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RESUMEN 

Cristopher Antonio Villegas Uribe                   Fecha de graduación: Julio, 
2021 

Universidad Autónoma de Nuevo León 

Facultad de Ciencias Químicas 
Título del Estudio: CONTROL DE SISTEMAS INTENSIFICADOS DE DESTILACIÓN 

PARA MEZCLAS CUATERNARIAS 
 
Número de páginas:   70    

 

Área de Estudio: Ciencias Químicas     

Propósito y Método del Estudio: Las columnas de destilación de pared divisoria 
(CPD) con múltiples particiones han atraído la atención de la academia y 
la industria, ya que presentan beneficios en los costos de capital y de 
operación respecto a los sistemas de destilación tradicionales y sobre 
aquellos de una sola partición. Este trabajo investiga y compara el 
desempeño económico y dinámico de las CPD Kaibel, Agrawal y Sargent 
para la separación de una mezcla multicomponente en cuatro corrientes 
de producto. La mezcla de alimentación es industrialmente relevante y 
consiste en benceno, tolueno, xileno y pesados. El diseño óptimo 
económico de la columna Sargent se obtuvo considerando las 
especificaciones del producto de 0.99 fracción mol. Después, la columna 
se comparó con columnas Kaibel y Agrawal usando el costo total anual 
(TAC), que considera los costos de operación y de inversión. 

 
Contribuciones y Conclusiones: Los resultados mostraron que la columna 

Sargent requirió un 45 y un 28% menos requerimientos energéticos en 
comparación con las columnas Kaibel y Agrawal, respectivamente. Por 
otro lado, este trabajo también conllevo un estudio dinámico y de control, 
usando esquemas de control de temperatura convencional y diferencial, 
con controladores PID. Los resultados mostraron que, la controlabilidad de 
los tres sistemas es adecuada ya que los esquemas de control de 
temperatura diferencial propuestos permitieron mantener los productos de 
interés dentro de las especificaciones de diseño, con valores cercanos a 
los de diseño, luego de considerar las perturbaciones de flujo y 
composición en la alimentación. 
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CAPÍTULO 1 

INTRODUCCIÓN 

 

1.1 Introducción y antecedentes 

La destilación es una de las operaciones unitarias más utilizadas para la 

separación y purificación de mezclas multicomponente a nivel industrial. Se tiene 

reportado que solamente en EUA existen más de 40 000 columnas en operación 

en la actualidad y es uno de los procesos energéticamente más demandantes en 

la industria química y del petróleo, consumiendo entre el 40 y 50% de la energía 

empleada en estas industrias [1-2]. Se reportó que en el 2019, el consumo 

energético de las industrias química y petroquímica en EUA representó el 47% 

de la energía total consumida en el sector industrial de ese país [2]. Por lo 

mencionado anteriormente, en los años recientes ha aumentado el interés en el 

desarrollo de nuevas tecnologías para disminuir el impacto ambiental asociado 

al consumo energético que las columnas de destilación requieren para su 

operación. Además se busca cumplir con el objetivo 9 (Industria, innovación e 

infraestructura) de la Agenda 2030 sobre el Desarrollo Sostenible de la ONU, en 

donde se enfatiza la necesidad de “...modernizar la infraestructura y reconvertir 

las industrias para que sean sostenibles, utilizando los recursos con mayor 
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eficacia y promoviendo la adopción de tecnologías y procesos industriales limpios 

y ambientalmente racionales…”, el fin de reducir las emisiones de CO2  por unidad 

de valor añadido [3]. 

Una alternativa energéticamente más favorable a las secuencias 

convencionales de separación son las columnas con acoplamiento térmico como 

las columnas tipo Petlyuk y su implementación practica como columnas de 

destilación de pared divisoria (CPD). Estas columnas representan el ejemplo 

típico de los sistemas intensificados (ver Figura 1) [4]. El uso más común de las 

CPD es la separación de mezclas multicomponente en tres corrientes de 

producto, estas columnas consisten en un prefraccionador y una columna 

principal empacadas en una coraza, divididas por una pared vertical y hacen uso 

de un rehervidor y un condensador (Figura 1b). La alimentación es introducida 

por el lado del prefraccionador, el componente más volátil sale por el domo y el 

componente más pesado sale como fondo, mientras que el componente con la 

volatilidad intermedia sale por una corriente lateral con una alta pureza. Se han 

reportado ahorros en el consumo de energía del 10 al 45% y de costo de capital 

del alrededor de 30% [5-6]. A pesar del hecho de que las columnas de destilación 

de pared divisoria han reportado una disminución en costo de capital y de 

operación, en el año 2010 solamente se habían reportado un total de 125 

aplicaciones aproximadamente, siendo en su mayoría utilizadas para la 

separación en tres corrientes de producto [5].  
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Figura 1. a) Secuencia de separación convencional y b) columna de destilación 

de pared divisoria para la separación de tres productos 

 

La aplicación de las CPD se ha extendido a la separación de más de tres 

corrientes de producto. Se ha documentado el uso de columnas de destilación 

tipo “Kaibel” por BASF SE en 2002 [6] y UOP en 2006 [7], estas columnas 

consisten de una sola pared vertical en una posición adecuada y presentan dos 

flujos laterales para separar cuatro productos (ver Figura 2a). En comparación 

con las CPD para la separación de mezclas ternarias, se han reportado pocas 

investigaciones sobre el diseño y la simulación del control de la columna Kaibel 

[8–14]. Por otra parte, se han estudiado sistemas de destilación alternativos a las 

columnas Kaibel con un número reducido de transferencias de vapor [15-16] o 

con columnas acopladas térmicamente con rectificadores laterales [15]. Aunque 

las columnas Kaibel pueden lograr mayores ahorros de energía en comparación 

a) b) 
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con las secuencias de destilación convencionales, la adición de múltiples paredes 

proporciona ahorros energéticos y económicos superiores que los de sus 

contrapartes de una sola pared [9]. 

 

 

Figura 2. CPD configuraciones: a) Kaibel, b) Agrawal y c) Sargent 

 

Las ventajas de emplear columnas con múltiples paredes se han 

estudiado en la literatura, conduciendo a diseños que mejoran el rendimiento 

económico [9], [16]. Uno de los ejemplos con múltiples paredes es la columna de 

destilación “Agrawal”, también conocida como columna “Satélite” [17], la cual 

consta de dos paredes divisorias y la alimentación se introduce en el sección 

central de la columna (ver Figura 2b). Las columnas Agrawal han demostrado ser 

más eficientes en términos de consumo de energía y costos de capital en 

comparación con las columnas Kaibel [19–23]. Otra columna de destilación con 

múltiples paredes es la columna Petlyuk extendida completamente acoplada 

térmicamente, también conocida como columna “Sargent” (Figura 2c). Esta 

a) b
 

c) 
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columna fue reportada por primera vez por Sargent y Gaminibandara [22] y 

consta de tres paredes divisorias. La columna Sargent puede generar ahorros de 

energía considerables en comparación con las secuencias convencionales y las 

configuraciones de una sola partición, como la columna Kaibel [9], [16], [23]. A 

pesar de la complejidad del diseño de esta columna, representa una opción 

industrialmente viable [9]. Se han reportado comparaciones de las columna 

Kaibel, Agrawal y Sargent, en términos de características de diseño, es decir, 

estructura de la columna [21–26]. Sin embargo, aún no se ha estudiado una 

comparación económica rigurosa que considere el costo total anual. 

Respecto al control de procesos en CPD de cuatro productos, la mayor 

parte de las investigaciones se ha centrado en simulaciones de control en 

columnas Kaibel [27–32], además se ha reportado la implementación industrial 

de esta columna [6], [31]. Cuando se selecciona un esquema de control 

adecuado, la columna Kaibel ha demostrado excelentes propiedades de control. 

Qian y col. [25] y Fan y col. [30] investigaron el control de la columna Kaibel 

considerando la división de vapor (vapor split) como variable manipulada. Aunque 

las divisiones de líquido se pueden configurar y utilizar como variables 

manipuladas durante la operación de la planta, asegurar las divisiones de vapor 

adecuadas sigue siendo un desafío de diseño [23]. Kong y col. [13] reportaron 

esquemas de control de temperatura para una columna Kaibel alternativa de 

corrientes de transferencia de líquido, obteniendo un buen desempeño dinámico. 

No obstante, solo los esquemas de control con mediciones de composición 
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podrían manejar las perturbaciones en el flujo de alimentación y de la 

composición de la alimentación. 

Pocas investigaciones se han centrado en la dinámica de procesos y en 

el control de CPD de múltiples paredes con cuatro corrientes de producto. 

Diwivedi y col. [12] reportaron cuatro estructuras de control descentralizadas para 

la columna Sargent usando divisiones de vapor como variables manipuladas para 

la separación de una mezcla ideal de alcoholes. Encontraron que solo aquellas 

configuraciones que hacen uso de mediciones de composición eran adecuadas 

para estabilizar la respuesta después de las perturbaciones impuestas. Qian y 

col. [34–36] estudiaron el comportamiento dinámico de la columna Petlyuk 

extendida para la separación de una mezcla de alcoholes utilizando únicamente 

esquemas de control de temperatura. Ellos encontraron que las configuraciones 

de control de una sola medición de temperatura no son suficientes para lograr 

respuestas dinámicas adecuadas. Sin embargo, concluyeron que los esquemas 

de control de temperatura diferencial y temperatura diferencial compensado con 

presión proporcionan un rendimiento adecuado respecto a las perturbaciones de 

la alimentación consideradas. 

 Debido a las preocupaciones sobre los posibles problemas operativos que 

conlleva la manipulación de tres divisiones de vapor, se han reportado diseños 

alternativos simplificados de las columnas Sargent. Halvorsen y col. [23] 

reportaron dos CPD simplificadas con múltiples particiones, con solo dos 

divisiones de vapor. El objetivo principal de estas columnas es eliminar una pared 

vertical de la columna Sargent, lo que puede aligerar el problema de manipular 
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tres divisiones de vapor, permitiendo una mejor operación y control. Lukac y col. 

[35] estudiaron el control del proceso de un columna Sargent simplificada que 

tiene solo dos divisiones de líquido y dos de vapor para separar una alimentación 

que contiene una gran cantidad de compuestos de hidrocarburos. Ellos 

demostraron que, al combinar el control basado en la temperatura con los 

controladores basados en la composición, es posible operar cerca de las purezas 

deseadas frente a las perturbaciones en la composición de alimentación. Wang 

y col. [36] y Luyben y col. [37] reportaron el control de una columna de destilación 

multi-zona reportada por Agrawal [38], la idea de estos trabajos era evitar el uso 

de divisiones de vapor. Sin embargo, no se reportaron comparaciones 

económicas o dinámicas con la columna de Sargent. Wang y col. [15] utilizaron 

un control de temperatura dual en una columna de corriente lateral múltiple para 

separar una mezcla de hidrocarburos. Ellos encontraron que las perturbaciones 

se pueden rechazar rápidamente manteniendo las especificaciones del producto 

cerca de sus valores de diseño. Tututi-Avila y col. [18] compararon el desempeño 

dinámico de una columna Agrawal con cuatro corrientes de producto, una 

columna Kaibel y la secuencia de destilación directa para la separación de una 

mezcla BTXH, considerando esquemas de control de composición. Los 

esquemas de control demostraron un excelente desempeño dinámico. Los 

esquemas de control utilizaron únicamente controladores de composición en 

presencia de perturbaciones en la alimentación. Es importante recalcar que, los 

esquemas de control de composición son útiles para estudios preliminares sobre 

control de procesos, y las investigaciones recientes han demostrado que estos 
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trabajos pueden proporcionar información valiosa para la selección adecuada de 

las variables manipuladas para permitir un control estricto de la pureza del 

producto [18], [29]. Sin embargo, en la industria se prefiere el uso de esquemas 

de control de temperatura porque la temperatura se puede medir fácilmente con 

un breve retraso de tiempo. 

A pesar del potencial económico de la columna Agrawal, no se han 

reportado investigaciones sobre el control de procesos considerando 

controladores de temperatura en esta columna. Se encuentran disponibles varios 

estudios sobre el diseño de columnas con particiones múltiples para la 

separación de aromáticos [11-12], [18], [23], [25], [41–43]. Sin embargo, no hay 

reportes sobre el control del proceso de la columna Sargent para la separación 

de aromáticos de valor industrial. 

Este trabajo tiene como objetivo analizar el desempeño económico y 

dinámico de tres columnas de pared divisoria, conocidas como Kaibel, Agrawal y 

Sargent, para la separación de la mezcla industrialmente relevante BTXH en 

cuatro productos. Las principales novedades de este trabajo son el diseño óptimo 

de la columna Sargent y su comparación económica y dinámica respecto a las 

columnas Agrawal y Kaibel. El problema de optimización para el diseño considera 

el costo total anual (TAC) como la función objetivo, la cual está sujeta a 

restricciones de pureza del producto. En cuanto al control de procesos, el estudio 

propone el uso de estructuras de control de temperatura, considerando esquemas 

de control convencional de un solo punto y diferencial de dos puntos. En todas las 
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estructuras de control, se supone que las divisiones de vapor de la columna 

no están disponibles como variables manipuladas. 

1.2 Objetivos de la tesis  

 

1.2.1 Objetivo general 

Llevar a cabo un análisis económico y dinámico de las CPD Kaibel, Agrawal y 

Sargent, para determinar la mejor alternativa para la separación de la mezcla 

benceno, tolueno, m-xileno y 1,3,5-trimetilbenceno. La optimización del diseño de 

la columna Sargent considera el TAC y los esquemas de control solo consideran 

el uso de controladores PID de temperatura. 

 

1.2.2 Objetivos específicos 

• Obtener el diseño óptimo de la columna Sargent para la separación de la 

mezcla BTXH (benceno, tolueno, m-xileno, 1,3,5-trimetilbenceno), en función 

del costo total anual y de los niveles de pureza requeridos. 

• Realizar un análisis comparativo de los resultados de la columna Sargent en 

función del costo total anual, comparándola con las columnas Kaibel y 

Agrawal reportadas en la literatura para el mismo caso de estudio.  

• Seleccionar las estrategias de control para configurar el control de 

temperatura en las columnas Kaibel, Agrawal y Sargent.  
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• Realizar un análisis comparativo de la capacidad de respuesta de los 

esquemas de control implementados en las tres columnas, para contrarrestar 

perturbaciones en la alimentación. 

1.3 Hipótesis  

La columna de destilación tipo Sargent provee el mejor desempeño económico 

para la separación de la mezcla benceno, tolueno, m-xileno y 1,3,5-

trimetilbenceno, respecto a las columnas Agrawal y Kaibel y muestra también el 

mejor comportamiento dinámico ante perturbaciones en la alimentación con el 

uso de controladores de temperatura. 

 

1.4 Aportación científica 

El propósito de este trabajo es diseñar la columna de destilación tipo Sargent 

para la separación de la mezcla benceno, tolueno, m-xileno y 1,3,5-

trimetilbenceno y comparar su desempeño económico y su comportamiento 

dinámico ante perturbaciones en la alimentación en comparación con las 

columnas Kaibel y Agrawal, con el uso de un sistema de control de temperatura.  

 

1.6 Descripción de la tesis  

El presente trabajo está dividido en cinco capítulos. En el capítulo dos se describe 

como se llevó a cabo el diseño y optimización de la columna Sargent, y la 

implementación de los esquemas de control. En el capítulo tres se muestran y se 
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describen y se discuten los resultados. Por último, en el capítulo cuatro se 

reportan las conclusiones.  
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CAPÍTULO 2 

METODOLOGÍA 

 

2.1 Casos de estudio  

El caso de estudio investigado en este trabajo se basa en la separación de la 

mezcla de benceno, tolueno, xilenos y pesados (BTXH) por su importancia en la 

industria petroquímica [10]. Las condiciones de alimentación son las mismas que 

las utilizadas en el trabajo de Tututi-Avila y col. [18], que se basa en el trabajo de 

Kiss y col. [10], considerando la separación de benceno, tolueno, m-xileno y 

pesados. Se estableció que los productos pesados contienen sólo 1,3,5-

trimetilbenceno. Se utilizó un flujo de alimentación de líquido saturado de 114.8 

kmol/h de una mezcla que contiene 28.4% en mol de benceno, 31.7% en mol de 

tolueno, 28.1% en mol de xileno y 11.8% en mol de pesados a 399.5 K. Se 

consideró una pureza mínima del producto del 99% en mol para todos los 

productos. Se utilizó el modelo NRTL-RK para la estimación de propiedades 

termodinámicas.  

Los módulos de “RADFRAC” en Aspen Plus se utilizaron para realizar 

simulaciones rigurosas utilizando estructuras equivalentes, es decir las CPD se 

simularon a través de columnas térmicamente acopladas, las cuales se pueden 

observar en la Figura 3. La Figura 3a muestra el diseño conceptual de la columna 
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Kaibel en la parte de arriba y su estructura equivalente en la parte de abajo, la 

cual consta de dos columnas acopladas térmicamente, prefraccionador (Pre) y 

columna principal (CM) y cuatro salidas de producto: D (destilado), S1 (corriente 

lateral uno), S2 (corriente lateral dos) y Bot (corriente de fondos). La Figura 3b 

muestra el diseño conceptual de la columna Agrawal y su estructura equivalente 

que se compone de tres columnas, una columna principal en el centro con dos 

salidas de producto (D y Bot) y dos columnas laterales (C1 y C2) con una salida 

de producto cada una (S1 y S2). Por último, la Figura 3c muestra los diseños 

conceptuales y equivalentes de la columna Sargent, cuenta con dos columnas 

prefraccionadoras (C1 y C2) y una columna principal con cuatro salidas de 

productos (D, S1, S2 y Bot). 

 

 



14 

 

Figura 3. Diseños conceptuales y equivalentes de las columnas a) Kaibel b) 

Agrawal c) Sargent. 

2.2 Métodos de diseño 

Los diseños de las columnas Kaibel y Agrawal se obtuvieron del trabajo de Tututi-

Avila y col. [18]. En cuanto al diseño de la columna Sargent, se utilizó la 

metodología de  Triantafyllou y Smith [42] para inicializar las variables de 

operación y estructurales de la columna.  

En la Figura 4 se presenta nuevamente la columna Sargent (ver Figura 

4a). Se muestran las separaciones que ocurren en cada una de las secciones de 

la columna para una alimentación de cuatro componentes “A-B-C-D”.  Con el 

software Aspen Plus y con los módulos “DSTWU” se simularon las tareas de 

separación que se realizan en la columna, en la Figura 4b se pueden observar 

que productos se obtienen de cada sección de separación, mediante una 

secuencia de destilación tradicional (ver Figura 4c). Por ejemplo, para la 

separación AD que se muestra en la Figura 4a, el componente A se considera 

que es el componente clave ligero y que D es el componente clave pesado y 

cómo podemos ver en la Figura 4b, de esta separación resultan dos corrientes, 

una en la parte superior de la columna que contiene los componentes A, B y C y 

una en la parte inferior que contiene los componentes B, C y D. Esta misma 

analogía se utiliza para las demás separaciones 

La Figura 5 muestra cómo se configura la separación que ocurre en la 

columna que realiza la separación AB. Se especifica una relación de flujo mínima 
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de 1.3, la recuperación del componente clave pesado y ligero a recuperar en el 

destilado y la presión de operación. La presión de la columna se estableció en 

0.35 atm para permitir el uso de agua de enfriamiento como refrigerante en el 

condensador y no se consideró la caída de presión. El uso de condiciones de 

vacío ha demostrado tener ventajas para los sistemas de destilación[43].

 

Figura 4. Diseños conceptuales y equivalentes de las columnas a) Kaibel b) 

Agrawal c) Sargent. 
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Figura 5. Interfaz “DSTWU”. 

Después de realizar esta simulación, se obtienen los flujos internos y el 

número de etapas de cada sección como se muestra en la Figura 6. Con esta 

información se inicializará la estructura Sargent con el uso de módulos 

“RADFRAC” acoplados (ver Figura 7). Para esta simulación, además de la 

información obtenida con el análisis anterior, se consideró una caída de presión 

por etapa de 0.0068 atm [43]. 
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Figura 6. Secciones equivalentes entre la columna Sargent y la secuencia 

formada convencionalmente. 

 

 

Figura 7. Implantación de la columna Sargent en Aspen Plus con los módulos 

RADFRAC. 
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Una vez convergida la simulación, se utiliza la herramienta “Design 

Specifications/Vary”, en donde se establece las purezas objetivo de los productos 

y las variables de operación que se manipularan para lograr estas 

especificaciones, y así poder obtener un diseño base inicial. 

 

2.3 Optimización  

La optimización de la columna Sargent se llevó acabo con el uso de algoritmos 

genéticos (GA) en el software MATLAB, mediante un vínculo con el software 

Aspen Plus, en donde el objetivo de la optimización es minimizar el costo total 

anual (TAC). Los parámetros de GA se establecieron de la siguiente manera: 40 

generaciones, 500 individuos, factor de cruce de 0.8 y un factor de mutación de 

0.05, en base a lo reportado en la literatura [44]. Las simulaciones que 

convergieron con errores fueron penalizadas con un valor de TAC de 1 × 10^7. 

Los parámetros económicos se obtuvieron de Luyben [45]. Se consideró un 

período de retorno de 10 años (PP). Debido a que los diseños de destilación se 

configuraron para usar agua de enfriamiento como refrigerante, se despreció el 

costo del agua de enfriamiento. 

El costo total anual para minimizar considera la inversión (TIC) y los costos 

operativos (TOC), de acuerdo con las siguientes Ecuaciones: 

 𝑇𝑇𝑇𝑇𝑇𝑇 =
𝑇𝑇𝑇𝑇𝑇𝑇
𝑃𝑃𝑃𝑃

+ 𝑇𝑇𝑇𝑇𝑇𝑇 (1) 
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 𝑇𝑇𝑇𝑇𝑇𝑇 = 𝑇𝑇𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐 + 𝑇𝑇𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶 + 𝑇𝑇𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝑅𝑅 (2) 

 𝑇𝑇𝑇𝑇𝑇𝑇 = 𝑃𝑃𝑣𝑣𝑐𝑐𝑣𝑣𝑣𝑣𝑐𝑐 ∗ 𝑄𝑄𝑅𝑅 (3) 

Los subíndices C y R hacen referencia al condensador y al rehervidor 

respectivamente. Pvapor es el precio del vapor en US$/MW y QC es el calor del 

rehervidor en MW [45]. Para calcular el diámetro equivalente de la columna 

Sargent (Figura 3c) se utilizó el área de la sección transversal de las columnas 

acopladas térmicamente de acuerdo con la Ecuación 21 (𝐷𝐷𝑒𝑒) del Apéndice A.   

Se consideraron quince variables de decisión: nueve estructurales y seis 

operativas. Las variables estructurales son la ubicación de la etapa de 

alimentación (NF), los tamaños de las columnas (NT1, NT2, NT3) y la ubicación de 

las tres paredes (ND1, ND2 y ND3) y las ubicaciones de las corrientes de los flujos 

laterales de los productos (NS1 y NS2). Las variables operativas son tres divisiones 

de líquido y tres de vapor (βL1, βL2, βL3, βV1, βV2 y βV3). El modelo de optimización 

se representa en la ecuación 4. 

𝑀𝑀𝑀𝑀𝑀𝑀  𝑇𝑇𝑇𝑇𝑇𝑇

= 𝑓𝑓(𝑁𝑁𝐹𝐹,𝑁𝑁𝑇𝑇1,𝑁𝑁𝑇𝑇2,𝑁𝑁𝑇𝑇3,𝑁𝑁𝐷𝐷1,𝑁𝑁𝐷𝐷2,𝑁𝑁𝐷𝐷3,𝑁𝑁𝑆𝑆1,𝑁𝑁𝑆𝑆2,𝛽𝛽𝐿𝐿1,𝛽𝛽𝐿𝐿2,𝛽𝛽𝐿𝐿3,𝛽𝛽𝑉𝑉1,𝛽𝛽𝑉𝑉2,𝛽𝛽𝑉𝑉3) 

 

𝐶𝐶.𝑎𝑎. 𝑒𝑒specificaciones de las purezas de los productos (𝑇𝑇𝐶𝐶𝐴𝐴𝑒𝑒𝑀𝑀 𝑃𝑃𝑃𝑃𝑃𝑃𝐶𝐶) 

0 <  𝛽𝛽𝐿𝐿1,𝛽𝛽𝐿𝐿2,𝛽𝛽𝐿𝐿3,𝛽𝛽𝑉𝑉1,𝛽𝛽𝑉𝑉2,𝛽𝛽𝑉𝑉3 ≤ 1 

1 ≤ 𝑁𝑁𝐹𝐹 ,𝑁𝑁𝑇𝑇1,𝑁𝑁𝑇𝑇2,𝑁𝑁𝑇𝑇3,𝑁𝑁𝐷𝐷1,𝑁𝑁𝐷𝐷2,𝑁𝑁𝐷𝐷3,𝑁𝑁𝑆𝑆1,𝑁𝑁𝑆𝑆2 ≤ 𝑋𝑋𝐸𝐸𝐸𝐸𝑣𝑣𝐸𝐸𝑐𝑐𝐸𝐸𝐸𝐸𝐸𝐸𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝐸𝐸ó𝑛𝑛
𝐸𝐸𝑠𝑠𝑣𝑣𝐸𝐸𝑐𝑐𝐸𝐸𝑣𝑣𝑐𝑐

 

(4) 
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𝑁𝑁𝐹𝐹 ,𝑁𝑁𝑇𝑇1,𝑁𝑁𝑇𝑇2,𝑁𝑁𝑇𝑇3,𝑁𝑁𝐷𝐷1,𝑁𝑁𝐷𝐷2,𝑁𝑁𝐷𝐷3,𝑁𝑁𝑆𝑆1,𝑁𝑁𝑆𝑆2 ∈ ℤ 

 𝛽𝛽𝐿𝐿1,𝛽𝛽𝐿𝐿2,𝛽𝛽𝐿𝐿3,𝛽𝛽𝑉𝑉1,𝛽𝛽𝑉𝑉2,𝛽𝛽𝑉𝑉3 ∈ ℝ 

 

 

Las purezas del producto están vinculadas a variables operativas (es 

decir, a la relación de reflujo, a la tasa de destilado y a las tasas de flujo de la 

corriente secundaria) en el simulador de proceso a través de la función "Design 

spec/variation".  

2.4 Control 

La controlabilidad de las CPD se investigó utilizando sólo controladores de 

temperatura, considerando como objetivo de control mantener un funcionamiento 

estable según las especificaciones de pureza de los productos para las tres CPD. 

Se consideró que las perturbaciones en la composición de la alimentación y en 

el flujo de alimentación representaban las perturbaciones comúnmente utilizadas, 

esto con el fin de probar las estructuras de control en las columnas de destilación 

[50]. La selección de las etapas de control de temperatura se discute en las 

siguientes secciones. 
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2.4.1 Selección de etapas de control de temperatura 

Se utilizaron técnicas de análisis de sensibilidad y de descomposición de valores 

singulares (SVD) [46] para la selección de las etapas de control de temperatura. 

Para la columna Kaibel, se consideró el reflujo (R), el calor del rehervidor (QR), el 

flujo de las corrientes laterales (S1 y S2) y la división del líquido (βL) como 

variables de manipulación disponibles para controlar la temperatura de la 

columna. Además de las variables disponibles para la columna Kaibel, la columna 

Agrawal tiene una división de líquido adicional (βL1 y βL2), mientras que la columna 

Sargent tiene disponibles dos divisiones de líquido más (βL1, βL2 y βL3). Las 

divisiones de vapor en las columnas no se consideraron como variables 

manipuladas. La presión en las tres columnas se controla manipulando la carga 

del condensador (QC) y los niveles del tambor de reflujo y del fondo de la columna, 

se controlan manipulando el flujo de destilado (D) y el flujo de fondos (Bot) 

respectivamente.  

Se determinó la sensibilidad del perfil de temperatura para las secciones 

en las columnas, considerando un pequeño cambio positivo de 0.1% en una de 

las variables manipuladas (por ejemplo, el reflujo) mientras se mantienen las 

otras variables constantes y se calcularon nuevos perfiles de temperatura. Este 

procedimiento se aplicó a todas las variables manipuladas. Después, se 

obtuvieron las ganancias en estado estacionario, dividiendo el cambio de 

temperatura de cada etapa (temperaturas iniciales menos temperaturas después 

del cambio en las variables manipuladas) entre el cambio en la variable 
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manipulada, formando así las matrices de ganancias para cada sección de cada 

columna de dimensiones N por M como se muestra en la ecuación 5. 

 

𝐾𝐾𝑔𝑔𝑐𝑐𝑛𝑛𝑐𝑐𝑛𝑛𝑐𝑐𝐸𝐸𝑐𝑐𝐸𝐸 =

⎣
⎢
⎢
⎢
⎡
∆𝑇𝑇1

∆𝑉𝑉𝑎𝑎𝑉𝑉1
⋯

∆𝑇𝑇1
∆𝑉𝑉𝑎𝑎𝑉𝑉𝑀𝑀

⋮ ⋱ ⋮
∆𝑇𝑇𝑁𝑁
∆𝑉𝑉𝑎𝑎𝑉𝑉1

⋯
∆𝑇𝑇𝑁𝑁

∆𝑉𝑉𝑎𝑎𝑉𝑉𝑀𝑀⎦
⎥
⎥
⎥
⎤
 

 

(5) 

 ∆𝑇𝑇𝑛𝑛:𝑇𝑇𝑎𝑎𝐶𝐶𝐶𝐶𝑀𝑀𝐶𝐶 𝑑𝑑𝑒𝑒 𝐶𝐶𝑒𝑒𝐶𝐶𝐴𝐴𝑒𝑒𝑉𝑉𝑎𝑎𝐶𝐶𝑃𝑃𝑉𝑉𝑎𝑎 𝑒𝑒𝑀𝑀 𝑒𝑒𝐶𝐶𝑎𝑎𝐴𝐴𝑎𝑎 𝑀𝑀 

𝑁𝑁:𝑁𝑁𝑃𝑃𝐶𝐶𝑒𝑒𝑉𝑉𝐶𝐶 𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝑎𝑎𝑃𝑃 𝑑𝑑𝑒𝑒 𝑒𝑒𝐶𝐶𝑎𝑎𝐴𝐴𝑎𝑎𝐶𝐶 𝑑𝑑𝑒𝑒 𝑐𝑐𝑎𝑎𝑑𝑑𝑎𝑎 𝐶𝐶𝑒𝑒𝑐𝑐𝑐𝑐𝑀𝑀𝐶𝐶𝑀𝑀 

𝑀𝑀:𝑁𝑁𝑃𝑃𝐶𝐶𝑒𝑒𝑉𝑉𝐶𝐶 𝑑𝑑𝑒𝑒 𝑣𝑣𝑎𝑎𝑉𝑉𝑀𝑀𝑎𝑎𝐶𝐶𝑃𝑃𝑒𝑒𝐶𝐶 𝐶𝐶𝑎𝑎𝑀𝑀𝑀𝑀𝐴𝐴𝑃𝑃𝑃𝑃𝑎𝑎𝑑𝑑𝑎𝑎𝐶𝐶 

∆𝑇𝑇𝑛𝑛
∆𝑉𝑉𝑎𝑎𝑉𝑉𝐶𝐶

:𝐺𝐺𝑎𝑎𝑀𝑀𝑎𝑎𝑀𝑀𝑐𝑐𝑀𝑀𝑎𝑎 𝐴𝐴𝑃𝑃𝑎𝑎𝐶𝐶𝐶𝐶 𝑀𝑀 𝑎𝑎𝑀𝑀𝐶𝐶𝑒𝑒 𝑐𝑐𝑎𝑎𝐶𝐶𝐶𝐶𝑀𝑀𝐶𝐶 𝑒𝑒𝑀𝑀 𝑣𝑣𝑎𝑎𝑉𝑉𝑀𝑀𝑎𝑎𝐶𝐶𝑃𝑃𝑒𝑒 𝐶𝐶 

 

 

 

La matriz de ganancia para cada sección se factorizó utilizando la técnica 

SVD con la función "svd" de Matlab en tres matrices (Ecuación 6), a partir de 

estas matrices se obtienen los vectores U (Ecuación 7). El primer vector U (𝑈𝑈1) 

de cada sección se grafica contra su número de etapas correspondiente, esto 

con el fin de identificar la etapa con el componente que tenga la magnitud mayor 

de una sección determinada de la columna, estableciendo así la ubicación del 

sensor de manera más eficiente. También, se utilizó una versión modificada de 
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este análisis para las columnas principales de las CPD, que consideran la 

interacción de cada sensor individual, graficando la diferencia entre los valores 

absolutos de los dos primeros vectores U contra su número de platos 

correspondientes (ver Ecuación 8). 

 𝐾𝐾𝑔𝑔𝑐𝑐𝑛𝑛𝑐𝑐𝑛𝑛𝑐𝑐𝐸𝐸𝑐𝑐𝐸𝐸 = 𝑈𝑈𝑈𝑈𝑉𝑉𝑇𝑇 (6) 

 𝑈𝑈 = [𝑈𝑈1 𝑈𝑈2 . . . 𝑈𝑈𝑀𝑀𝑉𝑉𝑐𝑐𝑐𝑐] (7) 

 𝑍𝑍 = |𝑈𝑈1| − |𝑈𝑈2| (8) 

 

Algunos estudios han demostrado que el control de la temperatura con 

mediciones de un solo punto (control convencional de temperatura) es 

insuficiente para garantizar que las composiciones de los productos regresen a 

su valor de diseño cuando se introducen perturbaciones en la alimentación en 

CPD [28], [47]. Las perturbaciones de flujo alteran los flujos de líquido y vapor 

internos en toda la columna, lo que también ocasiona que la presión cambie. 

Debido a que la composición es una función de la temperatura y la presión, el 

medir sólo una temperatura puede no garantizar que la composición del producto 

se mantenga de acuerdo con las especificaciones. Sin embargo, midiendo la 

diferencia entre dos temperaturas, se proporciona un grado de compensación de 

presión [47]. Cuando la presión de la columna cambia debido a las 

perturbaciones, ambas temperaturas medidas varían, pero su diferencia de 

temperatura permanece constante. Por lo tanto, para superar los problemas de 
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los efectos de la presión, se ha aplicado la técnica del control de temperatura 

diferencial (de dos puntos) a las columnas de destilación [47], [48]. La siguiente 

sección estudia la implementación de los esquemas de control de temperatura 

diferencial. 

2.4.2 Selección de etapas de control esquema diferencial 

El procedimiento para la selección de las etapas de control de temperatura para 

los esquemas de control de temperatura diferencial es similar al de los esquemas 

de control de un solo punto. Sin embargo, cada lazo de control requiere dos 

puntos de medición. Las etapas seleccionadas para los esquemas 

convencionales de control de temperatura a través de la metodología SVD se 

toman como primer punto para la configuración diferencial y se denominan 

etapas de referencia. Para una etapa de referencia dada en cada columna, se 

calculó la diferencia entre la ganancia de la etapa de referencia y las ganancias 

de otras etapas en la columna, generando una matriz de ganancias para cada 

etapa de referencia (Ecuación 9) [47]. Finalmente, la aplicación de la técnica SVD 

en estas matrices de ganancia proporciona los vectores U1 con las segundas 

etapas sensibles del control de temperatura diferencial (ver Ecuación 11). 

 

𝐾𝐾𝑅𝑅 =

⎣
⎢
⎢
⎢
⎡
∆𝑇𝑇R
∆𝑉𝑉𝑎𝑎𝑉𝑉1

−
∆𝑇𝑇1

∆𝑉𝑉𝑎𝑎𝑉𝑉1
 ⋯

∆𝑇𝑇R
∆𝑉𝑉𝑎𝑎𝑉𝑉𝑀𝑀

−
∆𝑇𝑇1

∆𝑉𝑉𝑎𝑎𝑉𝑉𝑀𝑀
⋮ ⋱ ⋮

∆𝑇𝑇R
∆𝑉𝑉𝑎𝑎𝑉𝑉1

−
∆𝑇𝑇𝑁𝑁
∆𝑉𝑉𝑎𝑎𝑉𝑉1

⋯
∆𝑇𝑇R

∆𝑉𝑉𝑎𝑎𝑉𝑉𝑀𝑀
−

∆𝑇𝑇𝑁𝑁
∆𝑉𝑉𝑎𝑎𝑉𝑉𝑀𝑀⎦

⎥
⎥
⎥
⎤
 (9) 

 𝐾𝐾𝑅𝑅 = 𝑈𝑈𝑅𝑅𝑈𝑈𝑅𝑅𝑉𝑉𝑅𝑅𝑇𝑇 (10) 
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 𝑈𝑈𝑅𝑅 = [𝑈𝑈1 𝑈𝑈2 . . . 𝑈𝑈𝑀𝑀] (11) 

 𝑇𝑇𝑅𝑅: 𝑇𝑇𝑒𝑒𝐶𝐶𝐴𝐴𝑒𝑒𝑉𝑉𝑎𝑎𝐶𝐶𝑃𝑃𝑉𝑉𝑎𝑎 𝑒𝑒𝑀𝑀 𝑒𝑒𝐶𝐶𝑎𝑎𝐴𝐴𝑎𝑎 𝑑𝑑𝑒𝑒 𝑉𝑉𝑒𝑒𝑓𝑓𝑒𝑒𝑉𝑉𝑒𝑒𝑀𝑀𝑐𝑐𝑀𝑀𝑎𝑎  

 

2.5 Implementación en Aspen Dynamics 

Las simulaciones de los tres CPD se exportaron a Aspen Dynamics como una 

simulación impulsada por presión (ver Figura 8).  

 

Figura 8. Botón modo dinámico. 

 

En la simulación se agregaron válvulas de control, bombas y compresores 

ficticios para lograr estabilidad. Estos elementos ficticios agregados (Figura 9) 

para las simulaciones dinámicas no afectan los cálculos del TAC. Sin embargo, 

son necesarios para simular de manera realista la dinámica de la columna a 

través de una simulación impulsada por presión [45].   

 CompresorBombaValvula
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Figura 9. Elementos auxiliares de la simulación. 

 

Los lazos de control se configuraron utilizando controladores PID 

considerando solamente controladores de temperatura que sólo utilizan las 

partes proporcional e integral (PI) [45]. Para los controladores de temperatura se 

utilizaron mediciones de temperatura, suponiendo un tiempo muerto de 1 min, ya 

que cualquier sensor físico tiene retrasos de tiempo y para hacer de las 

simulaciones dinámicas más realistas, requieren considerar estos retrasos 

explícitamente y/o tiempos muertos en los ciclos de medición de la temperatura 

[45]. Para la sintonización de los controladores de temperatura, se utilizaron 

pruebas de retroalimentación de relé de circuito cerrado para encontrar la 

ganancia ultima (𝐾𝐾𝑃𝑃) y el periodo ultimo (𝑃𝑃𝑃𝑃), y después con las reglas de ajuste 

de Tyreus-Luyben se calcularon los parámetros de los controladores, es decir, la 

ganancia proporcional (𝐾𝐾𝑐𝑐) y tiempo integral (𝜏𝜏𝐼𝐼) (ver Ecuaciones 12 y 13, 

respectivamente) [49]. Los controladores de temperatura se sintonizaron 

secuencialmente, comenzando con el controlador que tiene el efecto más 

significativo en la pureza de los productos, y así sucesivamente [47].  

 𝐾𝐾𝑐𝑐 =
𝐾𝐾𝑃𝑃

3.13
 (12) 

 𝜏𝜏𝐼𝐼  =  2.2𝑃𝑃𝑃𝑃 (13) 

También se agregaron controladores de inventario, de nivel, de presión y 

flujo para completar los esquemas de control. Los controladores de nivel se 
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configuraron como proporcionales con una ganancia de 2, mientras que los 

controladores de flujo y presión se configuraron como proporcional-integral (PI) 

con 𝐾𝐾𝑐𝑐 = 0.5 y 𝜏𝜏𝐼𝐼 = 0.3 min y  𝐾𝐾𝑐𝑐 = 20 y 𝜏𝜏𝐼𝐼 = 10 min respectivamente [45].  

Por último, se implementaron esquemas de control de relación de 

retroalimentación para reducir las desviaciones transitorias en la pureza de los 

productos. 

Todos los esquemas de control se probaron bajo perturbaciones de 10% 

en el flujo de alimentación y del 10% en la composición de benceno en la 

alimentación en un tiempo igual a 1h. 

 

2.6. Evaluación desempeño dinámico 

En las simulaciones dinámicas se registraron las composiciones de los productos 

durante 15 horas y se calculó en porcentaje de variación de las composiciones 

respecto a sus valores de diseño, usando la Ecuación 14: 

 𝑑𝑑𝑒𝑒𝐶𝐶𝑣𝑣𝑀𝑀𝑎𝑎𝑐𝑐𝑀𝑀𝐶𝐶𝑀𝑀% = (𝑆𝑆𝑃𝑃 − 𝑆𝑆𝑆𝑆) ∗ 100 (14) 

 

Donde SP es el valor de diseño de las composiciones (0.99) y SS es el 

valor de estado estable que alcanzan las composiciones después de las 

perturbaciones aplicadas. 
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En el siguiente capítulo se presentan los resultados de las pruebas 

realizadas a cada columna de destilación con las perturbaciones antes 

mencionadas. 
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CAPÍTULO 3 

RESULTADOS Y DISCUSIONES. 

 

3.1 Diseño optimizado 

Para analizar el desempeño económico de las columnas, la Tabla 1 presenta la 

información del diseño optimizado económicamente de la columna Sargent, 

también incluye información de diseño y económica para las columnas Kaibel, 

Agrawal y la secuencia directa convencional de destilación para el mismo caso 

de estudio, reportadas por Tututi-Avila y col.[18]. El número total de etapas en la 

columna Sargent es mayor que en las columnas Kaibel y Agrawal. Sin embargo, 

las tres columnas tienen un diámetro equivalente similar. La columna Sargent 

proporciona ahorros del 40.9% en el TOC en comparación con la secuencia 

directa convencional, y del 31.08 y 21.8% sobre las columnas Kaibel y Agrawal, 

respectivamente. Sin embargo, el TIC de la columna Sargent es mayor que el de 

las columnas Kaibel y Agrawal. 

Tabla 1. Parámetros de diseño de las tres CPD. 

 Kaibel-CPD 
[18] 

Agrawal-CPD 
[18] Sargent-CPD 

Columna Pre CM C1 CM C2 C1 C2 CM 
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Numero de etapas 40 61 26 58 26 22 42 61 

Etapas de alimentación/etapas 
de interconexión 23 10-50 1-

26 

29 

14-40 

21-47 

1-
26 11 

14-
36 

 

30 

7-49 

Etapas de salidas laterales - 22-37 10 - 13 - 23 16-38 

Pureza benceno (mol %) 99.0 99.0 99.0 

Pureza tolueno (mol %) 99.0 99.0 99.0 

Pureza xileno (mol %) 99.0 99.0 99.0 

Pureza pesados (mol %) 99.0 99.0 99.0 

Recuperación B (%) 99.9 99.8 99.7 

Recuperación T (%) 99.1 98.9 98.9 

Recuperación X (%) 98.5 98.7 98.9 

Recuperación H (%) 97.8 98.4 98.2 

Relación de reflujo 5.95 5.3 4.21 

División de líquido 0.366 0.389 0.797 0.361 0.306 0.311 

División de vapor 0.585 0.375 0.407 0.531 0.663 0.691 

Presión de operación (atm) 0.35 0.35 0.35 

Diámetro (m) 2.07 1.93 1.93 

QC (kW) 2073.9 1877.7 1552.2 

QR (kW) 1885.6 1663.3 1371.3 

Desempeño económico    

Costo total de inversión (TIC) 
(𝟏𝟏𝟎𝟎𝟔𝟔 $/año) 1.427 1.285 1.537 

Costo total de operación 
(TOC) (𝟏𝟏𝟎𝟎𝟔𝟔 $/año) 0.489 0.431 0.337 
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Costo total anual (TAC) 
(𝟏𝟏𝟎𝟎𝟔𝟔 $/año) 0.631 0.559 0.490 

Ahorro TIC en comparación 
con la secuencia convencional 

(%) 
15.06 23.51 8.51 

Ahorra TOC en comparación 
con la secuencia convencional 

(%) 
14.36 24.52 40.98 

Ahorro TAC en comparación 
cona la secuencia convencional 

(%) 
14.61 24.36 33.69 

Desempeño económico de la secuencia directa: TIC=1.68, TOC=0.571 and TAC=0.739 [18] 

B: benceno T: tolueno X: xileno H:pesados Pre:prefraccionador 

 

En general, la columna Sargent proporciona un ahorro del 33.69% en 

términos de TAC en comparación con la secuencia directa convencional, y del 

22.3 y 12.3% sobre las columnas Kaibel y Agrawal respectivamente. Los 

resultados obtenidos son conforme con la literatura citada y colocan a la columna 

Sargent como la mejor opción en términos económicos. 

La Figura 10 presenta los perfiles de temperatura y composición de la 

columna Sargent. En esta columna de múltiples particiones se evita el típico 

efecto de remezclado observado en las columnas de destilación convencionales. 

Los valores máximos de composición en la columna principal corresponden a las 

etapas de la corriente de producto. 
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Figura 10. Perfiles de composición y temperatura de la columna Sargent. 

Columnas: a) C1 b) C2 c) CM. 

 

3.2 Selección de etapas de control 

Para definir los esquemas de control se exploraron diversas alternativas. Para la 

columna Kaibel, se investigó un esquema convencional de temperatura de un 

solo punto (TC) y un esquema de control de temperatura diferencial (TDC) de dos 

puntos. Para la columna Agrawal, se investigó un esquema convencional (TC), 

un diferencial (TDC) y un esquema alternativo de control de temperatura 

diferencial (ATDC). En cuanto a la columna Sargent, se investigó un esquema 
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convencional (TC) y un esquema de control diferencial (TDC). La implementación 

de tales esquemas de control se presenta a continuación. 

 

3.2.1 Control de temperatura convencional 

La Figura 11 muestra los perfiles obtenidos por el análisis SVD para las 

columnas Kaibel, Agrawal y Sargent. Las etapas sensibles de la columna Kaibel 

para la columna principal y el prefraccionador se muestran en la Figura 11a, 

representadas por los puntos extremos en la Figura. Las etapas sensibles para 

la columna principal son la 6, 31 y 54, y las del prefraccionador son la 10 y 30. Al 

considerar las relaciones dinámicas entre la ubicación de cada etapa y las 

variables manipuladas, la temperatura de la etapa 6 se controla manipulando el 

reflujo (R), la temperatura de la etapa 31 se controla con el flujo de la corriente 

lateral uno (S1), la temperatura de la etapa 54 en la columna principal con el calor 

del rehervidor (QR) y en el prefraccionador se prefirió controlar la temperatura de 

la etapa 10 con la división de líquido (βL) en lugar de controlar la temperatura de 

la etapa 30, ya que la etapa 10 se encuentra más cerca de la división de vapor 

que la etapa 30. Es importante tener en cuenta que, el flujo de la corriente lateral 

dos (S2) debe cambiar cuando ocurren perturbaciones en la alimentación. Sin 

embargo, de acuerdo con los perfiles de la descomposición de valores singulares, 

no existe una etapa adecuada para configurar un lazo de control que manipule 

esta variable que queda disponible. Por lo tanto, para manipular la tasa de flujo 

de la corriente lateral dos (S2), se propone un controlador de relación para 
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mantener fija la relación entre el flujo másico de la corriente S2 y el flujo másico 

del líquido interno que ingresa a la etapa donde se encuentra ubicada la S2. La 

Figura 13a muestra la implementación de la estructura de control convencional 

para la columna Kaibel y la Tabla 2 contiene los parámetros de sintonización de 

los controladores de temperatura de este esquema de control. Como se 

mencionó en la metodología, la sintonización de los lazos de control se llevó 

secuencialmente, se utiliza la columna Kaibel para ilustrar el procedimiento que 

se llevará a cabo en las demás columnas. El lazo de control que toma en cuenta 

del calor del rehervidor (QR), se configuró primero con los otros controladores 

configurados en manual. A continuación, se sintonizó el lazo de reflujo (R) con el 

bucle QR en automático y los demás en manual. Luego, se sintonizó el primer 

bucle lazo de la corriente lateral (S1) con los lazos para QR y R en automático y 

el restante en manual, finalmente se sintonizó el lazo para la división de líquido 

(βL) con todos los demás lazos en automático.  

La Figura 11b muestra las etapas sensibles para la columna Agrawal. Las 

etapas sensibles para la columna principal son 6, 20, 43 y 51; etapa 23 para la 

columna lateral uno (C1) y etapa 3 para la columna lateral dos (C2). En este caso, 

se seleccionó el reflujo (R) como variable de manipulación para controlar la 

temperatura de la 6ª etapa; la temperatura de la etapa 20 se controla con la 

división de líquido uno (βL1), la temperatura de la etapa 43 con la división de 

líquido dos (βL2), la temperatura de la etapa 51 con el calor del rehervidor (QR) en 

la columna principal y la temperatura de la etapa 23 con el flujo de la corriente 

lateral uno (S1) de la columna lateral uno (C1), y el flujo de la segunda corriente 
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lateral (S2) se configura con un controlador de relación de la misma forma que 

en la columna Kaibel. La etapa sensible en la columna C2 no se usa en el 

esquema de control convencional porque se observó un rendimiento deficiente al 

usar esta variable. Sin embargo, sigue siendo una ubicación de etapa potencial 

para explorar un esquema de control alternativo. La Figura 14a muestra la 

implementación de la estructura de control convencional para la columna Agrawal 

y la Tabla 2 contiene los parámetros de sintonización de los controladores de 

temperatura.   

La Figura 11c muestra las etapas sensibles para la columna Sargent. Las 

etapas sensibles para la sección principal son la 9, 32 y 52; la etapa 8 para la 

columna central (C2) y la etapa 6 para la columna 1 (C1). El esquema de control 

seleccionado considera controlar la temperatura de la etapa 9 manipulando el 

reflujo (R), la etapa 32 con el flujo de la corriente lateral uno (S1), la etapa 52 en 

la columna principal con el calor del rehervidor (QR) y la división de líquido dos 

(βL2), de la columna principal a la columna central controla la temperatura de la 

etapa 8 en la columna central. La temperatura en la etapa 6 en la columna C1 no 

se usa como variable de control, y las variables de manipulación restantes, es 

decir, βL1, βL3 y S2 se configuran con un controlador de relación de flujo. La Figura 

15a y la Tabla 2 muestran la implementación del esquema de control 

convencional y los parámetros de sintonización de los controladores de 

temperatura para la columna Sargent.  
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Figura 11. Análisis de descomposición de valores singulares (SVD) para la 

selección de la ubicación de las etapas de control de temperatura: a) Kaibel b) 

Agrawal c) Sargent 

 

3.2.2 Control de temperatura diferencial 

La Figura 12a muestra los perfiles del vector U1 para las cuatro etapas de 

referencia individuales (6, 31, 54 en la sección principal y 10 en el 

prefraccionador) en la columna Kaibel. Considerando la proximidad física y la 

sensibilidad de la temperatura de referencia, se eligió la ubicación de los lazos 

de control diferencial [47]. En la columna principal, la diferencia de temperatura 
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entre la décima y la sexta etapa se controla manipulando el reflujo (ΔTR = T10 - 

T6), la diferencia de temperatura entre las etapas 31 y la 21 se controla con el 

flujo de la corriente lateral uno (ΔTS1 = T31 - T21) y la diferencia de temperatura 

entre las etapas 54 y 50 es controlada con el calor del rehervidor (ΔTQR = T54 - 

T50); en el prefraccionador, la diferencia de temperatura entre las etapas 23 y 10 

se controla con la división del líquido (ΔTβL = T23 - T10). Una vez definidos los 

lazos de control, se repite el proceso de sintonización de los controladores. La 

Figura 13b muestra la implementación de la estructura de control diferencial para 

la columna Kaibel. La Tabla 2 contiene los nuevos parámetros de sintonización 

de los controladores de temperatura de este esquema de control.   
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Figura 12. Análisis de descomposición de valores singulares (SVD) para la 

selección de la ubicación de las etapas de control del esquema de control 

diferencial de temperatura: a) Kaibel b) Agrawal c) Sargent 

 

Figura 13. Esquemas de control de temperatura para la columna Kaibel: a)TC 

b)TDC. 

 

La Figura 12b muestra los perfiles del vector U1 para las cinco etapas de 

referencia individuales (6,20,43,51 en la sección principal y 23 en C1) en la 

columna Agrawal. Para la columna principal de la columna Agrawal, los lazos de 

control diferencial se configuraron de la siguiente manera: la diferencia de 

temperatura entre la décima y la sexta etapa se controla manipulando el reflujo 

(ΔTR = T10 - T6), la diferencia de temperatura entre la etapas 20 y 15 se controla 

manipulando la división de líquido de la columna principal a la columna lateral 

uno (ΔTβL1 = T20 - T15), la diferencia de temperatura entre las  etapas 43 y 37 se 

controla manipulando la división de líquido de la columna principal a la columna 
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lateral dos (ΔTβL2 = T43 – T37), y la diferencia de temperatura entre las bandejas 

51 y 46 se controla mediante la manipulación del calor del rehervidor (ΔTQR = T51 

– T46). En la columna lateral 1 (C1), la diferencia de temperatura entre la 23ª y la 

10ª etapas se controla manipulando el flujo de la corriente lateral uno (ΔTS1 = T23 

– T10). Los resultados de las simulaciones que se presentan en la siguiente 

sección para la columna Agrawal demuestran que, utilizando el esquema de 

control de temperatura diferencial propuesto, las perturbaciones en el flujo de 

alimentación se pueden manejar bien, logrando valores de composición cercanos 

a sus especificaciones. Sin embargo, tal esquema de control de temperatura no 

es suficiente para los cambios en la composición de la corriente de alimentación. 

La composición de xileno es la variable más afectada. Por lo tanto, se propuso 

un control de temperatura diferencial alternativo. En tal esquema, se agrega un 

lazo de control de temperatura convencional adicional al esquema de control 

diferencial de acuerdo con el análisis de SVD presentado anteriormente para esta 

columna. Para la configuración de los bucles de control de ambos esquemas, se 

repite el proceso de sintonización de los controladores. La Figuras 14b y 14c 

muestran la implementación de la estructura de control diferencial y el esquema 

alternativo de control diferencial para la columna Agrawal. La Tabla 2 contiene 

los parámetros de sintonización de los controladores de temperatura para ambos 

esquemas de control. La Figura 14c muestra que el control propuesto alternativo, 

incluye un lazo de control de temperatura adicional ubicado en la tercera etapa 

de la columna lateral 2 (C2). 
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Figura 14. Esquemas de control de temperatura para la columna Agrawal: a)TC 

b)TDC c)ATDC. 

 

La Figura 12c muestra los perfiles del vector U1 para las cuatro etapas de 

referencia individuales (9,32 y 52 en la sección principal y 8 en C2) en la columna 

Sargent. Para este caso, en la columna principal, la diferencia de temperatura 

entre la etapa 17 y la etapa 9 se controla manipulando el reflujo (ΔTR = T17 – T9), 

la diferencia de temperatura entre las etapas 32 y 19 se controla mediante la 

manipulación del flujo de la corriente lateral uno (ΔTS1 = T32 – T19) y la diferencia 

de temperatura entre las etapas 59 y 52 se controla mediante la manipulación del 
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calor del rehervidor (ΔTQR = T59 – T52). En la columna C2, la diferencia de 

temperatura entre la octava etapa y la tercera etapa en la columna central se 

controla manipulando la división de líquido 2 (ΔTβL2 = T8 – T3). Al igual que en los 

casos de la columna Kaibel y Agrawal, se repite el proceso de sintonización de 

los controladores. La Figura 15b muestra la implementación de la estructura de 

control diferencial para la columna Sargent y la Tabla 2 contiene los parámetros 

de sintonización de los controladores de temperatura.   

 

 

Figura 15. Esquemas de control de temperatura para la columna Sargent: a)TC 

b)TDC. 

 

Tabla 2. Parámetros de ajuste de los controladores. 

Columna Kaibel: Control de temperatura convencional (TC) 
 

Controlador Variable 
controlada 

Variable 
manipulada 

𝑲𝑲𝑲𝑲 𝝉𝝉𝑰𝑰 (min) Acción 
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TC1 𝑇𝑇54 𝑄𝑄𝑅𝑅  4.37 10.56 Inverso 

 
TC2 𝑇𝑇6 𝑅𝑅 1.83 11.88 Directo 

 
TC3 𝑇𝑇31 𝑆𝑆1 6.74 21.12 Inverso 

 
TC4 𝑇𝑇𝑃𝑃10 𝛽𝛽𝐿𝐿 5.13 31.68 Directo 

Columna Kaibel: Control de temperatura diferencial (TDC) 
 

TDC1 ∆𝑇𝑇54−50  𝑄𝑄𝑅𝑅  0.64 11.88 Inverso 
 

TDC2 ∆𝑇𝑇10−6 𝑅𝑅 0.80 10.56 Inverso 
 

TDC3 ∆𝑇𝑇31−21 𝑆𝑆1 1.48 18.48 Inverso 
 

TDC4 ∆𝑇𝑇𝑃𝑃,23−10 𝛽𝛽𝐿𝐿 0.79 44.88 Inverso 

Columna Agrawal: Control de temperatura convencional (TC) 
 

TC1 𝑇𝑇51 𝑄𝑄𝑅𝑅  4.65 10.56 Inverso 
 

TC2 𝑇𝑇6 𝑅𝑅 1.86 11.88 Directo 
 

TC3 𝑇𝑇20 𝛽𝛽𝐿𝐿1 11.50 17.16 Inverso 
 

TC4 𝑇𝑇43 𝛽𝛽𝐿𝐿2 8.18 23.76 Inverso 
 

TC5 𝑇𝑇𝐶𝐶1,23 𝑆𝑆1 4.47 22.44 Inverso 

Columna Agrawal: Control de temperatura diferencial (TDC) 
 

TDC1 ∆𝑇𝑇51−46 𝑄𝑄𝑅𝑅  1.25 11.88 Inverso 
 

TDC2 ∆𝑇𝑇10−6 𝑅𝑅 0.56 11.88 Inverso 
 

TDC3 ∆𝑇𝑇20−15 𝛽𝛽𝐿𝐿1 1.19 14.52 Inverso 
 

TDC4 ∆𝑇𝑇43−37 𝛽𝛽𝐿𝐿2 0.51 21.12 Inverso 
 

TDC5 ∆𝑇𝑇𝐶𝐶1,23−10 𝑆𝑆1 0.37 22.44 Inverso 

Columna Agrawal: Control de temperatura diferencial adicional (ATDC) 
 

TC6 𝑇𝑇𝐶𝐶2,3 𝑆𝑆2 3.58 54.12 Directo 

Columna Sargent: Conventional Control Scheme (TC) 
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TC1 𝑇𝑇52 𝑄𝑄𝑅𝑅  5.60 10.56 Inverso 

 
TC2 𝑇𝑇9 𝑅𝑅 2.35 14.52 Directo 

 
TC3 𝑇𝑇32 𝑆𝑆1 10.64 23.76 Inverso 

 
TC4 𝑇𝑇𝐶𝐶2,8 𝛽𝛽𝐿𝐿2 6.29 30.36 Directo 

Columna Sargent: Control de temperatura diferencial (TDC) 
 

TDC1 ∆𝑇𝑇59−52 𝑄𝑄𝑅𝑅  1.07 15.84 Directo 
 

TDC2 ∆𝑇𝑇17−9 𝑅𝑅 0.50 13.20 Inverso 
 

TDC3 ∆𝑇𝑇32−19 𝑆𝑆1 0.94 25.08 Inverso 
 

TDC4 ∆𝑇𝑇𝐶𝐶2,8−3 𝛽𝛽𝐿𝐿2 0.82 34.32 Directo 

 

 

3.3 Desempeño dinámico  

Los resultados presentados en las siguientes secciones demuestran la 

efectividad de los esquemas de control propuestos sin la manipulación de las 

divisiones de vapor. 

 

3.3.1 Resultados de la columna Kaibel 

La Figura 16 muestra las respuestas de las composiciones líquidas (B: benceno, 

T: tolueno, X: xileno y H: pesados) en las corrientes de producto (D: destilado, 

S1: corriente lateral uno, S2: corriente lateral dos y Bot: fondos) para la columna 

Kaibel después de las perturbaciones consideradas en el flujo de alimentación y 

la composición de la alimentación, impuestas a la primera hora de simulación. 
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Las líneas continuas son para el esquema de control de temperatura 

convencional (TC) y las líneas discontinuas son para el esquema de control de 

temperatura diferencial (TDC). Los gráficos de la izquierda corresponden a las 

perturbaciones en el flujo de alimentación, mientras que los gráficos de la derecha 

corresponden a la perturbación de la composición del benceno en la 

alimentación. Las estructuras de control convencional y diferencial proporcionan 

un control regulatorio estable después de tres horas de simulación. Sin embargo, 

solo el esquema de control de temperatura diferencial permite que las purezas 

del producto vuelvan cerca de sus valores de diseño. La desviación más 

significativa en el esquema diferencial se observa bajo una perturbación de la 

composición de benceno, que afecta la pureza del tolueno en la corriente lateral 

uno, dejando una desviación pequeña de pureza del 0.16% (ver Tabla 3). En 

general, la columna Kaibel obtuvo un adecuado desempeño dinámico.  

Las Figuras 17-20 muestran las respuestas dinámicas de las variables 

controladas y manipuladas para ambos esquemas de control cuando se 

producen perturbaciones en la alimentación. Tanto las temperaturas individuales 

como las diferencias de temperaturas vuelven a sus valores de referencia. Se 

alcanzan nuevos estados estacionarios para todas las variables manipuladas. La 

división de líquido (βL) no cambia significativamente, a excepción del caso de 

una perturbación en la composición de alimentación en el esquema convencional 

de temperatura.  
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Figura 16. Comparación de los esquemas TC y TDC ante perturbaciones en la 

alimentación en la columna Kaibel. 
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Figura 17. Respuestas de las variables controladas para el esquema TC en la 

columna Kaibel ante perturbaciones en el flujo de alimentación del 10%. 

 

Figura 18. Respuestas de las variables controladas para el esquema TC en la 

columna Kaibel ante perturbaciones en la composición del benceno en la 

alimentación del 10%. 
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Figura 19. Respuestas de las variables controladas para el esquema TDC en la 

columna Kaibel ante perturbaciones en el flujo de alimentación del 10%. 
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Figura 20. Respuestas de las variables controladas para el esquema TDC en la 

columna Kaibel ante perturbaciones en la composición del benceno en la 

alimentación del 10%. 

 

3.3.2 Resultados de la columna de Agrawal 

La Figura 21 compara las tres estructuras de control propuestas para la columna 

Agrawal. Las estructuras de control convencional (TC) y diferencial (TDC) logran 

un control regulatorio estable en aproximadamente cinco horas de simulación. De 

la misma manera que en la columna Kaibel, sólo el esquema de control de 

temperatura diferencial permite que la pureza del producto regrese cerca de sus 

valores de diseño. Sin embargo, la pureza del xileno en la corriente S2 exhibe 

una desviación relativamente alta cuando se considera la perturbación de la 

composición de benceno. Los resultados demuestran que el esquema de control 



50 

 

diferencial alternativo propuesto (ATDC), que utiliza un controlador de 

temperatura convencional extra, proporciona un desempeño mejorado en 

relación con el esquema diferencial, permitiendo reducir no solo la desviación en 

la pureza del xileno sino también en los otros productos. En el esquema de control 

ATDC se observa un valor máximo de desviación de estado estable de 0.048% 

(ver Tabla 3).  

Las Figuras 22-27 muestran las respuestas de las variables controladas y 

manipuladas para los tres esquemas de control. Todas las variables controladas 

vuelven a sus especificaciones iniciales en aproximadamente cuatro horas de 

simulación. También, se observan nuevos estados estacionarios para las 

variables manipuladas. 
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Figura 21. Comparación de los esquemas TC, TDC y ATDC ante 

perturbaciones en la alimentación en la columna Agrawal. 

 

Figura 22. Respuestas de las variables controladas para el esquema TC en la 

columna Agrawal ante perturbaciones en el flujo de alimentación del 10%. 
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Figura 23. Respuestas de las variables controladas para el esquema TC en la 

columna Agrawal ante perturbaciones en la composición del benceno en la 

alimentación del 10%. 
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Figura 24. Respuestas de las variables controladas para el esquema TDC en la 

columna Agrawal ante perturbaciones en el flujo de alimentación del 10%. 

 



54 

 

Figura 25. Respuestas de las variables controladas para el esquema TDC en la 

columna Agrawal ante perturbaciones en la composición del benceno en la 

alimentación del 10%. 

 

Figura 26. Respuestas de las variables controladas para el esquema ATDC en 

la columna Agrawal ante perturbaciones en el flujo de alimentación del 10%. 
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Figura 27. Respuestas de las variables controladas para el esquema ATDC en 

la columna Agrawal ante perturbaciones en la composición del benceno en la 

alimentación del 10%. 

 

3.3.3 Resultados de la columna Sargent 

La Figura 28 compara las respuestas de los esquemas de control de temperatura 

en la columna Sargent. Los resultados muestran que el esquema diferencial 

(TDC) produce un rendimiento dinámico mejorado con respecto al esquema de 

temperatura convencional (TC). En este caso, como en las columnas Kaibel y 

Agrawal, tanto el esquema de control convencional como el diferencial logran un 

control regulatorio estable después de tres horas de simulación. Sin embargo, 
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solo el esquema de control diferencial propuesto permite que las respuestas 

vuelvan a valores cercanos a los nominales. En general, el esquema de control 

de TDC propuesto maneja bien las perturbaciones impuestas, la máxima 

desviación en estado estable en la pureza del xileno es de 0.09% (Tabla 3) 

cuando se considera la perturbación de la composición del benceno. 

Las Figuras 29-32 muestran las respuestas de las variables controladas y 

manipuladas de los dos esquemas de control implementados en la columna 

Sargent. Todas las variables de control vuelven a sus especificaciones iniciales 

en aproximadamente cuatro horas de simulación. En este caso, también, las 

variables manipuladas alcanzan un nuevo estado estable. 

 

Figura 28. Comparación de los esquemas TC y TDC ante perturbaciones en la 

alimentación en la columna Sargent. 
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Figura 29. Respuestas de las variables controladas para el esquema TC en la 

columna Sargent ante perturbaciones en el flujo de alimentación del 10%. 
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Figura 30. Respuestas de las variables controladas para el esquema TC en la 

columna Sargent ante perturbaciones en la composición del benceno en la 

alimentación del 10%. 

 

 

Figura 31. Respuestas de las variables controladas para el esquema TDC en la 

columna Sargent ante perturbaciones en el flujo de alimentación del 10%. 
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Figura 32. Respuestas de las variables controladas para el esquema TDC en la 

columna Sargent ante perturbaciones en la composición del benceno en la 

alimentación del 10%. 

Los resultados de las simulaciones dinámicas mostrados en las Figuras 

16, 21 y 28 demuestran que los esquemas de control de temperatura diferencial 

propuestos proporcionan un control efectivo que supera al control de temperatura 

convencional. 

 

3.3.4 Comparación del rendimiento dinámico 

La Figura 33 proporciona una comparación directa de las respuestas de pureza 

de los productos entre las mejores estructuras de control para cada columna de 

destilación, considerando los cambios positivos y negativos en el flujo y la 

composición de benceno en la alimentación. A pesar de la complejidad 
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estructural de las columnas de múltiples particiones, e.g., Agrawal y Sargent, las 

estructuras de control implementadas en estas columnas logran un buen 

desempeño al mantener estable la pureza del producto. La columna Kaibel 

presenta mayores desviaciones en comparación con las otras dos columnas. Los 

resultados dinámicos muestran que las tres columnas tienen excelentes 

propiedades de control, ya que se observan pequeñas desviaciones en la pureza 

del producto cuando las respuestas se estabilizan en nuevos estados 

estacionarios. 

Las columnas Agrawal y Sargent mostraron no solo un mejor desempeño 

económico en comparación con la columna de Kaibel como se demostró aquí y 

en la literatura, también demostraron un excelente desempeño dinámico frente a 

las perturbaciones impuestas, con pequeñas desviaciones de sus valores 

nominales.  
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Figura 33. Comparación de las columnas Kaibel, Agrawal y Sargent ante 

perturbaciones en la alimentación. 

La Tabla 3 muestra las desviaciones del producto en estado estacionario 

después de la estabilización de las respuestas a los cambios en la alimentación, 

considerando los esquemas de control de temperatura diferencial para las 

columnas Kaibel y Sargent, y el esquema diferencial alternativo para la columna 

Agrawal. Es importante destacar que, considerando las perturbaciones en el flujo 

de alimentación, las desviaciones de los valores de diseño en las tres columnas 

son inferiores al 0.07%. Así, la magnitud de las desviaciones de las columnas 

Kaibel y Agrawal son muy similares.  

La columna Kaibel muestra la desviación más significativa para un cambio 

negativo en la composición de la alimentación de benceno. Sin embargo, las 
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diferencias en las respuestas para los tres CPD son inferiores al 0.17% para los 

cambios en la composición del benceno. 

 

Tabla 3. Desviaciones de estado estacionario (%) de la especificación de diseño 

para las mejores estructuras de control. 

TDC 
(Kaibel) 

Perturbación flujo 
de alimentación 

(+10% F) 

Perturbación flujo 
de alimentación      

(-10% F) 

Perturbación 
composición 

benceno (+10% B) 

Perturbación 
composición 

benceno (-10% B) 

B (D) 0.0255 -0.0231 -0.0434 0.0420 

T (S1) 0.0366 -0.0282 -0.0908 0.1634 

X (S2) 0.0488 -0.0440 0.1129 0.0056 

H (B) 0.0327 -0.0308 0.0249 0.0070 

ATDC 
(Agrawal)     

B (D) 0.0215 -0.0185 -0.0484 0.0449 

T (S1) -0.0246 0.0183 0.0267 -0.0245 

X (S2) 0.0429 -0.0445 -0.0012 0.0447 

H (B) 0.0411 -0.0383 -0.0004 0.0007 

TDC 
(Sargent)     

B (D) 0.0001 0.0043 0.0236 -0.0246 

T (S1) 0.0078 0.0002 0.0928 -0.0533 

X (S2) 0.0616 -0.0600 0.0374 -0.0384 

H (B) 0.0108 -0.0091 -0.0222 0.0236 
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 Las respuestas de los tres CPD demuestran que las estructuras de control 

de temperatura propuestas mantienen la pureza del producto cerca de sus 

valores nominales. En general, la columna Sargent muestra buen 

comportamiento dinámico, muy similar al de la columna Agrawal, pero con mayor 

incentivo económico para su implementación industrial.  
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CAPÍTULO 4 

CONCLUSIONES 

En este trabajo, se presentaron comparaciones económicas y dinámicas de las 

columnas de destilación Kaibel, Agrawal y Sargent, las cuales representan 

columnas de pared divisoria de una o múltiples particiones y con cuatro corrientes 

de producto. El caso de estudio seleccionado representa una separación de una 

mezcla de aromáticos de relevancia a nivel industrial. Para diseñar la columna de 

Sargent se consideró un problema de optimización tomando en cuenta la 

minimización del costo total anual (TAC) como función objetivo. El diseño óptimo 

de la columna Sargent mostró ser económicamente favorable sobre los diseños 

reportados para las columnas Kaibel y Agrawal con un 22.3% y 12.3% de ahorros 

en el TAC, respectivamente. 

Se estudiaron diversos esquemas de control de temperatura, incluidos los 

esquemas de control convencional y diferencial para cada CPD, sin considerar la 

división de vapor como una variable manipulada. Las pruebas dinámicas se 

llevaron a cabo considerando perturbaciones en el flujo de alimentación y en la 

composición de alimentación, permitiendo comparar el desempeño de las 

estructuras de control propuestas para los tres CPD. Los esquemas de control de 

temperatura diferencial presentaron un desempeño dinámico mejorado al reducir 
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las desviaciones transitorias y de estado estable en comparación con los 

esquemas de control convencionales. 

Los mejores esquemas de control proporcionan respuestas dinámicas 

similares para las tres columnas, con pequeñas desviaciones del estado estable, 

inferiores al 0.17%. Por lo tanto, los resultados de este trabajo demuestran que 

la columna Sargent reportada, no solo proporcionó un mayor ahorro en términos 

económicos sobre la columna Kaibel, Agrawal y sobre la secuencia directa de 

destilación, sino que también presentó excelentes propiedades de control, ya que 

los esquemas de control propuesto lograron mantener las composiciones de los 

productos cerca de sus valores de setpoint. Un punto adicional que debe 

destacarse es que los sistemas de control desarrollados no requirieron del uso 

de divisiones de vapor como variables manipuladas.
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APÉNDICE A 

Ecuaciones de costos 

 

 

 𝑇𝑇𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶 = 7296 ∗ (𝑇𝑇𝐶𝐶)0.65 ; (15) 

 𝑇𝑇𝑐𝑐 =
1000 ∗ 𝑄𝑄𝑇𝑇
𝑑𝑑𝐶𝐶𝑇𝑇 ∗ 𝑈𝑈𝑇𝑇

 (16) 

 𝑇𝑇𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝑅𝑅 = 7296 ∗ (𝑇𝑇𝑅𝑅)0.65;   (17) 

 𝑇𝑇𝑅𝑅 =
1000 ∗ 𝑄𝑄𝑅𝑅
𝑑𝑑𝐶𝐶𝑅𝑅 ∗ 𝑈𝑈𝑅𝑅

 (18) 

 𝑇𝑇𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐 = 17640 ∗ (𝐷𝐷𝐸𝐸)1.066 ∗ (𝐿𝐿𝑒𝑒𝑀𝑀)0.802;   (19) 

 𝐿𝐿𝑒𝑒𝑀𝑀 =
2.4

3.281
∗ 𝑁𝑁𝐶𝐶 (20) 

 
𝑇𝑇𝐸𝐸 =

𝜋𝜋𝐷𝐷𝐸𝐸2

4
= 𝑇𝑇𝐶𝐶1 + 𝑇𝑇C2 + 𝑇𝑇𝐶𝐶𝑃𝑃 =

𝜋𝜋𝐷𝐷C12

4
+
𝜋𝜋𝐷𝐷C22

4
+
𝜋𝜋𝐷𝐷𝐶𝐶𝑃𝑃2

4
 (21) 

 𝑃𝑃𝑃𝑃 = 10 𝑎𝑎ñ𝐶𝐶𝐶𝐶 

𝑇𝑇𝑇𝑇;𝑇𝑇𝑅𝑅;  𝑇𝑇𝑒𝑒[=]𝐶𝐶2 
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𝐿𝐿𝑒𝑒𝑀𝑀;𝐷𝐷𝑒𝑒; [=]𝐶𝐶 

𝑈𝑈𝑇𝑇;𝑈𝑈𝑅𝑅;
[=]𝑘𝑘𝑘𝑘
𝐾𝐾𝐶𝐶2  

𝑑𝑑𝐶𝐶𝑇𝑇;𝑑𝑑𝐶𝐶𝑅𝑅; [=]𝐾𝐾 
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