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RESUMEN

Este trabajo propone un esquema de control para un sistema de destilacion
extractiva con salida lateral (sistema alternativo) tomando como caso de estudio
la deshidratacion del bioetanol. Inicialmente se investigo el disefio 6ptimo para el
sistema convencional de destilacion extractiva, asi como para una columna
extractiva con pared divisoria (CEPD) y el sistema alternativo, minimizando el
costo total anual (CTA). Después, para los tres sistemas se estudio el desempefio

dindmico a través de esquemas de control de temperatura.

Respecto a los disefios 6ptimos en estado estable, el sistema alternativo redujo
el CTA en un 11.75%, el cual fue ligeramente mayor que el del sistema de la
CEPD el cual tuvo una reduccién del 10.68% respecto al sistema convencional.
En cuanto al desempefio dinamico, se obtuvieron resultados satisfactorios de
control con los esquemas de control propuestos en los tres sistemas estudiados,
el cual tuvo como objetivo controlar la temperatura de la etapa mas sensible para
la pureza de los productos en sus valores deseados. El sistema alternativo mostré
de forma general menos diferencias de los valores nominales después de aplicar
perturbaciones de flujo y composicién en la alimentacion respecto al sistema de
CEPD, aunque al disminuir la composicion de etanol en la alimentacién este
requiere mas tiempo en estabilizarse. Se observé que el desempefio dinamico

del sistema alternativo fue similar al del sistema convencional.

Los resultados obtenidos en este estudio demuestran que el sistema de
destilacidn extractiva con salida lateral investigado es una alternativa viable para
la deshidratacion de etanol, ya que redujo los costos de operacion y de inversion
respecto al sistema convencional y ademas su desempefio dindmico fue

equiparable al de los otros dos sistemas estudiados.
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ABSTRACT

This work proposes a control system for an extractive distillation system with a
side-stream (alternative system) for ethanol dehydration as a case study. Initially
an optimized design for the conventional extractive distillation system, as well for
the extractive distillation dividing wall column (ED-DWC) system and the
alternative system investigated, minimizing the total annual cost (TAC). The
steady-state designs were configured to develop dynamic simulations. Different
temperature control configurations were proposed for the three distillation

systems.

Results of optimized designs showed that the alternative system reduced the TAC
about 11.75%, which is slightly higher than the ED-DWC system which reduced
the TAC in 10.68% respect to the conventional system. As far as the dynamic
behavior is concerned, the distillation systems demonstrated satisfactory
controllability results with the proposed control structures, which objective was to
control a suitable temperature stage to infer and maintain purity of the products
within desired values. Dynamic responses of the alternative system showed in
general less deviations from their nominal values in the face of the imposed
disturbances in the feed flow and feed molar composition respect to the ED-DWC
system, but lowering the ethanol composition in the feed the alternative system
required more time to stabilize. Also, the dynamic results of the alternative system

proved to be similar to the conventional system.

The dynamic results obtained in this work demonstrate that the extractive
distillation system with a side-stream is a suitable option for ethanol dehydration,
as it reduced the costs of operation and investment respect to the conventional
system and its dynamic behavior was comparable to the conventional and DWC

systems studied.
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1. INTRODUCCION

1.1 Biocombustibles

La necesidad de independizarnos econdmicamente [1] y minimizar el impacto
ambiental [2] de los combustibles fésiles ha impulsado el desarrollo de
tecnologias y de productos alternativos como el de los biocombustibles, ya que
sus emisiones provienen de fuentes renovables haciéndolas mas amigables al
medio ambiente, ademas las emisiones de monodxido de carbono son menores
respecto a la de los combustibles fésiles. Ademas, los precios de los
biocombustibles son mas estables en comparacion con los de la industria de
petréleo. Uno de los combustibles alternativos mas importantes es el etanol o
bioetanol, denominado asi por su uso como biocombustible. Su demanda se ha
incrementado para ser usado principalmente como aditivo de combustible de
automovil, inclusive en algunos paises su uso es obligatorio por ley como
compromiso hacia el medio ambiente, solo en EEUU el consumo de este
biocombustible en 2018 fue de 14.38 billones de galones [3]. La mezcla méas
comun de combustible es la conocida como “E70” que consiste en un 10% peso
etanol y el resto de gasolina [3], sin embargo, existen vehiculos conocidos como

“flex fuel” que pueden utilizar mezclas de hasta 85% peso etanol.

El etanol se puede obtener mediante la fermentacién de diferentes productos
agricolas como lo es el maiz y cafia de azucar o por el aprovechamiento de
desechos o subproductos organicos denominado “biomasa lignoceluldsica”. El
bioetanol obtenido de la fermentacion, dependiendo de la materia prima utilizada,
tiene una concentracion aproximada de 5 a 12% en peso, el resto siendo en su
mayoria agua; para deshidratar el bioetanol necesita pasar por un proceso de
purificacion, ya sea para uso industrial o como aditivo de gasolina; las normas
internacionales exigen que, para ser usado como biocombustible, este debe tener
una pureza minima de etanol de 99.3%masa y una concentracién de agua no

mayor a 0.3% masa [4].



1.2 Deshidratacién del etanol

El proceso de deshidratacion de etanol se divide en dos etapas, la primera etapa
consiste en preconcentrar la mezcla cerca del punto azeotrépico mediante un
proceso de destilacidon, en esta etapa se separan los subproductos minoritarios
de la sacarificacion. En la segunda etapa se busca superar el azeotropo etanol-
agua usando un proceso mas sofisticado que pueda obtener un producto de
etanol que cumpla con las normas para que pueda ser utilizado como combustible

de motor.

Existen multiples métodos de separacion para poder superar el aze6tropo etanol-
agua, por mencionar algunos de los mas relevantes en la industria se encuentran
la destilacion extractiva (DE), la destilacién azeotropica (DA), la pervaporacion
con membranas y adsorcion con tamices moleculares [5], siendo la DE y la DA
los métodos mas utilizados por su capacidad de produccion y su escalabilidad;
este trabajo se enfoca en la DE como método de separacion. En la destilacion
extractiva se afiade un tercer compuesto conocido como solvente el cual tiene
una temperatura de ebullicién superior al de la mezcla binaria original. El solvente
evita la formacion de azeotropos adicionales al de la mezcla original. En la
primera columna de un sistema de destilacion extractiva convencional, el
componente mas volatil de la mezcla se obtiene como destilado (etanol) y en la
parte inferior los dos componentes menos volatiles, en la segunda columna se
separa el segundo componente (agua) del solvente, este Ultimo sale en la parte
inferior de la columna y después pasa a ser recirculado a la primera columna para
ser reutilizado. El diagrama de flujo del sistema convencional de destilacién

extractiva se muestra en la Figura 1.

Una de las desventajas del proceso de destilacion extractiva convencional es que
utiliza grandes cantidades de energia debido a su baja eficiencia termodinamica,
una de las causas principales de esta baja eficiencia termodinamica se debe al

fendmeno llamado remezclado. Para contrarrestar este fendmeno, se han



investigado diferentes configuraciones de disefilo que toman en cuenta
acoplamientos térmicos entre columnas usando corrientes de vapor y liquido,

permitiendo que se incremente la eficiencia termodinamica.

Las columnas de pared divisoria (CPD), son los sistemas intensificados mas
estudiados en los ultimos afos debido a su gran potencial de ahorro en inversion
de operacion y de inversion inicial respecto a los sistemas convencionales, los
cuales oscilan entre un 20 hasta 30% y un 15 hasta 20%, respectivamente [6].
En este tipo de configuracion se acopla térmicamente con una interconexion de
flujo de vapor que entra a la seccion derecha de la pared y un flujo liquido que
sale de la seccion derecha a la seccion inferior de la columna. El diagrama de
flujo para el sistema de destilacion extractiva con CPD se muestra en la Figura
2a.

Una configuracion equivalente, pero menos estudiada, que se ha propuesto en la
literatura para disminuir el remezclado, de manera similar a la de CPD, es el
afiadir una salida de flujo liquida intermedia que alimente la segunda columna,
pero sin tener alguna interconexion de vapor [7]. El sistema alternativo con salida

lateral se muestra en la Figura 2b.

Aun sabiendo estos beneficios, existen pocos casos de estudio publicados en la

literatura que proponga disefios mejorados del proceso de deshidratacion del

etanol [8, 9,10, 11].
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Figura 1. Configuracion convencional para el sistema de destilacion extractiva
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Figura 2. Sistemas mejorados de destilacion extractiva: A) sistema de
Columna de Pared Divisoria y B) sistema con salida lateral



1.3 Control en las columnas de destilacién

El objetivo de cualquier sistema de control en un proceso industrial es el de
mantener los productos lo mas cercano posible a sus valores nhominales frente a
disturbios que puedan ocurrir en el proceso. Por lo tanto, es de suma importancia
gue todo proceso cuente con un sistema de control adecuado con la finalidad de
asegurar la operabilidad del proceso a nivel industrial.

Los controladores convencionales mas usados en las columnas de destilacion
son los controladores Proporcional-Integral (Pl) basados en mediciones de
temperatura, debido a su bajo costo y que requieren poco mantenimiento,
haciéndolos méas confiables para un proceso continuo. Ademas, se sabe que la
composicion de una mezcla depende en gran parte de su temperatura,
permitiendo que los controladores basados en temperatura sean adecuados para
inferir la composicion de una mezcla. Las desventajas de utilizar controladores
de composicidn es que estos son MAas costosos, tienen retrasos considerables en
las mediciones y requieren un mantenimiento constante, haciendo que su uso

sea indeseable en un limitado en un proceso continuo.

De acuerdo con Gerbaud et al. (2019) desde el afio 2000 al 2016, se publicaron
1125 documentos relacionados con la destilacion extractiva y s6lo 107 de estos
proponen una estrategia de control, pocos en comparativa al numero total de
estudios [6]. Especificamente para el proceso de deshidratacion de etanol con
destilacidn extractiva, existen pocos trabajos publicados que traten con el control
del proceso [8, 10], en especial cuando se trate de disefios mejorados [10], esto
se puede relacionar a la dificultad de encontrar una estrategia de control
adecuada. Al modificar el disefio convencional se agregan o se reducen grados
de libertad, lo cual dificulta encontrar un esquema de control apropiado al
aumentar las posibilidades de apareamiento entre las variables controladas y
manipuladas. Por lo tanto, es importante plantear una estrategia de control para

procesos quimicos mejorados para comprobar su operabilidad.



1.4 Aportacion cientifica

Proponer un sistema de control para el proceso de destilaciébn extractiva con
salida lateral para la deshidratacion del bioetanol que permita estabilizar el
proceso, manteniendo la pureza de bioetanol para ser usado como

biocombustible ante perturbaciones en la alimentacion.
1.5 Objetivos de la tesis
1.5.1 Objetivo general

Disefar, optimizar y controlar sistemas de destilacion extractiva intensificados
para el proceso de deshidratacion del bioetanol, teniendo en cuenta el costo total
anual (CTA), cumpliendo con normas internacionales para su uso como

combustible.

1.5.2 Objetivos especificos

» Disefiar y simular los sistemas de destilacion extractiva convencional,
columna pared divisoria y alternativo con salida lateral.

» Optimizar los disefios mediante algoritmos de optimizacion estocastica
teniendo en cuenta como funcién objetivo el CTA.

» Proponer sistemas de control utilizando controladores PID (proporcional,
integral y derivativo) para estabilizar los sistemas de destilacion
propuestos.

> Llevar a cabo un andlisis comparativo de resultados dinAmicos obtenidos

con las diferentes configuraciones propuestas.
1.6 Hipotesis

El sistema alternativo de destilacion extractiva con salida lateral que utiliza
etilenglicol como solvente disminuye el CTA con una pureza de etanol mayor a
trabajos previos y puede ser controlado manteniendo la pureza de etanol en el

sistema ante perturbaciones en la alimentacion.



2. ANTECEDENTES
2.1 Sistema convencional de destilacion extractiva

La deshidratacion de etanol utilizando el sistema convencional de destilacion
extractiva se ha estudiado ampliamente, algunos estudios realizados
recientemente han proporcionado informacién valiosa que puede ser la base para
nuevas investigaciones, por mencionar algunos trabajos: Ravagni, et al. [12]
realizaron un analisis comparativo de solventes entre etilenglicol y tetraetilenglicol,
concluyendo que el primero reduce mas el costo del proceso, Ivan D. Gil, et al.
[8], propusieron una estrategia de control para la DE del etanol utilizando glicerol
como solvente, Z. Zhu et al. [13], estudiaron diferentes liquidos i6nicos como
intermediarios en la deshidratacién de etanol con la finalidad de compararlos y
encontrar cual minimiza el costo total anual (TAC). Es importante mencionar que
estos trabajos no consideraron ciertos parametros en la optimizacion de su disefio
de destilacidn extractiva que pueden afectar considerablemente los resultados de

la optimizacion.

Una desventaja de los sistemas de destilacion convencional en separaciones
ternarias es que el componente intermedio, en su fase liquida, alcanza un punto
maximo de composicion cerca de la parte inferior de la columna, disminuyendo
drasticamente después de este punto, como se muestra en la Figura 3. Esta
disminucién de composicion se conoce como remezclado y es causa de una baja
eficiencia termodindmica, debido a que se debe suministrar mas energia en la
segunda columna para lograr las purezas deseadas. Este problema se evita en
las columnas con un acoplamiento térmico mediante interconexiones de vapor
y/o liquido que, por lo general, se colocan en la etapa donde se alcanza el maximo
de concentracion del componente intermedio para suministrar la alimentacion a

la segunda columna.
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Figura 3. Perfil de composicion en una columna de destilacion del componente
intermedio en una mezcla ternaria

2.2 Sistemas mejorados de destilacion

Desde el afio 1946 se patent6é por primera vez una columna de destilacion de
pared divisoria para propositos generales, pero hasta la década de los 90s se
construyo por primera vez a nivel industrial, esto debido al poco conocimiento que
se tenia sobre el control y la operacién de estos sistemas y ademas se creia que
los sistemas térmicamente acoplados eran dificiles de controlar. Por otro lado, en
aquella época habia menos concientizacion acerca de la sustentabilidad y los
precios de los combustibles eran mas econémicos. Sin embargo, recientemente
se ha estado implementando esta tecnologia y ha habido un incremento
constante en la construccion de CPD. Para el afio 2010 se reportaron mas de 100
columnas de pared divisoria instaladas alrededor del mundo, en su mayoria
construidas por J. Montz GmbH y BASF y méas de 90 aplicaciones conocidas
registradas [14].

Una alternativa a las columnas con pared divisoria son las columnas con salida
lateral liquida, teniendo el mismo objetivo de evitar el remezclado, acoplando

térmicamente ambas columnas, pero sin alguna interconexion de vapor entre

8



secciones de las columnas, aunque no se reporta un nuamero exacto de
aplicaciones o de columnas actualmente en la industria como las CPD. Algunos
trabajos reportados en la literatura de sistemas mejorados de destilacion extrativa
para la deshidratacion de etanol: Kiss, A.A., et al. [9] hicieron una comparacion
de una destilacion extractiva y azeotrépica con CPD, en el caso de la destilacion
extractiva utilizaron etilenglicol, Tututi-Avila, et al [10] propusieron una estrategia
de control para el sistema de destilacién extractiva con CPD, concluyendo que
este requiere manipular la separacion de vapor que ocurre cuando se dividen los
flujos de vapor en la pared para un control adecuado de la composicion; en otro
trabajo de los mismos autores se hizo una comparacién econémica del sistema
de destilacion extractiva convencional con el sistema CPD y el de salida liquida
lateral [11].

Los métodos de destilacion convencionales estan siendo reemplazados por
sistemas mejorados, esto se debe principalmente a su potencial de ahorro

energético reduciendo sus emisiones contaminantes a un costo de capital menor.

2.3 Solventes

Un factor importante para llevar a cabo la separacion en una destilacion extractiva
es el agente acarreador o solvente. Como se menciond anteriormente en la
literatura se han reportado diferentes solventes que contribuyen a superar la
concentracion azeotrépica en la deshidratacion del bioetanol, por ejemplo, se
cuenta con hidrocarburos como el glicerol, el etilenglicol, el n-pentano, la
gasolina, etc. Pero no se han estudiado en su totalidad todas las configuraciones
de destilacién posibles con dichos solventes e inclusive con otro tipo de
acarreadores no mencionados. La cual hace que esta sea un é&rea de

investigacién activa.

Recientemente ha incrementado el interés por investigar otro tipo de solventes

como son los liquidos i6nicos (LI) para probar su eficiencia al romper el

azeotropo etanol-agua mediante destilacion, estudios recientes [13,15] sugieren
9



gue el uso de liquidos i6nicos sean mejores candidatos que los solventes
convencionales; aungque estos compuestos tienen un costo mayor comparado a
uno de la familia de hidrocarburos, sin embargo, esto puede ser compensado al
poder proporcionar ahorros energeéticos, asi como evitando la contaminacién del
destilado al ser no volatiles y al no ser toxicos y/o corrosivos. Otros componentes
gue pueden ser utilizados como intermediarios, con beneficios similares al de los
liquidos idnicos, son los polimeros hiper-ramificados (PHR), pero su alto costo
(mayor que los LI), baja y limitada disponibilidad, hacen que no sea un candidato
por considerar para este sistema en el futuro cercano. Ademas de las desventajas
econOmicas mencionadas que conlleva el usar estos tipos de solventes, se han
realizado muy pocos estudios acerca de las interacciones y propiedades
termodinamicas que tienen este tipo de intermediarios con la mezcla agua-etanol,
en el caso de ambas alternativas (LI y PHR), reduciendo considerablemente los
componentes que se pudieran utilizar asi como las condiciones de operacion en
gue puedan ser utilizados, el ultimo caso de estudio para el proceso de
deshidratacion del etanol con PHR se reporté en 2004 [16].

2.4 Optimizacién

Se define como optimizacion a la seleccién de la mejor alternativa de un conjunto
de opciones en un problema determinado, esto puede ir desde algo rutinario,
como tomar la mejor ruta en una ciudad para llegar a un destino, hasta un
problema industrial, como el encontrar la cantidad de reactivos necesaria para
obtener la mayor cantidad de producto de interés en un proceso quimico
determinado.

La funcion objetivo, puede definirse como una forma de medir la efectividad o
desemperfio del sistema. Es decir, esta indica si una solucién dada es buena en
comparacion con otras. Ademas, dependiendo del objetivo de la optimizacion
esta puede ser maximizada, minimizada o que sea equivalente a un valor

determinado. Esta funcion depende de variables de decision, que son las
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variables manipuladas para modificar los valores de la funcion objetivo, y también
por restricciones del sistema, que delimitan las variables de decision o la misma
funcién objetivo [17].

Para resolver los problemas de optimizacion, en general se utilizan dos
metodologias, los métodos deterministas y los estocasticos. Los métodos de
optimizacion determinista estan basados en calculos matematicos rigurosos
requiriendo que el problema a optimizar sea descrito completamente mediante
ecuaciones. La solucion de estos problemas se basa en encontrar el vector
gradiente que sea igualado a cero, ademas, la solucion depende de la convexidad
y restricciones de la ecuacion, sin embargo, este tipo de métodos no son efectivos
al tratar de resolver problemas discretos. En cambio, los métodos estocasticos
estan relacionados con la incertidumbre, siendo sus métodos de busqueda
aleatoria, probando diferentes soluciones con las variables de decision evaluando
la funcién objetivo hasta obtener la mejor solucion, para mejorar los resultados
de esta busqueda se crean ciertos criterios 0 se puede iniciar la optimizacion
alrededor de un punto con un resultado conocido, dando como resultado una

bldsqueda direccionada aleatoria [17].

Los métodos estocasticos son adecuados para sistemas en los que no se cuenta
con un modelo matematico, por ejemplo, el simulador comercial Aspen Plus no
permite trabajar con el modelo directamente, este tipo de simuladores se conoce
como caja negra, por lo que complica el uso de métodos deterministas. En la
literatura se ha reportado el uso de métodos estocasticos de optimizacion como
algoritmos genéticos acoplados con el simulador Aspen Plus para optimizar

columnas de destilacion [18].
2.4.1 Algoritmos Genéticos

Uno de los primeros métodos estocasticos desarrollado es el conocido como

algoritmo genético, este se basa en la seleccion natural de una especie para

poder encontrar una solucién 6ptima. Analogamente las variables de decision se
11



pudieran representar por el material genético de un individuo, siendo la solucion
el individuo en si, teniendo en cuenta esto, el método empieza con una poblacion
de individuos donde estos son evaluados y se diferencian entre ellos, habra
individuos en la poblacidbn mas aptos que otros. Después, ocurre un proceso de
seleccion donde los individuos mas aptos tienen mas probabilidad de
reproducirse, cabe recalcar que los individuos menos aptos aun pueden
reproducirse. En el proceso de reproduccion, dos individuos son seleccionados y
su informacion genética es combinada para dar origen a dos nuevos individuos,
pocos individuos experimentaran mutaciones, lo cual modifica su informacion
genética diferente a sus predecesores. Esto dara como resultado una nueva
poblacion que se espera tenga mejores caracteristicas comparado con la
poblacién anterior, este proceso se repite hasta que la poblacion total no muestre

diferencias representativas [17].

O OO
Seleccion 80 O 8 O O Repetir
@000
Poblacion O
O OO Poblacién mas . O . O
O O O apta . . O .
“c® oo 00 @

Poblacion Cruza
menos apta

Mutacion

O O O
O
"0

Figura 4. Ejemplo del funcionamiento de un algoritmo genético
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2.5 Sistema de Control

El controlador proporcional, integral y derivativo (PID) es el tipo de controlador
mas utilizado en la industria. En un lazo de control, el controlador procesa
continuamente un valor de error el cual es la diferencia del punto deseado (set
point, SP) y el valor medido de la variable del proceso (process variable, PV), con
este valor del error se recalcula la salida del controlador que seré la variable
manipulada la cual modificara las condiciones del proceso, lo cual en
consecuencia modificara la variable controlada. La accion adecuada del
controlador se vera reflejada al estabilizar la variable de proceso cerca del valor
deseado. El controlador PID pondera las contribuciones de la parte proporcional
(P), integral (1) y derivativa (D).

El término P corresponde a la funcion proporcional al valor actual del error, esto
guiere decir si la diferencia es grande y positiva, este término proporcionalmente

también lo serd tomando en cuenta el factor de ganancia “Kc”.

El término | corresponde a la funcién integral y toma en cuenta los valores
pasados del error y los integra, dando un efecto en el control dependiendo del

error historico del proceso.

El término D corresponde a la funcion derivativa, la cual estima la tendencia a
futuro del error basado en el cambio actual. Este modo de control es también
conocido como control anticipatorio, ya que trata de reducir el error que se puede

tener a futuro en el proceso.

Dependiendo de la aplicacidén del controlador se puede optar por solo utilizar un
controlador PI, teniendo el mismo propdésito que un controlador PID solo
omitiendo la funcionalidad del término D, ya que puede amplificar el ruido en el

proceso haciéndolo indeseable en ciertos procesos, como destilacion.

Otros factores a considerar en los sistemas de control son la sintonizacion y la
accion del controlador. La sintonizacion, es el ajuste de valores a los parametros
13



de control (Kc, 1nt, per) de los controladores a utilizar. Para los controladores de
flujo (FC), presion (PC) y nivel (LC), Luyben [19] ha propuesto valores de los
parametros de control de estos controladores, ya que al ser sistemas
ampliamente usados se conoce su comportamiento y se tiene minima variacion
entre procesos. Sin embargo, para los controladores de temperatura (TC) este no
es el caso y debe utilizarse algun método de sintonizacion para ajustar los
parametros de control. Uno de los métodos de sintonizacion mas utilizados es el
de Tyreus-Luyben, el cual es un método de sintonizacion a lazo cerrado. Este
meétodo es ideal para columnas de destilacion ya que puede evitar respuestas
agresivas que pueden ocasionar anormalidades en los platos debido a

limitaciones hidraulicas.

La accion del controlador se refiere a como el controlador modifica la variable
controlada respecto a la variable medida, esto puede ser de manera directa o
inversa. En un controlador directo a medida que la variable medida aumenta la
variable controlada también debe aumentar para mantener la variable medida en
su valor deseado. Por otra parte, en un controlador inverso a medida que la
variable medida aumenta la variable controlada debe disminuir. Un ejemplo
sencillo es cuando un flujo de alimentacion que se desea mantener constante, si
el flujo (PV) aumenta se requiere que la valvula (variable controlada) se cierre
proporcionalmente respecto al aumento del flujo, por lo tanto, en este caso se

requiere que la accioén del controlador sea inversa al de la variable medida.
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Figura 5. Diagrama de bloques de un controlador PID con retroalimentacion.

2.5.1 Anélisis de Sensibilidad

Para poder implementar un sistema de control de temperatura efectivo,
primeramente, se tiene que determinar el plato adecuado de la columna para
controlar la temperatura de dicho plato con el propdsito de mantener los niveles
de pureza adecuado. Para determinar el plato en donde se medira la temperatura,
se realiza un analisis de sensibilidad en la columna en estado estable. Existen
diferentes métodos para la determinacion del plato adecuado para las mediciones
de temperatura [20]. A continuacion, se explicara los métodos que se utilizaran

en este trabajo.

Criterio de pendiente. En este criterio se selecciona el plato donde hay cambios
grandes de temperatura de plato a plato. El perfil de temperatura de la columna
se grafica, en el grafico se podra observar pendientes pronunciadas de
temperatura de plato a plato en la columna, esto nos indica en que platos hay
cambios grandes de composicién y por lo tanto estos son los mas criticos a

controlar.

Criterio de sensibilidad. El objetivo de este criterio es encontrar el plato en

donde se presenta una ganancia grande de temperatura con un cambio en una

variable manipulada de la columna. Primero, se obtiene el perfil de temperatura
15



de la columna con los valores nominales de las variables manipuladas. Después,
se modifica ligeramente (£0.1%) una de las variables manipuladas cambiando el
estado de operacion del proceso, con esto se obtiene un nuevo perfil de
temperatura de la columna. Normalizando el valor de temperatura y el valor de la
variable manipulada, se divide el cambio de temperatura que ocurrié en el plato
entre el cambio de la variable manipulada, lo cual da como resultado la ganancia
que ocurrié en ese plato. Este calculo se repite en todos los platos de la columna.
El plato con la mayor ganancia es el seleccionado para ser controlado por ser el
mas sensible, ya que una ganancia grande indica que la temperatura en ese plato
puede ser controlada efectivamente con la variable de decisién correspondiente,
por el otro lado, una pequefia ganancia indica que una saturacion puede ocurrir
facilmente y la region de operabilidad puede ser limitada. Este proceso se repite

para otras variables que se puedan manipular en la columna.

Se debe tomar en cuenta que estos métodos de seleccion pueden generar
resultados iguales, es decir que el plato para implementar el lazo de control sea
el mismo. Sin embargo, es posible que exista una variacion entre los platos
utilizando solo estos métodos, en estos casos se puede apoyar en reglas

heuristicas para decidir en cual plato implementar el lazo de control.

Algunas reglas heuristicas que se consideran para la seleccion de las etapas a
controlar son las siguientes: las etapas de alimentacién y de salida no son
candidatos a considerar, ya que se espera en estas etapas cambios importantes
de temperatura por la naturaleza del proceso y no por cambios de alguna variable,
y la cercania de la etapa sensible a la variable manipulada, esto se debe a que
no es recomendable controlar la temperatura de una etapa en la etapa superior
de la columna con la carga del reboiler (Qr), esto debido a que el cambio
realizado en la variable manipulada (Qr) puede tardar en verse reflejado en la

variable medida (temperatura en la etapa) por la distancia entre ellos [20].
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3. METODOLOGIA

3.1 Disefio del sistema

Los datos iniciales para el disefio de los diferentes sistemas a estudiar fueron
obtenidos de los trabajos realizados por Tututi-Avila et al. [10, 11]. En estos
trabajos se reportaron disefios Optimos para el sistema convencional, para el
sistema de CPD y para el sistema alternativo, también se propusieron estrategias
de control para el sistema convencional y para la CPD. Sin embargo, no se
investigaron estrategias de control para el sistema alternativo con salida lateral
gue sean capaces de mantener las purezas en los valores deseados ante
perturbaciones en la alimentacion. Por lo tanto, este trabajo tiene como objetivo

determinar la mejor estrategia de control para dicho sistema alternativo.

Los sistemas de destilacibn mencionados anteriormente se disefiaron y se
simularon en el software Aspen Plus utilizando el método termodindmico NRTL,
estos sistemas comparten las siguientes caracteristicas: en la primera columna
se alimenta un flujo (F1) de 45.36 kmol por hora con una composicion molar de
84% etanol, el resto siendo agua. Como restricciones del sistema se tiene que el
flujo de destilado de la primera columna, que corresponde al producto etanol,
tenga una pureza de 99.5%mol etanol y el producto de destilado de la segunda
columna, que corresponde al subproducto agua, tenga una composicion
alrededor de 99.5%mol, a diferencia de los trabajos realizados por Tututi-Avila et
al. [10, 11] que tiene como restricciones porcentajes masa, estas restricciones
tienen la finalidad de evitar las pérdidas de etanol y que el destilado de etanol
tenga la menor cantidad posible de agua. Las especificaciones de pureza que se
mencionaron anteriormente se utilizaron para todos los sistemas, haciéndolos
comparables. El flujo de solvente, en este caso etilenglicol, se modifica segun los

requerimientos del sistema.

Para simular la operacion de una columna de destilacion en Aspen Plus, se utilizo

el médulo RadFrac (ver Figura 6a), en éste se especifican las variables
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a)

estructurales como, el nimero total de etapas en la columna, las etapas de
alimentacion, las etapas de salida de flujo (aparte del domo y el fondo de la
columna) y las variables de decision, como la razon de reflujo y el flujo de
destilado. Para el intercambiador de calor utilizado en la corriente de reciclo de
etilenglicol se utiliza el moédulo de Heater. En este caso se especificd el cambio

de temperatura de la entrada a la salida y la presion de salida (ver Figura 6b).

| @ Configuration | & Streams | & Pressure | & Condenser | @ Reboiler ‘ 3-Phase | Information | ) | @ Specifications | & Flash Options | Utility | Information ‘
Setup options Flash specifications
; — Flssh Type -
Calculation type Equilibrium -
A - Temperature change -
MNumber of stages 21 v | Stage Wizard |
Condenser Total - Temperature e
Reboiler Kettle - Ternperature change -104.6 K -
Valid phases Vapor-Liguid . Degrees of superheating K
T Degrees of subcoaling X
Convergence Strongly non-ideal liquid -
Pressure 1 atm -
Operating specifications Duty KW
Reflux ratio * Mole > 0.23 Vapor fraction
Distillate to feed ratio + Mole ~ 1.0031 Pressure drop correlation parameter

Figura 6. Especificaciones del médulo Radfrac (a) y Heater (b) como se muestra en
el simulador AspenPlus.

Las restricciones del sistema, en este caso la pureza de etanol y del agua en las
corrientes de producto de destilado, se definen con la herramienta Design Spec,

como se muestra en la Figura 7.

@Speciﬁcatigng | @Components | Feed/Product Streams | Options | | @ Specifications | @ Components |FeedIPrndU(t Streams | Options
o Components
Description i
Available components Selected components

Design specification WATER ETHANOL
Type Mole purity - ETHYL-01

Specification

| @ Specifications | & Components | @ Feed/Product Streams | Options |

Target 0.995

Product streams
Stream type Awailable streams Selected stream
@ Product Internal Decanter

ToC2 ‘

ETHANOL ‘

Figura 7. Uso de la herramienta Design Spec como se muestra en el simulador
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3.2 Optimizacion del sistema

Para llevar a cabo la optimizacion de los sistemas de destilacion se requiere

vincular las simulaciones realizadas en Aspen Plus con MATLAB.

MATLAB cuenta con una herramienta de optimizacién que contiene el método de
busqueda a través de algoritmos genéticos, el cual es necesario para poder
optimizar el sistema. En este algoritmo se le da un intervalo de busqueda para
cada variable de decisién del sistema de destilacion, estas variables tienen que
ser especificadas como continuas o enteras, también se tiene que especificar las
restricciones fisicas y las heuristicas del sistema. Para el caso de estudio
investigado, la etapa de alimentacion no puede estar localizada en el domo o en
los fondos de la columna y que la etapa de entrada del solvente se localiza en
una etapa superior a la etapa de la alimentacién, por lo que se tomd en cuenta
esta restriccion. Ademas, se utilizaron los valores por defecto del toolbox de
MATLAB para la optimizacion con el algoritmo genético. Para los valores de de
los pardmetros se utilizaron 200 individuos en la poblacion, el nimero de
generaciones se configuré como 100 multiplicado por el nUmero de variables y la

tolerancia de la funciéon objetivo fue de 1x10°.

Las variables que se optimizaran en el algoritmo para el sistema convencional
son las siguientes: el nimero total de etapas de ambas columnas, la etapa de
alimentacion, la etapa de alimentacion del reciclo, la razén de reflujo y el flujo de
destilado. En la segunda columna el niumero total de etapas, la etapa de
alimentacion, la razén de reflujo y el flujo de destilado. Para el intercambiador de
calor en el reciclo sélo se optimiza la temperatura de operacion. Para el sistema
de CPD a diferencia del sistema convencional se optimiza la etapa de
interconexion entre columnas en vez de la etapa de alimentacion de la segunda
columna, ademas sélo se optimiza la razon de reflujo en la segunda columna, ya
gque se elimina un grado de libertad al eliminar un reboiler del proceso. Para el

sistema alternativo con salida lateral se optimizaran las mismas variables que en
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el sistema convencional, pero de manera adicional se optimizara la etapa de

salida lateral y el flujo de la misma corriente.
3.2.1 Funcidn objetivo y restricciones del sistema

La funcion objetivo para el problema de optimizacion es el minimizar el CTA, que
esta a su vez es funcidén del costo total de inversion (CTI) y el costo total de
operacion (CTO), estas funciones de costo estan representadas mediante las

siguientes ecuaciones:
CTA = f(CTI + CTO)

COStOreboiler + COStOcondensador + COStOcolumna

CTI = -
periodo de retorno

CTO - Cargareboiler X PreCiOyapor
Xi = xi"e?

La ecuacion (1) es funcion de las ecuaciones (2) y (3) que estan sujetas a (3),
gue representa la pureza de etanol y agua que tienen que ser mayor o igual a la
pureza requerida. Los costos aproximados de los equipos en la Ecuacién 2 son

calculados con las siguientes ecuaciones heuristicas presentadas por Luyben
[20]:

— 4 0.65
COStoreboiler/condensador = 7296 * area

Costocolumna = 17640 * diametrol-066 x longitud9-802

Los valores de las variables como didmetro y longitud de la columna y area para
los intercambiados de calor se obtienen a partir del software Aspen Plus y estos
dependen de manera implicita de las variables manipuladas mencionadas en la
seccion 3.2. Para el periodo de retorno se supone un valor de 10 afios. En la
Ecuacion 3, se utiliza un costo aproximado de vapor de 8.22 USD/GJ.
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3.3 Control del sistema
3.3.1 Transicién de un sistema en estado estable a dinamico

Para proponer una estrategia de control se requiere importar la simulacion
realizada en Aspen Plus a Aspen Dynamics, llevando el sistema en estado
estable a un estado dindmico. Para lograr la transicion, se realizan modificaciones
al sistema en estado estable afiadiendo equipos auxiliares como valvulas y

bombas y dimensionalizando el tambor del reflujo y la base de cada columna.

Las véalvulas y bombas se afiaden en las corrientes del sistema, ya que algunos
controladores requieren manipular la apertura de las valvulas y es necesario que
exista una caida una presioén para que el proceso sea impulsado por presién
(pressure driven) y sea lo mas realista posible. Las bombas se ubican antes que
las valvulas, teniendo en cuenta una presion de salida de 1.5 atmadsferas, esto
para asegurar que la caida de presion sea suficiente y el dimensionamiento de la

valvula sea el adecuado.

Para dimensionalizar el tambor del reflujo y la base de cada columna, se utilizd
una regla heuristica para estos equipos, la cual dicta que estos deben de poder
contener un volumen equivalente a 10 minutos de flujo de liquido que entra al
contenedor. En el caso del tambor de reflujo, se toma en cuenta el flujo de liquido
gue sale de la primera etapa y para la base de la columna se considera el flujo

de liquido de la penultima etapa [20].

Para hacer este calculo se requieren los flujos de los liquidos, los cuales se
obtienen en los perfiles de flujo de cada columna como resultado de la simulacion
del proceso. Con esta informacion, el diametro y la altura de los contenedores se

calculan con las siguientes ecuaciones:

V=0=*t
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L=2xD

Donde Q es el flujo volumétrico del liquido, t es el tiempo de retencién del
contenedor (10 min), V, D y L es el volumen, didmetro y longitud del contenedor

respectivamente. Una vez terminado
3.3.2 Analisis de sensibilidad

Los perfiles de temperatura se obtienen de los resultados del médulo RadFrac en
el software Aspen Plus. La razon de reflujo y la carga del reboiler son las variables
de decision que se modifican en un 0.1% en las columnas de cada sistema para
obtener los diferentes perfiles, con los perfiles obtenidos se pueden generar las
gréficas para poder realizar el analisis de la seleccion de la etapa mas sensible,

tal como se explica en la seccién 2.5.1.
3.3.3 Sintonizacion de controladores

Para la sintonizacion de los controladores de temperatura Aspen Dynamics
calcula los pardmetros de ganancia (Kc) y tiempo integral (1) siguiendo la

metodologia de Tyreous-Luyben [19], que utiliza las siguientes ecuaciones:

Ky

K =— 9)
¢ 3.2

T =22*Py (10)

Siendo Ku la ganancia ultima y Pu el periodo ultimo. Ademas, se supone que los
controladores operan con un tiempo muerto de un minuto. De acuerdo a la
metodologia de sintonizacion, se hacen cambios al setpoint del controlador de un

5% y con las oscilaciones que se obtienen de la variable del proceso debido a los
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cambios escaldn de la variable controlada (OP) se puede calcular Puy Ku. Pues
el periodo de tiempo en minutos entre oscilaciones, mientras que Ku es la

ganancia cuando el sistema empieza a oscilar, se calcula de la siguiente manera:

4h
Ky =
ax*m

(11)

Donde “a” es la diferencia entre el valor nominal de la variable del proceso (PV)
y el punto maximo de la oscilacion y “h” la altura del cambio escalon realizado en
la variable controlada. En la Figura 8 se muestra un ejemplo grafico para el

calculo de estos parametros de sintonizacion.

0 h)

: g 10
[ime (minutes)
h=1

|
AOP |

OF

I

I
0 5 Time (minutes) '0

Figura 8. Ejemplo de prueba de sintonizacion

En cuanto los controladores de presion, de nivel y de flujo, Luyben [19] propuso
valores heuristicos para configurar los parametros de los controladores. Por lo
tanto, para los controladores de presion el término de ganancia (Kc) se fijé con
un valor de 20 y el tiempo integral (1) se fij6 con un valor de 12 min. En los
controladores de nivel solo se utilizé un controlador proporcional con un Kc = 2.

Los controladores de flujo se fij6 un Kc=0.5 y un 1=0.3 min.

Es importante mencionar que no se utilizara la parte derivativa de los

controladores PID en ningun caso y para los controladores de nivel solo se
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utilizara la parte proporcional, ya que se requiere un control con offset para los

tanques de nivel.
3.3.4 Simulaciéon dinamica/Prueba de la estrategia de control

Para verificar que la estrategia de control es adecuada, se haran perturbaciones
en el flujo de alimentacion del sistema, primero se cambiara el flujo total de la
alimentacion en un £ 20% y finalmente se haran cambios en la composiciéon de la
alimentacion en un % 4% composicion molar de etanol. Estos cambios se
realizardn después de 0.2 horas de simulaciébn en estado estable y se
monitoreara el comportamiento de las variables relevantes del sistema hasta un
tiempo de 10 horas, esto con la finalidad de poder comparar los tiempos de

estabilizacion de cada sistema.
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4. RESULTADOS Y DISCUSIONES

4.1 Disefos optimos y resultados

En esta seccion se presentan los resultados de los disefios optimizados y los
resultados de la metodologia seguida para configurar los sistemas de control. Las
Figuras 9, 10 y 11 muestran los diagramas de flujo del proceso optimizados del
sistema convencional, de la CPD y del sistema con salida lateral,
respectivamente. En estos diagramas se muestra el flujo molar de las corrientes
de alimentacion, de reciclo y de salida de destilado, asi como su composicion
molar. Los componentes estan ordenados por volatibilidad relativa de mayor a
menor valor, el primero siendo el etanol, el segundo agua y el tercero etilenglicol.
También, se muestra la carga térmica requerida para todos los intercambiadores

de calor usados en cada sistema.
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X;=0.995
X,=o0.005
" 0.143 MW
45.36 kmol/hr WATER C'|>
X,=0.84 7-121 kmol/thr
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X;=0.995
RECYCLE X,=0.003
0.238 MW
MIXER
63.731 kmol/hr REC-CoOoL
X;=1

MAREDP——

Figura 9. Diagrama de proceso del sistema convencional para la deshidratacion del etanol.
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Figura 10. Diagrama de proceso del sistema CPD para la deshidratacion del etanol.
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Figura 11. Diagrama de proceso del sistema alternativo para la deshidratacion del etanol.
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Al comparar los tres sistemas, se puede observar que, en cuanto a flujos molares
de salida de destilado, asi como su composicion molar que corresponderian al
producto etanol y subproducto agua estos son muy similares entre si, sin
embargo, el flujo molar de etilenglicol varia entre disefios, el disefio con pared
divisoria disminuye en un 22.21% y el alternativo en un 46.3% en comparacion

con el convencional.

Tabla 1. Datos estructurales y variables de disefio de las columnas y resultados mas
relevantes de los disefios éptimos de los tres sistemas estudiados.

C1 C2 C1 Cc2 C1 C2
Niumero de Etapas 27 16 27 22 25 17
Etapa de Alimentacion 20 6 15 22 15 9
Etapa de Reciclo 6 - 4 - 4 -
Razon de Reflujo 0.2187 0.825 0.387 0.1225 0.5535 0.1051
Flujo de Reciclo (kmol/hr) 63.731 - 49.576 - 34.222 -
Flujo de Destilado (kmol/hr) 38.263 7.121 38.265 7.105 38.26 7.106
Diametro (m) 0.58 0.41 0.73 0.66 0.28
Pureza Destilado (%mol) 99.5% 99.5% 99.5% 99.6% 99.5% 99.4%
Qg total del sistema (MW) 0.9905 0.8986 0.8609
Q total del sistema (MW) 0.9873 0.8959 0.8582
Costo Total Anual (USD/aio) 337,000 301,000 297,400
Porcentaje de Ahorro - 10.68% 11.75%

La Tabla 1, reporta los resultados de los tres disefios investigados en este trabajo,
se puede observar que, en cuanto a purezas del etanol (destilado C1), todos los
sistemas lograron alcanzar el valor de 99.5%mol. En cuanto al subproducto agua
(destilado C2) el sistema CPD logr6 una pureza mayor mientras que el alternativo
la menor, sin embargo, se considera que esto no afecta el objetivo principal del
proceso, el obtener la pureza del etanol dentro del valor requerido.

Los sistemas de CPD vy alternativo disminuyeron considerablemente la carga
energética total en los reboilers, en un 9.28% y 13.08% respecto al sistema
convencional, esta reduccion se debe principalmente a la disminucion del

remezclado. En cuanto al costo total anual se observa que el disefio de CPD
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disminuye el CTA en un 10.68%, mientras que el disefo alternativo con salida
lateral de la primera columna logra un ahorro del 11.75%, respecto al
convencional. La diferencia siendo de 1% entre el sistema CPD y el alternativo,

esto puede parecer minimo, pero significa miles de délares en ahorros.

Estos resultados confirman que el sistema alternativo, aunque utiliza dos
columnas en el proceso como el sistema convencional, puede lograr un ahorro
mayor en el costo total anual (CTA) del proceso logrando cargas térmicas
menores que el sistema CPD. Ademas, tener multiples opciones de diferentes
sistemas permite al disefiador decidir si es mas conveniente seleccionar entre el
sistema alternativo como una renovacion de la planta o enfocarse en la

construccion de una columna de pared divisoria.
4.2 Anélisis de sensibilidad

En esta seccion se presentan los resultados aplicando la metodologia de criterio
de sensibilidad, ya que fue esta en la que se basé gran parte para decidir donde
instalar los controladores de temperatura. Las figuras que se obtuvieron con esta
metodologia presentan la ganancia en cada etapa correspondiente. La ganancia,
como se menciond anteriormente, es el valor normalizado del cambio de
temperatura que se obtuvo con el cambio realizado en la variable de decision,

esta variable puede ser la razén de reflujo (RR) o la carga del reboiler (Qr).

Los resultados obtenidos utilizando el criterio de pendiente se presentan en el

Apéndice 1, dando resultados similares al criterio de sensibilidad.
4.2.1 Sistema convencional

La Figura 12 muestra que en la primera columna del sistema convencional las
etapas 24 y 25 son las mas sensibles a los cambios realizados en ambas variables
manipuladas, la razén de reflujo y la carga del reboiler. En este caso, se opto por
controlar la etapa 24 manipulando la carga del reboiler debido a su proximidad a
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la etapa, sin tener la necesidad de manipular la razén de reflujo en esta columna.

La Figura 13, la cual corresponde a la segunda columna, muestra cambios

significativos cambiando ambas variables alrededor de la etapa 3 y 11. En este

caso se decidié controlar la temperatura de la etapa 3 con la razén de reflujo,

siendo esta etapa la cual tuvo una mayor sensibilidad al cambio de esta variable,

dejando como Unica opcion controlar la etapa 11 con la carga de reboiler.
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Figura 12. Perfiles de ganancia de la columna C1 del sistema convencional
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Figura 13. Perfiles de ganancia de la columna C2 para el sistema convencional
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4.2.2 Sistema CPD

Las graficas en la Figura 14 corresponden a la seccién C1 en la columna con
pared divisoria, que incluye la parte inferior de la columna principal y la seccion
izquierda de la pared divisoria en la columna. En estas gréficas se observa una
ganancia significativa alrededor de la etapa 19 y 24 al manipular ambas variables,
controlando la etapa 19 manipulando la separacion de vapor (véase seccion 4.3.2)

y la etapa 24 manipulando la carga del reboiler.

La Figura 15 corresponde a la seccién C2, que incluye la parte derecha de la
pared, en esta se muestran los resultados de las ganancias al cambiar la razon
de reflujo, siendo esta la Unica variable a manipular en esta seccion de la CPD
debido a que este sistema no requiere un segundo reboiler, eliminando
efectivamente un grado de libertad en el sistema. En esta columna se observo

una mayor ganancia alrededor de la etapa 21, siendo esta la etapa a controlar.
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AN \/\/
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+0.1% QR \/ +0.1% RR V
——-0.1% QR ——-0.1% RR
-11
1 3 5 7 9 1113151719 21 23 25 27 1 3 5 7 911 13 15 17 19 21 23 25 27
Etapas Etapas

Figura 14. Perfiles de ganancia de la seccién C1 para el sistema CPD
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Figura 15. Perfil de ganancia de la seccion C2 para el sistema CPD

4.2.3 Sistema alternativo

En la Figura 16, que corresponde a la primera columna, se observa una ganancia
significativa alrededor de la etapa 19 y una pequefia ganancia que abarca entre
la etapa 3y la 14, se decidio en controlar la etapa 12 con la razén de reflujo (véase
seccion 4.3.3) y la etapa 19 con la carga de reboiler.

La Figura 17 corresponde a la segunda columna en el proceso, esta muestra que
cambiando la carga de reboiler la etapa 6 y 12 son las mas sensibles a este
cambio, en este caso se selecciond la etapa 12 a ser controlada con la carga de
reboiler por su proximidad. En cambio, manipulando la razén de reflujo solo se
observa una ganancia alrededor de la etapa 4, siendo esta etapa la seleccionada

para ser controlada con esta variable.

/M 0%
025 — N\ +0.1% QR /\

N \__/\ / 1 —-0.1% QR J
\

3 \/

[— -5
+0.1% RR V
——0.1%RR

-2.75 -7
1 3 5 7 9 11 13 15 17 19 21 23 25 1 3 5 7 9 11 13 15 17 19 21 23 25
Etapas Etapas

Figura 16. Perfiles de ganancia de la columna C1 para el sistema alternativo
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Figura 17. Perfiles de ganancia de la columna C2 para el sistema alternativo

4.3 Esquemas de control propuestas

Antes de configurar los lazos de control de temperatura en las etapas
seleccionadas por el andlisis de sensibilidad, primero se configuran los
controladores de nivel, los controladores de presién y los controladores de flujo
que se utilizaran en cada sistema, esto de acuerdo con la metodologia que se

describe en la secciéon 3.3.3.

Es importante mencionar algunas similitudes que comparten los esquemas de
control entre los sistemas estudiados presentados en este trabajo:

e La presion de cada columna se controla manipulando el calor que retira el
condensador localizado en la parte superior de la columna.

e Elnivel de liquido del tambor de reflujo se controla manipulando la apertura
de la valvula de la corriente de destilado manteniéndolo en un 50% de su
capacidad.

e Elflujo de alimentacién se controla mediante una valvula en la corriente de
alimentacion.

e La temperatura en la corriente de reciclo, que corresponde al flujo de
solvente, se controla manipulando el calor que retira el condensador

localizado en esta misma corriente.
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4.3.1 Sistema convencional

En la primera columna se instala un controlador de temperatura (TC) en la etapa
24, esto con base a los resultados del andlisis de sensibilidad, manipulando la
relacion Qr/F1 en la primera columna. Al controlar el lazo de control prealimentado
Qr/F1, a diferencia de controlar la carga del reboiler directamente, ayuda a
disminuir la desviacion transitoria que pueda ocurrir con la pureza del flujo de los
fondos al estabilizar el proceso. La relacion de reflujo (RR1) se mantiene fija con
un controlador de relacién el cual a su vez envia la sefial a un controlador de flujo
gue manipula la corriente de reflujo. Finalmente, el nivel de liquido en la base de

la columna se controla con la salida de flujo de los fondos.

En la segunda columna se instalan dos TC, uno en la etapa 11, manipulando
directamente la carga Qrz, y en la etapa 3, manipulando la razén de reflujo (RR2),
a diferencia de la primera columna que es fija. El nivel de liquido de la base de la
columna se controla con el flujo de reposicion de solvente. La apertura del flujo de
los fondos de esta columna se manipula para controlar el flujo de solvente, que

este a su vez depende de un controlador proporcional al flujo de alimentacion.

La Tabla 2 provee los parametros de sintonizacion obtenidos de los controladores

de temperatura.

Tabla 2. Parametros de los controladores de temperatura para el sistema convencional.

Controlador TC-24-C1 TC-3-C2 TC-11-C2 TC-Reciclo

Variable

controlada (fC) T2 = 1011716 T;=130,6361 Ty, = 1816261  Teec = 93.7596

Variable

manipulada QR"F1 RRE QRQ [MW] Qcondensador [MW]

REIEECHER e 0-0.1193 0-1.65 0-0.4768 -0.0663 -0
del controlador
Accion del .
Inverso Directo Inverso Inverso

controlador

Ganancia Kc 0.8364 3.8404 1.1296 0.3256
Tiempo integral T 924 924 11.88 396

(min)
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Figura 18. Estrategia de control propuesta para el sistema convencional.

4.3.2 Sistema columna con pared divisoria

Las columnas de pared divisoria por lo general mantienen una relacién de flujo de
vapor fija (vapor split por su nombre en inglés) al momento de separar el flujo de
vapor de la columna principal a las dos secciones de la pared. Sin embargo, Tututi-
Avila et al. [10] demostraron que este sistema no es capaz de poder mantener los
valores de pureza deseados ante perturbaciones en la alimentacion cuando se
mantenia fijo el flujo de vapor. Por lo tanto, propuso manipular la relacién de flujo
de vapor, obteniendo resultados satisfactorios. En base a esto, en la seccién C1
del sistema se utiliza un TC en la etapa 19 para controlar la separacion de vapor
gue ocurre entre las dos secciones que se separan por la pared, con la relacion
VRr/QRY €en la parte inferior se utiliza un TC en la etapa 25 manipulando la relacion
Qr/F1, manteniendo una razén de reflujo fija en esta seccion. El nivel de liquido
de la base de esta seccion de la columna se controla manipulando el flujo de
reposicion de solvente. Finalmente, el flujo de los fondos de la columna es
manipulada con una relacion de flujo proporcional al flujo de alimentacion, de igual

manera que el sistema convencional.
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En la seccién C2 de la columna (rectificador lateral) se utilizé un TC en la etapa
21 manipulando la razon de reflujo (RR2) y en esta misma seccién se controla el
nivel de liquido que se tendria en la Ultima etapa de esta seccion con un LC
manipulando la apertura de la valvula. La Tabla 3 muestra los parametros de

sintonizacion de los controladores clave para el sistema de pared divisoria.

Tabla 3. Pardmetros de los controladores de temperatura para el sistema CPD.

Controlador TC-19-C1 TC-25-C1 TC-21-C2 TC-Reciclo

Variable

controlada (°C) 119 = 1021083 Tp;=1919685 T = 114.2674 Trec = 109.17

Variable
manipulada Vr/Qr Qr/F4 RR; Qcondensador MVV]

Rango de salida

0—4.6455 0-0.1426 0 -0.2449 -0.4597 -0
del controlador
Accion del Directo Inverso Directo Inverso
controlador
Ganancia K 3.1959 1.2777 16.4 0.4259
Tiempo integral T 19.8 9.24 17.16 3.96
(min)
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Figura 19. Estrategia de control propuesta para el sistema CPD.
35



4.3.3 Sistema alternativo

Es importante mencionar que de acuerdo a la literatura una gran cantidad de
columnas de destilacion se configuran con un solo controlador de temperatura y
su desempefio es eficiente. Por lo que, en la primera columna del sistema
alternativo se instalo inicialmente solo un TC en la etapa 19 controlando la
relacion Qri/F1tal como se hizo en el sistema convencional, sin embargo, este
controlador por si solo no logré controlar la columna. Entonces, se optd por
manipular la razén de reflujo con un TC, aunque los resultados del analisis de
sensibilidad no lo hayan sugerido en primera instancia. Para escoger la etapa con
la cual parear la razén de reflujo (RR1), se sabe por regla heuristica que tiene que
ser una etapa en la parte superior de la columna lo mas cercano al domo y de
acuerdo al analisis de sensibilidad se tiene una pequefia area de ganancia entre
la etapa 3 a la 14 como se puede observar en la Figura 16, siendo la etapa 12 la
gue tiene un valor mayor de ganancia, por lo tanto se decidié por controlar la
etapa 12 con la razon de reflujo. Para controlar el flujo lateral de la columna C1,
se manipula la apertura de la valvula con un controlador de relacion que
dependera del flujo de liquido que llega a esta etapa y el flujo de liquido que
regresa a la columna en el flujo de destilado.

En la segunda columna se instal6 un lazo de control de temperatura la etapa 4
manipulando la razon del reflujo, mientras que la carga del reboiler fue
manipulada con un TC en la etapa 12 usando la relacién Qr2/F2. El nivel del
liqguido de la base de ambas columnas y el flujo de los fondos de la columna C2
tiene las mismas caracteristicas que el esquema de control del sistema
convencional. La Tabla 4 muestra los parametros de sintonizacion de los

controladores clave para el sistema alternativo.

En este sistema de control, se requirido un controlador de temperatura adicional
para poder estabilizar de manera satisfactoria el sistema, aunque esto en primera
instancia pareciera ser una desventaja ante los otros dos sistemas, sin embargo,

el agregar un controlador adicional no afecta el desempefio de los demas
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controladores, mas bien contribuye a la eficacia global del sistema de control.
Ademas, los controladores de temperatura. son baratos y requieren un bajo costo

de mantenimiento.

Tabla 4. Pardmetros de los controladores de temperatura para el sistema alternativo.

Controlador TC-12-C1 TC-19-C1 TC-4-C2 TC-12-C2 TC-Reciclo

Variable

controlada (') T2 = 967048 Tig=942582 T, =107.1807 T, =1959416  Toec = 13174

Variable

manipulada RR1 QR1/F1 RRZ QRQ’IFE Qcondensadcr [MW]

Rangode salida 4 407 0-0.1186 0-0.2102 0-0.0583 0.2433-0
del controlador

Accion del Directo Inverso Directo Inverso Inverso

controlador

Ganancia Kc 2.2938 0.8 156.6682 3.4488 0.6962
Tiempo integral 1 20 44 11.88 10.56 7.92 3.96

(min)
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Figura 20. Estrategia de control propuesta para el sistema alternativo.
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Flujo F; (kmol/hr)

4.4 Respuestas de las estrategias de control

En los tres sistemas estudiados se realizaron cambios escalon simulando una
perturbacion en el flujo de la alimentacion Fi, se hicieron cambios de 20 % del
flujo molar y cambios en la composicion de etanol de £0.04 de su valor nominal.
La Figura 21 en la grafica de la izquierda muestra los cambios escaldn al cambiar
el flujo molar de alimentacion en un +20 % de su valor nominal y la grafica de la
derecha muestra el efecto de cambiar la composicion de etanol en el flujo de
alimentacion, en esta se observa un pequefio pico debido al cambio de flujo
masico en la corriente, ya que se mantiene el flujo molar pero el flujo masico
cambia, el flujo vuelve a su valor inicial gracias al controlador de flujo (FC) que

manipula la entrada de la valvula.
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Figura 21. Respuestas dindmicas en el flujo F1 en los tres sistemas ante las diferentes
perturbaciones realizadas.

Las Figuras 22 y 23 compara el desempefio dindmico de los tres sistemas al
cambiar el flujo molar de alimentacién. En ambos casos todos los sistemas
regresan a un valor cercano a su valor nominal una vez estabilizado, teniendo un
tiempo de respuesta de aproximadamente 2 horas, después de aplicar la
perturbacion. Ademas, se observa que el sistema convencional muestra una

mayor desviacion transitoria de su valor nominal, en comparacion al sistema CPD
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y alternativo, siendo menor al 1% en ambos casos. En cambio, el sistema
alternativo demostré6 una desviacion transitoria menor a los demas sistemas,
siendo cerca de 0.1%.
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Figura 22. Grafica comparativa de la composicion de etanol en la corriente D1 de los tres
sistemas estudiados, ante un cambio en el flujo de alimentacion de +20%.
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Figura 23. Grafica comparativa de la composicion de etanol en la corriente D1 de los tres
sistemas estudiados, ante un cambio en el flujo de alimentacion de -20%.
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En la Figura 24 se observa que al cambiar la composicion de etanol en el flujo de
alimentacion a 88%, se observan diferencias positivas en la composicién de etanol
en la corriente D1 de su valor nominal de 5x10* y 1.3x10° en el sistema
convencional y CPD, respectivamente. En cambio, el sistema alternativo regresa
a su valor nominal.

En la Figura 25, al cambiar la composicion a 80% etanol en la alimentacion se
observan diferencias negativas en la composicion de etanol en la corriente D1,
siendo el sistema CPD el que tiene la mayor diferencia con un valor de 1.6x103
de su valor nominal, mientras que los sistemas convencional y alternativo tienen
una diferencia de 1x10°y 5x10%, respectivamente. Sin embargo, el sistema
alternativo le toma aproximadamente 5 horas en estabilizarse por completo
después de aplicar la perturbacion al sistema, a diferencia de los otros dos

sistemas que se estabilizan en un tiempo de 2 horas aproximadamente.

En cuanto a las desviaciones transitorias, ninguno de los sistemas supero una

desviacion del 0.2% de su valor nominal cambiando la composicion de la

alimentacion.
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Figura 24. Grafica comparativa de la composicion de etanol en la corriente D1 de los tres
sistemas estudiados, ante un cambio en la composicion de alimentacion de +0.04 etanol.

40



0.9955

—— 80% Etanol Convencional

= —— 80% Etanol CPD
£ 1 R T  flllii'’tislii’iitiiiid A T
> .
g —— 80% Etanol Alternativo
D 0L9945 [
©
b
c
©
S [ R R | RS B E A i  lE i b
(7]
o
Q.
€
5]
o

(1o S S A . il B e

0.993
0 2 4 6 8 10

Tiempo (hr)

Figura 25. Desempefio dinAmico de la composicion de etanol en la corriente D1 de los tres
sistemas estudiados, ante un cambio en la composicién de alimentacion de -0.04 etanol.

En los tres sistemas estudiados al aplicar las perturbaciones en la alimentacion,
la composicion de etanol una vez estabilizado el sistema, esta nunca alcanzo un
valor menor a 99 % mol en ningun caso. El sistema de CPD obtuvo el valor mas
bajo de pureza cuando se disminuy6 la composicion de etanol a 80 % en la
alimentacion, la cual lleg6 a un valor cercano de 99.3 % mol, sin embargo, a pesar
de este resultado la composicién en el destilado para el etanol sigue cumpliendo

con las normas internacionales para su uso como biocombustible.

Las Figuras 26 y 27 muestran los resultados dinamicos de la pureza del agua al
cambiar el flujo molar en la alimentacién, en estas figuras se observa que el
sistema alternativo es el que tiene un punto mayor de desviacion transitoria
comparado a los tres sistemas, siendo de 0.13% al aumentar el flujo de
alimentacion 20 % y de 0.33% al disminuir el flujo de alimentacion 20 % de su
valor inicial, el sistema alternativo también presenta la mayor diferencia de su
punto nominal al final una vez estabilizado, esta diferencia siendo de 5x10*

aproximadamente en ambos casos. Por otro lado, el sistema convencional y el
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sistema CPD tuvieron una desviacion transitoria menor en comparacion al
sistema alternativo, contrastando los resultados obtenidos en las Figuras 22y 23,
donde el sistema alternativo en el flujo de etanol fue el que obtuvo una menor
desviacion transitoria. También el sistema convencional y el sistema CPD

regresaron a un valor de pureza muy similar al inicial una vez estabilizado.
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Figura 26. Grafica comparativa de la composicion de agua en la corriente D2 de los tres
sistemas estudiados, ante un cambio en el flujo de alimentacion de +20%.
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Figura 27. Gréafica comparativa de la composicién de agua en la corriente D2 de los tres
sistemas estudiados, ante un cambio en el flujo de alimentacién de -20%.

La Figura 28 muestra que, al aumentar la composicion de etanol en la
alimentacion, el sistema CPD presenta una desviacion transitoria de 0.33 % de
su valor inicial, mientras que los sistemas convencional y alternativo presentan
desviaciones cercanas a 0.1 %. Una vez estabilizado el proceso, el sistema CPD
y alternativo regresaron a un valor cercano al inicial, mientras que el sistema

convencional aumento su composicién en un 5x104 su composicion.

En la Figura 29 se observa que, al disminuir la composicién de etanol en la
alimentacion, el sistema convencional, CPD vy alternativo presentan una
desviacion transitoria de 0.05 %, 0.16 % y 0.10 %, respectivamente. Una vez
estabilizados, los sistemas CPD vy alternativo regresan a un valor cercano al

inicial, mientras que, el sistema convencional tiene una diferencia de 7x10.
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Figura 28. Grafica comparativa de la composicion de agua en la corriente D2 de los tres
sistemas estudiados, ante un cambio en la composicion de alimentacién de +0.04 etanol.
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Figura 29. Grafica comparativa de la composicion de agua en la corriente D2 de los tres
sistemas estudiados, ante un cambio en la composicion de alimentacion de -0.04 etanol.
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Las Figuras 30 a la 35 muestran las respuestas dinamicas correspondientes a las

corrientes mas relevantes de los tres sistemas, como flujo de solvente (S), el flujo

de destilado de etanol (D1) y el del agua (D2), asi como los controladores de

temperatura instalados en las columnas de cada sistema respecto a la

perturbacién realizada al sistema.
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Figura 30. Respuestas dinamicas ante un cambio de flujo en F1 en el sistema
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Las respuestas correspondientes al flujo del solvente (S) de las Figuras 30 a la
35 muestran como cambia proporcionalmente el flujo del solvente respecto al flujo
de alimentacioén, esto debido al controlador de relacién (RC) que relaciona ambas
corrientes, comportandose de la misma manera en los tres sistemas estudiados
al realizar una perturbacion en el flujo total de alimentacion. Al realizar
perturbaciones en la composicion del flujo de alimentacion solo se observa un
pico regresando rapidamente a su valor nominal, por las observaciones

realizadas en la Figura 21.

88%mol Etoh
=== 80%mol Etoh

—_ T ADS
= OBA =
S 3
_E F 5 = 1 T
:53_5 | r ............................................................... g b
P 0 375 P
2 E) \
[N [T N o T
63.2 36
0 2 4 [ 8 10 0 2 4 G 8 10
-9 T 106
E < ]
= E' [
E < 103
- 7 ™~
=1
a :
= &
[N
5 T
0 2 4 [ 8 10
E_ 138 P En:l..
~l
“-'1 137 N E:{
o =
n [
E 130 v g-
. g
128 . - : - . . . .
0 2 4 [ 8 10 0 2 4 o] a 10

Figura 31. Respuestas dinamicas ante un cambio de composicion en F1 en el sistema convencional.
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Analizando las Figuras 30 a la 35, en los resultados dinamicos correspondientes
a las corrientes de los destilados D1y D2 se observa un cambio tipo escalon
proporcional al cambio realizado en el flujo total de la alimentacion, ya que, al
incrementar la entrada al sistema, las salidas también tienen que incrementar.
Mientras que, al cambiar la composicion de alimentacién se observa que, al
aumentar la composicion de etanol en la alimentacion, aumenta el flujo D1 que
corresponde al flujo de salida del etanol y disminuye el flujo D2 que corresponde

al flujo de salida del agua y viceversa al disminuir la composicién de etanol.
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Figura 32. Respuestas dinamicas ante un cambio de flujo en F1 en el sistema CPD.
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Las respuestas correspondientes a los diferentes controladores de temperatura
muestran como mitigan los disturbios ocasionados por las perturbaciones de
manera rapida en general, en la mayoria de los casos requieren un poco menos
de 2 horas para regresar a su valor inicial, este tiempo es igual a lo que tarda el

sistema en estabilizar la composicion de los destilados.
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Figura 33. Respuestas dinamicas ante un cambio de composicion en F1 en el sistema
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Las respuestas dinamicas del esquema de control del sistema alternativo
mostradas en las Figuras 34 y 35, muestran que los controladores de temperatura
operan adecuadamente, permitiendo que la respuesta regrese a su valor nominal
después de aplicar los cambios de flujo y composicidon en la alimentacion.
También, se observa en estas dos figuras como las graficas correspondientes a
la temperatura de la etapa 12 como el TC ayuda a estabilizar el sistema, siendo
esta etapa la que en un principio no se sugeria en nuestro analisis de sensibilidad,

como se comento6 en la seccion 4.3.3.
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Figura 34. Respuestas dinamicas ante un cambio de flujo en F1 en el sistema alternativo.
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La Figura 35 muestra los resultados cuando se cambid la composicion de etanol
en la alimentacion y se observa que los TC de la etapa 12 y 19 de la columna C1
tienen una estabilizacibn més suave y lenta, requiriendo cerca de 5 horas para
regresar a su valor inicial.
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Figura 35. Respuestas dinamicas ante un cambio de composicion en F1 en el sistema
altenativo.
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5. CONCLUSIONES

En este trabajo se propuso un esquema de control que fue capaz de mantener la
pureza del producto bioetanol dentro de las especificaciones internacionales para
ser utilizado como combustible. El esquema de control propuesto se implemento
en una columna de destilacién extractiva con salida lateral (sistema alternativo)
el cual es un sistema de destilacion energéticamente eficiente. Para demostrar la

efectividad de esquema de control, el trabajo se dividié en dos etapas.

En la primera etapa se investigaron, se simularon y se optimizaron los tres
sistemas de destilacién estudiados, los cuales fueron la columna con salida
lateral, la columna extractiva de pared divisoria (CPD) y el sistema convencional.
En la segunda etapa se desarrollaron esquemas de control capaces de rechazar
disturbios comunes en la alimentacion usando sistemas de control de

temperatura los cuales son los mas utilizados en las industrias.

Para determinar los disefios 6ptimos se desarrollaron cédigos de programacion
que permitieron la vinculacién del software Aspen Plus con MATLAB. Para la
optimizacion se tomo en cuenta la minimizacion del costo total anual (CTA). Se
hizo uso del toolbox de algoritmos genéticos para determinar los disefios 6ptimos
teniendo como restricciones los requerimientos de pureza de etanol, asi como
restricciones fisicas o estructurales y heuristicas del sistema. Los resultados
mostraron que, los sistemas CPD y el alternativo disminuyeron el costo total anual
en un 10.68% y en un 11.75%, respecto al sistema convencional. Ademas,
aunque el sistema alternativo tuvo costos de capital mayores respecto al sistema

de pared divisoria, este sistema es mas eficiente en términos energéticos.

Respecto al analisis dinamico, las simulaciones en estado estable se exportaron
al simulador Aspen Dynamics en donde se configuraron los esquemas de control
propuestos utilizando controladores de temperatura para los tres sistemas

estudiados. Los resultados dinamicos, después de la sintonizacion de los
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controladores, muestran como los tres sistemas de destilacion se estabilizaron
en tiempos relativamente cortos y con desviaciones de transicion minimas
después de aplicar perturbaciones en la alimentacion de flujo y composicién. La
literatura consultada considera una buena controlabilidad cuando el proceso
presenta una desviacion transitoria menor o igual al 5% y una diferencia entre el
valor inicial al final menor o igual al 1%. En nuestro caso se cumplieron ambos
criterios, obteniendo de manera general desviaciones de transicibn menores al
1% y la mayor diferencia de valor inicial al final fue de 0.2% en el sistema CPD
como lo muestra la Figura 25. Esto a su vez confirma que las etapas controladas

con los controladores de temperatura en cada columna fueron las adecuadas.

Los sistemas de destilacién estudiados tienen buenas propiedades de control ya
gue es posible mantener las purezas de los productos cerca de sus valores
nominales cuando se imponen perturbaciones en la alimentacién. El sistema
alternativo y el sistema con columna de pared divisoria mostraron un desempefo
dinamico similar al sistema convencional. Aunque, el sistema alternativo requirié
de cinco horas aproximadamente para estabilizarse cuando se redujo la
composicién de etanol en la alimentacién, el producto de destilado cumplié con

las especificaciones de pureza en todo momento.

Es importante notar que la principal contribucion de este trabajo es que se generé
un esquema de control que, al ser comparado en términos dinamicos, las
respuestas del sistema con salida lateral contra los resultados del sistema
convencional y con los del sistema con pared divisoria, estos fueron satisfactorios
al estabilizar el sistema en tiempos cortos y cumplir con los requerimientos de
pureza, lo cual es un indicativo de que el sistema alternativo ademas de tener el
mejor desempefio econdmico de los tres sistemas de destilacién estudiados, el
sistema alternativo puede ser efectivamente controlado con un esquema de
control apropiado. Por lo tanto, el sistema de destilacion con salida lateral es un
serio candidato para considerar para el proceso industrial de deshidratacién de

etanol.
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APENDICE.1 Criterio de pendiente

APENDICES

Los gréaficos obtenidos requeridos para el analisis de sensibilidad de cada método

presentado en la metodologia se presentan a continuacion:
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Figura 36. Perfiles de temperatura para el criterio de pendiente del sistema convencional

En la Figura 36, en el perfil de temperatura que corresponde a la columna C1, se

observan cambios de temperatura considerables en la etapa 5 a la 6, asi como en

la etapa 19 a la 20 y en la etapa 24 a la 25, pero recordemos que las etapas 6 y

20 son etapas de alimentacién, siendo este cambio de temperatura subito debido

a una corriente de flujo de entrada, descartando la posibilidad de utilizar un

controlador de temperatura en estas etapas, el candidato restante siendo la etapa

24 siendo esta la etapa a controlar la temperatura. La columna C2 tiene una

entrada de alimentacién en la etapa 6, pero este no tiene un efecto en el perfil de

temperatura a diferencia al de la columna C1, entre la etapa 2 y 4 hay cambios de

temperatura altos y en las etapas 10 a la 12 hay otro cambio de temperatura

notorio, aunque no sea tan elevado como el primero.
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Figura 37. Perfiles de temperatura para el criterio de pendiente del sistema CPD

Para el sistema CPD, la seccion C1 tiene entradas de alimentacién en las etapas

4y 15y para la seccion C2 su unico flujo de alimentacion es el vapor que entra

desde la etapa 22. Tomando esto en cuenta en la Figura 37, en el perfil de

temperatura que corresponde a la seccion C1l, se observan cambios de

temperatura considerables entre la etapa 18 ala 20 y en la etapa 24 a la 25 siendo

el cambio mas considerable. Mientras que en la seccion C2, la pendiente mas

pronunciada se observa en la etapa 20 a la 21.
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Figura 38. Perfiles de temperatura para el criterio de pendiente del sistema alternativo
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En el sistema alternativo, como se ve en la Figura 38, la columna C1 tiene
entradas de alimentacion en las etapas 4 y 15 y en la columna C2 su etapa de
alimentacion es en la etapa 9. En la Figura 38, en el perfil de temperatura de la
columna C1, cambios de temperatura significativos se encuentra entre la etapa
19 terminando en la etapa 23. En la seccion C2, entre las etapas 4 y 6 hay cambios
de temperatura notorios, pero el cambio mas pronunciado es en la etapa 11 a la
13.

En base a los resultados y observaciones realizados con el criterio de pendiente,
si bien, puede proporcionar un criterio rapido y general para un analisis de
sensibilidad, este deberia ser utilizado como un método de apoyo, ya que no es

tan visual y efectivo de localizar como el criterio de sensibilidad.
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APENDICE II

Optimizacion del sistema bajo incertidumbre con el método

“back-off” usando ecuaciones en serie de potencia.

Los procesos quimicos por lo general se disefian con una filosofia secuencial,
esto quiere decir, que primero se disefia el sistema con una optimizacion en
estado estable, una vez especificado, el disefio se fija y se prueba bajo diferentes
escenarios para probar la controlabilidad del proceso. Esta filosofia en algunos
casos puede ser inadecuada al tratar el disefio del proceso y la controlabilidad
del proceso de manera independiente. Por lo tanto, se propone un método de
optimizacidbn que pueda integrar ambas cualidades del proceso, disefio y
controlabilidad [22, 23].

En este trabajo se utilizara el método “back-off”, que quiere decir “retroceso” en
espafiol. El objetivo de este método es, partiendo del punto 6ptimo en estado
estable (Figura 36a) y con base en una légica probabilistica del proceso, obtener
un nuevo punto 6ptimo que considere la incertidumbre posible que pueda ocurrir
en el sistema, logrando que el punto Optimo en estado estable “retroceda”
encontrando otro punto éptimo en el cual todos los diferentes escenarios posibles
sean factibles (Figura 36b).

Para lograr esto se utilizardn ecuaciones matematicas basadas en las series de
potencias que puedan predecir la no-linealidad del proceso. Esta ecuacién se

representa alrededor de un punto nominal (xo) usando la siguiente aproximacion:

f(0) = f(xo0) + 2{.!—Df fr Y o (x — x0)

j=
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Figura 39. Objetivo del método back-off, a) Disefio en establo 6ptimo dindmicamente

inviable,

Donde Vif(x) es el gradiente del orden j de f(x). La funcién f(x) representa la
funcion objetivo o las restricciones del proceso que esta dado por x, X representa
las diferentes variables de decisibn que se consideran en el proceso. Los
términos usados en las ecuaciones en serie de potencia (ESP) dependen de la
no-linealidad del proceso y la exactitud requerida, pero en general hasta el
término de 2do orden predice satisfactoriamente la mayoria de las aplicaciones

ingenieriles.

Los gradientes de las funciones a optimizar se pueden obtener de manera
numerica, para lograr esto se calculan los valores de las funciones con los puntos
negativos y positivos del punto nominal de cada variable de disefio. Una vez
teniendo estos dos puntos se formulan las ecuaciones para los gradientes de

primer y segundo orden:

72 Ty
/A Ox xnom:(j - 2Ax
azf fx+ - zfxnom + fx_
2 —— = _J J
Z] ox @ Ixnomrfj Ax2
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Donde Ax representa la diferencia entre el punto positivo y negativo de la variable
de disefio con la que se evalla la funcion y {; representa un escenario del area
dindmica del proceso que puede ocurrir en el proceso en el cual se esta

evaluando la funcion.

Una vez teniendo las ESP para las restricciones del proceso y la funcién objetivo
para los diferentes escenarios a considerar en el proceso, se procede a resolver

el problema de optimizacién que se define de la siguiente manera:

j J s
funcién objetivo: min >, w; Orsp(x,{j) + D> MAs (15)
j=1 j=1s=1
sujeto a: hesp (x,{;) + As; = cte
xnom(l - 6) <x < Xnom(l + 6)
J
ZW]‘ =1 As,j =0
j=1

Donde, Oesp y hesp representan la funcion de expansion en serie de potencias de
la funcidén objetivo y las restricciones del sistema respectivamente, w; es la
probabilidad que ocurra el escenario evaluado, este valor con base en el
conocimiento del proceso, ks representa la diferencia entre el valor deseado vy el
valor actual de la restriccion del sistema y la constante representa el valor
deseado de la restriccion, M es un valor de penalizacion que debe ser mas grande
gue el valor esperado de la funcion objetivo, esto ayuda al algoritmo a priorizar la
disminucion del valor de lamba \sj en cada iteracion haciendo que tienda a cero,
ya que si este es valor es mayor a cero significa que alguna restriccion en el
sistema se esté violando y finalmente § representa el paradmetro de afinacion que
determina los limites inferiores y superiores de las variables a optimizar. Este
proceso se repite iterativamente hasta que el criterio de tolerancia se cumple. En
la Figura 37 se muestra el procedimiento del algoritmo de la metodologia “back-

off” con ecuaciones en serie de potencia propuesta.
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INICIO
Formular las funciones de expansiones
— en serie de potencias (ESP) para la
funcién objetivo y cada restriccion.

Especificar las variables de disefio (x) asi
como sus valores nominales, la funcion
objetivo (©), las restricciones del sistema (h),
escenarios posibles de incertidumbre (), el
orden de aproximacion de las ESP, parametro

de afinacion (0) y el intervalo de confianza (Cl). Resolver el problema de optimizacion
con las ESP obtenidas.

x90 )
xl
A 4
Resolver el proceso en estado | Vf(x')
estacionario bajo incertidumbre.
3 NO i Satisface
el criterio de
tolerancia?

=i+l —

lSI

Diserio 6ptimo del sistema
bajo incertidumbre.

Figura 40. Algoritmo del método “back-off” para la integracion de disefio y control

Metodologia

Algunos trabajos realizados con esta metodologia han sido reportados por Rafiei,
M., et al. [22, 23], casos como un tanque isotérmico de almacenamiento y una
planta de tratamiento de agua han sido estudiados. Sin embargo, no se han
reportado casos para su uso para disefiar columnas de destilacion con el

simulador Aspen Plus.

En este trabajo se utilizd el algoritmo “back-off” con ESP para el sistema de
destilacion extractiva convencional. Para el sistema convencional se tomaron en

cuenta solo variables continuas como variables de disefio, especificamente se
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selecciond la razén de reflujo de ambas columnas, asi como la razén de destilado
por flujo de alimentacion en la primera columna y la temperatura de salida del
intercambiador de calor en la corriente de reciclo, estas siendo las variables de
mayor impacto para nuestro sistema de destilacion al afectar directamente la
pureza de nuestro producto de interés, asi como los costos de operacion.
Inicialmente se parti6 de los valores éptimos que se obtuvieron utilizando el
algoritmo genético para estas variables como se muestra en la Tabla 1 en la

Seccion 4.1.

Para los puntos negativos y positivos de las variables de decision para el sistema
convencional se consider6 una diferencia +0.1% de su valor nominal, por
ejemplo, si x vale 100 su valor positivo sera 100.1 y su valor negativo 99.9. El
parametro de afinacion (&) que define el area de busqueda sera de 5% del valor

de la variable.

Para los escenarios posibles de incertidumbre se consideraron 3 casos en la
composicion del flujo de alimentacion, estos siendo de 80%, 84% y 88% de etanol
el resto siendo agua, también 5 casos modificando el flujo total de alimentacién
estos fueron de 35, 40, 45, 50 y 55 kmol/h, con estos escenarios de incertidumbre
se hicieron combinaciones de cada composicién con cada cambio de flujo total

en la alimentacion, siendo un total de 15 escenarios de incertidumbre.

Como funcién objetivo del problema a optimizar se utilizaron las ecuaciones y
consideraciones que se vieron en la Seccién 3.2.1 y en cuanto a las restricciones
del sistema se consideran las purezas de las corrientes de etanol y de agua, estas

teniendo que ser mayor o igual a 99.5%.

Con los resultados de la funcién objetivo y restricciones del sistema utilizando los
puntos positivos y negativos de las variables en los diferentes escenarios
propuestos se formularan las ecuaciones en serie de potencia (ESP) de segundo

orden para encontrar un nuevo disefio optimo.
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Resultados

Los resultados del algoritmo se muestran a continuacion. La Figura 38 muestra
como en cada iteracion el sistema convencional se va alejando de su punto
optimo inicial, ya que este no satisface las restricciones del sistema en todos los
escenarios propuestos, esto hasta llegar a un nuevo punto 6ptimo que cumple
nuestras restricciones en todos los escenarios. Obteniendo una magnitud de
retroceso aproximadamente al 9% de su valor original.

+«10°% costF back-off
375 - T T T T T T

3.7

3.65

3.45

3.4

3.35

3.3 L
0 2 4 6 8 10 12 14 16 18 20

Iteration

Figura 41. Resultado de la funcién objetivo (CTA) del sistema convencional en cada
iteracion realizada

La Figura 39 muestra el comportamiento de las variables de decisién que se
manipularon para poder optimizar el sistema con este algoritmo, en la grafica de
la izquierda muestra la razon de reflujo y la razén de destilado por flujo de
alimentacién, ambas variables de la columna 1 y la gréfica de la derecha muestra
la razon de reflujo de la columna 2 y el cambio de temperatura necesario en el

intercambiador de calor en la corriente de reciclo.
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Reflux ratio
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Los valores finales para las variables de decision fueron los siguientes, para la

razén de reflujo de la columna 1 fue de 0.2724, para la razén de destilado por

flujo de alimentacién fue de 1.0034, para la razon de reflujo de la columna 2 fue

de 1.3886 y el cambio de temperatura necesario en el intercambiador de

temperatura del reciclo fue de -110.9855.
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Figura 42. Valor de las variables de decisién en cada iteracion del algoritmo “back-off”.
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Figura 43. Pureza del producto etanol en cada iteracién del algoritmo “back-off”. a) valor
predicho por las ESP, b) valor obtenido con el simulador Aspen Plus.
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Figura 44. Pureza del subproducto agua en cada iteracion del algoritmo “back-off”. a) valor
predicho por las ESP, b) valor obtenido con el simulador Aspen Plus.
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En las Figuras 40 y 41 muestra los valores de pureza predichos por las ESP
(Figura 40a y 41a) y los valores de pureza obtenidos con el software Aspen
(Figura 40b y 41b), se puede observar como las ESP predicen satisfactoriamente
el valor de las purezas de los productos con base en los resultados anteriores.
También se observa en estas mismas figuras como los valores de pureza van
incrementando a la par como retrocede la funcion objetivo (CTA) de su punto
optimo original, cumpliendo con las restricciones del sistema planteados en todos

los escenarios posibles.

Trabajo a Futuro
Por cuestion de tiempo, en este trabajo no se pudo completar en su totalidad la
implementacion de la metodologia “back-off” en el sistema convencional, por lo

tanto, se sugiere desarrollar los siguientes puntos:

e La posibilidad de introducir variables enteras como variables a optimizar
en el algoritmo, en este caso nimero de etapas en la columna, asi como

las etapas de alimentacion.

e Comparacion de los esquemas de control, asi como sus resultados
dinamicos.

e Implementacién de la metodologia para los dos casos restantes, sistema
CEPD vy alternativo.
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