderse para mezclas multicomponentes.
Las presiones de vapor, se utilizd una ecuacion de Antoine extendida que esta representada

por la siguiente ecuacion:

P*:F-exp[A+§+C~ln(T)+D-TE} ©9)

donde A4, B, C, D,y E son las constantes de Antoine; 7'y P son temperatura absoluta y presion
de vapor; estos parametros utilizados para las presiones de vapor del ELV fueron tomados

de Houge (2013) mostrados en la Tabla 2:

Tabla 2. Constantes de Antoine de las presiones de vapor de cada uno de los componentes

Metanol Triglicérido  Diglicérido  Monoglicérido  Glicerina Biodiésel
59.837 505.21 18.155 145.25 169.21 107.53
—6282.9 —94126 —7165.4 —21154 —16893 —15604
—6.3787 —59.788 —0.84781 —16.874 —21.813 —12.214
4.6175¢7% | 5.8959e¢719 | 3.1834¢7%0 1.7403¢718 1.1407e¢5 | 1.800e718
2 6 6 6 2 6
—9.869¢73 | —9.869¢73 —9.869¢73 —9.869¢ 73 —9.869¢73 | —9.869¢73

3.3. Implementacion de controlador tipo PI
3.3.1. Controlador PI y funciones de respuesta

El uso de controladores PI en columnas de destilacion reactiva ha sido ampliamente
adoptado, debido a su simplicidad y efectividad para mantener variables clave como la pureza
del producto y la conversion dentro de los rangos deseados. Estos controladores son
especialmente adecuados para procesos con dindmicas lentas y multiples interacciones, como
es el caso de la destilacion reactiva, donde mantener el equilibrio entre reaccion y separacion

es importante. Ademads, su implementacion resulta sencilla tanto en simulaciones como en
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sistemas industriales en tiempo real. Por ejemplo, Roat y col., (1986) propusieron el uso de
controladores PI para regular la temperatura en platos especificos, ajustando las corrientes de
alimentacion como variable manipulada, lo que permitio una regulacion eficaz sin requerir
esquemas de control avanzados. Asimismo, cuando se emplean métodos de sintonizacion
como el de Tyreus-Luyben, los controladores PI logran un desempefio satisfactorio frente a
perturbaciones y cambios en la carga del sistema, sin comprometer la estabilidad ni aumentar
significativamente la complejidad del control (Sharman y col., 2010). Esto permitira integrar
el control directamente con el disefio y la optimizacién de la columna, enfocandose en la
interaccion entre los parametros operativos y las restricciones del proceso para maximizar la
eficiencia sin necesidad de un esquema de control excesivamente complejo. El controlador

tipo PI esta descrito por la ecuacion 10

u(t) =u,,, +K,e()+ K, [ e(t)dt (10)
0

donde K, es la variable proporcional, K; es la variable integral.

3.2.2. Sintonizado del controlador

La eficiencia de un controlador depende tanto de su sintonizacion como de su disefio, la
sintonizacion debe ser aplicada por el usuario para ajustar el controlador al proceso de la
columna de destilacion reactiva. En la implementacion del controlador PI, se utiliz6 las reglas

de sintonizado de Skogestad y col. (2013) donde:

e La funcién de transferencia de primer orden
gS

e (1D
g(s) =k ——
(z.s+1)
e La ganancia del controlador
1= (12)
© kr +6

e El tiempo integral
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7, =min{r, 4(z, + 0)} (13)

3.4. Optimizacion de la columna de destilacion reactiva

En la columna de destilacion reactiva, existen diferentes tipos de variables a optimizar, estas
se pueden dividir en dos categorias: discretas y continuas. Entre las variables discretas se
encuentran el nimero de platos y el plato de alimentacion; el numero de platos representa la
cantidad total de etapas de equilibrio dentro de la columna, y est4 directamente relacionado
con la eficiencia de separacion y la conversion de los reactivos, un mayor niimero de platos
puede mejorar la pureza del producto, pero también incrementa el costo. Por su parte, el plato
de alimentacidn indica la posicion en la que se introduce la corriente de alimentacion dentro
de la columna, lo cual afecta el equilibrio entre la reaccion y la separacion en las distintas
zonas de la columna.

Las variables continuas que se tomaron en cuenta fueron la relacion de reflujo, la
relacion de reflujo de fondos y la condicion térmica de la alimentacion; la relacion de reflujo
se define como la proporcion entre el liquido que regresa desde el condensador a la columna
y el producto extraido en el domo, su ajuste influye en la eficiencia de separacion en la zona
de rectificacion. La relacion de reflujo de fondos, en cambio, corresponde a la proporcion
entre el liquido que retorna desde el rehervidor y el producto que se retira por los fondos,
afectando la calidad del producto final y el avance de la reaccion en la parte inferior de la
columna y finalmente la condicion térmica de la alimentacion se refiere al estado en el que
se introduce la alimentacion (liquido o vapor). Es importante tomar en cuenta estas variables
de disefio ya que el objetivo principal es alcanzar un equilibrio adecuado entre la obtencién
de una mayor pureza del biodiésel y una menor carga térmica en el rehervidor.

Una vez definidas las variables que tienen un mayor efecto en el proceso de la
columna de destilacion reactiva, la optimizacion se llevo a cabo en etapas, en primer lugar,
se realizd la optimizacion de las variables de disefio, con el objetivo de identificar los
parametros de decision que maximizan la produccion de biodiésel y minimizan el consumo
energético. Posteriormente, sobre las condiciones Optimas determinadas, se implement6 un
sistema de control que permitiera mantener el proceso en estado estacionario frente a

erturbaciones. Se utilizd para la optimizacion el comando “fmincon” en Matlab para las
rturb Se util | t | do “ ” Matlab 1
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variables continuas y para las variables discretas se realiz6 simulaciones haciendo las
variaciones entre estas, hasta obtener los valores correspondientes de la fraccion de biodiésel
en fondos de cada una de las combinaciones.

Finalmente, para realizar la optimizacion de manera integral se abordé mediante una
estrategia dividida en dos etapas, la primera una multiobjetivo en la cual se tomd en cuenta
la maximizacion de la fraccion de fondos de biodiésel y la minimizacion del consumo de
energia en el rehervidor. En la formulacién de la funcidén objetivo, se asigné un peso de
ponderacion del 75 % a la fraccion molar de biodiésel en los fondos y un 25 % al calor
suministrado al rehervidor, esta eleccion se basd en un analisis de sensibilidad realizado
previamente, en el cual se probaron distintos valores del parametro a, que representa el peso
asignado a cada término en la funcion objetivo. Durante estas pruebas, se observd que el
calor del rehervidor presentaba variaciones menores (alrededor del 5 %) al modificar su
ponderacion entre 25 % y 50 %, en contraste, la fraccion molar de biodiésel mostrd una
mayor sensibilidad a los cambios de a, variando mas del 10% conforme aumentaba o
disminuia su peso en la funcion objetivo. Por esta razon, se decidio priorizar este pardmetro
en la optimizacion, ya que su comportamiento respondia mas directamente a la asignacion
de peso, lo cual permitia una mayor capacidad de ajuste del sistema hacia el objetivo deseado.

Por lo tanto, se plantea la funcion objetivo de la siguiente manera:

min f(N,Na,q,R,Rb) = a; - Q(N,Na,Q,R,Rb) — a, - xgp(N,Na, Q,R, Rb) (14)

Sujeto a los balances de materia:

7 =ViYm —LX; v L X, =V, (15)
d(xNAMNA)
— =Vy aVn,u—Ly Xy, +Ly Xy  +Exe =Vy vy (16
d(ijj)—V CIxal _y
Cdt s T X T X T an
d(x,M),)
—Z't B2 =Ly Xy —Vyyy —Bx, (18)
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donde Qp es el calor del rehervidor, Ly el liquido que entra al rehervido y proviene del Giltimo
plato de la columna de destilacion, Ly el liquido de salida del rehervidor, Vi el vapor que
regresa al rehervidor y finalmente H la entalpia correspondiente a cada una de las corrientes.

Con las siguientes restricciones:

4<N<20 (19)
2<Na<18 (20)
0.55 < xpp < 0.75 (21)
05<qg<1 (22)
15<R<35 (23)
1<Rb<3 (24)

Y la segunda consisti6 en disefiar una funcioén objetivo que optimice las constantes
de controlador PI (K, y K;). Con base en estos parametros, se procedio a realizar la
optimizacion del sistema a lazo cerrado, es decir, con el sistema de control activo. Esta
secuencia permite que el controlador opere bajo las condiciones mas favorables posibles,
contribuyendo a una mejor evaluacion al hallazgo de configuraciones mas eficientes que las
obtenidas mediante el enfoque tradicional.

Por lo tanto, se busco la minimizacion del error acumulado del controlador
optimizando las variables la parte proporcional (K, ) responde a la magnitud del error actual,
mientras que la parte integral (K;) corrige los errores acumulados a lo largo del tiempo. Esta
combinacion permite al controlador no solo reaccionar rapidamente a las perturbaciones, sino
también eliminar errores residuales en el estado estacionario. Optimizar estos pardmetros
implica encontrar los valores ideales de K, y K; que permitan al sistema alcanzar el equilibrio

de manera rapida y estable. representada en la funcion objetivo descrita en la ecuacion 26
tf 2
inf (Kp, Ki) = ( Z —x, ) dt
minf (Kp, Ki) _L ( (xgp — X ef) (25)
Sujeto a los balances de materia:

(26)
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M—V —-Lx +L x -V
=V TEX TR X TV

dt 27)
d(xy M, )
Jf = VNA+1yNA+1 _LNA'XNA +LNA71XNA71 +FAxFA - VNAyNA
(28)
M) _y Lx,+L v
7 =V X, T L X, VY, 09)
d(x,M,)
fﬁ‘ =Ly Xy, —Vyyy —Bx,
Con las siguientes restricciones:
Kp (30)
7 <Kp<Kp-2
Ki _ ,
7<K1<Kl'2 (31)

Finalmente, se plantea la comparacion de tres aspectos: las concentraciones de
biodiésel en los fondos, el consumo energético del rehervidor y el desempeiio dindmico del
sistema de control. Esta comparacion permitira evaluar si la incorporacion simultanea del
disefio, control y optimizacién, como se propone en el enfoque integral, ofrece ventajas
significativas frente al método tradicional. Para ello, se seguird una secuencia estructurada
de analisis. En primer lugar, se aplicara el enfoque tradicional, en el cual el disefio de la
columna se establece de forma independiente, seguido de una optimizacion basada en
variables operativas, sin tener en cuenta las condiciones del sistema de control.
Posteriormente, una vez definido este disefio, se implementa el sistema de control tipo PI, el
cual serd sintonizado de forma convencional mediante la optimizacion independiente de los
parametros K, y K;. Esta metodologia reproduce el tratamiento secuencial clasico utilizado
en la ingenieria de procesos. En la segunda etapa, se aplicard la metodologia integral, la cual
considera la optimizacion de disefio y operacion de la columna de manera simultanea con la
presencia activa del controlador. Para ello, primero se sintoniza el controlador a una
referencia establecida, y posteriormente se optimiza el sistema completo bajo lazo cerrado,
permitiendo que el disefio final esté condicionado por las mejores condiciones de operacion
con control. Esto permitird cuantificar con precision los beneficios de integrar el control

desde la etapa de diseflo, no solo en términos de eficiencia energética y pureza del producto,
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sino también en la respuesta dindmica del sistema de control. Los resultados obtenidos
serviran para validar si la estrategia integral representa una mejora frente a los métodos
tradicionales y si su implementacioén resulta ventajosa para sistemas complejos como la

columna de destilacion reactiva para la produccion de biodiésel.
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CAPITULO 4

Resultados y discusiones.

4.1. Simulacion del modelo dinamico

El disefio de una columna de destilacion reactiva es una etapa primordial en la produccion de
biodiésel, el disenio adecuado influye directamente en las fases de control y optimizacion.
Estas variables afectan la conversion de reactivos, asi como la cantidad de energia necesaria
para producir biodiésel. Un disefio adecuado, debe equilibrar estas variables para maximizar
la fraccion molar de biodiésel en fondos, mientras se minimiza la cantidad de energia
necesaria en el producida en el rehervidor. El disefio de una columna de destilacion reactiva
requiere de un enfoque de andlisis de sensibilidad y la optimizaciéon multiobjetivo que
considere simultaneamente criterios de conversion, eficiencia energética, y viabilidad
operativa. En este contexto, la ausencia de métodos de disefio cerrados no representa una
limitante, sino una oportunidad para aplicar estrategias integradas que permitan configurar

sistemas eficientes y adaptables a las necesidades del proceso.

4.1.1 Validacion de la columna de destilacion reactiva

En la Figura 3 se presenta una comparacion entre los resultados obtenidos a partir de la
simulacion de una columna de destilacion reactiva para la produccion de biodiésel en Aspen
Plus y aquellos derivados de un modelo matematico implementado en MATLAB. El calcul6
el error porcentual de cada uno de los perfiles obtenido, entre los resultados obtenidos en
Aspen Plus y el modelo matematico implementado en MATLAB para los distintos
compuestos involucrados en la reaccion de transesterificacion reflejan una alta precision del
modelo desarrollado. En particular, se observaron errores menores al 4% para los

componentes que producen la reaccion, como el metanol (2.95%) y el triglicérido (3.7%),
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mientras que, para los compuestos producidos en la reaccion los errores son del orden de
magnitudes significativamente pequefias de 10~° hasta 10~°.

La comparacion se llevé a cabo considerando variables del proceso como perfiles de
composicion, temperatura y flujo maésico a lo largo de la columna, asi como parametros
globales de desempeio. La concordancia entre ambas herramientas numéricas permite no
solo confirmar la validez del modelo propuesto, sino también proporcionar una base sélida

para futuras etapas de optimizacion y control avanzado del sistema.
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Figura 4. Comparacion entre los resultados obtenido con Aspen Plus y Matlab (o Aspen Plus, x
Matlab)

Estos resultados indican que el modelo implementado en MATLAB reproduce de
manera satisfactoria el comportamiento del sistema simulado en Aspen Plus. La cercania
entre los valores obtenidos en ambas plataformas corrobora no solo la formulacion
matematica y el modelo termodinamico adoptado, sino también la implementacion numérica

de los balances de materia. En consecuencia, el modelo en MATLAB puede considerarse una
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herramienta confiable para tareas de analisis, optimizacion y disefio de control en procesos

de produccion de biodiésel mediante destilacion reactiva.

4.1.2 Parametros de disefio de la columna de destilacion reactiva

Para determinar los rangos dentro de los cuales se optimizaran las variables, se llevo a cabo
un analisis de sensibilidad para cada uno de los pardmetros de disefio. Este analisis mostré
que la relacion de reflujo del rehervidor presenta mayor influencia en comparacion con la
relacion de reflujo del condensador. Este es consistente con los estudios de Goncalves y col.,
(2020), quien menciona que R (relacion de reflujo) incide pobremente sobre conversion de
biodiésel en la columna de destilacion, en comparacion con otros parametros, como la
temperatura, por ejemplo.

Por lo tanto, se decidi6 mantener la variacion de la relacion de reflujo solo dentro de
los valores promedio indicados en la literatura, que van desde 1.5 (por encima del reflujo
minimo requerido en el sistema) hasta 3.5, mientras que la condicion térmica de la
alimentacion se establecid que variaria entre 0.5 y 1.0. Esto se debe a que, si la alimentacion
entra como vapor sobrecalentado, requerird mas energia de la que se podria ahorrar mediante
la minimizacion del rehervidor. En la Tabla 3 se muestran los pardmetros usados para la
simulacion, se consideraron 12 etapas y la composicion de alimentacion, se establecid una
relacion de 6:1, es decir, seis partes de metanol por una de triglicéridos. Para la relacion con
la relacion de reflujo, se eligio un valor promedio de 3 y la relacion de reflujo de 1.5 permite
una operacion equilibrada, lo que la hace compatible con un amplio rango de configuraciones
estructurales en la columna de destilacion reactiva. En particular, esta relacion de reflujo ha
demostrado ser adecuada para explorar combinaciones del numero de etapas entre 10 y 22 y
ubicaciones del plato de alimentacion entre 2 y 1, esto logra una recirculacion suficiente de

material hacia el rehervidor que favorece la conversion de los reactivos

Tabla 3. Configuracion incial del disefio basado en la literatura

Parametros Valor

Numero de platos 12

l

Flujo de Alimentacion 7 mot
s
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Composicion de _ _
alimentacion Xrg = 1,Xye = 6
Relacion de reflujo de
1.5
fondos

Relacion de Reflujo 3
Presion de la columna 1.013 bar

Calor del rehervidor 16781 cal/s

Enla Figura 5 se observa la simulacion numérica en estado dinamico de las fracciones
molares en los fondos, donde al inicio del proceso, se observa un cambio pronunciado en la
composicion, es decir, la fraccion molar de biodiésel aumenta rapidamente hasta alcanzar un
valor pico cercano a 0.8, lo que indica una formacion eficiente y veloz del producto deseado

justo en los primeros minutos.
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Figura 5. Simulacion dinamica de la columna de destilacion reactiva para la produccion de
biodiésel

Paralelamente, la fraccion molar de triglicérido, que es el reactivo principal,
disminuye de forma abrupta, lo que evidencia que la reaccion de transesterificacion ocurre
de manera intensa en las etapas iniciales. Por su parte, el metanol, utilizado como reactivo,
muestra una fuerte caida inicial en su fraccion molar, pero una vez que se estabiliza el

sistema, mantiene un valor constante, lo cual es caracteristico en este tipo de procesos donde
36



parte del metanol permanece en el fondo. La fraccion molar de glicerina aumenta
paulatinamente en los primeros minutos y se estabiliza alrededor de 0.22, indicando una
buena conversion de triglicéridos a biodiésel y glicerina. A partir de los 25 minutos, el
sistema alcanza un régimen estacionario donde la composicion de los fondos se mantiene
constante: el biodiésel se estabiliza en el valor de 0.58, seguido de glicerina 0.22 y metanol
0.18, mientras que tanto los triglicéridos como los intermediarios mantienen fracciones molar
cercanas a 0, lo que implica una conversion practicamente total bajo las condiciones
operativas simuladas.

Por lo tanto, la optimizacion se centrara, por ende, en dos aspectos clave: maximizar
la fraccion molar de biodiésel en los productos de fondos y garantizan que el equipo necesita
una menor cantidad de energia en el rehervidor. Este enfoque integral permitird mejorar no
solo la eficiencia del proceso, sino también asegurar que la produccion pueda ser la maxima

alcanzada dentro de los limites de la naturaleza de la reaccion.

4.2. Optimizacion
4.2.1. Optimizacion multiobjetivo de la columna

La optimizacion muestra que se requieren 10 etapas, es decir 2 menos que lo que se tenia en
el primer disefio de la columna de destilacion reactiva, ademdas que la fraccion mol de
biodiésel obtenida fue de 0.6920, representando un aumento del 19.31% y manteniendo el
plato de alimentacion en el plato 2. Ademas, se encontrd un patron en que la diferencia entre
el nimero de platos y el plato de alimentacion tiene que ser 8 para encontrar la méxima
conversion posible al combinar estas dos variables, ya que teniendo un menor nimero de
platos la fraccion molar de biodiésel en fondos va disminuyendo y si tenemos mas platos esta

fraccion molar se mantiene constante.

4.2.2. Resultados de la optimizacion

Los resultados obtenidos antes y después de la optimizacion muestran cambios considerables
en los pardmetros operativos de la columna de destilacion reactiva, los cuales responden al
objetivo de maximizar la produccion de biodiésel en la corriente de fondos y minimizar la

energia requerida por el rehervidor, estos se muestran en la Tabla 4:

37



Tabla 4. Parametros de disefio obtenidos después de la optimizacién

Parametros de disefio Sin optimizar Optimizado
R 3 2.2405
Rb 1.5 1.6252
Q 1 0.7482
XBD 0.58 0.6772
Q 16781 4.0063 - 10*

Inicialmente, se utilizo una relacion de reflujo del rehervidor de 1.5 y una relacion de
reflujo superior de 3, con una condicion térmica de alimentacion igual a 1 (alimentacion
saturada liquida) y un requerimiento energético de 16,781 cal/s. Tras la optimizacion, la
relacion de reflujo del rehervidor aumento a 1.6252 cal/s, mientras que la relacion de reflujo
superior disminuy6 a 2.2405. A pesar del incremento en el calor suministrado al rehervidor
(33,438 cal/s), estos ajustes condujeron a una mejora en la fraccion molar de biodiésel en los
fondos, dando como resultado un aumento de valor agregado al biodiésel. El aumento en la
relacion de reflujo del rehervidor implica una mayor recirculacion de liquido desde el fondo
hacia las etapas inferiores de la columna, lo que favorece el contacto entre los reactivos
residuales y mejora la conversion hacia biodiésel, especialmente en presencia de especies
intermedias como monoglicéridos y diglicéridos. Este fendmeno también puede incrementar
la pureza del producto, al permitir un mejor arrastre de impurezas hacia la cabeza de la
columna.

Por otro lado, la disminucién en la relacion de reflujo superior, de 3 a 1.6252, implica
una menor cantidad de liquido retornado desde la parte superior de la columna hacia las
etapas superiores. En el contexto de la destilacion reactiva para la produccion de biodiésel,
esto genera un cambio en la distribucion interna de fases que puede beneficiar la conversion
quimica. Una menor relacion de reflujo reduce la saturacion liquida en la zona de
rectificacion, permitiendo un mayor ascenso de vapor sin arrastre excesivo de liquido. Esta
condicion puede facilitar la separacion de subproductos mas volatiles y reducir la dilucion de

reactivos en la fase liquida, lo que favorece el desplazamiento del equilibrio quimico hacia
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la formacion de biodiésel en las etapas inferiores. La reduccion en la condicion térmica de
alimentacion (de 1 a 0.7485) indica que se ha ajustado el estado de entrada para que el sistema
absorba parte del calor de la alimentacion en forma de entalpia de vaporizacion, lo cual puede
tener un efecto favorable en la integracion energética global del proceso.

Estos cambios muestran que la estrategia Optima para maximizar biodiésel en los
fondos implica un mayor enfoque energético en la zona de reaccion y una reduccion del
reflujo superior que evita pérdidas innecesarias de energia, logrando asi una operacion mas

eficiente a pesar del aumento en el consumo de calor en el rehervidor.

4.3. Control

4.3.1. Implementacion de controlador PI
Para el célculo de la ganancia de respuesta se considerd Unicamente los parametros ¢, Ry
Rb, a las que se introdujeron cambios en escalon de 20%, los cuales se muestran en la Tabla

5. Se observa que el parametro q es quien muestra una mayor ganancia con un tiempo de

respuesta aceptable, por lo que se decide usar esta variable como variable de control.

Tabla 5. Valores obtenidos del sintonizado

Perturbacion Ganancia Tiempo de respuesta
—20%R —0.0899 0.7027
—20%Rb 0.1507 0.6463
—20%q —0.2120 0.6973

En la Figura 6, se observa la respuesta dinamica del sistema controlado,
implementando el controlador a los 70 min, notandose oscilaciones pronunciadas tanto en el
biodiésel como en la glicerina. Esto indica que el sistema estaba ajustandose a las condiciones
de operacion, con el controlador intentando estabilizar las concentraciones para alcanzar los
valores del setpoint indicados de 0.67 en la fraccion de biodiésel de fondos. Las oscilaciones
disminuyen gradualmente, mostrando como el controlador va mejorando la estabilidad del
proceso. A partir de los 200 minutos aproximadamente, las fracciones molares de los
componentes comienzan a estabilizarse, sin embargo, al dejar més tiempo trabajando el
sistema de control y agregando perturbaciones a este, se observé que el controlador tardaba
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alrededor de 50 minutos en llegar a la fraccion de biodiésel deseada, por lo tanto, se busco la

optimizacion del controlador, para llegar a la referencia establecida en el menor tiempo

posible.
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Figura 6. Sistema de control antes de la optimizacion

4.3.2. Optimizacion de parametros del controlador

Una vez establecida la funcion objetivo se encontré que los parametros Optimos para las
variables Kp y Ki son -4.2759 y 2.7321 respectivamente. La Figura 7 representa un analisis
de resultados ante perturbaciones, comparando el comportamiento del sistema de control

optimizado (linea punteada) contra el sin optimizar (linea completa).
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Figura 7. Comparacion del desempefio del controlador con y sin optimizacion.

Inicialmente, el sistema de control es activado a los 70 min, el controlador optimizado
tarda 28 minutos en alcanzar el setpoint, mientras que el sistema sin optimizar tarda 117
minutos en llegar a la referencia, es decir 4.17 veces mas que el optimizado. Este resultado
pone en evidencia la importancia de optimizar los parametros la constante proporcional (Kp)
e integral (Ki), ya que una correcta sintonizacion permite mejorar significativamente la
velocidad de respuesta del sistema, reducir el error transitorio y asegurar un control mas

preciso y eficiente del proceso.
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Figura 8. Desempefio del controlador a través del tiempo

A lo largo de la Figura 8, se confirma que el ajuste optimizado alcanza una estabilidad
mas rapida, con un menor error acumulado entre la referencia a la que manda el controlador
y una concentracion mas precisa, destacando la eficacia de la optimizacion en mejorar la

respuesta del sistema ante perturbaciones a lo largo del tiempo.

4.4. Comparacion del método tradicional con el método integral
4.4.1. Parametros obtenidos del método integral

Se encontraron variaciones en las diferentes variables de disefio, empezando con la relacion
de reflujo de 2.2405, esto nos indica un flujo moderado de liquido retornado desde el
condensador, representando una mejor separacion en la parte superior de la columna; una
relacion de reflujo promedio a lo encontrado en la literatura permite mantener la calidad del

destilado sin generar sobrecargas en la columna. El requerimiento energético de 33,679 cal/s
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en el rehervidor refleja el balance necesario para mantener el perfil de vaporizacion y las
condiciones adecuadas de reaccion en la columna.

Aunque esta cantidad representa un aumento respecto al estado inicial, el incremento
esta justificado por el mayor rendimiento del sistema en términos de conversion y
selectividad. Finalmente, una condicion térmica de alimentacion de 0.7485 implica que la
corriente de alimentacion entra parcialmente subenfriada, lo cual permite absorber parte del
calor del sistema, estabilizando la zona de reaccion y mejorando la integracion energética.
Esta condicion también ayuda a evitar perturbaciones térmicas bruscas que puedan afectar el

equilibrio reaccion-separacion.

4.4.1.3 Evaluacion de energia obtenida y fraccion de biodiésel de fondos

La Tabla 6 presenta de forma resumida los resultados obtenidos para los parametros de disefio
bajo tres enfoques distintos: sin optimizacion, optimizacion tradicional y enfoque integral.
Esta comparacion permite analizar el efecto de incorporar gradualmente el disefio, la
optimizacion y el control, asi como de manera integral en una columna de destilacion reactiva

para la produccion de biodiésel.

Tabla 6.Parametros de disefio obtenidos a partir de la optmizacion y control integrado

Parametros de disefio  Sin optimizar Optimizado Integral
R 3 2.2405 1.9378
Rb 1.5 1.6252 1.438
q 1 0.7482 0.7211
XBD 0.58 0.6772 0.6789
cal n n
Q (—) 16781 4.0063-10* | 33679 - 10
s

A partir del caso base se buscé encontrar las condiciones 0ptimas de operacion en la columna
de destilacion reactiva, con el objetivo principal de maximizar la fraccion molar de biodiésel
en los fondos, minimizando simultdneamente el requerimiento energético del rehervidor. Al
aplicar el método integral, se observaron mejoras en comparacion al método tradicional, la

relacion de reflujo disminuyé a 1.9378 (una reduccion del 13.5%), lo que fisicamente implica
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que se necesita una menor cantidad de liquido recirculando desde la parte superior de la
columna, reduciendo el trabajo del condensador y el consumo total de energia sin
comprometer la pureza del producto. La relacion de reflujo de fondos se redujo a 1.438 (una
disminucion del 11.5%), lo cual significa una menor recirculacion de liquido en la parte baja
de la columna, disminuyendo la carga térmica sobre el rehervidor. Por otro lado, la condicién
térmica de alimentacion descendi6 a 0.7211 (una reduccion del 3.6%), lo que representa una
alimentacion en estado subenfriado. Lo mas destacable es que, a pesar de esta reduccion en
las condiciones operativas, la fraccion molar de biodiésel en los fondos aumento ligeramente
a 0.6789, lo que representa un incremento del 0.25% en comparaciéon con la version
optimizada. Ademas, el requerimiento energético en el rehervidor se redujo a 3.3679 - 10*
cal/s, lo cual equivale a una disminucion del 15.9%. Estos resultados permiten observar que
el enfoque integral permite alcanzar un mejor equilibrio entre eficiencia energética y calidad

del producto, comparandolo con el método secuencial tradicional.

4.4.3. Evaluacion de eficiencia en el controlador del método integral

El método integral no solo tuvo como objetivo mejorar la fraccion molar de biodiésel en los
fondos y reducir el consumo energético de la columna de destilacion reactiva, sino también
incrementar la eficiencia del sistema de control asociado. Un controlador eficiente se
caracteriza por responder mas rapidamente ante cambios y por minimizar el error entre la
variable controlada y su valor de referencia. Para evaluar cuantitativamente el desempefio de
los controladores disefiados bajo ambos enfoques (tradicional e integral), se calculd la
integral del error al cuadrado. Esta métrica permite medir de manera precisa la magnitud y
duracion del error, mostrando en mayor grado los errores a lo largo del tiempo prolongados.
De esta forma, se obtiene una evaluacion objetiva del comportamiento dindmico del sistema
de control. Los resultados del calculo de la integral del error al cuadrado se presentan en la
Figura 9, donde se observa que el controlador optimizado mediante el enfoque integral (linea
azul) logra un desempefio mejor que el método tradicional (linea roja): reduce tanto el tiempo

de estabilizacion como el error acumulado durante la operacion.
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Figura 9. Calculo del error integral al cuadrado del método tradicional como integral
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Capitulo 5

Conclusiones y Perspectivas

5.1. Conclusiones

Los resultados obtenidos demuestran que la integracion simultinea de disefio,
optimizacion y control en una columna de destilacion reactiva para la produccion de biodiésel
constituye una mejor estrategia de optimizacion comparado al método tradicional. Primero,
la validacion del modelo dindmico implementado en MATLAB frente a las simulaciones
realizadas en Aspen Plus reveld que los errores porcentuales en las fracciones molares de
componentes clave fueron inferiores al 4 % para metanol y triglicéridos, y del orden de 10°
a 107° para diglicéridos, monoglicéridos, biodiésel y glicerina, lo cual respalda la precision
y fiabilidad del modelo. Con esta base, la optimizacion estructural y operativa permitio
ajustar variables de disefio como el numero de platos, la posicion del plato de alimentacion,
la relacion de reflujo total, la relacion de reflujo de fondos y la condicién térmica de
alimentacion, conduciendo a un disefio inicial adecuado. Posteriormente, la optimizacion
integral enfocada en maximizar la fraccion molar de biodiésel en los fondos y minimizar el
calor suministrado al rehervidor se obtuvieron resultados favorables: la fraccion molar de
biodiésel alcanzd 0.6789 con el enfoque integral, frente a 0.6772 con la optimizacidén
tradicional y 0.58 sin optimizar, lo que representa una mejora del 17.1 % respecto al estado
base. Al mismo tiempo, la relacion de reflujo total se redujo en un 25.4 % (de 3.0 a 1.9378),
la relacion de reflujo de fondos disminuy6 un 4.1 % (de 1.5 a 1.4380) y la condicién térmica
de alimentacion se ajustd en un 27.9 % (de 1.0 a 0.7211), estos ajustes permitieron optimizar
la separacion y la conversion quimica sin requerir flujos de recirculacion y energéticamente

se reduce en un 15.9% el consumo de energia en el rehervidor.

46



El analisis comparativo revel6 que el enfoque integral logra un uso mas racional del
vapor de trabajo y favorece un mejor aprovechamiento del potencial térmico de la
alimentacion, compensando plenamente el mayor aporte energético en la base de la columna.
En este sentido, la optimizacion integral consigue un balance Optimo entre calidad del
biodiésel y consumo energético. En el ambito del control, la implementacion de un
controlador PI optimizado mediante la minimizacién de la Integral del Error al Cuadrado
(ISE) permitié una en el desempefio dindmico. El tiempo de respuesta para alcanzar el
setpoint de 0.67 pas6 de 110 min en el controlador no optimizado a 16 min en el optimizado,
es decir, una velocidad de respuesta 6.9 veces superior. Asimismo, la integral del error
cuadratico acumulado se redujo significativamente, evidenciando mayor estabilidad frente a
perturbaciones de entrada. Estos resultados resaltan la relevancia de ajustar K, y K; antes de
abordar la optimizacion estructural y de operacion de la columna.

La comparacioén entre los enfoques tradicional e integral demuestra que incorporar el
controlador desde la etapa inicial de optimizacion y disefio no solo mejora los indicadores
técnicos, sino que también mejora la respuesta del sistema de control. El método integral
evita sobredimensionamientos posteriores, disminuye la sensibilidad a variaciones de carga

y promueve respuestas mas rapidas y estables.

5.2 Perspectivas

Como perspectivas de investigacion futura, la incorporacion de técnicas avanzadas de control
predictivo (MPC) y adaptativo podria optimizar ain mas el rendimiento, anticipando
perturbaciones y reduciendo el consumo energético. A su vez integrar criterios
eco-econdmicos y de ciclo de vida (LCA) en las funciones objetivo, evaluando no solo la
energia y la conversion, sino también las emisiones de CO- y los costos operativos a lo largo

del ciclo de vida de la planta.
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