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RESUMEN

La destilacion extractiva es una de las principales tecnologias empleadas para la
deshidratacion de etanol y asi usarlo como carburante. Entre los solventes que se pueden
utilizar la glicerina presenta un alto potencial en cuanto al consumo energético de la
operacién. Por otra parte no existe una Unica metodologia o algoritmo para seleccionar la
estrategia de control de una columna de destilacion puesto que cada sistema opera a
diferentes condiciones y se presentan diferentes objetivos de control.

Este trabajo aborda el estudio de dicho sistema a un nivel de simulacién en estado
estacionario para encontrar los pardmetros de operacion del proceso asi como en estado
dindmico para determinar la operabilidad y controlabilidad del sistema para finalmente
seleccionar la estrategia de control a implementar en una columna real. Dicha estrategia
de control se implemento en una columna de destilacion a escala planta piloto para lo cual
fue necesario realizar la instrumentacién, automatizacion y configuracion de 11 lazos de
control en la columna. Finalmente, se ejecutan corridas experimentales para observar la
dinamica del sistema, parametros de operacion reales y seleccionar una metodologia de
arranque y operacion del sistema.

Palabras clave: Destilacion extractiva, glicerina, etanol anhidro, estrategia de control,
automatizacion.



ABSTRACT

Extractive distillation is one of the main technologies used for dehydration of ethanol and
so use it as fuel. Among the solvents that can be used glycerol has a high potential in
terms of energy consumption in the operation. Moreover there is no single methodology or
algorithm to select the control strategy of a distillation column because each system
operates at different conditions and have different control objectives.

This paper deals with the study of this system to a level of steady-state simulation to find
the process operating parameters as well as dynamic conditions to determine the
operability and controllability of the system to finally select the control strategy to
implement in a real column. This control strategy was implemented in a distillation column
pilot scale for which it was necessary instrumentation, automation and configuration of 11
control loops in the column. Finally, experimental runs were performed to observe the
dynamics of the system, actual operating parameters and select a startup and operation
methodology.

Keywords: Extractive distillation, glycerol, anhydrous ethanol, control strategy, automation
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INTRODUCCION GENERAL

La adicion de etanol carburante a la gasolina ha impulsado el estudio de técnicas para la
deshidratacién de etanol, puesto que pequefias cantidades de agua en la mezcla etanol-gasolina
ocasiona la separacion de fases generando problemas serios en la operacion del motor. Entre las
principales tecnologias para la deshidratacion de etanol se encuentran la destilacion al vacio,
adsorcion por tamices moleculares, destilacion azeotropica y destilacién extractiva. Esta Ultima
técnica comparada con las anteriores es atractiva por sus bajos consumos energéticos, costos de
inversion inicial y de operacion (Gil 2006).

La destilacion extractiva de etanol azeotrépico ha sido objeto de estudio del grupo de procesos
guimicos y bioquimicos del departamento de Ingenieria Quimica de la Universidad Nacional de
Colombia en los dltimos afios. Uno de los principales trabajos realizados fue el disefié y montaje de
una columna de destilacion extractiva en la planta piloto del LIQ (laboratorios de Ingenieria
Quimica), trabajo de maestria del Ingeniero Ivan Gil (Gil 2006), la cual se disefié especificamente
para la destilacién de etanol azeotrépico usando como solvente etilenglicol, enmarcado en el
campo de investigacién académica e industrial.

En el proceso de destilacion, asi como en muchos otros procesos quimicos o de separacion fisica,
influyen diferentes variables en la operacién del proceso, variables como temperatura, presion,
nivel y flujo entre otras. Poder conocer y manipular éstas variables es fundamental para realizar un
analisis detallado de la operacion tanto en estado estable como dinamico; para esto inicialmente se
requiere de la automatizacion e instrumentacion de la columna de la planta piloto (puesto que
actualmente la columna cuenta con muy poca instrumentacién y se opera de forma manual), y
luego realizar un estudio de control encaminado a establecer los diferentes lazos de control,
determinando las parejas variable manipulada - variable controlada que permitan mantener el
proceso en un punto de operacién especifico alin con la influencia de diferentes perturbaciones. Lo
anterior se conoce cominmente como la seleccién de la estrategia de control de la columna.

El estudio de estrategias de control en columnas de destilacién se ha llevado a cabo durante los
Gltimos 60 afios (Skogestad 1998), tanto en el &mbito industrial como el académico, a pesar de
esto, no hay un acuerdo general entre los autores para escoger la mejor configuracion de control
(Hurowitz et al.1998). El objetivo de muchos de estos trabajos es derivar un procedimiento
sistematico y general para seleccionar estrategias de control en columnas de destilacion, el
problema es que existe gran cantidad de columnas de destilacion y por tanto diferentes tipos de
estructuras de control.

En columnas de destilacion extractiva la dinamica y el problema de control es alin mas complejo
debido a que se tienen mas componentes, la termodindmica del proceso es fuertemente no ideal y
se desea obtener algin componente con un elevado grado de pureza. En el presente trabajo se
estudian por tanto los principios, fundamentos y demas criterios para la seleccion de algunas
configuraciones de control mas utilizadas en columnas de destilacion pero ahora aplicado al
proceso de destilacion extractiva.

En el primer capitulo se hace una revisién de los conceptos, métodos y criterios empleados en
investigaciones anteriores para el disefio y seleccién de las estrategias de control asociadas a las
columnas de destilacion, se muestran los diferentes arreglos asi como sus ventajas y desventajas.
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Al final de este capitulo se seleccionan 3 posibles estrategias de control a implementar en una
columna de destilacion extractiva para la separacién de etanol-agua usando como solvente
glicerina. En el segundo capitulo se evallan las anteriores estrategias de control mediante
simulacion usando el software de procesos Aspen Plus y AspenDynamics, estas simulaciones
permitirdn establecer el comportamiento dinamico de la columna asi como seleccionar la estrategia
de control mas adecuada a implementar.

En el tercer capitulo se selecciona la instrumentacion que deberd tener la columna, resultado de la
estrategia de control escogida. También se describe el tipo de valvulas y actuadores, asi como el
dimensionamiento de las valvulas seleccionadas. Por ultimo se describe la configuracion de los 11
lazos de control a implementar.

En el cuarto capitulo se describen los pasos para la seleccién y programacion del sistema de
control que permita la automatizacion de la columna de destilacién, asi como la configuraciéon de
los controladores, lo anterior enfocado a la filosofia de control del proceso. También se describe la
programacion del SCADA y todo lo relacionado a la supervision del proceso.

En el quinto capitulo se muestra la caracterizacion de cada uno de los 11 lazos de control a
implementar, esto permitird determinar la accion y sintonia de cada controlador. Asi mismo se
muestra la respuesta en lazo cerrado de los controladores teniendo muy en cuenta la salida de los
controladores.

En el sexto capitulo se describe la estrategia de arranque de la columna de destilacion analizando
las diferentes etapas que se presentan durante el arranque. De igual forma se describe el
comportamiento de la columna durante la operaciéon en estado estacionario. Estos resultados
permiten evaluar la estrategia de control implementada y comparar con los resultados arrojados por
las simulaciones en estado estacionario y dindmica. En el séptimo capitulo se muestran las
conclusiones, recomendaciones y se deja abierta la posibilidad de hacer estudios de control
avanzado como el control multivariable, control predictivo e identificacion entre muchos otros.

Finalmente se muestra en los anexos informacion técnica relacionada a métodos de sintonizacion,

planos de conexion de los instrumentos, curvas de calibracion y manual de operaciéon producto del
trabajo de la automatizacion y control de la columna de destilacion extractiva.
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1. ESTRATEGIAS DE CONTROL EN COLUMNAS DE DESTILACION

La destilacion es el proceso de separacion mas comun y en muchos casos la operacibn mas
importante en la industria de procesos. Su importancia radica en que es una de las operaciones
mas eficientes de separacion, es relativamente sencilla de operar y se obtienen productos de muy
alta calidad. Actualmente, debido a los exigentes requisitos de calidad, eficiencia energética y
control ambiental, se requiere que esta operacion trabaje en su punto 6ptimo bajo un riguroso
sistema de control y supervision. Esto implica no solo conocer los puntos estacionarios de
operacion sino también la dindmica del proceso.

En el presente capitulo se introducen algunas bases tedricas y caracteristicas de la destilacion
extractiva, al igual que se hace una descripcion de los sistemas de control en este tipo de
columnas de acuerdo al objeto de estudio del presente trabajo. Al final del capitulo se seleccionan
las posibles estrategias de control a implementar.

1.1 Generalidades
1.1.1 Destilacion fraccionada

La destilacién es una de las operaciones de separacién mas importantes, debido principalmente a
gue permite la separacion tanto de mezclas ideales como no ideales a una gran escala (Ravagnani
et al.,, 2010).Este proceso es utilizado para separar dos 0 mas componentes de una solucion
liquida, aprovechando la distribucidon de sustancias entre la fase gaseosa y liquida de acuerdo a las
diferencias de sus volatilidades relativas o de sus puntos de ebullicién.

La operacién de destilacién se lleva a cabo en un montaje de equipos compuesto principalmente
por: una columna de platos o empacada, un tanque rehervidor en el fondo, y un condensador y
acumulador en la cima de la columna. Un esquema tipico de destilacion se presenta en la figura
1.1

I\ Condensador

|Acumulador

Rehervidor\{

Figura 1.1 Esquema de una columna de destilacién rectificadora
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En las secciones por encima del punto de alimentacion F, el vapor se lava con el liquido para
eliminar o absorber el componente menos volatil, por esto se conoce como seccién de absorcién,
enriquecedora o rectificadora. El vapor que sale de la columna V; se condensa y es almacenado
en el acumulador, donde parte del liquido es devuelto a la parte superior de la torre como reflujo L;
la otra corriente es el producto de cima y se conoce como destilado D, ver figura 1.1. (Treybal
1988). La relacion entre la corriente de reflujo y destilado es una de las principales variables a
definir para la operacion de la columna, esta relacion define el grado de separacién de los
compuestos asi como el disefio mismo de la columna.

En la seccién debajo del punto de alimento, conocida como seccion desorbedora o de
agotamiento, el liquido se desorbe del componente volatil mediante vapor que se produce en el
rehervidor. El liquido que sale del fondo, B, por tanto, llevard los componentes con menor
volatilidad.

Las torres de platos poseen etapas fisicamente distinguibles y el contacto entre liquido y gas
ocurre en cada una de ellas. En las torres empacadas el contacto liquido-gas es continuo, puesto
que el liquido se distribuye sobre el empaque y se escurre hacia abajo, de tal forma que expone
una gran superficie al contacto con el gas de forma continua. Esta caracteristica de las torres
empacadas hace que la retencion del liquido (holdup) dentro de la torre sea sustancialmente
menor que en las torres de platos. Esto afecta considerablemente la dinamica del proceso, puesto
gue a menor retencién de liquido en la torre, la dinAmica o la respuesta ante un cambio es
considerablemente mas rapida.

1.1.2 Destilaciéon extractiva de etanol

La destilacion extractiva es una de las principales técnicas utilizadas para separar mezclas binarias
azeotropicas. En esta operacién se adiciona un tercer componente también conocido como agente
de separacion o solvente, el cual se caracteriza por ser no-volatil, miscible, de alto punto de
ebullicién y no forma aze6tropos adicionales. El solvente afecta el coeficiente de actividad en fase
liquida de los componentes, de tal forma que la mezcla puede ser eficientemente separada en los
productos puros (Grassi en Luyben 1992).

Una de las principales aplicaciones de la destilacion extractiva esta en la separacion de la mezcla
azeotropica etanol-agua. Esta separacién presenta un gran interés industrial, debido a la potencial
fuente de energia renovable del etanol, siendo usado como aditivo o sustituto completo de la
gasolina o como materia prima para la alcohol-quimica (Ravagnani 2010).

En la columna extractiva se adiciona el solvente en una etapa cercana a la cima de la columna y se
obtiene normalmente como producto de cima el componente con mayor volatilidad con una
elevada pureza, para este caso el etanol, y como producto de fondos se obtiene el componente
menoss volatil junto con el solvente; esta corriente se alimenta a otra columna conocida como
columna recuperadora en donde el segundo componente se obtiene en la cima y el solvente en el
fondo el cual se vuelve a realimentar a la primera columna. Lo anterior se describe en la figura 1.2.

Entre los solventes estudiados para dicha separacion se encuentran el etilenglicol (Gil y Uyazan
2003), glicerina (Gil 2006), tetraetilenglicol (Ravagnani et al., 2010) y CaCl, disuelta (Aguilar 2003);
la mayoria de estos estudios se enfocan en la factibilidad de la operacion en estado estacionario y
en andalisis de sensibilidad de las principales variables que afectan el proceso.
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Figura 1.2 Esquema de la destilacion extractiva de etanol azeotrépico con algin solvente homogéneo

1.2 Control en columnas de destilacién

Al trabajar en disefio de sistemas de control para un proceso multivariable, los términos estrategia
y estructura de control son usados frecuentemente en el ambito de los procesos industriales. Ellos
indican o significan la seleccion y apareamiento de variables controladas y manipuladas de forma
completa, integra y funcional en el sistema de control regulatorio. Estos lazos de control permiten
mantener el proceso en un punto de operacibn dado ante la influencia de diferentes
perturbaciones, se caracterizan por ser lazos SISO (single input single output) y el tipo de control a
implementar es un control regulatorio PID. Antes de entrar en detalle en la seleccidn de estrategias
de control es importante ubicar el control regulatorio en el sistema de automatizacion moderno.

1.2.1 Control regulatorio dentro del sistema de automatizacién moderno

El control regulatorio se encuentra actualmente en el escalafon mas bajo dentro del sistema de
automatizacion moderno después de la instrumentacion del proceso, como se puede ver en la
figura 1.3. A este nivel se implementan lazos de control en controladores sencillos, o dispositivos
industriales tales como PLCs o DCS* dependiendo del tamafio y complejidad de la industria. Para
la sintonizacién de estos lazos de control no es un requisito contar con el modelo del proceso
puesto que se cuenta con heuristicos dependiendo si el lazo es de temperatura, presién, nivel o
flujo.

En un tercer nivel se encuentra el control de procesos avanzado (APC). A este nivel el control es
multivariable y en la mayoria de casos se requiere de un modelo del proceso. Entre los sistemas de
control avanzado se encuentra el control difuso, control de modelo interno IMC (Internal Model
Control), control predictivo basado en modelo MPC (Model Predictive control), control robusto,
adaptativo entre otros. La implementacion de sistemas de control avanzado permite que los

'PLC: controlador légico programable y DCS: Sistema de control distribuido por sus siglas en inglés. Estos
dispositivos se describirdn con mayor detalle en el capitulo 4.
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procesos presenten mayor flexibilidad, decremento en residuos, menor consumo energético,
menores efectos ambientales e incrementa la competitividad de las plantas. El tiempo de ejecucion
en el caso del control regulatorio es de segundos o milisegundos, mientras que a nivel de control
avanzado el tiempo es de varios segundos o minutos dependiendo del tipo de controlador.

En el nivel de diagnéstico y supervisidn se tiene una evaluacion del rendimiento de los sistemas de
control que permite la deteccién de fallas y da sugerencias para el mantenimiento de la planta. En
el nivel de optimizacién se obtiene el o los puntos de operacién que garantizan un mayor beneficio
econdmico puesto que el optimizador determina los mejores set points para los controladores APC.
En estos niveles el tiempo de ejecucién es de varios minutos u horas.

Por dltimo, en los niveles méas altos: Gerencia, planeacion y programacion, se cuenta con toda la

informacidén de la planta la cual es usada para responder a los cambios del mercado y/o cambios
en la produccién. El tiempo de ejecucién es de semanas 0 meses.

Gerencia

Planeacion

Schedulin
Oitimizacién

Diagnostico y Supervision

Control mutivariable avanzado

Control regulatorio

Instrumentacion / Proceso

Figura 1.3 Esquema del control jerarquico global en una planta Industrial (Zhu 2001)

Teniendo en cuenta lo anterior, el control regulatorio es el tipo de control mas sencillo, econémico,
de facil mantenimiento y es el primer pasé al implementar sistemas de control automatico en una
planta industrial. De ahi que se siga investigando en la seleccion y andlisis de estrategias de
control en diferentes procesos. En pequefias industrias o en procesos sencillos, basta con el
control regulatorio para satisfacer las necesidades de la empresa, como por ejemplo, en plantas
donde el proceso mas complejo es una columna de destilacion.

1.2.2 Control en columnas de destilacion

Desde el punto de vista del control, una columna de destilacién se puede ver como un modelo de
caja negra donde se tienen algunas variables de entrada y otras de salida, ver figura 1.4.

Las variables de entrada se convertiran finalmente en las variables a manipular y las variables de
salida son las variables a controlar en los lazos de control. Establecer dicho apareamiento y su
andlisis es el objetivo final de este trabajo para el sistema de destilacion extractiva etanol-agua-
glicerina. Este problema de apareamiento es lo que se conoce como la seleccion de la estructura o
estrategia de control y es a menudo mas importante que el disefio de los controladores o la
sintonizacion de estos (Bequette 1998).
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Figura 1.4 Destilacion visto como un modelo de caja negra

El control de columnas de destilacion es una tarea de bastante dificultad por cuatro razones
fundamentales: (1) La no linealidad inherente a la destilacion, (2) el acoplamiento que se presenta
cuando se hace control dual de composicién, (3) el comportamiento no-estacionario, y (4) la
severidad de las perturbaciones (Hurowitz et al. 2003).0tro punto importante es evitar las
interacciones entre los lazos de control, puesto que al ser una columna de destilaciéon un sistema
multivariable, se puede caer en que unos lazos de control afecten el funcionamiento de otros de
manera perjudicial para el funcionamiento del proceso.

La interaccién de los lazos de control depende de muchos factores particulares y en consecuencia,
un sistema de control que trabaje bien en una columna no necesariamente lo hara en otra y, de
igual manera, las respuestas a las perturbaciones también cambian de una columna a otra. Puede
decirse entonces que aungque no hay una solucion general para los problemas de control en
columnas de destilacion, si existen en la literatura unos principios bésicos y algunas técnicas que,
aplicadas de forma apropiada, permiten obtener sistemas de control satisfactorios. Una adecuada
estrategia de control permitira que la columna reaccione correctamente ante diferentes
perturbaciones o cambios en el punto de operacion, de forma rapida, estable, sin exceder limites
de operacion y sin llegar a una perjudicial interaccién entre los lazos de control.

Existe una gran variedad de estructuras de control para columnas de destilacion. Esta variedad
tiene su origen en las diferentes configuraciones de columnas de destilacién, condiciones de
operacion y los componentes involucrados en la destilacion. Por ejemplo Luyben menciona que la
seleccion de la mejor estructura de control no es una tarea sencilla; esto se debe a que se ve
afectada por factores tales como volatilidades, pureza de los productos, relacion de reflujo, presion
de la columna, costos de la energia, tamafio de la columna y composicion del alimento.

Entre los primeros estudios acerca del control en columnas de destilacién se encuentran los libros
publicados por Rademaker et al. en 1975 con su libro Dynamics and control of continuous
Distillation Units y Shinskey con su libro Distillation control publicado en 1977 su primera edicion y
en 1984 la segunda edicién. En estos libros comienza a verse la importancia de buscar un
procedimiento para determinar la mejor estrategia de control en columnas de destilacion.

Més adelante William Luyben hace una amplia recopilacién de todos los aspectos relacionados con
este tema y los presenta en sus libros Design of Distillation Column Control Systems y Practical
distillation control, publicados junto con otros autores en 1985 y 1992 respectivamente. En estos
libros se encuentra un gran compendio de todo lo relacionado al modelamiento de las columnas de
destilacion, estrategias de control, aplicacion de diferentes técnicas de control, sintonizacion de
controladores entre otros temas.

Otro de los principales autores es Skogestad, el cual comenzd haciendo estudios de controlabilidad
de las columnas con un mayor nivel de profundidad a nivel teérico. Entre sus principales
publicaciones al respecto se encuentra Dynamics and control of distillation Columns en 1992 y una
version modificada en 1997. Mas adelante hace publicaciones de control robusto y multivariable y
lo aplica a las columnas de destilacién (Skogestad 1992, 1997, 2005 y 2007).
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En 1995 Stichimair realiza un andlisis tedrico de la seleccion de la mejor configuracion o estrategia
de control en columnas de destilacién, basandose en el conocimiento de tres variables de
operacion: relacion de reflujo (L/D), relacion destilado/fondos (D/B) y la relacién en el rehervidor
(Vt/B), parametros que son determinados por la termodinamica del sistema, la composicion del
alimento y las especificaciones de los productos de destilacion. Para dicho analisis utiliza
diagramas donde relaciona las anteriores variables y aplica dos reglas basicas en el control. A
pesar de que realiza un muy buen andlisis de la seleccidon de la estrategia de control para el
balance de materia en la columna (conocido también como control de inventario), deja a un lado el
control de la presion, composicion y temperatura de la columna, variables que también deben
tenerse en cuenta al plantear la mejor estrategia de control.

En publicaciones mas recientes, Luyben utiliza el simulador de procesos AspenPlus,
AspenDynamics y Hysys para la simulacion y andlisis de columnas de destilacion en estado
estacionario y en estado dinamico, Distillation Design and Control Using Aspen Simulation (Luyben
2002 y 2006). De estas publicaciones se destaca el hecho que este tipo de simuladores ofrece una
gran ayuda para analizar diferentes estrategias de control en columnas de destilaciéon u otros
equipos involucrados en procesos industriales.

1.2.3 Estrategia de control en columnas de destilacién ternarias

El estudio de la dinamica y control en columnas de destilacién extractivas es un tema relativamente
nuevo. Uno de los primeros trabajos al respecto fue la tesis doctoral de Vincent Grassi en 1991, el
cual muestra sus resultados en el libro de Luyben de 1992 (Luyben 1992); en ella presenta una
metodologia para el disefio de sistemas de control en columnas de destilacién planteando
diferentes esquemas o estrategias y analizandolas por medio de simulaciones poco rigurosas.

Otros trabajos son el de Luyben en 2005 donde muestra unas guias para la seleccion de
estructuras de control para columnas de destilacion ternarias. En este articulo de forma general,
extiende las herramientas usadas para el analisis de control en columnas binarias a columnas
ternarias. También da unas guias para seleccionar entre control sencillo y control dual, y si controla
la relacion de reflujo o la relacion reflujo/alimento.

Més adelante, este mismo autor(Luyben 2008) analiza el efecto del solvente en la controlabilidad
de la destilacion extractiva del sistema acetona/metanol. Los solventes considerados fueron: agua,
DMSO (dimethyl sulfur oxide) y clorobenceno. Luyben resalta que la dinamica del proceso es
importante a la hora de seleccionar un solvente en una operacion de destilacion extractiva. Para el
andlisis del problema uso el simulador de procesos de AspenTech.

S. Arifin estudio el disefio y control de la destilacion extractiva de isopropanol-agua usando como
solvente DMSO. La estrategia de control implementada fue la tradicional configuracién L-V> mas un
control simple de temperatura. La publicacion se centra mas en la operaciéon de la destilacion
extractiva que en el problema de control del proceso.

En la Universidad Nacional se ha trabajado en estrategias de control para columnas de destilacion
extractiva pero a nivel de simulacién. En el trabajo de maestria de Gil (Gil 2006)y de
especializacion de Rojas (Rojas 2008), se estudian diferentes estructuras de control con el
simulador de procesos AspenTech, en donde usan los paquetes AspenPlus y AspenDynamics para
la simulaciéon en estado estable y dinamico respectivamente. El sistema estudiado fue Etanol-
Agua-Etilenglicol.

En las siguientes secciones se describiran los objetivos, analisis y principales arreglos en la
seleccion de la estrategia de control en columnas binarias y se extenderan estos criterios a
columnas de destilacion extractiva.

2 . . . . .
La configuracién L-V hace parte de un conjunto de diferentes opciones de control en una columna de
destilacién las cuales se mostraran en detalle en la seccién 1.5.
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1.3 Objetivos del control y grados de libertad en columnas de destilacion

El punto de partida de cualquier disefio de un proyecto es la definicion de sus objetivos. Por esto
antes de entrar a seleccionar una determinada estrategia de control es necesario establecer cual o
cuales son los objetivos de dicho proceso.

Cuando se selecciona e implementa una determinada estrategia de control en cualquier proceso
industrial que involucre transferencia de calor o masa se desea cumplir con los siguientes
objetivos: Control del balance de materia, control de la calidad de los productos y satisfaccion de
restricciones de operacion (Buckley, Luyben 1985). Especificamente hablando de columnas de
destilacion, la filosofia es la siguiente:

1.3.1 Control del balance de materia

v'  El sistema de control debe satisfacer que la suma del flujo masico de los productos sea

exactamente igual al flujo masico de los alimentos en condiciones de estado estacionario.
Esto se conoce como control de inventario.

El resultado de ajustes en el flujo de proceso debe ser suave y gradual para evitar trastornos
en la columna o en el proceso corriente abajo.

El nivel o mejor conocido “holdup” en una columna, deben ser mantenidos entre ciertos
limites maximo y minimo.

Estos objetivos se cumplen en la mayoria de casos con los controles de nivel y presion en la
columna, estos lazos de control se describiran mas adelante.

1.3.2 Control de la calidad de los productos

v" Mantener la concentracién del componente clave en un valor especificado. Ya sea en la

corriente de destilado D o en la corriente de fondos B. Es quiza el objetivo mas importante
en el control de una columna de destilacién, y por tanto, en ello se centrara la seleccién de la
mejor estrategia de control para la columna.

Recuperar la mayor cantidad posible del componente clave en una de las corrientes. Esto se
traduce en hacer que la separacién de los componentes sea lo mas eficiente posible.

1.3.3 Satisfaccion de restricciones

Por seguridad, la operacién de la columna debe satisfacer las siguientes restricciones:

v
v
v

v

Evitar la inundacion de la columna

Evitar el lloriqueo (para columnas de platos)

Una caida de presién suficiente para mantener la operacién de la columna, pero no exceder
un valor permisible.

Una condicidn térmica adecuada para las corrientes de alimento. Esta condicién se cumple
colocando lazos de control de temperatura para dichas corrientes.

Para que los lazos de control funcionen bien y de forma arménica se debe primero contar con
una adecuada instrumentacion y que las valvulas de control se encuentren disefiadas
correctamente. Adicionalmente se debe tener en cuenta el arranque y parada del proceso.

Los controles de balance de materia y composicion deben funcionar satisfactoriamente en el
momento que se presenten las siguientes posibles perturbaciones o cambios en las siguientes
variables del proceso:

Caudal de los alimentos
Composicion de los alimentos
Temperatura en los alimentos
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e Presién de vapor
1.3.4 Grados de libertad en columnas de destilacién

En el contexto de control de procesos, los grados de libertad de un proceso es el numero de
variables que pueden o deben ser controladas. Una forma sencilla de calcularlo es diciendo que los
grados de libertad en una columna estan dados por la cantidad de valvulas de control colocadas
racionalmente. En la figura 1.1 se puede ver que hay 5 valvulas de control, una para cada una de
las siguientes corrientes: Destilado, reflujo, refrigerante, fondos y medio de calentamiento. Para
esta columna, con condensador total, se puede asumir 5 grados de libertad.

Los grados de libertad dan una restriccibn muy importante, esta es establecer la cantidad de lazos
de control que deben ser implementados en el proceso. Por tanto como para una columna se
tienen 5 grados de libertad, esto da una idea preliminar de que se deben implementar 5 lazos de
control para cumplir con nuestros objetivos. Cabe notar que no se ha hablado acerca del nimero o
tipo de componentes quimicos involucrados en la separacion. Entonces tanto una columna de
destilacion binaria como una columna multicomponente y no ideal también tiene 5 grados de
libertad.

Sin embargo, en columnas de destilacion extractiva o azeotrdpica, existe una entrada adicional a la
columna. Esta corriente o variable adicional al proceso suma un grado de libertad. El flujo de
solvente en la destilacion extractiva definira el grado de rompimiento del aze6tropo asi como el
consumo energético de la columna, de ahi que sea muy importante sumar este grado de libertad al
proceso. Por tanto, para una columna de destilacién extractiva, se tienen seis grados de libertad.

Los lazos para controlar el inventario envuelven la presién y los niveles en la columna. Esto implica
que el nivel de liquido en el acumulador, el nivel en la base de la columna y la presion deben ser
controlados. Por otro lado el flujo de solvente o la relacidn solvente/alimento también debe ser
controlada. Por lo anterior quedan dos grados de libertad, esto significa que quedan dos variables
que pueden (y deben) ser controladas en la columna de destilacion. Estas dos variables que
quedan serdn por tanto para el control de calidad de los productos. Su seleccidon depende de
factores que involucran principalmente la operacién de la columna, los requerimientos de calidad
de los productos y factores econémicos asociados a la operacion. Normalmente se controla como
minimo una composicion (o temperatura) y un flujo o relacion de flujo de las anteriores corrientes,
otras situaciones comunes son:

v' Controlar la composicién del componente ligero en la corriente de fondos, y el componente
pesado en la corriente de cima

v/ Controlar una temperatura en la seccién de rectificaciéon de la columna y una temperatura en
la seccién de despojamiento.

v' Controlar el flujo de la corriente de reflujo y una temperatura en algin lado de la columna

v' Controlar el flujo de vapor en el Rehervidor y una temperatura cercana a la cima de la
columna.

v' Controlar la relacion de reflujo y una temperatura en la columna.

Una vez las seis variables para ser controladas han sido especificadas, el problema consistira en
seleccionar y decidir cuales son las variables manipuladas para establecer los lazos de control, asi
COmo su apareamiento.

1.4 Seleccion y anédlisis de estrategias de control
Algunas de las principales técnicas para el analisis de la mejor seleccion del apareamiento entre

variables manipuladas MVs y variables controladas CVs, asi como sus interacciones, son: RGA
estacionario, RGA dinamico o DRGA, SVD, Indice de Niederlinski NI, arreglo de Nyquist (INA) y p-
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Optimo. La mayoria de estas técnicas estan basadas en un analisis en estado estacionario. Entre
estas, RGA y SVD son las técnicas mas utilizadas e implementadas.

1.4.1 Arreglo de ganancia relativa (RGA)

Las interacciones entre lazos, en esquemas de control multilazo, pueden desestabilizar los
sistemas multivariables, y, en algunos casos, pueden ser Utiles para rechazar los cambios
ocurridos por las perturbaciones. Las interacciones ocurren cuando una variable manipulada afecta
una variable controlada de otro lazo. Una de las herramientas mas utilizadas para identificar dichas
interacciones es el RGA.

El Arreglo de Ganancia Relativa RGA (por sus siglas en inglés Relative Gain Array) es una medida
de la controlabilidad de un sistema, provee una medicion del acoplamiento en sistemas
multivariables y es usado para evaluar el acoplamiento en estado estable de cada configuracion
(Khaki 2009), en pocas palabras, proporciona una comparacién cuantitativa de cémo un lazo de
control puede afectar otro.

Esta técnica fue desarrollada por E. H. Bristol en 1966, ingeniero de control de Foxboro, con el fin
de facilitar el disefio de sistemas de control descentralizado determinando la estrategia de control
con minima interaccion. Fue la primera herramienta desarrollada al respecto y tuvo una gran
acogida debido a que es independiente del escalizado de las variables y su facil forma de
calcularlo.

1.4.1.1 Célculo de RGA

Existen dos formas de determinar el RGA, esto depende de si se tiene el modelo del proceso o no
(svrcek 2006):

(a) Método experimental

i) El primer paso es determinar la ganancia del lazo que se va a analizar manteniendo el resto
de lazos abiertos.
_ Ay,

9ij

i) Ahora se determina la ganancia del lazo con el resto de lazos cerrados.

. _ Ay

Yij
iii) Finalmente se calculan los coeficientes de la matriz RGA:

gij  gananciaenlazoabierto

A = =
" gij* gananciaenlazocerrado
111 /112 aee A‘l‘n
RGA — A — 121 /122 e /’{Zn
i Anz o Apn

(b) Método Tedrico (con modelo de la planta)

Sea K la matriz de ganancia en estado estacionario, la matriz RGA se calcula por medio de la
siguiente ecuacion:
A=K-(K DT
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Donde “” representa el producto elemento por elemento.
1.4.1.2 Interpretacién y analisis de RGA
Los siguientes aspectos describen el significado de RGA:

i) Lasuma de cada fila 'y cada columna es siempre uno.

i) Cada elemento 4;; es un numero adimensional y no depende del escalamiento.

iii) Si A;; = 0, indica que la variable manipulada m; no tiene efecto en la variable controlada y;.
iv) Si A;; = 1, implica que m; afecta y; sin que se presenten interacciones con otros lazos.

Una vez se obtenga la matriz RGA, la recomendacion para seleccionar la estructura de control es
emparejar las variables de entrada y salida que tenga un positivo RGA y que su valor sea el mas
cercano a 1.Esta herramienta se ha utilizado ampliamente para el andlisis de columnas binarias
(Hurowitz, Skogestad), y mas adelante se usard para el andlisis de la columna de destilacion
extractiva.

1.4.2 Descomposicion en valores singulares (SVD)

La descomposicidn en valores singulares es una herramienta matricial que permite determinar
cuantitativamente el grado de acople de un sistema (Svrcek 2006). Esta se aplica a la matriz de
ganancia en estado estable, la cual se descompone en tres matrices:

G=UxVT

Matematicamente U es una matriz formada por los eigenvectores normalizados de GG', V es la
matriz de eigenvectores normalizados de G'G y ¥ es la matriz diagonal de los eigenvalores. Desde
el punto de vista del proceso multivariable, U representa la sensibilidad de las CVs frente a las
MVs. El primer vector de U indica la direccion del vector que es mas sensible a cambios en las
MVs, el segundo vector indica la direccion del siguiente mas sensible y asi sucesivamente con
cada vector de U. Cada vector de U es ortogonal a los otros vectores. La matriz V da un grado de
sensibilidad diferente. El primer vector V1 indica la combinacion de las acciones de control que
mas afectan el sistema y asi con los demas vectores (Moore en Luyben 1992).

La matriz X estd conformada por los valores singulares del sistema en forma descendente en una
matriz diagonal. Estos valores indican la ganancia multivariable en un proceso desacoplado. Estos
valores singulares son siempre positivos y la relacién del mas grande al mas pequefio se conoce
como numero condicional CN:

_ Smax

CN =

Smin

El nimero condicional provee una indicacion numérica del balance de sensibilidades en el sistema
multivariable. Un CN bajo, indica que el sistema esta bien balanceado, es decir, no se presentan
acoples en el sistema; mientras que un CN alto indica un alto grado de acople, o que el sistema es
casi singular, lo que conlleva a problemas en el control del proceso. Svrcek coloca el limite para
definir un alto CN en 50 (Svrcek 2006).

1.5 Arreglos para el control del balance de materia
El control del balance de materia o control de inventario se logra con el control de la presion de la

columna, el nivel en el acumulador y en el rehervidor o fondo de la columna. A continuacion se
describen los principales arreglos para éstos controladores:

10



Johan Dario Blanco O

1.5.1 Control de presién

La presién es uno de los pardmetros que intervienen con mayor influencia para mantener
constante la calidad de los productos, tanto en cima como en fondo de la columna. Esto se debe a
que la presion afecta en gran medida la volatilidad relativa de los componentes, y por tanto, el
grado de separacién entre ellos.

Debido a lo anterior, la presiéon en columnas de destilacion normalmente se mantiene en el minimo
valor posible. Tipicamente en las refinerias se opera a la maxima transferencia de calor en el
condensador, esto implica la minima presion y por tanto méaxima volatilidad relativa (Hurowitz
2003). Sin embargo, es importante prevenir un cambio fuerte en la presién, puesto que un
incremento sibito en la presién disminuye el flujo de vapor causando flashing, mientras que un
decremento subito puede causar lloriqueo en la columna.

Existen diferentes configuraciones para controlar la presion en una columna. Seleccionar la
configuracion adecuada depende de tres aspectos fundamentales:

v Presion de operacién de la columna: vacio, atmosférica o presionada
v Tipo de condensacion: parcial o total
v Si hay corriente de venteo, determinar si presenta componentes condensables o no.

A continuacion se describen los principales arreglos para el control de la presion en columnas de
destilacion:

(a) En el esquema mostrado en la figura 1,5 la presién es controlada manipulando el flujo de
refrigerante en el condensador, este lazo es el més utilizado en columnas donde la corriente de
alimento no presenta gases inertes o no condensables. Puesto que lo que se estid manipulando
indirectamente es la transferencia de calor en el condensador, el lazo es ligeramente lento.

Figura 1.5 Esquema de control de presién para condensador total
(b) En caso de que el condensador sea parcial o que el alimento contenga inertes, la mejor variable

a manipular es la corriente de venteo, ver figura 1.6. Puesto que se estd manipulando
directamente un flujo del proceso, el lazo de control es rapido.

11
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Figura 1.6 Esquema de control de presién para condensador parcial

(c) Para columnas que operan a presion atmosférica, otra opcion es controlar la presion en el
rehervidor puesto que se estaria controlando indirectamente el diferencial de presién en la
columna. Para este caso la mejor opcidn para variable manipulada sera el calor que se esta
suministrando en el rehervidor, ver figura 1.7.

Figura 1.7 Esquema de control de presion diferencial

(d) Otro arreglo tipico para controlar la presion es via condensador inundado, Figura 1.8. En este
esquema, el nivel de liquido dentro del condensador afecta el area de transferencia de calor, la
condensacion de la corriente de vapor V1 y por ende la presién en la cima de la columna. Por
tanto la variable a manipular es el nivel dentro del condensador.

Figura 1.8 Esquema de control de presién via condensador inundado

12
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1.5.2 Control de Nivel

En columnas de destilacion convencionales se debe controlar el nivel del tanque acumulador y del
rehervidor. Si el acumulador se llena presionara la columna mientras que si el rehervidor esta lleno
0 vacio causara serios problemas de operatividad en la columna. Para controlar el nivel en estos
tanques las variables més adecuadas para manipular son los flujos de las corrientes de reflujo L y
destilado D para el acumulador, y el producto de fondos (B) o el vapor (V) para el rehervidor.

Lo convencional es utilizar la corriente de destilado y de fondos para controlar el nivel en el
acumulador y rehervidor respectivamente. Esta configuracion permite que las corrientes L y V
gueden libres para controlar otras variables, por esta razon se conoce como configuraciéon LV,
figura 1.9. Otras configuraciones comunes son la DV y LB y son conocidas como las
configuraciones de balance de materia puesto que las corrientes D y B quedarian disponibles para
ajustar el balance de materia de la columna respectivamente, figura 1,10. El nivel también puede
ser controlado por las relaciones de las corrientes involucradas, algunos ejemplos son las
configuraciones L/D-V y L/D-V/B.

SDQ’
T

Figura 1.9 Configuracion LV

En resumen, existen tres posibles variables a manipular para el control de nivel en el acumulador,
estas son L, D y L/D; asi mismo existen tres MVs para el control de nivel en el rehervidor o fondo
de la columna: V, B y V/B. Por lo tanto existen 9 posibles tipos de configuraciones para el control
de nivel, estas son: L-V, L-B, L-V/B, D-V, D-B, D-V/B, L/D-V, L/D-B y L/D-V/B.

13
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(A) (B)
Figura 1.10(A) Configuracion D-V, (B) Configuracion L-B

La principal forma de seleccionar la configuracién del control de nivel es seleccionando el flujo mas
grande, esto se debe a que las corrientes de mayor flujo absorben mas facilmente los cambios
bruscos en el nivel y responden de forma mas rapida. Por lo anterior, una relacion de reflujo menor
a uno (L/D<1), indica que el flujo de la corriente de reflujo es menor al flujo del destilado (L<D), por
lo tanto la corriente D es la mas adecuada para controlar el nivel en el acumulador. Para relaciones
de reflujo mayores a uno L/D>1, la corriente L es la mas apropiada para controlar el nivel.

Gran mayoria de los estudios realizados acerca de la seleccién de la mejor estrategia de control
tratan el problema de encontrar y analizar la mejor configuracién para el control de nivel del
acumulador y el rehervidor. Stichlmair (1995) por ejemplo, plantea cual debe ser la mejor
configuracion, basado en el conocimiento de la relacién de reflujo, la relacion D/F y la relacién en el
rehervidor V/B. Liptak (2006) recomienda usar D para L/D<0,5 (columnas con baja relacién de
reflujo) y usar L para L/D>6 (columnas con alta relacién de reflujo). En puntos intermedios
cualquiera de las dos corrientes puede controlar el nivel en el acumulador. Argumentos similares
aplican para el control de nivel en el fondo de la columna.

A pesar de los estudios anteriores, Skogestad (2007) afirma que las anteriores recomendaciones
no aplican cuando el lazo de temperatura o composicion es incluido. Por lo que concluye que
debido a las interacciones entre los lazos de control y de composicion, se prefiere la configuracion
LV, puesto que D y B no afectan por si solos el resto de la columna.

1.6 Arreglos para el control de composicion

Como se habia discutido anteriormente, quedan dos grados de libertad por definir. La definicion de
estos grados de libertad determinara cudles seran los lazos de control a implementar para cumplir
con los objetivos de control de calidad de los productos. Los dos lazos de control pueden estar
conformados por lazos de composicion, temperatura y/o flujo.

1.6.1 Lazos para control de calidad de los productos

La estructura ideal de control es mantener las cantidades deseadas del componente clave en las
dos corrientes de productos. Sin embargo, el control de composicion esta muy ligado a las

14
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restricciones y limitaciones econdmicas de la operacion. Los analizadores de composicién en linea,
que utilizan métodos cromatograficos o de refraccion, son costosos, requieren de mantenimiento y
calibracién y generalmente representan la adicion de tiempos muertos considerables en el lazo de
control. De alli que normalmente se prefiere inferir la composicién a partir del conocimiento de la
temperatura.

Entre las posibles variables a manipular se encuentra la corriente de reflujo L, la relacién de reflujo
L/D, el calor en el rehervidor y en columnas de destilacion extractiva el flujo de solvente S. En
estrategias de control dual, las variables a controlar son dos puntos de temperatura en la columna
manipulando alguna de las corrientes antes mencionadas, esta estrategia trabaja
satisfactoriamente en columnas binarias. Sin embargo en columnas multicomponente, es preferible
trabajar con estrategias de control simple, donde se controla solo una temperatura y se mantiene
constante la otra variable.

1.6.2 Lazo de control de composicion-Temperatura

La medicién de temperatura es simple, rapida, econdmica, fiable y no necesita un sistema de
muestreo complejo que muchos analizadores requieren. Por lo anterior, es preferible implementar
lazos de control de Temperatura que lazos de composicién. Entre los beneficios de usar control de
Temperatura se encuentran (Skogestad 2007):

a) El control de la temperatura provee una forma simple de estabilizar el perfil de composicién y
temperatura a lo largo de la columna. Los lazos de presion y nivel no pueden realizar esto por si
solos.

b) Control de nivel indirecto. Esto se debe a que, ante perturbaciones, el o los lazos de
temperatura modifican el flujo interno de vapor y liquido dentro de la columna. Estas
modificaciones de los flujos benefician el control de nivel en el acumulador y rehervidor.

¢) Permite controlar indirectamente las composiciones. Ubicar el sensor de temperatura en la
posicién adecuada, permitird inferir la composicion de dicha etapa. Este problema se abordara
con més detalle.

d) Hace que el problema de composicidon sea menos interactivo. Skogestad demostré que el RGA
en estado estacionario es significativamente reducido adicionando el lazo de temperatura.
Permitiendo que el lazo sea lo suficientemente rapido.

e) Hace a la columna tener un comportamiento mas lineal. Resultado de los beneficios a y b.

Quedando claro que la mejor forma de cumplir con los objetivos de control de calidad es con los
lazos de temperatura, queda por responder las siguientes preguntas: Cuales la mejor variable a
manipular para cerrar el lazo de temperatura? y donde se deben ubicar los sensores de
temperatura en la columna? La respuesta a la primera pregunta no es inmediata, de ahi que se
planteen diferentes posibilidades para cerrar este lazo como se vera en la seccion 1.7. Para la
segunda pregunta se han desarrollado un conjunto de herramientas o analisis que se muestran a
continuacion.

1.6.3 Seleccién de la etapa de control

Establecido que los lazos que mantienen la composicién son los lazos de temperatura, ahora se
debe determinar el o los puntos donde se va a controlar la temperatura en la columna. Rademaker
en 1975 publicé al menos 10 criterios para la mejor seleccién de la ubicacién de la medicion de
temperatura basado en recomendaciones empiricas y analisis en estado estacionario del sistema.
Autores como Luyben (2006) y Skogestad (2007) han analizado 5 de los criterios mas
recomendados, estos son:

i. Criterio de la pendiente: Este criterio se base en graficar el perfil de temperatura de la columna
y determinar la pendiente en cada etapa, luego se selecciona la que presente una mayor
pendiente. Un cambio considerable en la temperatura indica un punto donde la composicion de
algin componente esta cambiando. Al controlar la temperatura en dicha etapa se estaria
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manteniendo constante el perfil de composicion. Skogestad establece que este criterio debe ser
usado para evitar (en vez de seleccionar) una ubicacion del sensor, puesto que el perfil de
temperatura no presenta una relacién rigurosa con el comportamiento de las composiciones en
estado estacionario.

Criterio de sensibilidad: Encontrar la etapa donde exista el mayor cambio en la temperatura por
un cambio en la variable manipulada. Se realiza un cambio muy pequefio en alguna de las
variables a manipular, por ejemplo la relacion de reflujo, y se selecciona la etapa donde ocurre
el mayor cambio en la temperatura. Esta etapa indica que es la méas sensible y que puede ser
efectivamente controlada por la correspondiente variable manipulada. Este analisis da como
resultado la matriz de ganancia del proceso en estado estable en lazo abierto.

Una ventaja importante de éste criterio es que no solo se puede seleccionar la etapa a controlar
sino también cual es la mejor variable a manipular (Moore en Luyben 1992). Puesto que se
puede observar la sensibilidad de la temperatura ante las diferentes posibles variables a
manipular. A pesar de que es uno de los criterios mas utilizados en la practica, Skogestad
afirma que el método no es confiable en si mismo.

Criterio SVD: usar el andlisis de descomposicion en valores singulares. Para realizar éste
analisis se requiere la matriz de ganancia en estado estable como se presentd en la seccién
anterior. Esta matriz estara formada por las Ny filas (ndmero de etapas) y tantas columnas
dependiendo del nimero de posibles variables a manipular. La matriz es descompuesta usando
la herramienta SVD y luego se grafican los vectores de U contra el nimero de etapas. La etapa
con mayor magnitud de U indica la localizacién en la columna que puede ser efectivamente
controlada.

El nimero condicional (CN) en este analisis, permitira determinar si es factible o no usar control
dual en la columna (Moore en Luyben 1992). Si CN es menor a 50, el sistema de destilacién no
esté acoplado y por tanto, se puede implementar una estrategia de control dual. Este criterio es
el mas recomendado por Luyben.

Temperatura invariante: Manteniendo constantes las composiciones de destilado y fondos, se
varia la composicion del alimento y se selecciona la etapa donde la temperatura no cambia. Es
un método dificil de evaluar debido a que la temperatura no permanece constante, sobretodo
para sistemas multicomponentes.

Criterio de variabilidad minima del producto: Seleccionar la etapa que produzca el menor
cambio en la pureza de los productos cuando se apliquen perturbaciones en la corriente de
alimento. Se fija la temperatura en un punto y se mantiene constante el segundo grado de
libertad que puede ser la relacidon de reflujo o el calor en el rehervidor. Luego se cambia la
composicién en el alimento y se observa el cambio de composicién en los productos. Luego se
fija la temperatura en otro punto y se repite el procedimiento anterior. Finalmente se selecciona
la etapa donde ocurra el menor cambio en la composicién del producto.

Este criterio, aunque es el que mejor se acerca a nuestro objetivo, requiere de muchos célculos,
por lo que es dificil suimplementacién (Luyben 2006).

A la hora de seleccionar la etapa de control es recomendable usar mas de uno de los anteriores
métodos para tener mayor confiabilidad en el resultado.

1.7 Estrategia de control a implementar

Para la columna de destilacién de la planta piloto se propone usar la siguiente configuracién de
control:
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Se mantendra constante la relacion alimento/solvente. Esto involucra tener dos lazos de control
de flujo, uno de alimento de etanol azeotrdpico y otro de solvente, los cuales se llamaran FC-01
y FC-02 respectivamente.

Es necesario que las dos corrientes de alimento se lleven a las temperaturas de trabajo. Por lo
que se implementaran dos lazos de temperatura, TC-01 y TC-02. Estos 4 primeros lazos no
hacen parte de la estrategia de control pero si son fundamentales para el funcionamiento
apropiado de la operacion.

iii) Se usara la configuracion L-V para el control de nivel. Se seleccionara esta configuracion

puesto que las corrientes D y B no afectan la dinamica del proceso. Esto involucra dos lazos
que controlan el nivel en el acumulador y en el rehervidor manipulando la corriente de destilado
y fondos respectivamente. Estos lazos se llamaran LC-01 y LC-02 respectivamente.

iv) Para el control de presion la variable a manipular sera el flujo de agua en el condensador como

se mostré en la figura 1.5. Esto debido a que el condensador es total, se desea subenfriar el
destilado, no se trabaja con condensador inundado y no hay inertes o gases no condensables
en el sistema, este lazo de control se llamard TC-03.

Para el control de composicion-Temperatura se plantean tres alternativas con diferentes
variables a manipular y controlar:

El: Lazo de temperatura donde la variable a manipular es el calor en el rehervidor, este
controlador sera el TC-04, por otro lado el flujo de la corriente de reflujo se mantendra
constante. El esquema de esta estrategia de control se muestra en la figura 1.11 (a):

(a) (b)
Figura 1.11. Estrategia de control (a) E1 y (b) E2

E2: En la figura 1.11 b se muestra la segunda alternativa como estrategia de control. Esta
involucra un lazo de temperatura donde la variable a manipular es el calor en el rehervidor (TC-
04) y otro lazo para controlar la relacion alimento/reflujo manipulando el flujo de reflujo. Segun
Luyben esta estrategia de control realiza un muy buen trabajo manteniendo la pureza de los
productos ante perturbaciones en la corriente de alimento (Luyben 2005, 2006), de ahi que se
tenga en cuenta para este sistema.
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E3: La figura 1.12 muestra la tercera alternativa como estrategia de control. Esta estrategia
involucra dos Lazos de temperatura, uno en la seccion superior manipulando el reflujo y otro en
la seccién inferior manipulando el calor en el rehervidor, estos lazos se llamardn TC-05y TC-04
respectivamente. Esta estrategia se conoce como control dual y el esquema se puede ver en la
figura 1.12

Figura 1.12 Estrategia de control E3

La seccién o punto para controlar la temperatura de los lazos TC-04 y TC-05 se determinara
con los procedimientos planteados en la anterior seccion y utilizando la simulacién en estado
estacionario de la columna.

Las anteriores tres estrategias de control son las mas opcionadas a implementar por los
argumentos presentados en las secciones anteriores. El paso a seguir es analizar estas
estrategias de control en estado estacionario y dinamico del sistema Etanol-Agua-Glicerina con
la ayuda de simulaciones, para finalmente seleccionar la estrategia de control a implementar en
la columna.
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2. SIMULACION Y ANALISIS DE LAS ESTRATEGIAS DE CONTROL

En el presente capitulo se muestra el andlisis de las estrategias de control previamente
seleccionadas aplicando diferentes herramientas basado en resultados de la simulacion en estado
estable y evaluando finalmente dichas estructuras por medio de la simulacion dinamica. Todas las
simulaciones se realizan en el software comercial AspenTech, especificamente en sus paquetes
Aspen Plus y Aspen Dynamics, utilizados frecuentemente por ingenieros quimicos para la
simulacion de procesos industriales.

Antes de entrar a simular la destilacion extractiva de etanol azeotrépico usando como solvente
glicerina hay que tener en cuenta la factibilidad termodinamica de la operacién. Dicha factibilidad la
analiz6 Gil en su tesis de maestria (Gil 2006), donde describe detalladamente el mapa de curva
residual del sistema. Del analisis del mapa se concluye que no se forman nuevos azeétropos, no
se presenta miscibilidad parcial y se recalca la importancia de que el solvente ingrese a la columna
como una corriente de alimento separado, en una etapa cercana a la cima y por encima de la
etapa de alimentacién del etanol azeotrdpico.

2.1 Bases de la simulacion
2.1.1 Modelo termodinamico
El estudio termodindmico del sistema es clave para definir las condiciones de operacion del
proceso. El modelo termodinamico debe ajustarse a los datos experimentales del equilibrio de
fases entre los componentes a estudiar. EI modelo termodindmico recomendado para establecer el
equilibrio liquido-vapor del sistema etanol-agua-glicerina es el modelo NRTL (Gil 2003), los

parametros binarios del modelo que arroja AspenProperties se muestran en la tabla 2.1.

Tabla 2.1 — Parametros NRTL para el sistema etanol-agua-glicerina

ETHANOL ETHANOL WATER
WATER GLYCEROL GLYCEROL
AlJ -0,8009 0,0 -1,2515
Aldl 2,4578 0,0 -0,7318
BI1J 246,18 442,713 272,6075
BJI -586,0809 36,139 170,9167
ClJ 0,3 0,3 0,3

Los parametros binarios son utilizados en las siguientes ecuaciones del modelo NRTL:
TU = AU + ? Gl] = exp(—ai]-‘[l-j)aij = Cij (21)

Donde:
T =1 Gi; =0

De la tabla 2.1 se puede ver que para AspenProperties los parametros A; entre etanol y glicerina
son cero, esto implica que el modelo termodindmico supone que la mezcla entre estas dos
sustancias es ideal, lo que Unicamente se podria corroborar con datos de equilibrio experimentales.
De no ser asi, las simulaciones podrian dar resultados algo alejados del comportamiento real para
este sistema de destilacion.

Seleccionado el modelo termodinamico, se configura el diagrama de proceso y se establecen las
condiciones para realizar la simulacion en estado estacionario.
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2.1.2 Condiciones de entrada

La columna que se va a simular y donde se implementara la estrategia de control es la columna de
destilacion extractiva de la planta piloto del laboratorio de ingenieria quimica (LIQ). Esta columna
fue disefiada y montada por el Ingeniero lvan Gil como trabajo de tesis de maestria. A pesar de
que la columna se disefi6 para la destilacion extractiva de etanol usando como solvente etilenglicol,
también servir4 usando glicerina como solvente, puesto que la glicerina tiene un efecto superior al
del etilenglicol como lo demuestra Gil en su tesis (Gil 2006).

La columna de destilaciéon extractiva del LIQ es una columna empacada, con una altura de nueve
metros distribuidos en 6 secciones, cada seccién de 1,5 m. El tipo de empaque es Nutter Ring #0.7
en acero inoxidable 316. El solvente se alimenta entre las secciones 1 y 2, y la corriente de
alimento, en este caso la mezcla azeotrdpica etanol-agua, entre las secciones 4 y 5.La columna
cuenta con un Rehervidor con capacidad de 50L, el cual cuenta con una chaqueta de
calentamiento para la entrada de vapor en la que se suministra la energia necesaria para realizar
la separacion.

Ademas se dispone de tres intercambiadores para calentar las corrientes de etanol de alimento,
solvente y reflujo hasta las temperaturas de entrada en la etapa correspondiente de la columna.
Estos intercambiadores son de tubo y coraza en los que por la coraza fluye vapor como medio de
calentamiento y por los tubos la respectiva corriente. EI material de construccién de todos los
equipos es de acero inoxidable 304 para evitar problemas de corrosion.

Basado en el trabajo de Gil (Gil 2006), donde se realiz6 la simulacién de la destilacién extractiva de
etanol azeotrépico usando como solvente etilenglicol, se tomaran las siguientes condiciones de
entrada de las corrientes:

v' Alimento: La corriente de alimento tiene un flujo de 50L/h, con una composicién molar de 87%
de etanol y 13%de agua. La corriente se bombea y se calienta hasta una temperatura de
70°C.

v' Solvente: El solvente es 100% glicerina el cual se bombea y se calienta hasta 70°C. El flujo de
glicerina se definira con las simulaciones.

La presion de operacion de la columna es la presién atmosférica en Bogota (563mmHg). Operando
a estas condiciones se puede trabajar el condensador con agua de enfriamiento y con vapor como
medio de calentamiento en el rehervidor, ambos disponibles en la planta piloto.

2.2 Simulacién en estado estacionario

Establecidas las bases de la operacion y el modelo termodinamico, se configura el esquema de la
simulacion en el simulador AspenPlus, ver figura 2.1.

Para determinar las condiciones de operacion de la columna se realizarda un analisis de
sensibilidad de algunas de las variables de la columna, entre ellas la relacién solvente/alimento, la
relacién de reflujo y las temperaturas de las corrientes de entrada. El andlisis se realizara
manteniendo una recuperacion de etanol constante de 99,5% molar en la corriente de destilado.

Un analisis muy similar en la seleccion de las condiciones de operacion para la destilacion
extractiva lo realizdé Gil y Uyazan (Uyazan 2004) para el sistema etanol-agua-glicerina y Gil (Gil
2006) para el sistema etanol-agua-etilenglicol. Estas simulaciones sin embargo, se realizaron con
modelos de etapa de equilibrio. En el presente estudio se realizara la simulacién de la columna
extractiva con modelo de etapa de equilibrio y no-equilibrio. Los anteriores casos serviran entonces
como punto de comparacion.
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Figura 2.1 Esquema de la simulacién en AspenPlus

2.2.1 Simulacién de la columna con modelo de etapa de equilibrio

La aproximacion tradicional para solucionar columnas de destilacion utiliza el concepto de etapas
tedricas o etapas de equilibrio. Este concepto asume que las fases vapor y liquido dejan la etapa
en equilibrio termodinamico, la cual es una visibn muy limitada en la practica. Las ecuaciones que
resultan de dicho modelamiento se conocen como ecuaciones MESH.

Una de las principales variables a definir para la solucién del modelo de equilibrio es el nimero de
etapas tedricas. El estudio realizado por Uyazan y Gil (Uyazan 2004) a través de simulacion
permitié establecer que un ndmero de etapas tedricas menores a 17 no conducen a obtener etanol
por encima del 99,5% molar. Por lo que se seleccionaran 20 etapas sin incluir el condensador y
rehervidor. Haciendo la relacion nimero de etapas / altura de la columna, se encuentra que el
solvente se alimenta en la etapa 3 y el etanol azeotrdpico en la etapa 14.

Las variables mas importantes de operacion a definir son la cantidad de solvente a utilizar y la
relacién de reflujo en la columna. Estas variables son las mas influyentes en el grado de
separacion del etanol y el consumo energético de la operacion. En la figura 2.2 y 2.3 se pueden ver
la influencia de las anteriores variables sobre la fraccion molar de etanol en el destilado y el calor
en el rehervidor para un modelo de etapa de equilibrio:
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Figura 2.3 Efecto de la relacion molar solvente/Alimento y la relacién de reflujo

sobre el consumo de calor en el Rehervidor

Como se puede ver en la figura 2.2, la relacibn molar solvente/Alimento o Glicerina/Etanol
Azeotrépico influye considerablemente en la composicién de etanol en la corriente de destilado
de 0,32 a 0,34 cambia la
composicion de etanol del 99,3% al 99,53% para una RR de 0,49. Mientras que por encima de 0,36
la composicion de etanol permanece mayor al 99.6% y no se ve afectado practicamente por la

hasta un valor aproximado de 0,36. Por ejemplo, un cambio en S/F

relacion de reflujo en la columna.

El caso del consumo de energia es muy diferente, puesto que a rayor relaciéon S/F y RR el
consumo se incrementa linealmente. La superficie que resulta es muy cercana a un plano, donde
se puede determinar una pendiente para cada variable, que para la relacion S/F es de 8,2 y para
RR es de 8,7. Esto significa que para un cambio de 0,1 en la relaciéon S/F el consumo de energia
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se incrementa en 0,82kW, mientras que un cambio en 0,1 en la relacion de reflujo, el consumo de
energia se incrementa en 0,87kW. En conclusion se demostré que la relacién de reflujo presenta
una baja influencia en la composicion de etanol en el destilado, mientras que si produce
incrementos considerables en el consumo energético de la operacion.

Del anterior analisis de sensibilidad se puede determinar unas condiciones apropiadas de
operacion, que para la relacidon solvente a alimento azeotropico es de 0,375 y una relacién de
reflujo en la columna de 0,42.Al realizar la simulacién con estas condiciones de operacion se
obtiene 38,3 kg/hr de etanol al 99,67%, con un consumo energético en el rehervidor de 14kW, lo
que equivale a 1316 kJ por kg de etanol anhidro producido.

Los anteriores resultados comparados con el estudio de Uyazan y Gil (2004) muestran unas
pequefas diferencias: menor relaciéon Glicerina a Etanol azeotropico, mayor relacién de reflujo y un
mayor consumo energético. Estas diferencias, aunque no son muy grandes, se deben
principalmente a que esta simulacién se realiz6 a una presion en la cima de 75kPa y la
recuperacion deseada de etanol era del 99,5%, mientras que la simulacién realizada por Uyazan et
al. se realizd a 101kPa y no se recuperaba etanol superior al 98%. La presion de operacion influye
considerablemente en la operacién, a menor presién la separacion es mas efectiva puesto que
aumenta la volatilidad relativa de la mezcla, por esta razén es que a menor presién se requerira
menor cantidad de solvente para obtener la misma concentracion de etanol en el destilado. Por
otra parte al requerirse una mayor recuperacion de etanol, se requiere una mayor relacién de
reflujo y por tanto una mayor cantidad de energia.

En la figura 2.4 y 2.5 se pueden ver el perfil de temperatura y de composicion respectivamente con
las condiciones de operacion anteriormente determinadas.
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Figura 2.4 Perfil de Temperatura de la columna en el modelo de etapa de equilibrio

El perfil de temperatura para la columna extractiva es aproximadamente constante a lo largo de las
dos secciones de la columna. En la zona de enriquecimiento, que comprende desde la etapa 1
hasta la etapa 14 donde se alimenta el etanol azeotrdpico, la temperatura es ligeramente mayor
que en la zona de despojamiento, etapa 14 hasta la etapa 20. Esto se debe a que en la zona de
enriguecimiento hay una mayor concentracion molar de la glicerina. En la etapa 21, que
corresponde al rehervidor, la temperatura es de 140,7°C, debido a la elevada concentracion de
glicerina (ver figura 2.5). Para poder conseguir esta temperatura se necesitara de vapor de al
menos 60psi.
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Figura 2.5 Perfil de composicién en fase liquida para la columna extractiva
en el modelo de etapa de equilibrio

Los perfiles de composicién muestran, como era de esperar, que la mayor separacién se produce
en la zona de enriquecimiento de la columna con dos zonas importantes, el primero en la etapa 3
donde entra el solvente y la concentracion de etanol crece abruptamente. La segunda zona se
presenta entre la etapa 3 y 14, justo antes de entrar la corriente de etanol azeotrépico, donde la
constante concentracion de glicerina (55% molar) ejerce el efecto de modificar la volatilidad relativa
de la mezcla etanol-agua. En la seccién de despojamiento por otra parte, la concentracion de
glicerina disminuye debido a que la corriente de etanol azeotropico entra como liquido ligeramente
subenfriado. En esta seccion la concentracién de etanol disminuye drasticamente, mientras el
liquido se enriquece de agua.

El anterior analisis da una idea de las condiciones minimas de operacion de la columna, dada por
la termodindmica del sistema. Asi mismo se confirmé la viabilidad técnica del proceso. Sin
embargo, es una simulacién que esta lejos de la realidad por no considerar los fendbmenos de
transferencia de calor y masa, y por consiguiente, la configuracibn geométrica e internos de la
columna. Una de las formas para aproximar la solucion a las condiciones reales es utilizando el
concepto de eficiencia de etapa.

Las eficiencias de plato son usadas para determinar las desviaciones del equilibrio y existen
diferentes definiciones, tales como la eficiencia global, eficiencia de vaporizacién y la eficiencia de
Murphree. Estas dos Ultimas se pueden especificar en la solucién de la columna RadFrac de
AspenPlus. La eficiencia de vaporizacion se define como:

EY =Y (2.2)

Sin embargo la expresiéon mas conocida y que se utiliza con mayor frecuencia es la eficiencia de
etapa de Murphree, la cual se define como la aproximacion fraccionaria de una corriente saliente al
equilibrio con la concentracion real en la otra corriente saliente (Treybal 1988):

v _Yij ~ Yij+1

= (2.3)
Y Y= Yij+1

En sistemas multicomponentes, la eficiencia de vaporizacion o de Murphree resultara en una matriz
de eficiencias donde se relaciona la eficiencia de cada componente i en cada etapa j. En columnas
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empacadas por otro lado, se utiliza el concepto de altura equivalente de plato teérico HETP, y al
igual que la eficiencia de plato, se estima a partir de experiencia adquirida en el proceso en
particular. Taylor recomienda sin embargo, que es mejor trabajar con el mismo valor de eficiencia
para todos los componentes y en algunos casos en todas las etapas.

El modelo matricial de eficiencias es rara vez empleado en el disefio o simulacién de columnas de
destilacion (Taylor y Krishna 1993), debido principalmente a lo dificil que es de determinar. Por lo
gue la mejor opcion para simular una columna de destilacion es usando un modelo mas riguroso,
donde se tenga en cuenta los fendmenos de transferencia de masa, calor y momentum. Este
modelo se conoce como modelo de etapa de no-equilibrio. El concepto de eficiencia y modelo de
equilibrio se retomard mas adelante, puesto que en el simulador dinamico AspenDynamics no se
puede trabajar con columnas con modelos de no-equilibrio.

2.2.2 Simulacion de la columna con modelos de no equilibrio

La simulacién de columnas de destilaciéon utilizando modelos de no-equilibrio es una aproximacion
rigurosa y evita el concepto de eficiencia de plato o HETP para columnas empacadas. EI modelo
matematico consiste de balances de materia, balance de energia, transferencia de masa,
transferencia de energia y las ecuaciones que relacionan el equilibrio termodindmico. Una
descripcion del modelo de la etapa (plato simple o seccion de empaque para columnas
empacadas) se puede ver en la figura 2.6:
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Figura 2.6Esquema de una etapa de no-equilibrio (Tomado de AspenPlus Help, Rate-Based Distillation)

Este modelo fue desarrollado por Taylor y Krishna y se describe con mas detalle en su libro (Taylor
y Krishna 1993).Este modelo fue adoptado por AspenPlus en su columna RatFrac y consiste en un
modelo de pelicula donde la resistencia a la transferencia de masa y calor se concentra en una
delgada pelicula o capa adyacente a la frontera de cada fase. Este modelo, aunque dificil de
comprobar experimentalmente, ha dado resultados muy cercanos a la realidad por lo que tiene
gran acogida en el modelamiento de fenémenos convectivos de transferencia de masa y calor. Las
ecuaciones relacionadas a la etapa son:

i) Ecuaciones de conservacion:

-Balance de materia por componente para la fase liquida y vapor:
F}'inFj + Lj_lxl-‘j_l + NLL] - L]'xl] =0 (24)

F/y + VisaXijr + Nij = Vixg; = 0 (2.5)
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V;yL; son los flujos de vapor y liquido totales que dejan la etapa j.Nl-ﬁ- y Nl-‘j son los fluxes molares
del componente i en la etapa | para la fase liquida y vapor respectivamente. Si no hay reaccién
quimica presente, estos fluxes son iguales:

-Balance de energia para la fase liquida y vapor:
LyyFL L L L L _
V yFV 14 1’4 1’4 vV _
Donde Q}’ es el calor externo transferido en la etapa j. El balance de energia en la interface es:
q;=qj=q] (2.9)
il) Ecuaciones de transferencia

-Los fluxes molares para cada fase estan dados por las ecuaciones 2.10. Estos fluxes de
transferencia de masa se dan por contribuciones difusivas y convectivas:

NE=JE+ NEXENY =7 + NY XY (2.10)
Los fluxes de difusién estan dados por las ecuaciones 2.11:

Ji =K 1Gd = 2D = (K107 = v (2.11)

Las matrices de coeficientes de transferencia de masa [k*] y [kY] para sistemas
multicomponentes no ideales se determinan a partir de la matriz de factores termodinamicos y
la inversa de la matriz de coeficientes binarios de transferencia de masa:

[k] = [R]7'[r] (2.12)

La matriz I"}es la matriz de factores termodindmicos y representa una correccion de no-

idealidad del sistema en el calculo de los coeficientes de transferencia de masa. Esta matriz se
determina con la ecuacién 2.13 y 2.14 para el liquido y vapor respectivamente:

oLnek
b, =8 +xij _ax% (2.13)
ki lrlps
L,
oLng!;
Tk = Sik + i) Rial) (2.14)
v J ki |gvpz

El simbolo X es usado para indicar que la diferenciacion deLn<piLj con respecto a la fraccién
molar x;; se realiza manteniendo constante la fraccion molar de las demas especies excepto la

n-esima. La matriz de coeficientes binarios de transferencias de masa esta dada por las

ecuaciones 2.15y 2.16:
n

X;i X i
RL"=++Z‘L parai=1,..,n—1 (2.15)
ii,j p]@ajl.kiL'n‘j mzlp;ajl'k%,m,j
m#j
RL 1 1 =1 Li#k  (2.16)
L = .. - arai=1,..,n—1, .
e = NG el Bfagkt,) P l

Para la fase vapor las expresiones son similares:
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n

Yij Ymj ;
RV, =— + Z — parai=1,..,n—1 (2.17)
v pValky, mzlp]‘./a]’-k}fm‘j
m#j
RY 1 1 =1 Li%k (2.18)
Vo= - arai=1,..,n—1,i :
AU T T

Donde j es la densidad molar en kmol/m®. Como se puede ver en las ecuaciones 2.15 a 2.18,
se requieren del area interfacial y de los coeficientes binarios de transferencia de masa. Las
correlaciones para determinar los anteriores parametros requieren de los internos de la columna
y se presentaran en la seccién 2.2.2.2. Remplazando las ecuaciones 2.12 y 2.11 en las
ecuaciones 2.10 y reacomodando términos:

Ii(xj = x;) = Rf (N} — Nfx;) = 0 (2.19)
(v —y;) — R/ (N/ = N{y;) =0 (2.20)

Las anteriores dos expresiones son las que utiliza AspenPlus para el calculo de los fluxes de
transferencia de masa para las dos fases.

-Los fluxes de calor para la fase liquida y vapor estan dados por las ecuaciones 2.21y 2.22:
n

aj = afnf (1] ~T) + ) Ny 221)
i=1
n

¢/ =alh/ (T - T)) + Z NYAY, (2.22)
i=1

Donde h; es el coeficiente de transferencia de calor, H;;es la entalpia molar parcial y T]-’ la
temperatura en la interface.

iii) Ecuaciones de equilibrio en la interface

El equilibrio solo ocurre en la interface con las fracciones molares en ambas fases relacionadas
por la ecuacion 2.23:
1 I _

Las fracciones molare en la interface y en cada fase deben cumplir ademas las siguientes
ecuaciones:

n
Zy{j —1=0 (2.24)
i?ll
Zx{j —1=0 (2.25)
i?ll

1
n

i=1

4

2.2.2.1 Simulacion de la columna en AspenPlus con la herramienta Rate-Based
Para simular una columna de destilacion en AspenPlus con modelos de etapa de no-equilibrio se

utiliza la misma columna RadFrac pero se configura para que el tipo de calculo no sea de equilibrio
sino Rate-Based. Para solucionar el modelo es necesario seleccionar la configuracion geométrica
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de la columna asi como los internos. Para columnas de platos (tray rating) se requiere del diametro
de la columna, tipo de plato y distancia entre platos. Para columnas empacadas (pack rating) se
requiere del diametro de la columna, tipo de empaque, tamafio del empaque y altura del lecho
empacado.

Como se habia mencionado anteriormente, la columna de destilacion extractiva es una columna
empacada cuyas especificaciones se presentan en la Tabla 2.2

Tabla 2.2 Especificaciones de la columna de destilacidn extractiva

Numero de secciones 6

Internos de la columna Anillos Nutter Ring #0.7
Altura total del empaque (m) 8,5

Altura de empaque sobre alimentacion de 1

solvente (m)

Altura de empaque sobre alimentacion de etanol 5,5
azeotrépico (m)

Diametro de la columna (in) 5

Fraccion vacia 0,977
Tamafio del empaque (m) 0,0229
Material del empaque Acero Inoxidable 316L

Un modelo riguroso de una columna empacada resulta en ecuaciones diferenciales puesto que las
variables y propiedades cambian de manera continua con la altura del empaque. Debido a lo
complejidad del modelo que resulta para un sistema multicomponente, AspenPlus no utiliza un
modelo diferencial sino que divide la columna empacada en segmentos, de esta forma se estarian
resolviendo las ecuaciones del modelo por diferencias finitas.

Al incrementar el nUmero de segmentos, la altura de empaque por segmento disminuye Yy la
precision en los resultados aumenta. Esto se debe a que la altura del segmento representa el
tamafio del paso en la solucién de las ecuaciones de diferencias finitas. Sin embargo, un mayor
namero de segmentos resulta en una mayor carga computacional, lo que puede llevar a problemas
de convergencia del modelo. Por lo tanto, se debe seleccionar un nidmero de segmentos que de
una precision satisfactoria sin causar problemas de convergencia. Una de las formas de determinar
un namero apropiado de segmentos es comenzar con un numero dado de segmentos e irlos
aumentando hasta que no se vea un cambio considerable en los resultados. Esto involucraria
correr varias veces la simulacion lo que gastaria mucho tiempo. Una forma mas practica para
encontrar el nUmero de segmentos (y recomendada por AspenTech) es haciendo que la altura de
empaque de cada segmento sea menor a la HETP, Por lo que se necesitaria un estimado inicial de
la HETP.

Una simulacién inicial de la columna de destilacion extractiva indicé que la HETP se encontraba
entre 0,2 y 0,4m, y puesto que la columna tiene 8,5m de altura, un numero adecuado de
segmentos puede ser mayor a 42. Considerando un factor de tolerancia para dar mayor precision,
se seleccionara finalmente 48 segmentos para la columna. Relacionando las alturas con la tabla
2.2, el solvente se estaria alimentando en el segmento 7 y el etanol azeotrdpico en el segmento 32.

Otros de las especificaciones a definir al realizar una simulaciéon de una columna de destilacion con
modelo de etapa de no-equilibrio es el modelo de flujo, tipo de pelicula y correccién de no-idealidad
de la pelicula. Estos parametros se describen a continuacion:

i) Modelo de flujo. Aspen Rate-Based Distillation permite especificar entre cuatro modelos para
determinar las propiedades “bulk” usadas para determinar los fluxes de masa y energia, los
modelos son:

» Mezcla: Asi como en el modelo de etapas de equilibrio, las propiedades bulk para cada fase

se determinan a partir de las condiciones de salida de la etapa. Este modelo de flujo es el
recomendado para columnas de platos.
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» Contracorriente: En el modelo de flujo contracorriente, las propiedades bulk para cada fase
son determinadas como un promedio de las condiciones de entrada y salida. Este método
arroja resultados mas precisos para columnas empacadas aunque la carga computacional
es mucho mayor. Este sera el modelo de flujo que se usara para la simulacién de la columna
de destilacién extractiva.

» VPIlug: Las condiciones de salida son usadas para la fase liquida y las condiciones promedio
para la fase vapor.

» VPIlugP: Es similar al anterior modelo solo que se utiliza la presién promedio.

i) Tipo de pelicula y correccion de no idealidad. Aspen Rate-Based permite especificar el tipo de
pelicula dependiendo de si hay reaccién quimica o no. En caso de no haber reaccién quimica,
como en este caso, el tipo de pelicula adecuado a especificar es “Film” para las dos fases. En
cuanto a la correccioén de no idealidad de la pelicula consiste en permitir si se usa o no la matriz
de factores termodinamicos I' dada por la ecuacion 2.13 para la fase liquida y 2.14 para la fase
vapor. En caso de no seleccionar la correccién, en la ecuacion 2.12 sera la matriz identidad la
que multipliqgue la matriz de coeficientes de transferencia de masa.

2.2.2.2 Correlaciones para calcularlos coeficientes de transferencia

Aspen RateBased Distillation usa correlaciones bien conocidas y aceptadas para el calculo de los
coeficientes binarios de transferencia de masa para las fases vapor y liquido, areas interfaciales y
coeficientes de transferencia de calor. Estas correlaciones utilizan grupos adimensionales y han
sido ajustados a datos experimentales. Algunas de las correlaciones para determinar los
coeficientes de transferencia de masa binarios para diferentes tipos de internos de columna se
referencian en la tabla 2.3:

Tabla 2.3 - Correlaciones para célculos de coeficientes binarios de
transferencia de masa (Aspen Help Rate-Based Distillation)

Platos de Platos Platos de Empaque Empaque
capucha perforados valvula aleatorio estructurado
Gerster et al. Gerster et al. Gerster et al. Onda Bravo et al.
(1985)
Hughmark Chan and Fair Scheffe and Bravo and Fair Bravo et al.
Weiland (1992)
Zuiderweg Shultes Billet and Shultes

Puesto que la columna de destilaciéon a simular es una columna empacada con empaque aleatorio,
se describiran Unicamente las correlaciones correspondientes a este tipo de interno. Para
determinar los coeficientes binarios de transferencia de masa en una columna empacada con
empague aleatorio existen tres correlaciones utilizadas por el simulador de acuerdo a la tabla 2.3.
La primera fue desarrollada por Onda en 1968 y méas adelante Bravo & Fair en 1982 realizaron
cierta modificacion.

i) Correlacion de Onda (1968)

g 0,333
s ) (2.28)

kb = 0,0051(Re, )57 5¢, %% (a,d)” (
t
-2
ki = A(Rev)07SCszap U (apd) (2.29)
Donde,

d, es el tamafio nominal del empaque (m),
a,, es el area superficial especifica del empaque (m*/m®)
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D}, D%, Difusividad del vapor y del liquido(m?/s)
La constante A vale 2,0 para tamarfio de empaque (dp) menor a 0,015m y 5,23 para dp>0,015

El nimero de Reynolds relaciona las fuerzas de inercia y las viscosas, mientras el nUmero de
Schmidt relaciona las difusividades de momento y de masa. Estos nimeros adimensionales se
determinan a partir de las siguientes expresiones:

| 27\4 4 L, L L

Pt Us U Pt Us U
Rey = Sc=—— Re; = Sc=—F—1 2.30
"W pe Dl "ty PD (#30

El calculo del coeficiente de transferencia de masa de la fase liquida (Ec 2.28) utiliza el nimero de
Reynolds modificado, el cual se determina con el area superficial hUmeda por unidad de volumen
de la columnaay, (m*/m?). Este pardmetro se obtiene con la tercer parte de la correlacion de onda:

ay = ap [1 —exp (—1,45 (%) Ref'lFrL_O'OSWef'Z)] (2.31)

Donde ¢ es la tension superficial del liquido (N/m) y o.la tension superficial critica del empaque
(N/m). Valores de g, son tabulados por Onda para empaques de diferentes materiales, que para
empagques de acero, la tension critica tiene un valor de 75 dyn/cm (AspenSupport).

El nimero de Froude (Fr) relaciona las fuerzas de inercia a las de la gravedad y el nimero de
Weber (We) relaciona las fuerzas de inercia a las de tensién superficial.

LuL a uL 2 LuL
Re, = ptL—S Fr, = ap (us)” We, = P (2.32)
uray g a,o
Finalmente el area total interfacial para la transferencia de masa es:
a' = ayAH (2.33)

Doénde:

A, Area de la columna (m?)
H, Altura de lecho empacado (m)

i) Correlacion de Bravo & Fair

La correlacion de Bravo & Fair fue planteada en 1982 y usa las mismas expresiones para el calculo
de los coeficientes de transferencia de masa que en la correlacién de Onda, la gran diferencia
radica en el calculo del numero de Reynolds modificado, donde se utiliza el area superficial efectiva
en vez del &rea superficial hUmeda:

0.0,5
a, = 19,78ap(CaLRe)°'392Wa’ =a,AH (2.34)

Donde Ca es el ndmero de capilaridad, el cual representa el efecto relativo entre las fuerzas
viscosas y la tension superficial que actia a través de la interface gas-liquido. EI nimero de
capilaridad esta dado por:

2
UpHy

Ca, = (2.35)

Los coeficientes de transferencia de masa determinados a partir de la correlacién de Bravo & Fair
dan muchas de las veces muy diferentes si se determinan por la correlacion de Onda, esto debido
a la gran diferencia en la determinacién del area interfacial.
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iii) Correlacion para el calculo del coeficiente de transferencia de calor

El coeficiente de transferencia de calor se determina a partir de la analogia de Chilton & Colburn, la

cual establece que:
Sty Pr?/3 = St,, Sc?/? (2.36)

El nimero de Stanton relaciona otros nimeros adimensionales. Las expresiones se muestran en
las ecuaciones 2.37 para el nimero de calor y masa:

Nu h Sh k
u

RePr pcpu~ ™ ReSc (237)

Sty

El numero de Prandtl relaciona las difusividades de momento y térmica. Al reemplazar las
ecuaciones 2.37 y el nimero de Pr en la ecuacién 2.36 y despejando se obtienen las expresiones
para determinar los coeficientes de transferencia de calor para cada fase:

_ A\
ht = klptcpt (W) (2.38)
) ¥\
h =kVpVep” <m> (2.39)

2.2.2.3 Determinacién de las condiciones de operacién de la columna

Una vez configurada la columna en PackRating (para columnas empacadas) y definiendo las
correlaciones y demas especificaciones para la solucién del modelo se puede simular la columna.
El punto ahora es determinar las condiciones de operacién que permitan obtener etanol mayor al
99,5% molar, con una recuperacion del 99,5% molar y sin llevar a exagerados consumos
energéticos en el rehervidor.

El primer andlisis de sensibilidad se realizara de igual forma que con el modelo de etapa de
equilibrio. Nuevamente se analizara el efecto de la relacién molar solvente/alimento y la relacién de
reflujo sobre la composicion de etanol en el destilado y el consumo energético en el Rehervidor,
ver figura 2.7 y 2.8 respectivamente.

1 [0.996-1
[0.992-0.996
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Figura 2.7 Efecto de larelaciéon molar solvente/Alimento y la relacién de reflujo
sobre la composiciéon de etanol en el destilado con modelo de no-equilibrio

31



Capitulo 2. Simulacion y analisis de las estrategias de control

En este andlisis de sensibilidad se observa de nuevo un efecto importante de la relacién Glicerina a
Etanol azeotrdpico sobre la composicién de etanol en el destilado. Solo que esta vez se llega a una
region constante para S/F mayor a 0,46. La relacion de reflujo presenta ahora un efecto que debe
considerarse sobre la fracciéon de etanol en el destilado, caso que no se veia muy marcado con el
modelo de etapa de equilibrio, ver figura 2.2. De todas formas, se puede ver que la relacion S/F
tiene un efecto mayor que la relacién RR sobre la composicién de etanol en el destilado.

Comparando la figura 2.2 con la figura anterior se puede ver una gran diferencia en el efecto que
tiene la relacion de reflujo sobre la composicion de etanol en el destilado. En la primera el efecto
era muy pequefio y se podia decir que con una relacion RR de 0,4 era suficiente. En la simulacién

con modelo de etapa de no-equilibrio el efecto de RR es mayor y para obtener etanol mayor al
99,5% se requiere de por lo menos una relacion de reflujo de 0,5.

m18-19

P
_ 19 m17-18
2 18 B m16-17
_§ m15-16
s 17 F m14-15
] |
E 6 B m13-14
T
§ 15 ” 1,00
5 » 0,85
S | 0,72

13 ! 0,61

0,52
030032034035 RR
<2037 039 441 0.43 0,43
Relacién molar S/F 7T 044 046 (49

Figura 2.8Efecto de larelacién Solvente/Alimento (S/F) y larelacién de reflujo (RR)
sobreel flujo de calor en el Rehervidor

En cuanto al efecto sobre el calor en el rehervidor, de nuevo se observa una superficie muy
cercana a un plano, solo que esta vez las pendientes se alejan de los valores de equilibrio, ver
figura 2.3. Con el modelo de no-equilibrio la pendiente para la relacion S/F es de 6,85 y para RR es
de 9,09. Lo anterior implica que al aumentar en 0,1 la relacion S/F, el consumo de energia se
incrementa en 685W, mientras que un aumento de 0,1 en la relacion RR, el consumo se
incrementa en 909W. En conclusion, la relacién de reflujo toma un papel muy importante en el

efecto que tiene sobre la composicion de etanol en el destilado y mucho mayor en el consumo
energético de la columna.

Del andlisis de sensibilidad anterior se selecciona una relacién S/F de 0,43 y una relacion de reflujo
de 0,6, valores mas grandes que las condiciones de la columna si las etapas se consideraran de
equilibrio. Estas diferencias indican que la columna requiere mayor altura si se quiere llegar a
condiciones de equilibrio en los segmentos. Con la altura actual, las condiciones anteriores de S/F

y RR, y alimentando las corrientes a 70°C, se obtiene etanol al 99,68% con un consumo energeético
en el rehervidor de 16,09kW.

En un segundo andlisis de sensibilidad se observa el efecto de la temperatura de alimentacion de
la glicerina y del etanol azeotrépico a la columna extractiva, los resultados se muestran en las

figura 2.9 y 2.10. Este segundo analisis de sensibilidad se realizé con las condiciones de operacion
para la relacién S/F y RR dados por el primer andlisis.
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Observando detalladamente las figuras 2.9 y 2.10 se puede ver que las superficies de respuesta
son de nuevo planos, donde la fraccién de etanol en el destilado y el consumo energético en el
rehervidor disminuyen linealmente con el aumento de la temperatura en las corrientes de entrada a
la columna. La composicién de etanol disminuye en 4,45.10°% al aumentar en un grado la
temperatura de glicerina, y disminuye en 1,04.10"%al aumentar un grado la temperatura del etanol
de entrada, por lo que la temperatura de la glicerina tiene un efecto mayor que la temperatura del
etanol azeotrdpico sobre la composicién de etanol en el destilado. Sin embargo, este efecto es muy
pequefio.
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Figura 2.9 Efecto de la temperatura de alimentacion de la glicerina y del etanol azeotrépico
sobre la composicion de etanol en el destilado

De la figura 2.10 se obtiene que el calor en el rehervidor disminuye en 24W al aumentar en un
grado la temperatura de entrada de la glicerina, y en 36W al aumentar en un grado la temperatura
de entrada del etanol azeotrdpico. En este caso, contrario al anterior, el efecto de la temperatura
de entrada del etanol es mayor que el efecto que tiene la temperatura de la glicerina. Comparando
con la figura 2.9, también se puede concluir que las temperaturas de alimentacion afectan en
mayor medida el consumo energético en el rehervidor que la composicién de etanol en el destilado.
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Figura 2.10 Efecto de la temperatura de alimentacion de la glicerina y del etanol azeotrépico
sobre el calor en el rehervidor

33



Capitulo 2. Simulacién y andlisis de las estrategias de control

Cabe mencionar que al aumentar las temperaturas de entrada de las corrientes también se esta
incrementando el consumo energético en los intercambiadores. Solo que el calor que se transfiere
es calor sensible, el cual es mucho menor al que se transfiere en el rehervidor. Teniendo en cuenta
todo lo anterior, unas condiciones adecuadas de temperatura de alimentacion son de 80°C para la
glicerina y de 70°C para el etanol azeotropico. Con las condiciones de operacién anteriores, se
obtiene etanol al 99,6% y un consumo en el rehervidor de 15,7kW. Los resultados de los analisis
de sensibilidad para las condiciones de operacién de la columna de destilacién extractiva se
resumen en la tabla 2.4.

Tabla 2.4 — Condiciones de operacion y resultados de la destilacién extractiva

Relacién molar Glicerina/Etanol 0,42
Azeotrépico

Flujo de glicerina 30L/hr
Relacion de Reflujo 0,6
Temperatura de alimentacion de la 80°C
Glicerina

Temperatura de alimentacion del etanol 70°C
azeotropico

Consumo energético en condensador 15,3kW
Consumo energético en el rehervidor 15,7kw
Consumo energético en el rehervidor 1489kJ/kg
por kg de etanol

Presion de operacion 75kPa
Fracciones molares en el destilado

Etanol 0,9960
Agua 0,0040
Glicerina 90PPB

Con las condiciones anteriores se obtienen los siguientes perfiles de composicion, flujo y
temperatura en la columna de destilacion extractiva:
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Figura 2.11 Perfil de composicién de la columna en el modelo de no-equilibrio
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Fraccion molar
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En la figura 2.11 se muestra el perfil de flujo molar del liquido en la columna extractiva, alli se
observan claramente los puntos de alimentacion de la glicerina a 1m y de etanol azeotrépico a los
5,5m desde la cima de la columna. El perfil de la glicerina es constante en las diferentes zonas
debido a su no-volatilidad. En la zona de enriquecimiento se puede ver que la composicién de
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glicerina es mayor que la de los otros dos componentes, esto es lo que permite que la glicerina
modifique la volatilidad relativa del etanol-agua, haciendo que el liquido se enriquezca de etanol
hasta que finalmente llegue a ser mayor al 99,5% en la cima de la columna.

En la zona de despojamiento la composicion de etanol se incrementa debido a la alimentacion de
etanol azeotropico. Esta concentracién va disminuyendo a medida que se acerca al fondo de la
columna, mientras que la concentracion de agua aumenta. En esta zona se favorece el
despojamiento de etanol y el enriquecimiento de agua en el fondo de la columna.
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Figura 2.12 Perfil de flujo molar en la columna

En cuanto a los perfiles de flujo molar dado por la figura 2.12 se puede observar un flujo constante
de vapor y liquido, este Ultimo afectado Unicamente por los puntos de alimentacion de liquido en la
columna. Estos perfiles planos de flujo molar indican una velocidad neta de transferencia de masa
muy cercana a cero, como se puede ver en la figura 2.13.
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Figura 2.13Velocidad de transferencia de masa por componente en
la columna de destilacion extractiva

En la anterior figura se muestra la velocidad de transferencia de masa de cada componente. Para
la glicerina es practicamente cero debido a la no-volatilidad de este componente. Mientras que la
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velocidad de transferencia de masa para el agua es positiva debido a que se transfiere desde la
fase vapor a liquido y para el etanol es negativo puesto que se transfiere del liquido al vapor. La
velocidad de transferencia de estos dos componentes es de igual magnitud pero en sentido
contrario, por lo que la velocidad neta de transferencia de masa es aproximadamente cero, lo que
explica el perfil plano dado en la figura 2.12. De la figura 2.13 también se puede observar que la
transferencia de masa en la zona de despojamiento es mucho mayor que en la zona de
enriquecimiento. Esto explica el perfil de composicion de etanol y del agua dado por la figura 2.11.
Esta dltima caracteristica servira mas adelante para la seleccion de la estrategia de control, puesto
que como en la zona de despojamiento se presentan una mayor transferencia de masa, es una
zona que se debe controlar si se quiere mantener el mismo perfil de composicion en la columna.

La figura 2.14 muestra que el perfil de temperatura de la columna de destilacion extractiva es
practicamente constante en las secciones de enriquecimiento y despojamiento. La temperatura en
la cima corresponde a la temperatura de ebullicién del etanol anhidro a 75kPa, luego aumenta en
la zona de enriquecimiento hasta 80°C debido a la mayor concentraciéon de glicerina en esta zona.
En la zona de despojamiento, posterior al punto de alimentacion de etanol azeotrépico, la
temperatura decae un poco hasta 75°C y finalmente se eleva hasta 145°C por la recoleccion de
glicerina y agua en el tanque rehervidor.
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Figura 2.14 Perfil de Temperatura de la columna en el modelo de no-equilibrio
Con una temperatura de 145°C en el fondo de la columna, no se produce descomposicion de la

glicerina, y si se cuenta con vapor de 70 a 80 psia, no sera necesario trabajar a una presiéon de
vacio en la columna de destilacion extractiva.
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Figura 2.15 Velocidad de transferencia de calor en la columna de destilacién extractiva

De la figura 2.15 se puede ver la velocidad neta de transferencia de calor. Esta velocidad es muy
cercana a cero debido a lo muy cercanas que son la temperatura del vapor y liquido. Unicamente
se presenta transferencia de calor en los puntos de alimentacion puesto que las corrientes de
alimentacion no entran a la misma temperatura de la correspondiente seccion en la columna. Por
ejemplo, en el punto de entrada del etanol azeotrépico, puesto que éste entra mas frio (70°C) que
la temperatura del segmento correspondiente (75°C), ocurre una ligera condensacion del vapor y
genera transferencia de calor desde la fase vapor a la fase liquida en aproximadamente 1,5kW.
Posteriormente corriente arriba se estabiliza el perfil de temperatura hasta que la transferencia de
calor vuelve a ser muy cercana a cero. Mientras que corriente abajo vuelve a cero a los 7m y mas
adelante se vuelve a incrementar hasta 4,7kW, debido a que buena parte del vapor proveniente del
rehervidor se condensa en el fondo de la columna.

Ahora se muestran los resultados de las eficiencias calculadas por el simulador a lo largo de la
columna. En la figura 2.16 se muestra la eficiencia de Murphree por componente y en la figura
2.17 la altura equivalente de plato teérico.
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Figura 2.16 Perfil de eficiencia de componente en la columna extractiva

La figura 2.16 muestra iguales valores de eficiencia para el etanol y el agua, que para la zona de
enriquecimiento es del 30% y para la zona de despojamiento del 80%. Para la glicerina por otro
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lado, la eficiencia en la zona de enriquecimiento es inferior al 10% y en la zona de despojamiento
aumenta hasta el 100% en el fondo de la columna. También se puede ver que en algunas zonas la
eficiencia se sale de los limites del 0 a 100%. Esta condicién de que la eficiencia de los
componentes cambie de etapa a etapa y que inclusive no esté entre 0 y 100% la justifica Taylor en
su libro (Taylor y Krishna, 1993) y se debe principalmente a que el proceso es multicomponente, la
separacion es de alta pureza (destilaciébn azeotropica o extractiva) y la diferencia de propiedades
fisicas para este caso entre la glicerina y el etanol-agua.

Los valores de eficiencia de los componentes a lo largo de la columna muy pequefios, resaltando
la eficiencia de la glicerina que es muy pequefia, o que indica la dificil condicion de este
componente y del sistema en general, para llegar al equilibrio. Esto se debe principalmente a la
alta viscosidad de la glicerina, lo que conduce a la formacion de peliculas o una interface donde la
resistencia a la transferencia de masa es alta. Puesto que al incrementar la viscosidad, el nUmero
de Reynolds disminuye y el nimero de Schmidt aumenta como lo indican las ecuaciones 2.30. El
efecto neto sera la disminucién del coeficiente de transferencia de masa dado por las ecuaciones
2,28y 2,29.

Lo anterior se comprueba al comparar con los resultados obtenidos por Gil (2006) para el
etilenglicol. Puesto que el etilenglicol al tener menor viscosidad, presenta mayores eficiencias que
la glicerina a lo largo de la columna.
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Figura 2.17 Altura equivalente de plato teoérico en la columna de destilacion extractiva

Con respecto al perfil de HETPse observa que es mayor entre los puntos de alimentacién con un
valor casi constante de 0,4m. Mientras que en la zona de despojamiento se tiene un valor entre
0,22 y 0,23m. La HETP se puede considerar como una eficiencia neta por segmento, por lo que se
puede decir que la zona de enriquecimiento es mas eficiente que la zona de despojamiento para la
columna empacada. Esto se puede atribuir a la mayor concentracion de glicerina y mayor
temperatura en la zona de enriquecimiento.

El valor promedio de HETP es de 0,324m, el cual es mayor comparado con el reportado por Gil
(2006) para la destilacion extractiva con etilenglicol que es de 0,292. Esto permite concluir que a
pesar de que la eficiencia de la glicerina es menor que la del etilenglicol, en términos globales el
proceso de destilacién extractiva de etanol azeotrdpico usando glicerina es mas eficiente que si se
usa etilenglicol como solvente.

2.2.3 Simulacién de la columna con modelo de etapa de equilibrio y eficiencia

Dado que no se puede trabajar en modo dindmico con la columna RadFrac utilizando modelo de
no-equilibrio (RateBased), es necesario implementar las eficiencias de componente en una
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columna con modelo de equilibrio. De esta forma se estaria trabajando con un modelo un poco
mas riguroso que con el modelo de etapa de equilibrio.

Por lo que fue necesario ajustar la simulacién con modelo de equilibrio utilizando eficiencias de
Murphee en cada etapa y para cada componente. Los resultados del ajuste de las eficiencias de
componente en una columna con 21 etapas tedricas se muestran en la tabla 2.5. Con éstos valores
de eficiencia y con las condiciones de operacion obtenidas del analisis riguroso de la columna (ver
tabla 2.4), se obtiene etanol del 99,60%, con una recuperacion del 99,5% y un consumo energético
en el rehervidor de 16,37kW.

Tabla 2.5 — Eficiencias de Murphree por componente de la columna extractiva

Etapa Etanol Agua Glicerina
1 0,7 0,7 05
2 07 07 05
3 0,7 0,7 05
4 0,65 0,65 045
5 0,65 0,65 045
6 0,65 0,65 045
7 0,65 0,65 0,45
8 0,65 0,65 045
9 0,65 0,65 045

0 0,65 0,65 045
n 0,65 0,65 045
» 0,65 0,65 045
B 0,65 0,65 045
“u 0,7 0,7 05
<) 0,7 0,7 05
B 0,7 0,7 05
g 0,7 0,7 05
B 0,7 0,7 05
0 0,7 0,7 05
20 0,7 0,7 05

2.2.4 Andlisis hidraulico de la columna de destilacion

Las simulaciones realizadas indican que la caida de presién en la columna es de 1,2 kPa (0,174
psig). Cabe mencionar que en las simulaciones no se tuvieron en cuenta los soportes de empaque
y los redistribuidores de liquido, los cuales afectan de forma considerable la caida de presion en la
columna.

2.3 Andlisis del estado estacionario

El andlisis de la operacion de la columna en estado estacionario permitird dar un buen estimado
del segmento o etapa de control de temperatura, asi como una consideracion de si es posible
utilizar o no una estrategia de control dual. Para ello se utilizaran los conceptos tratados en la
seccion 1.6 relacionados a la seleccion de la etapa de control. La simulacién que se va a analizar
serd la simulacién con modelo riguroso, es decir la columna empacada con modelo de etapa de
no-equilibrio.

i) Criterio de la pendiente

La grafica en la figura 2.18 muestra la diferencia de temperatura entre segmentos de la columna
calculados a partir del perfil de temperatura, ver figura 2.11.
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Figura 2.18 Pendiente de Temperatura en la columna

En esta grafica se puede ver que los Unicos puntos donde se presenta un cambio en la
temperatura ocurren en los puntos de alimentacion y en el fondo de la columna. Esto se debe a la
constante transferencia de calor y masa en la columna por lo que no existen zonas donde la
composicion y la temperatura cambien considerablemente excepto en las zonas de alimentacion y
en el fondo. Del andlisis anterior se concluye que por este método el punto de control de
temperatura de la columna debe ser el rehervidor.

ii) Criterio de sensibilidad

La figura 2.19 muestra la sensibilidad del perfil de temperatura ante un cambio en el valor del calor
en el rehervidor de +5% y -5%.
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Figura 2.19Sensibilidad del Perfil de temperatura ante un cambio en el flujo
de calor en el rehervidor

De la figura anterior se puede ver que al incrementar el calor en el rehervidor en +5%, el maximo
cambio de temperatura se presenta a una distancia cercana a los 7m, mientras que con un
decremento del 5%, la méaxima diferencia de temperatura se presenta en el fondo de la columna.
Lo anterior demuestra la no linealidad del proceso.
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La figura 2.20 muestra el resultado del cambio de temperatura en la columna al aumentar y
disminuir en 5% la relacion de reflujo. En ambos casos la seccion que se ve mas afectada por el
cambio en el reflujo es en el rehervidor.
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Figura 2.20Sensibilidad del Perfil de temperatura ante un cambio en la
relacion de reflujo

iiiy Criterio SVD

En la figura 2.21 se muestran los vectores ul y u2 del andlisis SVD. La primera linea Ul esta
asociada con el calor en el rehervidor y la linea U2l esta asociada con la relacion de reflujo. Los
resultados del andlisis SVD son similares a los resultados del criterio de sensibilidad, donde se

sugiere que el punto de control de temperatura se debe encontrar o a una altura de 7m 6 en el
rehervidor.

Altura empaque (m)

Figura 2.21Resultados del Criterio SVD

Los valores singulares de la matriz de ganancia en estado estacionario son 6,=285,81 y 0,=85,42,
lo cual da un numero condicional de CN=0,/0,=3,35 (ver seccion 1.4.2). Esto indica que las dos

posibles variables a manipular son independientes, por lo que una estrategia de control dual podria
ser efectiva si se requiere.
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Analizando los anteriores tres métodos en conjunto se concluye que el mejor punto de control de
temperatura es en el fondo o rehervidor de la columna, por lo que se seleccionara la temperatura
de esta etapa como variable a controlar de los lazos de control TC-04 de las estrategias de control
planteadas. Por otro lado ninguna de las anteriores analisis mostré un cambio de temperatura
significativo en la seccion de enriquecimiento de la columna, por lo que no se tiene, a nivel tedrico,
una temperatura de control para el lazo TC-05 de la estrategia E3.

2.4 Simulacion y Analisis en estado dinamico

Hasta este punto se ha considerado solo los aspectos del estado estacionario del proceso. Ahora
se describirdn las simulaciones realizadas en estado dinamico para evaluar la controlabilidad del
proceso y las estrategias de control seleccionadas.

Las simulaciones dinamicas ayudan a mejorar el disefio, optimizacién y operacion de la planta
quimica. En realidad una planta industrial nunca trabaja en estado estable, puesto que cambios en
las corrientes de alimentacién, condiciones ambientales, ensuciamiento de equipos como los
intercambiadores, entre otros, alteran las condiciones de operacién del proceso. Las caracteristicas
transientes o dinamicas del proceso se pueden estudiar con una herramienta de simulacién
dinamica como Aspen Dynamics o Hysys Dynamics. Simuladores ampliamente utilizados hoy en
dia en la industria para este tipo de analisis.

Con la simulacién dinamica se consigue:

Optimizacion del proceso

Seleccidn, sintonizacién y optimizacién de los controladores
Evaluacion de seguridad

Transiciones entre condiciones de operacion

Condiciones de arranque y parada de la planta

ASANENENEN

A continuaciéon se revisaran algunos conceptos relacionados al modelamiento dinamico de
columnas de destilacién y posteriormente se realizaran las simulaciones con el simulador dindmico
AspenDynamics. El modelo dindmico se realizara por leyes fundamentales.

2.4.1 Modelamiento dindmico de columnas de destilacion

El modelamiento dinamico de columnas de destilacion se encuentra entre los modelos de mayor
complejidad. La complejidad del modelo se encuentra en la gran cantidad de ecuaciones
diferenciales y algebraicas no lineales que se deben resolver. A continuacion se describen las
principales ecuaciones del modelo dinamico de una columna de destilacion (Bequette 1998).

Balance total de masa:

dM;
— =LtV - L= (2.40)

Donde M es el liquido residual en la etapa j y es mejor conocido como holdup.
Balance del componente i en la etapa j:

dexl-j
gt = -1 VY — Lixi = Vi (2.41)

Despreciando las pérdidas de calor, el balance de energia en el segmento j se expresa como:
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dM;U;
d]t b= Ly Hfoy + Vi HYyy — LiHF = ViH] (2.42)

Las ecuaciones relacionadas al equilibrio son las mismas que en el modelo en estado estacionario,
ademas se incluye las ecuaciones de eficiencias de Murphree para cada componente. Para el
rehervidor el balance de materia esta dado por la siguiente ecuacion:

aM
d_tB =Lyr =B = Vnr4a (2.43)

Donde M; es el liquido almacenado en el rehervidor y B es el flujo molar de producto de fondos. El
balance por componente y energético estan dados por las siguientes expresiones:

dMpx;p
—dar Lyrxint — Bxip — Vnrs1YinT—1 (2.44)
dMgUg
= LyrHfir — BHE — Vyri1Hyr—y + UgAp(Ts — Ts) (2.45)

dt

Donde Ur y Agr son el coeficiente global y el area de transferencia de calor del rehervidor
respectivamente. El balance de energia en el condensador esta dado por la ecuacion 2.45:

dt

= V1(H¥ - Hé) —UcAc(Te — Tg) (2.46)

La acumulacion de materia en el condensador se considera despreciable. Por lo que el flujo masico
y molar de vapor que entra al condensador sera el mismo que entra al acumulador. El balance de
materia en el acumulador estard dado entonces por la siguiente ecuacion:

aMp,
dt

V,—L-D (2.47)

Para la soluciéon de las anteriores ecuaciones se requiere métodos de soluciéon de sistemas de
ecuaciones diferenciales, ecuaciones algebraicas no lineales y calcular los valores iniciales a partir
de la simulacién en estado estacionario. Algunos autores como Skogestad han trabajado en la
solucién de estos modelos (Skogestad 1997) y Rodriguez en sus tesis de maestria (Rodriguez
2005) describe con mayor detalle los tipos de modelos y consideraciones para la solucion del
modelo dindmico de la columna. En este trabajo Unicamente se considera la soluciéon del modelo
por medio del simulador.

2.4.2Simulacién dinamica con AspenPlus Dynamics

Antes de exportar la simulacion de AspenPlus a AspenDynamics es necesario especificar la
geometria y volumen de cada uno de los equipos involucrados en el proceso. Esto se debe a que
la respuesta dinamica del proceso esta relacionada directamente con el tamafio de los equipos. El
equipo mas grande y el cual se desea analizar dindmicamente es la columna de destilacién, por lo
que es necesario especificar la geometria de la torre empacada, el acumulador y el rehervidor,
estos se pueden ver en la tabla 2.6:
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Tabla 2.6—Especificaciones geométricas de los equipos de la columna de destilacion extractiva

Acumulador Rehervidor Torre
empacada
Diametro 4in 34 cm 5in
Longitud (m) 0,2 0,6 85m
Tipo de cabezal Plano Elipsoidal -
Volumen (L) 1,62 64,5

La simulaciéon en AspenDynamics tiene dos formas de ejecucion dependiendo si es conducida por
flujo o por presion. Esta Ultima es mas real, debido a que si no se presenta una caida de presion en
algln equipo o tuberia, no habra flujo. O si por ejemplo el gradiente de presién es positivo,
entonces se presentara un flujo negativo en dicho equipo. Por lo anterior es importante chequear
que exista una caida de presion significante en todos los equipos, para lo cual AspenPlus tiene esa
herramienta incluida.

Verificando las condiciones para la simulacién dinamica con la herramienta pressure checker, se
exporta la simulacion a AspenDynamics conducida por presién (Pressure driven). Ahora en el
ambiente de simulacién dinamica se procede a configurar los lazos de control PID, los cuales se
resumen en la tabla 2.7, para las estrategias de control E1 y E2, de acuerdo a lo planteado en la
seccion 1.7. En el caso de la estrategia E3 sera necesario configurar un lazo adicional de
temperatura (TC-05).

Tabla 2.7 — Lazos de control a implementar en la columna extractiva

Lazo de No Variable Controlada Variable Manipulada
control Lazo (CVs) (MVs)
PID
FC-01 1 Flujo Etanol Azeotropico Apertura Valv-01
FC-02 2 Flujo Glicerina Apertura Valv-02
FC-03 3 Flujo de Reflujo Apertura Valv-03
LC-01 4 Nivel en Acumulador Apertura Valv-04
(Flujo Destilado)
TC-03 5 Temperatura Etanol anhidro a la Apertura Valv-05
(PC-01) salida del Condensador (Flujo de agua en el
(Presion de la cima) condensador)
LC-02 6 Nivel en Rehervidor Apertura Valv-06
(Flujo de Fondos)
TC-04 7 Temperatura en la etapa de Apertura Valv-07
control (Flujo de Vapor en
Rehervidor)
TC-01 8 Temperatura de entrada de Etanol Apertura Valv-08
Azeotropico (Flujo de vapor HE-2901)
TC-02 9 Temperatura de entrada de Apertura Valv-09
Solvente (Flujo de vapor HE-2902)

El esquema de control E1 de la columna de destilacion extractiva en el simulador AspenDynamics
se puede ver en la siguiente figura:
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