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Resumen

La destilacién extractiva es una técnica de separacion de mezclas azeotropicas usando una
agente de separacion, el cual modifica la volatilidad de los componentes de la mezcla, el
agente de separacion debe de tener propiedades especificas que puedanlasejora
condiciones operativas y conseguir una alta pureza de los productos. La deshidratacién de
etanol por destilacion extractiva ha sido probada usando glicoles y algunos derivados de
estos. Especificamente, el etilenglicol y el glicerol han demostradlussmas competitivos

en términos de separacion, accesibilidad y consumo energético. Sin embargo, cuando el
glicerol es usado, la columna y tuberias presentan problemas hidraulicos dada su alta
viscosidad, pero su consumo energético es menor que eldubtemiel caso del uso de
etilenglicol. Por esto mismo, es de esperar que al adicionar etilenglicol al glicerol la
viscosidad del agente de separacion disminuya, al mismo tiempo, el consumo energético del
proceso respecto al proceso que usa etilenglicél s@nor. Adicionalmente, algunas
ventajas respecto al costo del agente de separacion, factor de separacion, entre otras pueden
ser obtenidas. En estmbajo,se estudia la mezcla etilenglieglicerol como agente de
separacion desde el punto de vista catagional y experimental. Inicialmente se muestra
como la mezcla permite obtener un comportamiento del diagrama gsieado para el

sistema etanedgua similar al obtenido con etilenglicol puro. Se presenta un proceso 6ptimo
desde el punto de vista edmnico y se evalla la controlabilidad del mismo. Finalmente, se
realiz6 una validacibn experimental del sistema usando una columna piloto con

concentracion de glicerol desde 0% hasta 40% molar.

Palabras clave:Destilacion Extractiva, Etanol AnhidriMlezcla de Solventes, Optimizacion,

Control, Validacién Experimental.



Abstract

Extractive distillation (ED) is a technique to separate azeotropic mixtures using a separating
agent, which modifies the relative volatility of the mixture. The sepayatgent must have
specific properties that can improve the operating conditions and get high purity products.
Ethanol dehydration by means of extractive distillation has been tested using some glycols
or derivatives as entrainers. In particular, ethylglgeol and glycerol have demonstrated to

be the most competitive in terms of separation, accessibility and energy consumption.
However, when glycerol is used, the column present hydraulic problems due to its high
viscosity, nevertheless the energy consuompin this case is lower than EZing ethylene

glycol as entrainer. It is expected that a mixture of ethylene glycol and glycerol will decrease
the viscosity of the separating agent and, at the same time, the energy consumption of the
process. Additiondy, some advantages regarding to the entrainer cost, separation factor,
among others can be obtained. In this work, Ethyleneglylgokrol mixture as separating

agent is studied, using a computational and experimental focus. First, a pseudobinary diagram
for the system ethanaebater using the mixed solvents and the experimental validation using

a pilot column with mixtures ethylergycol glycerol among 0% and 40 mol% of glycerol

were made. In the other hand, an industrial extractive distillation systersimalated and

optimized, finally, the controllability of the system was studied

Keywords: Extractive Distillation, Anhydrous Ethanol, Mixed Solvents, Optimization,
Control, Experimental Validation
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| ntroduccion

Desde el siglo pasado, el estudio de las operaciones ha tenido un enorme desarrollo. Como
consecuencia se hacrementado el nimero de publicaciones enfocadas al desarrollo de nuevos
procesos y modificacion de las tecnologias actuales para la purificacion y separacion de un sinnimero
de mezclas, tanto liguidas como gaseosas. Ademas de la evolucion en lasrasiseita producido

un rapido adelanto en la tecnologia usada para el disefio y evaluacién. En este terreno se encuentran
nuevos y mas certeros programas de modelamiento y simulacion de procesos, los cuales incorporan
tanto la estimacion de propiedadegfisjuimicas de las sustancias involucradas, balances de materia

y energia de equipos, como dimensionamiento de equipos.

En la actualidad, la destilacién es la operacion unitaria mas usada para la separacion de mezclas
liquidas, con la condicion de tenera diferencia de volatilidades relativas entre los componentes de
interés(Halvorsen & Skogestad, 201 Hste proceso convencionalmente consta de una entrada y dos

salidas (alimento, destilado y producto de fondos). A sistepasienen mas de una entrada o mas

de dos salidas se les denominan sistemas de destilacion complejos, un ejemplo de este tipo es la
destilacién extractiva. Esta permite separar mezclas azeotrépicas mediante la adicion de un nuevo
componente a la mezcle,0 m¥%n me nt e dgemeodesepasadi@an. "Como por ej empl
mezcla etanehgua, cuyo azedtropo se encuentra a una composiciéon de 88% molar de etanol

aproximadament@Cornell & Montonna, 1933)

La importancia del etanohcburante se encuentra en sus propiedades-fjgicoicas, por las cuales

mejora el desempefio global de un motor. Asimismo, cualidades como bajo impacto ambiental y
renovabilidad del recurso lo hacen una gran alternativa respecto a los combustible Efédewsl

anhidro se produce comunmente por destilacion extractiva, dado que es una tecnologia con bajo
consumo energeético y la inversion inicial para su implementacién se encuentra a la par de las demas
tecnologias, haciéndola atractiva para la indasEn consecuencia, existe una amplia demanda por

estudios para hacerla mas eficiente con respecto a otras tecnologias usadas en la industria.

Como se mencioné anteriormente la destilacion extractiva es la tecnologia que representa menores
costos, pero ¢ine el problema de escoger un agente de separacion que permita eliminar el aze6tropo.
En este sistema los agentes de separacion que tienen mejor comportamiento frente al aze6tropo etanol

i agua son el etilenglicol y el glicerol. Por una parte el gliceresgnta ciertas complicaciones



hidraulicas debido a su alta viscosidad, dificultando asi el transporte del mismo en las columnas, sin
embargo su comportamiento logra desplazar mejor la curva de equilibrio en la zona rica de etanol y
su costo comercial esajp comparado con el etilenglicol, ya que se obtiene como subproducto del
biodiesel. Por otra parte, el etilenglicol no presenta problemas de transporte en las columnas pero si
un mayor consumo energético en el proceso de deshidratacion en comparaeidglicerol, 1760

kJkgy 1249 kJkg respectivamentfJyazan A. , Gil, Aguilar, Rodriguez, & Caicedo, 2006)

En este trabajo se plantea un andlisis sobre el uso de una mezcla binaria de solventes como agente
separacion en délsicion extractiva para la deshidratacion de etanol anhidro, en este caso la mezcla
etilenglicolglicerol. Esto con el fin de ofrecer a la industria colombiana una alternativa viable para

la obtencién de etanol anhidro con las condiciones idéneas paraz#ado con gasolina. Para hacer

esto posible se plantea trabajar secuencialmente en cinco campos principales. Inicialmente se
determina el equilibrio liquideapor de la mezcla cuaternaria etaagliaetilenglicolglicerol con

el fin de validar el comptaimiento termodindmico de la mezcla como agente de separacion.
Posteriormente, se realiza la simulacion del proceso y optimizacion de las condiciones de operacion
para la columna de destilacion extractiva ubicada en los laboratorios de ingenieria gaifaica d
Universidad Nacional de Colombia. En una tercera fase, se sigolatimizan las condiciones de
operacién y de disefio del equipo para un sistema a escala industrial que produce 300.000 litros por
dia de etanol anhidro. En la cuarta fase, se estadistiategia de control a ser implementada en el
esquema industrial del proceso. Finalmente, se realiza la validacion de la metodologia planteada y

condiciones de operacion obtenidas a escala piloto.

Cada capitulo busca mostrar la secuencia seguida pastueio realizado. El primer capitulo
presenta los antecedentes del proceso en evaluacion, ademas se realiza una revisién de algunos
conceptos basicos para: equilibrio liquidpor, prueba de consistencia termodinamica, modelos

termodinamicos, optimiz&mn de procesos algoritmos de optimizacién y control de procesos.

En el segundo capitulo se muestran los resultados para el equilibrio fgpioloisobarico a dos
presiones distintas, se presenta la metodologia de cuantificacion de las concentracetaneld
etilenglicol y glicerol tanto para la fase liquida y vapor, el resultado de la prueba de consistencia para
los distintos datos tomados en el laboratorio y la correlacion de los valores obtenidos del equilibrio
con distintos modelos termodinami@oser usados durante la simulacion del proceso y los parametros

de interaccion binaria que permiten un correcto ajuste del modelo con los datos experimentales.
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En el tercer capitulo se muestra los resultados para la simulacion y optimizacion delpeszzda
industrial y piloto, se presentdos perfiles caracteristicos del esquema en estudio. Ademas se
presentan los modelos de estimacion de costos, tanto de equipos como de servicios usados en el
programa. Finalmente se hace una revision de los algoritmos de optimizacion usados, sus

caractersticas y comparacion de los mismos.

Los resultados en un caso especifico de la optimizdgénnusados en el capitulo 4 para evaluar
la estrategia de control del esquema de proceso estudiado en este trabajo. Para tal fin, se presentan las
variables deontrol, las estrategias de control en estudio y los resultados para las variables de interés.

Finalmente, se realiza un analisis de los resultados obtenidos durante el desarrollo del trabajo para asi

poder mostrar la viabilidad o no del esquema propuesto



Capitulo 1

Conceptos base

1.1. Antecedentes

La necesidad de buscar nuevas alternativas de combustibles para disminuir la dependencia hacia
los combustibles fésiles nacié como respuesta a la crisis del petréleo de 1973 y la problematica
ambiental de los ultimos afios causada por el uso indiscrimileadombustibles fosiles .Una de

las alternativas que emergieron de estos fenébmenos fueron los biocombustibles, los cuales se
definen como; cualquier tipo de combustible que se derive de la biomasa, entendiendo esta Ultima
como cualquier materia organica aiégen reciente que haya derivado de animales o vegetales
como resultado de un proceso de conversion fotosintético; como la madera de los bosques, los
residuos de procesos agricolas y forestales, de los residuos industriales, humanos o animales
(Hernandez Rodriguez & Arturo, 2015)

Los unicos biocombustibles que se producen a escala industrial actualmente son el bioetanol y el
biodiesel. El bioetanol, ha sido ampliamente utilizado como combustible o en mezclas con
gasolina, ébido a que es completamente renovable en la naturaleza. Ademas, el uso de bioetanol
como potenciador de la gasolina presenta algunas ventajas como una mejor oxidacion de los
hidrocarburos que componen la gasolina y por consecuente la disminucion desiasesnde

gases de efecto invernadero a la atmogfeaatro Martinez, Beltran Arredondo, & Ortiz Ojeda,
2012)

La idea de utilizar el etanol como combustible liquido no es nueva. En los primeros motores de
combustion internédécada de 1870) se empleaba indistintamente alcohol o gasolina, asimismo,
entre los afios 1920 y 1930 se discuti6é considerablemente su uso como combustible para motores.
Posteriormente, la atencién sobre el etanol de¢@jdr Ch & Francisco, 2003)En 1975, el
gobierno de Brasil lanza el Programa Nacional del Alcohol, Proalcool, con el objetivo de
promover la produccion de etanol a partir de la cafia de azucar, para remplazar la gasolina. En ese
mismo afio, las importaciones petréleo al pais habian alcanzado el 79.5% de la demanda total

y el 21.1% del total de las importaciones, representando una gran carga econémica en la balanza
de pagos nacion@BNC, 2001) Como consecuencia, fue establecigad@mente una industria

nacional. Bajo otras circunstancias, en 1978 en Estados Unidos fue aprobada la Ley Nacional de
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Energia, la cual incluia una ley de exencion de impuestos para gasolinas conteniendo un 10% de

alcohol.

Colombia incursion6 en la prodtion de etanol como biocombustible con la ley 693 de 2001,
donde se exigia una proporcion de 10%(v/v) de etanol en la gasolina que se distribuye en
ciudades de mas de 500,000 habitantes, ademés dicta las normas sobre el uso de alcoholes
carburantes, ademdle crear los estimulos para las empresas que tuvieran entre su razén social
la produccion de estos. Como consecuencia se gener0 rapidamente una industria que pudiese dar
solucion a la demanda emergente. Segun estadisticas, para el afio 2013 en grpdigose
aproximadamente 350 millones de litros de bioetanol carburante, empleando como principal

materia prima cafia de azU¢Aisocafa, 2017)

La definicion de alcohol carburante fue establecida en la Resolucion 180687ddejutifo de

2003, modificada por la Resolucion 18 1069 del 18 de agosto de 2005, expedida por el Ministerio

de Minas y Energia, la cual lo describe como: "Compuesto organico liquido, de naturaleza
diferente a los hidrocarburos, que tiene en su molécugaupo hidroxilo (OH) enlazado a un

atomo de carbono. Para efectos de esta resolucion se entiende como alcohol carburante: Etanol
Anhidro combusti bl e desnat ur @obnbuastbikoindoshidlesni do a

y Comerdgales, 2017)

Debido a lo anterior, el gobierno colombiano ha promovido el desarrollo del sector de
biocombustibles teniendo en cuenta, entre otras razones, el gran potencial que posee el pais para
convertirse en exportador de estos produ@dC, 2001) Las lineas generales de la politica de
biocombustibles se ha expuesto en documentos como el Conpes 3510 de 2008, el Plan Nacional
de Desarrollo 2002010 y el Plan Nacional de Desarrollo 2@ 4. Aunque desde el 204 s

tenia la normativa base, fue solo hasta el 2005 que empez6 la produccién nacional de alcohol
carburante. En Il a YW tima expansi-n que se rea
16250. 0@dcarla,/2017)Desde el afio A0 la produccion de etanol carburante es
suficiente para abastecer todo el territorio nacional con gasolina cuyo contenido de etanol es 8%
(Rivera, 2014) Siendo los mayores productores de alcohol carburante los ingeniosalncauc
Providencia, Risaralda, Mayaguez y Manuelita, ubicados en el valle del rio Cauca. Asimismo, Se
planean nuevas destilerias en el ingenio Riofi2distilla, en la planta Riopaila, asi como en
Puerto Lopez, Meta, en el complejo industrial de Bioenergy.eCéin de lograr una cobertura

en todo el territorio y aumentar la relacion de mezcla como minimo gdA886afia, 2017)a



produccién actual de etanol en Colombia por ingenio se presenta en la tabla 1.1. Sin embargo,
uno de bs inconvenientes del uso de las mezclas efgasilina es su alta receptividad al agua.

Aun cantidades moderadas de agua pueden hacer que la mezcla-gaspbhae separe en las

dos fases, lo cual reduce el desempefio del motor, pero la mayor difradliza en su transporte.

La afinidad al agua del etanol imposibilita su conduccién por tuberia (el medio mas barato), lo
gue exige un sistema de transporte prgNiational Academy of Sciences, 200Mor tal razon,

el alcohol adicionado a la mezcla debe pasar por un proceso de deshidratacion que garantice el

buen funcionamiento del motor.

Tabla 11: Produccion de etanol anhidro en plantas en operacién en Colombia.
(Fedebiocombustibles, 2018)

No Regién Inversionista Capacidad (I/dia)
1 Miranda, Cauca Incauca 350.000

2 Castilla (Valle del Cauca) Riopaila 400.000

3 Palmira, Valle Ingenio providencia  300.000

4 Palmira, Valle Manuelita 250.000

5 Candelaria, Valle Mayaguez 250.000

6 La Virginia, Risaralda Ingenio Risaralda 100.000

7 Canto Claro, Puerto Lopez GPC 25.000

8 Meta Bioenergy 320.000

Las tecnologias de deshidratacién de etanol han sido ampliamente estudiadas, las dos tecnologias
con mayor presencin la industria de deshidratacion de etanol son la destilacién extractiva y la
adsorcion con tamices moleculares. En el caso de destilacion extractiva los investigadores se han
enfocado en la formulacion, creacién y/o uso de diferentes solventes conlelafimentar la
selectividad del solvente, disminucién del consumo energético, relacion solvente a alimento y

disminuir los costos asociados al proceso.

Los solventes usados para la deshidratacion de etanol son cominmente glicoles o sustancias de
alto pe® molecular. Una alternativa al uso de solventes puros es usar una mezcla de ellos, esto
con el fin de aprovechar las propiedades intrinsecas de cada uno para mejorar el comportamiento
de la mezcla en el proceso. El estudio de mezcla de solventes coteodegeeparacion presenta

poco desarrollo cientifigdel primer registro de un estudio enfocado en usando esta alternativa
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fue publicado por Chianese y Zinnamo$t890) Alli se proponen dos metodologias distintas
parala deshidratacién de etanol, la primera consiste en el uso de destilacion azeotrdpica
heterogénea con benceno (técnica ampliamente usada en estos procesos) y la segunda es el
planteamiento y simulacion numérica del uso de gasolina como agente de sepalseitendo
resultados positivos en la columna deshidratadora, pero con dificultades en la separacion para la
segunda columna. Posteriormente, algunos otros resultados fueron publicados por Gil et al
(2008) El primerode ellos propone el uso de la mezcla etilengltoturo de calcio como agente

de separacion, obteniendo una disminucion en el consumo energético por litro de etanol pero con
problemas de taponamiento en la columna debido a la precipitacion de |desaludrerias y al

interior de la columna. El segundo propone la mezcla etilengim@rol como agente de
separacion en destilacion extractiva para la obtencién de etanol anhidro, obteniendo un buen
desarrollo de los perfiles de temperatura, una buerezg@ulel etanol y un consumo energético
competitivo con respecto a las tecnologias existentes hasta ese md@ikntdarcia, &
Rodriguez, 2014)

1.2.  Equilibrio liquido-Vapor

En la industria quimica, los productos son a menudo purificados para obtener el producto de interés
en la concentracion requerida mediante operaciones de cambio de fase, tales como destilacion,
absorcion y extraccion. Para poder disefiar, evaluar u optitaiea operaciones es necesario estimar

el comportamiento de los componentes de la mezcla en el equilibrio. El equilibrio Ngpioloen

un sistema de-nomponentes esta definido como el punto donde el flux de componentes de la fase
liquida a la fase y@or es igual al flux de la fase vapor a la fase liquida. Ademas este exige que la

temperatura y la presion sean igual en ambas (@as0ga, 1995)

Para representar el equilibrio liquigtapor se asume la igualdad del potahquimico en las dos
fases para todas las especies. Esta condicién termodindmica de equilibrio se representa por el
concepto de fugacidad, tanto para la fase liquida como y8pat, Prausnitz, & Sherwood, 1978)

Donde el eqilibrio esta dado por:

Siendo’Q la fugacidad de la fase vapoity la fugacidad de la fase vapor.



Uno de los modelos que permite representar este tipo de sistemas es la ley de Raoult, que
supone que tanto la fase vapor como kefquida se comportan idealmente, lo cual se
cumple solo a presiones bajas o moderadas y cuando los componentes de la mezcla son
semejantes quimicamente, es decir tienen una estructura molecular muy(kienit@ndez

Rodriguez &Arturo, 2015) La ley de Raoult esta definida matematicamente como

Dondewes | a fracci-n molar delweslafrapcommeoat e fi 0
del componente fDeés lagresioh del sstaagle eb B grasiom de,

saturacion del componente i a la temperatura del sistema.

Temperatura

Liquido

x1-yl

Figural.1l: Diagrama PXY para una solucion ideal binaria

La figura 1.1 presenta el diagramaX® para un sistema binario de comportamiento ideal,
se puede apreciar que no existen puntos de cambio de concavidad de la misma, asimismo
debido a la forma de la curva, es posible obtener cualquiera de los dos coempuens

mediante destilacion convencional.

En la vida real muy pocas soluciones se comportan de manera ideal, entrielézdidades
de las mezclas se encuentra el fendbmeno de azeotropia, estas mezclas desarrollan un
comportamiento similar al mostrada la figura 1.2. En el cual existe un punto en el cual no

hay cambio de composicion entre la fase liquida y vapor.
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Figura 12: Diagrama FXY para una solucién nimeal binaria

Para este tipo de mezclas donde los componentes de la misma no son quimicamente similares
o donde la fase liquida y vapor tiene un comportamiento lejano a la idealidad, se utilizan el
coeficiente de actividad y fugacidad, respectivamente, para hacerrécoodm en el
comportamiento. Ambos coeficientes dependen de la temperatura, presion y composicion de

la mezcla multicomponent@Reid, Prausnitz, & Sherwood, 197&)bteniendo finalmente
una expresion con la forma

®won o 0

La estimaciéon de los coeficientes de actividad y fugacidad de una mezcla debe realizarse
mediante experimentacién, debido a la relacion directa que éstos tienen con las propiedades
propias del sistema en estudio. Algunos autores, medianterrelacion de resultados

experimentales para distintas mezclas, lograron desarrollar modelos que permiten estimar el

valor de estos coeficientes, pero con la restriccion de contar con los parametros propios de
cada sistema en estudio.

Tabla 12: Algunos modelos para la determinacion de coeficientes de fugacidad y actividad.
(Smith, Van Ness, & Abbot, 2007)

Modelos para determinar Modelos para determinapeficientes
coeficientes de fugacidad de actividad




- Margules de 2 parametros
- Van der Waals i
_ - Margules de 3 parametros
- RedlichKwong

i - Van Laar
- RedlichKwong-Soave )
_ - Wilson
- PengRobinson o
_ - Non Random Two Liquids (NRTL)

- De Santis
- UNIQUAC
- UNIFAC

La tabla 1.2 presenta algunos de los modelos mas usados para determinacion de coeficientes
de actividad y fugacidad, estos modelos por su naturaleza estimativa precisan de verificar la
veracidad de la estimacion realizada con resultados experimentales pqualibrio. Con

este fin varios autores han determinado experimentalmente la curva de equilibrio liquido
vapor para gran numero de sistemas, como por ejemplo las parejasAgaaoAgua

Glicerol, AguaEtilenglicol, EtanolGlicerol, EtanolEtilenglicd, todas ellas objeto de este
estudio.

Como se mencion0 anteriormente, los modelos para la estimacién del comportamiento de un
sistema en equilibrio tienen parametros propios de cada sistema. La estimacién de estos
parametros se realiza por dos formpsncipalmente, el primero usa resultados
experimentales, los cuales mediante regresion permiten obtener los parametros para el
sistema. El segundo por contribucién de grupos, una metodologia usada por UNIFAC en el
cual no es necesario tener informaciéparimental para determinar el comportamiento de

un sistema. Estos modelos utilizan parametros de interaccién binaria para los calculos, por

tal razén en sistemas de tres 0 mas componentiebeacorroborar los datos estimados.

El estudio del equilibridciquido-Vapor de mezclas cuaternarias tiene un pobre desarrollo
cientifico. Adicionalmente, este se ha enfocado principalmente al estudio de equilibrios
cuaternarios reactivos, dado que cominmente en este tipo de sistemas intervienen dos
reactivos y se fanan dos productos. Algunos ejemplos de trabajos en esta area son los
publicados por Balaban et@002) Delgado et a{2007) Pequenin et gP011y Calvar et

al (2005) Estos trabajos muestran como la mayoria de sistemas cuaternarios presentan altos
tiempos de estabilizacién, (mayores a 6 horas). Asimismo, para realizar la determinacion se

mantiene la concentrair de uno o dos componentes constantes durante el desarrollo del
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experimento. En el caso de destilacion extractiva, los estudios de equilibrio -\igpioio
estan enfocados en mezclas ternarias (dos componentes que foazedtrelpoy el agente
de separ@odn).

1.2.1. Modelo termodinamic®RTL (Non-Random Two Liquids

Los modelos mas sencillos para la determinacion de equilibiisdo-vapor utilizan el
concepto de composicidén global, los cuales no tienen en cuenta las interacciones entre las
moléculas queomponen la mezcla. Por ende, existe la tendencia a generar desviaciones
respecto al comportamiento real de las sustancias para mezclas donde las interacciones

intermoleculares entre los distintos componentes son fuertes.

El concepto de composicién locslirgio por la necesidad de representar de manera mas
adecuada este tipo de mezclas. Este define que dentro de la mezcla existen composiciones
locales, las cuales difieren de la composicién global de la mezcla, por lo cual se tiene en
cuenta las interaccies de corto alcance y las orientaciones moleculares no aleatorias que
resultan de las diferencias en el tamafio molecular y de las fuerzas intermolé&néites

Van Ness, & Abbot, 2007)

La ecuacion NRTL es unjeamplo de este tipo de ecuaciones, la cual esta dada por.

0O Ot Ot
WOYY®w w0 ®w w0

Los coeficientes de actividad son calculados mediante:

i ot ° ot
® ®O ® ®0

i ot ° o7
® ®O ® ®O
o Agpt
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Siendo| b @& pardmetros especificos para un par de especies en particular y son
independientes de la composicién y la temperatura. Los valores de los coeficientes de

actividad a dilucién infinita estan dado por:

I t  tAgpt

I Tt Agpt

Como se muestra, para usar este modelo para la estimacion de propiedades termodinamicas,
es necesario conocer tres parametros propios del sistema que se desea estudiar. Esto hace
necesario la adquisicién de datos experimentales con el fin de op@mdenetros que
representen de manera correcta el sistema que se estd modelando. Pero, no solo se deben
obtener datos experimentales, se debe corroborar que estos son termodindmicamente

correctos y representan a un sistema en equilibrio termodinamico.

1.2.2. Consistencia termodinamica

Cuando se tiene una mezcla de And component
termodinamico, la sumatoria de los cambiogotencial quimicale los componentes de la

mezcla es igual a cero. La expresion que relaciona estos cambios se conoceecaawmda

de GibbsDuhem.Para una mezcla de dos componentes la expresién que relaciona estos

cambios esta dada por:
¢ Q ¢ Q T

La ecuaddn modificada en términos de actividad y propiedades de excesedngescribir

de la forma
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N T o

Ademas, la energia libre de Gibbs puede expresarse como:

Q YY waf

Al incorporar ambas ecuaciones en uola €xpresion matematica e integrandaxde ma

w P, se obtiene:
| L G YQQ"Y o
» v v

Para un sistema isobéarico la ecuacion pierde el segundo término detidesttho

reduciéndose a la expresion:

| } Qo S70'(2 Y
Foo 5

La solucion de esta ecuacion debe de ser lo mas cercana a cero para que los datos sean

consistentes termodinamicamente. Para asegurar esto se consideran ambos términos de la

ecuacion por separado

Siendola desviacion individual porcentual en las areas definidas ¢emith, Van Ness, &

Abbot, 2007)
o ¢
p MA—F—

b 3!
0



Para un sistema multicomponente McDermott and Ellis [34] definieron el tétmide la
ecuacion de GibbBuhem mediante una expansion de la ecuacion para mas de dos

componentes.

wQl i o)

Mediante integracion por partes usandolaaegd el t r apezoi de alrededor

X,Y,Z, se obtiene.

-
-
—_
==
-
T

Simplificando la expresién

k k k

mié— (bi#— E a)‘lg— o)

Mediante esta expresion es posible determinar el lado derecho de la ecuacion de Gibbs
Duhem, la cual para McDermott debe de estar por debajo de la tolerancia dada para el sistema.
Otra metodologia para realizar la pruebacdasistencidermodinamicaes el método de
Wisniak(1993) esta metodologia toma la ecuacién de GIbbkem, representando¥by

Y'Oen términos del volumen molar y la entalpia en exceso, respectivamente. Mediante un
tratamiento matematico de estas y la ecuacion de ClaDkipsyron, el autor presenta una

igualdad entre dos parametrosy w .

Yi?
0 Yoo = Y
v Yi

O Y'YU
Yi ¥
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Siendo'Yl a temperatura de ebullici-n deloeslamponent
composici-n del c omp o n e¥it es lafehtropia ele vaporzacibnadele | 2 qu
componente puro, T es la temperatura de equilibrio. Adicionaln¥ent® y w se calculan como,

(Wisniak, 1993)

c-
e
|

Siendo la entropia de vaporizacion calculada como el cociente entre la entalpia de vaporizacion del

componente puro y su temperatura de ebullicion.

1.3. Tecnologias para la deshidratacion de etanol

El sistema etandl agua presenta un azeo6tropo de minimotguie ebullicion al 88% de
composicion molafCornell & Montonna, 1933)el cual no permite obtener etanol anhidro

por medio de sistema de destilacion convencional cuando se parte de un alimento con
composicion inferior a la azeotropica. Laszclasazeotropicas han suscitado el desarrollo

de un gran namero de tecnologiasapsgpararlas, entre las cuales se encuentran:

9 Destilacién al vacio

Esta técnica de destilacion aprovecha el efecto sobre la composicion del azeétropo
conseguido al modificar la presion del sistema tanto por encima o por debajo de la presién
normal de tabajo. Para obtener etanol anhidro este tipo de tecnologia precisa de aplicar una
presion por debajo de los 1kBa (Uyazan A. , Gil, Aguilar, Rodriguez, & Caicedo, 2004)

. El sistema consta de dos columnas consecutivas; en la primera se alimenta una solucién
diluida para llevarla hasta una composicion cercana a la azeotropica y luego ésta se lleva a la
segunda columna que opera a vacio, esta permite desplazagiéedealestilacion, donde

se puede obtener por fondos etanol deshidratado, cuya composicion debe ser superior al
99,5% molar, sin embargo, para conseguir este efecto se requiere utilizar columnas de

deshidratacion muy altas y grandes relaciones de ogefloj cual acarrea altos costos



operacionales y costos de invers{lyazan A. , Gil, Aguilar, Rodriguez, & Caicedo, 2004)

por lo cual esta opcion no se emplea industrialmente.

Destilacién azeotrdpica

Esta metodologia implecmodificar la azeotropia de la mezcla a una mas favorable por medio
de la adicién de un tercer componente a la mezcla. El objetivo es lograr que la composicion
del alimento se encuentre en una regién de destilacién favorable para la operacion de la
columra y asi obtener el etanol anhidi@ham & Doherty, 1990)Industrialmente en la
separacion del azedtropo etahagua, se ha usado el benceno debido a sus caracteristicas
de solubilidad, sin embargo debido a su caracter daecer el benceno ha sido reemplazado

por ciclohexano(Chianese & Zinnamosca, 1990)

El sistema de deshidratacion consta de tres columnas, la primera se emplea para concentrar
la solucion alcohdlica hasta un punto cercanazabtépico, en la segunda se adiciona el
agente de separacion, obteniendo por fondos etanol anhidro y por cima un azeotropo
heterogéneo ternario de minimo punto de ebullicion, este es condensado y llevado a un
decantador, en el que se hace una separa@dfasgs y una reposicion del agente de
separacion. Gran parte de la fase liviana (etanol y solvente) se devuelve a la columna y la
fase pesada (agua y solvente) se envia como corriente de destilado a una tercera columna en
la cual se recupera el agentesdparacionUyazan A. , Gil, Aguilar, Rodriguez, & Caicedo,

2004)

Destilacién extractiva

La destilacion extractiva al igual que en la destilacion azeotrdpica consta de la adicion de un
tercer componente (agente de separacion), su diferencia radica en que éste modifica las
volatilidades relativas de los componentes eliminando el aze6tropmBargo, este agente

de separacion debe cumplir ciertas condiciones como: no formar azeotropos con los
componentes iniciales, tener un punto de ebullicion elevado respecto al sistema original y
presentar diferentes afinidades con los compuestos a sépaeater & Henley, 1998)
Basicamente el sistema consta de dos columnas, en la primera se adiciona el agente de
separacion y se obtiene el etanol anhidro por la cima y la mezcla ageate por fondo.

Esta mezcla de fondo sepsea en una segunda columna posteriormente y asi se recupera el
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agente de separaci@dyazan A. , Gil, Aguilar, Rodriguez, & Caicedo, 2004) y como se
ilustra en la Figura 1.3.

gua'de Agua de
enfriamiento enfriamiento

O - 0
Reposicién )
solvente
—Q?ta;ol {>§ Agua

4@_> 22 | Columna 7 Columna
Etanol recuperadora

. extractiva
azeotropico == I

\
N

< 13 |«

e | oD
p l Vapor

Figura 13: Diagrama de proceso para destilacion extractiva de etanol.

- Destilacién con sales

Esta metodologia de separacion es una modificacion de la destilacion extractiva, en la cual el
solvente es remplazado por sales como agente de separacién, para maifitaalzciones
moleculares de la mezcla, con la ventaja de disminuir o eliminar las pérdidas de volatiles,
puesto que estos compuestos tienden a permanecer en la fase liquida y pueden recuperarse
por evaporacion o cristalizacion. Sin embargo, aunquedseer las pérdidas, se presentan

otros problemas: mayores costos por el uso de materiales especiales para evitar la corrosion,
posible precipitacion de la sal lo cual trae como consecuencia la reduccion de eficiencia en
la torre y posteriores problemas ks tuberiagd (Gil, Uyazan, Aguilar, Rodriguez, &
Caicedo, 2008)

9 Adsorcién con tamices moleculares




Es un proceso de adsorcién donde se hace uso de la afinidad de las moléculas pocia superfi
libre de ciertos sélidos porosos llamados adsorbé€Riesra, 2014) En algunos casos se
emplea silica gel, en otros se emplean los tamices moleculares los cuales son sustancias
granulares de forma cilindrica o esféricaa®minados zeolitas. Los tamices moleculares son
materiales que se caracterizan por tener una gran capacidad de retener sobre su superficie
tipos definidos de especies quimidgdscques, Lyons, & Kelsall, 2003Este proceso
generalmente funciona de forma ciclica, ya que la capacidad de los adsorbentes para retener
agua es finita, de manera que una vez se saturan idgjegrerarséRivera, 2014)

1 Pervaporacion
Es un proceso que involucra el uso de membranas, en el cual se alimenta una mezcla liquida

y se obtiene un liquido retenido y un permeado en fase vapor. Debido a que solo se vaporiza
el permeado, los costos energéticos son bajos en comparacién con otras tecnologias, sin
embargo el costo de los equipos y las membranas son demasiado elevados, lo que dificulta
emplear este proceso a gran es¢®avera, 2014)

Uno de los principales criterios para seleccionar el método de separacién depende de la
conveniencia econdémica, la cual se ve representada en los costos de capital, costos de
inversion, costos de operaciontiee otros, del mismo modo se busca que sea una operacion
sencilla, de facil manejo y que tenga cierta seguridad en la operacién. Industrialmente, la
destilacién es una de las tecnologias que mas se emplean en el proceso de deshidratacion de
etanol, debidoa su sencillez. La Tabla 1.2 muestra la comparacién de las diferentes
tecnologias con respecto a la cantidad de energia requerida por cada kilogramo de etanol

producido.

La tabla 1.3 muestra los consumos energéticos de cada operacion anteriormenteadepeia la
produccién de etanol anhidro, donde la destilaciéon extractiva con etilenglicol, la destilacién
azeotrdpica con ciclohexano y los tamices moleculares, son las tecnologias que consumen menos
energia reduciendo asi los costos de operacion destaanmSin embargo, los tamices moleculares
requieren de una gran inversion inicial. Por lo tanto, la destilacion extractiva representa una excelente
opcién para el proceso de deshidratacion de etanol, puesto que al compararla con la destilacion
azeotropicaésta representa menos costos operacionales. Adicionalmente, la destilacion extractiva es
ampliamente usada en la industria para la separacion de sistemas azeotropicos, cuyos puntos de

ebullicién son muy cercangblyazan A. , Gil Aguilar, Rodriguez, & Caicedo, 2004)
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Tabla 1.3. Consumos energéticos para tecnologias de deshidratacion de etanol

Composicion  Consumo Flujo

Tipo de Proceso molar del (kd/kg de alimento

alimento etanol) (kmol/h)
2Do%§';ilacién extractiva con acetato de potasdi@ro y Ravagnani, 60% 9270 80
Destilaciéon extractiva con cloruro de calgino y Aguilar, 2003)  20% 1998 100
Destilacion extractiva con glicer@arciaHerreros, 2011) 88% 1426 100
Destilaciéon extractiva con glicer@iaz, 2009) 88% 1057 847
Destilacién extractiva con etilenglic@heirelles, 1974) 85% 1760 0,2
Destilacion extractiva con etilenglicol + gall, 2007) 88% 1425 100
Destilacion extractiva con gasolif@hianese &ianamosca, 1990)  85% 3180 100
PervaporaciorBarba et al., 1985) 40% 4602 0,3
Adsorcién con tamices moleculargscques et al., 1999) 88% 1430

En la destilacion extractiva se han estudiado diferentes solventes, una gran variedad de estos
modifican la forma de la curva de equilibrio liquitlovapor y eliminan el aze6tropo, entre estos
solventes se encuentran algunos glic@lésted States of America Patente n° 6.177.597, 19@9)

glicerol (Uyazan A. , Gil, Aguilar, Rodriguez, & Caicedo, 200B}studios realizado@Vieirelles,

Weiss, & Herfurth, 1992yeportan que la operaciéon con etilenglicol acarrea menor consumo
energético. Por otro lado también se ha estudiado el uso de glicerol como agente de separacién el cual
ha demostrado tener una mejor eficiencia en la operacion, puesto que este despléaaunegode

equilibrio (Uyazan A. , Gil, Aguilar, Rodriguez, & Caicedo, 2006)

1.4. Control de procesos.

La industria quimica en los ultimos afios ha buscado la mejora continua de los procesos y la calidad
de los productos, estovolucra el mantener una calidad estandar de los productos y subproductos
obtenidos en la cadena productiva. Asimismo, el aumento de la normatividad ambiental y de
seguridad ocupacional ha obligado a buscar mecanismos que permitan mantener las cndicione
operacionales dentro de los rangos adecuados. Con el fin de lograr estos objetivos el control de
procesos es la solucion, dado que por medio de la medicion de variables propias del sistema
(temperaturas, presiones, flujos, concentraciones, nivel, eln&g) ¢ la manipulacion de otras
(Cargas de enfriamiento y calentamiento, apertura de valvulas, entre otras) permite mantener el
proceso dentro de los valores deseados y responder antes diversas perturbaciones con el fin de
mantener la calidad del produgtseguridad del proceso. Un ejemplo de este tipo de sistemas es el

aumento de temperatura de un fluido a través de un intercambiador de calor. En este caso, la variable



controlada es la temperatura de salida del intercambiador, la variable manipukataEedion de

vapor al intercambiador (Apertura de la valvula de suministro de vapor al intercambiador). Un nuevo
concepto que surge al i nvol ueProarntel oc ovmatl roorl ddee
definido como el valor en el cual se deqaa esté la variable de proceso.

Los componentes basicos de todo sistema de contr@&sath & Corripio, 1991)

0 Sensor: se conoce como el elemento primario de control.

o Transmisor: se conoce como el elemento secundadordeol.

La combinacién del sensor y transmisor realizan la medicién de a variable que se desea controlar.

o Controlador: es el cerebro del sistema de control, este realiza la decisidon del sistema.
Con base en la medicion, el controlador decide que hacampantener la variable
en el valor que se desea (Peiint).

o0 Elemento fina de control: como resultado de la decisién del controlador se debe
efectuar una accién al sistema, la cual les realizada por el elemento final de control,
el cual frecuentemente $&ta de una valvula de control, otros elementos finales
comunmente utilizados son las bombas de velocidad variable, los transpondedores y

los motores eléctricos.

La metodologia de control mas usada por su sencillez y versatilidad es el control panteaibn

o feedback [34]. En este procedimiento se toma la variable controlada y se alimenta al controlador en

el cual se toma la decision, la cual es ejecutada sobre la variable manipulada. Las ventajas de esta
metodologia de control es que es una té&cmay simple que compensa todas las perturbaciones, la
desventaja es que Unicamente puede compensar la perturbacién hasta que la variable controlada se ha
desviado del punto de control. Resumiendo, la perturbacién se debe propagar por todo el proceso

antesde que la pueda compensar el control por retroalimenté8iaith & Corripio, 1991)

La ecuacion general para un controlador basa en una metodologia de control por retroalimentacion es

(Gil ChavesLopez, Garcia Zapata, Leguizamon Robayo, & Rodriguez Nifio, 2016)
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Donde () 00 es la salida de controlador en el tiemp®t) es el error en el tiempod, es la
ganancia proporcional del controladdY,es el tiempo integral del controladdl, es el tiempo

derivativo del controlador.

Controladores proporcionales: son los controladores mas simples, dado que solo poseen un solo
parametro de ajuste, lap nci pal desventaja de este tipo de
variable de control, esto significa que existe una desviacion entre esta y el valopdaitset

Controladores proporcionaléistegrales (Pl): este tipo de canites adecuado para procesos en los
cuales las desviaciones en la variable controlada no son permitidas, por esto una nueva accion es

incorporada al controlador, a cual es denominigtapo de reajuste.

600 000

<

Controladores Prapcionatintegratderivativo: este tipo de controlador ademas de corregir la
desviacion que existe en la variable controlada, tiene como propdsito anticipar hacia dénde va el

proceso, mediante la observacion de la rapidez para el cambio dé¢Seitbr & Corripio, 1991)

D (‘) } 'O C l 'O O‘ ’Q 0‘ ) "Y ' S
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El control de procesos aplicado a sistemas de destilacion ha sido ampliamente estudiado, uno de los
mayores referentes en este tema son los trabajos dlestxsgor Luyben y principalmente en su

libro Practical Distillation Control (Luyben W. L., 1992)Libro en el cual se proponen varios
esquemas de control para destilacién extractiva que seran evaluados en este trabajo. Cabe anotar que
algunos de estos esquemas han sido ya evaluados por otros autores en sistemas de deshidratacion de
etanol por destilabn extractiva, entre los cuales se encuentra el trabajo desarrollado por Gil et al
(2012) en el cual se estudian dos esquemas de control para la obtencién de etanol anhidro usando
glicerol como agente depgaracion, este estudio encontrd que para ese caso de estudio especifico una

estrategia de control convencional permite tener un correcto funcionamiento de la planta con



perturbaciones del +20% en el flujo de alimentacion y concentracion de etanol alingénto. Se
pueden encontrar otros estudios enfocados en otros sistemas como los propuestos p{Qi8)ben
para un sistema de separacion de CO2 y etano usando derivados del, petidiebajo délaotao

et al(2014) el cual muestra una comparacién entre destilacion por cambio de presion y destilacion
extractiva para la separacion de etanol y tetrahidrofurano.

1.5. Optimizacion de procesos en ingenieria quimica.

La optimizacién tata de encontrar los valores de las variables de proceso, las cuales ofrecen un valor
mMAaximo o0 minimo para uno 0 mas objetivos deseados. Esta tiene aplicaciones en la industria quimica,

procesamiento de minerales, refinacion, petréleo y gas, farmacéutichsstrias relacionadas.

La optimizacion en ingenieria quimica esta principalmente enfocada en la optimizacién para un solo
objetivo (single objective optimization, SOO). Pero a menudo, la aplicaciéon practica de la
optimizacion involucra varios objetig@ ser considerados simultaneamente. Estos objetivos pueden
incluir costos de operacion, costos fijos, periodo de retorno de la inversion, selectividad de las
reacciones involucradas, recuperacion del producto, conversion de materias primas, requerimiento
energeéticos, eficiencia, seguridad del proceso y/o complejidad, tiempo de operacion, robustez del
proceso, entre otrofRangaiah, MultiObjective Optimizatiofirechniques and Applications in
Chemical Engineering, 2009)

Comose puede observar, una organizaciéon puede tener muchos objetivos a mejorar durante el proceso
de disefio u operacion de la planta. A menudo, muchos de estos objetivos estan en conflicto entre
ellos, pero otros van ligados entre si, haciendo que al optioniwade ellos los demas objetivos

también estén cerca de un valor éptimo. El costo total anualizado hace parte de este tipo de variables,
dado que al ser optimizado se obtiene valores para los costos fijos, operaciones, requerimientos

energéticos, entrerais variables cercanas al éptimo.

Existen varias clases de problemas de optimizacién que se pueden encontrar en aplicaciones de
ingenieria quimica incluidos programacion lineal, programacion cuadratica, programatii@aho
optimizacion combinatorial, optimizacion dindmica, programadideal/nclineal con variables
enteras, optimizacién bajo incertidumbre, optimizaciénitel, optimizacion global y optimizacion
multiobjetivo (Rangaiah, MultObjective Optimizaton in Chemical EngineeriDgvelopments and
Applications, 2013)
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1.5.1. Optimizacion en un solo objetivo.

Cuando se habla de optimizacion enfocada a un solo objetivo se tiene una funcién objetivo de la
forma:
i Ebfw  "Qafw
Sujeto a
Qafro T
Qafo T
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Donde x eaun vector de n variables continuas, y es un vector de variables er[oﬂ?ls, son
restricciones de igualdadl ofx son restricciones de desigualdaclyﬁ es la funcion
objetivo (Floudas, 1999)

Comunmente los problemas de optimizacion se consideran como problemas de minimizacién, debido
a esto, cuando se requiere maximizar una funcion se hace modificaciones al planteamiento

matematico de la misma para representarla en forma de minimizacion.

1.5.2. Optimizacion multdbjetivo

La optimizacion multiobjetivo se refiere a la optimizacion simultanea de dos o mas funciones
objetivo, las cuales a menudo estan en conflicto la una con ldRarmaiah, MultObjective
Optimizaton in Chemcal EngineeringDevelopments and Applications, 2018stos problemas de

optimizacion se definen mediante.
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La optimizacion multiobjetivo esta enfocada en encontrar la serie de valores para las variables de
optimizacion (x,y) en los cuales las funciones son 6ptimas, debido a que una sola solucién que sea
optima simultaneamente para las n funciones consideradssfactible. Por lo cual, un conjunto de
soluciones es encontrado con la siguiente caracteristica: no se puede mejorar un objetivo sin
perjudicar uno o mas objetivos del problema de optimizacion. Estas soluciones optimas se refieren a
las soluciones da@ptimo-Pareto(Rangaiah, MultiObjective Optimizaton in Chemical Engineering

Developments and Applications, 2013)

Objetivo 2

& . £
Dominada. <o
& o

< Boluciones posiblas

Objetivo 1

Figura 1.4: Frente Pareto para una optimizacion multiobjetivo usando dos funciones

objetivo

En la figura 3.4 se muestra un ejemplo de frente Pareto, como se aprecia existe un namero infinito de
soluciones Optimas para las funciones objetivo consideradas, por lo cual la seleccion de una Unica
solucion del frente Pareto depende de lasepencias del ingeniero, en el cual puede dar prioridad a

una funcion sobre otra al escoger un punto.

En general, un buen frente Pareto deberia mostrar dos caracteristicas deseables: las soluciones no
dominadas (aquellas que componen el frente de Pastéw) normalmente distribuidas y estas cubren

un amplio intervalo de valores para las funciones objéRangaiah, MultiObjective Optimizaton

in Chemical Engineerin@evelopments and Applications, 201Bncontrar un grupoedsoluciones

gue cumplan estas caracteristicas puede llegar a ser muy complicado, dado que muchas de las
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funciones de optimalidad o el propio modelo del sistema en estudio puede presentar discontinuidades,

cambios de concavidad o presentar un fuerte caanpnto no lineal.

1.5.3. Algoritmos de optimizacion discreta.

Los algoritmos de optimizacién discretos se basan en la solucién del sistema de ecuaciones que

componen el modelo del sistema y la funcion objetivo, con el fin de encontrar aquellos valores de las

variables de optimizacién que maximizan o minimizan las funciones objetivos.

Funcion objetivo

x*

variable de optimizacion

Figura 1.5: Comportamiento para una funcion objetivo simple con una sola variable de

optimizacion. Elaborado por el autor.

La figura 5 muestra elomportamiento de una funcién objetivo ideal, esta puede ser el costo total
anualizado del proceso, el costo fijo, los costos operacionales, el consumo energético global del
proceso o para un solo equipo. Entonces, para un valor de la variable de praoms® sn valor

para la funcién objetivo, pero este valor no siempre va a ser el minimo, sino que puede ser un valor

cercano a este punto o muy alejado.

Para garantizar que la funcién objetivo se encuentra en el minimo valor de la funcion se utiliza una
analogia al calculo de las raices de una funcién continua, mediante dos condiciones.
MW T

@ W 18

Donde la primera se denomi@andicién necesarigsta asegura que el valor de la funcién objetivo
es un punto critico en el cual existe cambio de concavidad de la funcién, por lo que se puede estar

ante un valor minimo a maximo de la funcién objetivo. La segunda condiciéncesd&ion



suficiente,por la cual se garantiza que se esta ante un minimo de la funcién objetivo. A las dos
condiciones mostradas anteriormente se les den@onthciones de optimalidag,cualquier punto
que se vaya a considerar 6ptimo debe cumplirlas.

Cabe anotar que para mglés variables la definicion matematica de las condiciones de optimalidad
esta dada por:

T @
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Bajo este concepto se han desarrollado multiples modelos para encontrar el minimo de una funcion

entre los cuales se encii&n.

Métodode Newton

Método de maximo descenso (stepest descent)
Métododel gradiente conjugado

Métodode penalizacion para igualdades y desigualdades
Métododel gradiente reducido generalizado
Programacion convex hull

Big-M

Programacion secuenciaieal

O O O o o o o o o

Programacion secuencial cuadréatica

Estos son ejemplos de métodos de optimizacion discreta, para problemas lineales sin restricciones,
problemas lineales con restricciones, problemas no lineales sin restricciones, problimesdaso

con restricadbnes, problemas no lineales con variables enteras. Para este trabajo se va a mostrar el
método de programacion secuencial cuadratica dado que es usado en el software escogido para

realizar la primera fase de la optimizacion.

1.5.3.1. Programacion cuadraticaecuencial (SQP, por sus siglas en inglés)
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La programacién cuadratica secuencial es un método de optimizacidén para problemas no lineales con
restricciones, la base tedrica de este método esta relacionada con la solucion de un conjunto de
ecuaciones no leeles usando el método de Newton y la derivacién de ecuaciodieeales
secuenciales usando las condiciones de Kiluker al lagrangiano del problema de optimizacion

con restriccionegRao, 2009)

Este método encuentra usalucion aproximada de una secuencia de subproblemas cuadraticos en

los cuales un modelo cuadratico de la funcion objetivo es minimizada sujeta a restricciones lineales

1.5.4. Algoritmos de optimizacion estocasticos

Los algoritmos de optimizacion estocastiodsoinspiradosson algoritmos que no necesitan evaluar
derivadas de la funcién objetivo con el fin de determinar su comportamiento, de lugar se basan en la

evaluacion de la funcion objetivo multiples veces encontrando un camino hacia el minimo.

Técnicas de
optimizacion
estocasticas

Tecnicas de busqued Métodos evolucionariop

aleatoria Otros métodos

14

Pure Random searcl
Adaptative random

Algoritmos Geneticos
Estrategia evoluciona
Programacién genétig

)

Métodos de inteligenci
segregada

Colonia de hormigas

Busqueda armonica
Algoritmos memeticog

Search
Two-Phase Methods
Simulated Annealing

Tabu Search

Algortimos culturales
Busqueda dispersa
Métodos de sintonia

Programacion
evolucionaria

Evolucion diferencial

optimizacion de
particulas segregadal

2

Figura 1.6: Clasificacién de los métodos de optimizacion estocastica, toma@Radgaiah,
Stochastic Global Optimization, 2010)

Para realizar estas evaluaciones, la mayor parte de los algoritmos hastdaatendqs se basan en
la evaluacion de una poblacién inicial la cual va variando de acuerdo a los resultados obtenidos

durante el proceso.

1.5.4.1. Algoritmo Genético:



El algoritmo genético es un método basado en la evaluacion de la poblacién. Este método examin
y manipula un conjunto de posibles soluciones simultdneamente en cada generacion o iteracion del
algoritmo. Cada candidato a solucion es representado como bajo el simbolo de un cromosoma, los
mejores valores para la funcion objetivo son ponderados ificddss. Los nuevos individuos para

la nueva poblacion son obtenidos mediante mutacién o cruce. La mutacion tiene como objetivo
verificar en otros puntos de la regién de basqueda para encontrar mejores individuos, el cruce consiste
en unir las mejores cacteristicas de dos individuos con el fin de obtener un nuevo individuo (o hijo)

con mejores caracteristicas en términos de valor de la funcion objetivo.
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Capitulo 2

Equilibrio LiquidoVapor Sistema EtilengliceGlicerolEtanot
Agua

Los equilibrios liquidevapor han sido ampliamente estudiadespecificamenten el sistema
manejado en este trabajo ls&n estudiado algunos equilibrios, ejemplos de estos son las mezclas
binarias: etanolagua, etanefjlicerol, etanoletilenglicol, agueetilenglicol, aguaglicerol.
Adicionalmentegnmezclas ternariase encuentran reportes para la meetdamolaguaetilenglicol
(Kamihama, Matsuda, Kurihara, & Oba, 20¥&tanolaguaglicerol (Pla-Franco, Lladosa, Loras, &
Monton, 2013 distintas presiones y relaciones solvente a alimento, entendiéndagéneatzomo

la cantidad total de solvente (etilenglicol o glicerol) dividida en la cantidad total de alimento (en este
caso la meda etanolagua).Particularmente, el interés de este trabajo es el estudio del sistema
cuaternario etanadguaetilenglicolglicerol, con el fin de evidenciar el efecto del uso de un solvente
mixto en las interacciones de los componentes constituyentesngzcla.

Este capitulo muestra los resultados experimentales para el equilibrio Ngpiolodel sistema
etilenglicolgliceroletanotagua a presion normal y presion reducida, para ambos sistemas se
mantuvo una relacion constante solvente a alimento de 0,8 dan d# acercar los resultados
experimentales a la relacién que se trabaja cominmente en sistemas de destilacion extractiva para la
producciéon de etanol anhidro. El equilibliquido-vapor se realiz6 en el equipo Fisher Labodest

VLE 602 y la cuantificaciorse realizé mediante cromatografia de gases usando la metodologia del
estandar interno. Adicionalmente, los resultados obtenidos experimentales fueron comparados con

los obtenidos mediante AspBius

2.1  Metodologia determinacion del equilibtiquido-vapor

Las mediciones del equilibrio liquid@por se realizaron en el equipo Fisher labodest VLE 602,
fabricado por la compafiaFisher Engineering GmbH, este permite la operacion a presion
atmosférica, normal y presion reducida, por lo cual es idgaeda tarea desarrollada en estegoab

La Fig. 2.1 presenta dlagrama del equipo a usar.
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Figura 2.7 Esquema equipo Fisher Labodest VLE 602, tomadéudate especificada no

valida.
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Calentador

Bomba Cottrell

Cémara de separacion

Condensador

Enfriador de seguridad fase vapor

Enfriador de seguridad fase liquida

Camara de mezclado con Agitador magnéticc

Temperatura vapor

Temperatura liquido esl evaporador

Septa: Muestra liquida

Septa: Muestra vapor condensado

Septa: Muestra vapor

SolenoideMuestra liquida

14  Solenoide: Muestra vapor condensado
15  Recibidor: muestra liquida

16  Recibidor: muestra vapor

17  Valvula: equilibrar presién tubo 15

18  Valvula: equilibrar presion tubo 16

19  Valvula ventilacion faséquida

20  Valvula ventilacién fase vapor

21  Valvula: Muestra liquida

22 Valvula: Muestra vapor

23  Vélvula de descarga

24 Control temperatura del tubo caliente
25  Control temperatura de chaqueta aislada

26  Conexion al recipiente de mantenimiento
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Este equipo funciona basado en el principio del método de circulacion, este método consiste en
1 Una parte de la mezcla liquida es evaporada mediante inmersion en un calentador eléctrico

instalaa en la parte de vidrio del equipo.

T Los vapores generados y parte del Il 2qui do en
contactoo, en el cual se da un intensivo int
ACOTTRELLO. L aliquide es s@arada enaliguido y vapores en la camara de

separacion, esta previene el transporte de liquido en la fase vapor, la cual es condensada en
un condensador aparte.

9 Elestado de equilibrio es alcanzado por recirculacion constante deligiadaey fase vapor
condensada a la camara de mezclado.

1 Las concentraciones de la fdiiday vapor condensado son medidas en condiciones de
estado estable.

9 El estado estable se alcanza si la temperatura del vapor se mantiene constante por un periodo
entre 1530 minutos. La definicion de constante en este caso se alcanza cuando las

temperaturas no cambian mas de 0,1°C).

Para la determinacién del equilibrio del sistema etagaketilenglicolglicerol se mantuvo
constante la relacion solvente (etilengligticerol) a alimento (etan@lgua) y la proporcion entre

glicerol y etilenglicol. Esto con el fin deproducirel fenémeno que ocurre en la columna extractiva.

Para este fin la solucién que se cargaba inicialmente para determinar los puntos de equéibrio en
zonarica en etanol constaba de etilengligieroletanol, mientras que la solucién que se adicionaba

para modificar la concentracién de agua en la mezcla compuesta petiEngicokglicerol.

Se realizaron determinaciones de puntos de equoikibtios presiones distintas, el primero es presion
normal de 101325 Pacausa ques la presion de operacion de la columna extractiva comianmente.

La segunda presion, fue 21331,6 Pa, debido a que esta es la presion de funcionamiento de la columna
recuperadra y asimismo, en caso de usar un sistema de destilacion extractiva con pared divisoria, se

haria necesario disminuir la presion de todo el sistema.

2.2. Metodologia de cuantificacion de concentraciones

Las concentraciones de las especies involucradas se determinaronarsamatografia de gases;

esta metodologia permite identificar y cuantificar componentes individuales de una mezcla usando
condiciones estandar y reproducibles, que permiten la idewtic del pico por su tiempo de
retencion, considerando geste es distinto para cada sustancia segun la metodologia cromatogréafica

usada(Alltech Associates, Inc, 1998Por esto mismo, las condiciones de separacion depeeden



las sustancias que se encuentren en la muestra de interés, por lo cual se deben determinar mediante el
uso de reporgedela literatura, experiencia con sustancias similares o ensayo y error. En el caso de

la mezcla etilenglicol, glicerol y etanol, lasndiciones usadas se presentan en la tabla 2.1

Tabla2.1: Metodologiacromatogéficausada para la determinacién de etanol, etilenglicol y glicerol

Cromatografo Perkin ElmerClarus 500
Muestreador Automuestrador
Volumen demuestra 1puL

Estandar interno Butanol

Cantidad estandar interno 60 mg

Solvente Tetrahidrofurano

Cantidad solvente 600 mg

Cantidad muestra 100 mg

Presién suministro He 7 psi

Flujo total 30 m¥min
Inyector

Tipo Capilar

Temperatura 250 °C
Detector

Tipo FID

Temperatura 250 °C

Flujo Hidrogeno 45 ml/min

Flujo aire 450 ml/min
Columna

Tipo Capilar

Diametro interno 0.25 mm

Fabricante RESTEK

Referencia Stabilwax

Rango de temperatura 40°C a 260°C

Fase polar Polietilenglicol

Rampa deéemperatura 70°C por 4 minutos

30°C/min hasta 160°C
40°C/min hasta 230°C
230°C por 10 minutos




El detector usado en el sisteersun detector por ionizacion de flama (FID, por sus siglas en inglés),
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por lo cual es agua no es detectable. Por lo anterior, la cantidad de agua en el sistema se determina

mediante un balance de mateya, quese conocerlas masas de

sistema.

3}

V)

3}

V)

3} 3} 3}

U v v

p de los componentes del

Y

Existen varias metodologias para cuantificar la concentracion de las especies de interés en la muestra

analzada. Una de estas es el porcentaje de area, método en el cual se asume que el detector responde

igualmente para cada una de las especies (aunque esto no es valido). Este métquest® ugse

provee un estimado grueso del valor de las concentraciaescalcular el porcentaje éieeade un

anal i to fx oaresde picd eniré ld suma de todas las demas areas obtenidas en el

cromatograma, exceptuantiodel solvente. La segunda metodologia consiste en el introducir una

cantidad conocida de ummust anci a adicional

denomi

nada

fest §

concentracion de las especies se realiza una curva de calibracion variando la masa del analito de

interés y manteniendo constante la masa de estandar. Dado que se conocen las masssy las a

obtenidas para ambas sustancias, se grafican los cocientes entre el analito y el estandar, como muestra

la Figura2.1. Finalmente se determina la ecuacion de la recta obtenida de ladorntac

=
1

o
e}
1

o
N
1

Area analito/Area estandar
o o
N (e)]
1 1

O . T T T T T T T
0O 02 04 06 08 1 12 14 16

Masa analito/Masa estandar

Figura2.1l: Curva de calibracion paraaetodologia de cuantificacién por estdndar interno

Con la ecuacion de la curva de calibracién del analito y el cociente entre el area del analito en la

muestra yel area del estandar interne,determina la relacién de masas de analito y



Tabla2.2: Resultados equilibrio liquideapor para el sistema etaraguaetilenglicokglicerol a 101,&kPacon una proporcién de glicerol en el
solvente de 0,4 molar

Fraccion molar- fase Liquida Fraccién molar- fasevapor Coeficiente de actividad
Temperatura Etanol Etilenglicol Glicerol Agua* Etanol Etilenglicol Glicerol Agua Etanol Etilenglicol Glicerol Agua
109,23 0,000 0,275 0,185 0,540 0,000 0,012 0,000 0,988 0,326 1,487 0,367 1,329
104,385 0,002 0,657 0,314 0,027 0,060 0,062 0,000 0,878 11,839 4,088 0,353 27,553
100,91 0,004 0,331 0,237 0,428 0,097 0,009 0,000 0,894 10,110 1,396 0,675 2,024
101,86 0,009 0,305 0,201 0,484 0,162 0,007 0,000 0,831 7,157 1,174 0,720 1,606
101,86 0,005 0,311 0,209 0,475 0,187 0,136 0,000 0,677 15,705 21,551 0,690 1,335
99,88 0,013 0,272 0,179 0,536 0,221 0,008 0,000 0,772 7,505 1,522 1,001 1,445
100,27 0,012 0,310 0,200 0,479 0,294 0,000 0,000 0,706 11,250 0,003 0,856 1,461
96,48 0,015 0,412 0,289 0,284 0,307 0,000 0,000 0,693 10,372 0,003 0,905 2,765
96,48 0,015 0,412 0,289 0,284 0,308 0,000 0,000 0,692 10,399 0,003 0,905 2,762
87,46 0,056 0,449 0,315 0,180 0,338 0,012 0,000 0,651 4,183 2,892 2,453 5,768
93,45 0,024 0,404 0,276 0,296 0,383 0,000 0,000 0,617 8,973 0,004 1,345 2,648
83,01 0,063 0,400 0,284 0,253 0,514 0,000 0,000 0,486 6,781 0,007 4,861 3,628
84,060 0,437 0,332 0,230 0,002 0,989 0,010 0,000 0,000 1,802 4,287 0,000 0,245
84,510 0,439 0,324 0,223 0,013 0,988 0,000 0,000 0,012 1,758 0,000 0,000 1,596
85,060 0,457 0,295 0,203 0,045 0,990 0,000 0,000 0,010 1,658 0,000 0,000 0,407
87,920 0,368 0,286 0,193 0,154 0,737 0,074 0,049 0,140 1,379 28,041 - 1,421
88,810 0,232 0,338 0,229 0,201 0,804 0,000 0,000 0,196 2,309 0,000 0,000 1,476
89,040 0,245 0,348 0,237 0,170 0,801 0,000 0,000 0,199 2,159 0,000 0,000 1,750
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89,820 0,202 0,345 0,244 0,209 0,676 0,016 0,000 0,308 2,147 4,499 0,000 2,143
90,210 0,113 0,311 0,207 0,370 0,614 0,000 0,000 0,386 3,450 0,000 0,000 1,493
87,2 0,326 0,337 0,226 0,111 0,855 0,000 0,000 0,145 1,854 0,007 3,527 2,104
85,09 0,395 0,264 0,160 0,181 0,862 0,000 0,000 0,138 1,671 0,010 6,537 1,327
84,99 0,418 0,282 0,189 0,111 0,905 0,000 0,000 0,095 1,664 0,009 5,633 1,490
79,2 0,478 0,283 0,184 0,055 0,983 0,000 0,000 0,017 1,976 0,013 12,686 0,683
99,55 0,000 0,280 0,200 0,500 0,020 0,008 0,000 0,776 -- 1,500 0,928 1,577

Tabla2.3: Resultados equilibrio liquideapor para el sistema etaragjuaetilenglicolglicerol a 21,3%Pacon una proporcion de glicerol en el

solvente de 0,4 molar

Fraccion molar- faseLiquida Fraccion molar- fase vapor Coeficiente de actividad
Temperatura Etanol Etilenglicol Glicerol Agua* Etanol Etilenglicol Glicerol Agua Etanol Etilenglicol Glicerol Agua
76,93 0,000 0,272 0,178 0,549 0,000 0,009 0,000 0,991 1,000 1,574 0,381 0,918
75,55 0,000 0,275 0,187 0,538 0,112 0,008 0,000 0,880 1,000 1,506 0,446 0,881
74,31 0,007 0,332 0,233 0,428 0,045 0,009 0,000 0,946 1,582 1,393 0,430 1,255
66,06 0,041 0,268 0,176 0,514 0,404 0,000 0,000 0,596 3,429 0,001 2,120 0,939
63,89 0,059 0,296 0,198 0,447 0,462 0,000 0,000 0,538 2,968 0,001 2,744 1,074
60,99 0,076 0,320 0,217 0,388 0,543 0,000 0,000 0,457 3,108 0,001 4,200 1,199
59,48 0,093 0,297 0,197 0,413 0,542 0,000 0,000 0,458 2,707 0,001 6,107 1,209
58,65 0,105 0,324 0,224 0,347 0,613 0,000 0,000 0,387 2,826 0,001 6,263 1,264
55,31 0,106 0,185 0,016 0,692 0,751 0,000 0,000 0,249 3,983 0,002 163,608 0,477
57,42 0,114 0,292 0,190 0,404 0,631 0,000 0,000 0,369 2,822 0,001 9,316 1,097



57,4
56,92
56,62
54,57
55,46
53,51
54,22
52,56
52,82
53,34
52,02
51,98
52,59
51,29
51,75
47,97
50,68
51,25

0,135
0,166
0,169
0,211
0,217
0,241
0,253
0,286
0,292
0,346
0,354
0,375
0,387
0,447
0,454
0,480
0,494
0,507

0,282
0,312
0,317
0,321
0,333
0,304
0,327
0,309
0,318
0,330
0,297
0,288
0,337
0,310
0,319
0,318
0,301
0,293

0,187
0,207
0,213
0,215
0,221
0,203
0,221
0,203
0,211
0,221
0,199
0,190
0,237
0,208
0,220
0,214
0,197
0,195

0,397
0,315
0,301
0,252
0,229
0,252
0,199
0,202
0,179
0,103
0,150
0,147
0,039
0,036
0,007
-0,012
0,009
0,005

0,672
0,693
0,697
0,829
0,793
0,801
0,741
0,801
0,872
0,846
0,862
0,916
0,838
0,974
0,939
1,000
0,950
0,973

0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000
0,000

0,328
0,307
0,303
0,171
0,207
0,199
0,259
0,199
0,128
0,154
0,138
0,084
0,162
0,026
0,061
0,000
0,050
0,027

2,542
2,172
2,174
2,280
2,039
2,029
1,730
1,787
1,880
1,506
1,595
1,603
1,379
1,479
1,371
1,658
1,344
1,304

0,001
0,001
0,001
0,001
0,001
0,002
0,001
0,002
0,002
0,002
0,002
0,002
0,002
0,002
0,002
0,002
0,002
0,002

9,543

9,422

9,718

14,424
11,780
18,956
15,108
23,081
21,055
18,010
26,354
27,774
19,660
29,464
25,254
58,916
35,387
31,589

0,994
1,201
1,258
0,932
1,189
1,141
1,819
1,496
1,075
2,179
1,430
0,895
6,263
1,165
14,407
0,000
9,206
9,109
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Tabla 24: Resultados equilibrio liquideapor para el sistema etaraguaetilenglicokglicerol a101,3kPa con una proporcion de glicerol en el
solvente de 0,6 molar

Fraccion molar- fase Liquida Fraccion molar- fase vapor Coeficiente de actividad
Temperatura Etanol Etilenglicol Glicerol Agua* Etanol Etilenglicol Glicerol Agua Etanol Etilenglicol Glicerol Agua
86,83 0,158 0,169 0,251 0,421 0,641 0,006 0,000 0,342 2,901 3,995 3,329 1,323
87,38 0,183 0,164 0,243 0,410 0,649 0,006 0,000 0,334 2,482 3,911 3,217 1,300
87,35 0,167 0,178 0,239 0,415 0,652 0,006 0,000 0,331 2,735 3,585 3,281 1,274
88,01 0,143 0,178 0,254 0,426 0,655 0,006 0,000 0,328 3,145 3,413 2,839 1,201
87,03 0,156 0,167 0,277 0,400 0,679 0,005 0,000 0,305 3,094 3,589 2,951 1,233
78,68 0,251 0,202 0,322 0,226 0,785 0,007 0,000 0,208 3,068 6,478 7,811 2,079
79,25 0,241 0,236 0,390 0,132 0,858 0,000 0,000 0,142 3,414 0,016 5,933 2,372
78,73 0,252 0,216 0,375 0,157 0,858 0,000 0,000 0,142 3,329 0,018 6,653 2,034
78,71 0,229 0,247 0,399 0,126 0,864 0,007 0,000 0,129 3,703 5711 6,261 2,315
79,15 0,423 0,164 0,265 0,147 0,906 0,000 0,000 0,094 2,062 0,023 8,851 1,413
78,86 0,402 0,171 0,276 0,150 0,917 0,000 0,000 0,083 2,221 0,022 8,875 1,228
78,4 0,489 0,196 0,315 0,000 1,000 0,000 0,000 0,000 2,031 0,020 8,291  --



estandar, obteniendo la masa de analito finalmente. En este trabajolaesegonda metodologia,
teniendo en cuenta qyermite tener una mayor certeza de la calidad de los resultados obtenidos.
Usando esta metodologia se encontraron errores en las composiciones menores al 3% respecto al
valor real, este valor fue calculado pasando muedgasmposicion conocida para corroborar la

calibracion del equipo.

2.3. Resultados equilibribquido-vapa sistema etanedguaetilenglicotglicerol

Las tablas 2.2 y 2.3 presentan los resultados para las concentraciones de los componentes para la fase
liquiday vapor a las dos presiones trabajadas. Adicionalmente, la figura 2.3 presenta el diagrama
pseudebinario del sistematanotagua obtenido experimentalmenteniendo como componente

base el etanol. Este se calculé de acuerdo a la Ec. 2 para cadaasmpudeds obtenidos.

[EEY

o o o o0 o o o o
N W A U1 N © ©
L L L L L L L L

Etanol-Agua-Etilenglicol-Glicerol. S/F=0,8.G/E=0,6. 101,3 kP:
, m Etanol-Agua-Etilenglicol-Glicerol. S/F=0,8.G/E=0,4. 101,3 kP:
e Etanol-Agua-Etilenglicol-Glicerol. S/F=0,8.G/E=0,4. 21,33 KP:
’ —Etanol-agua. Est. NRTL

Composicion molar etandase vapor

o o1 02 03 04 05 O6 07 08 09 1
Composicion molar etandase liquida
Figura2.4 Diagrama pseudbinario para el sistema etaragjuaetilenglicoktglicerol con un

S/F=0,8 siendo G/E etociente entre las moles de glicerol y la suma de glicedsktilenglicol
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La figura2.4 muestra que la mezcla etilengligglicerol a la concentracion manejada es capaz de
eliminar el aze6tropo etanabua, lo cual permite obtener concentraciones superiores al 96% en
volumen mediante destilaci6Adicionalmente, se observa el efecto queeiémn presion sobre la
curva de equilibrio, doreda menor presion de trabajo se aleja la curva del equilibrio en mayor medida
de la linea de 45€sto dado el cambio en la volatilidad de los componentes y el debilitamiento de
las fuerzas dénteraccién Adicionalmente se aprecia que a la misma presion (1&B§ pero a
mayor proporcion de glicerol en el solvente la cusgaaleja mgsaproximandose la obtenida a

menor presion de trabajo.

—Etanol-agua. Est. NRTL

O Etanol-agua-etilenglicol. Exp. S/F=0,8*

o Etanol-agua-glicerol Exp. S/F=0.9**

o Etanol-agua-etilenglicol-glicerol. 21,33 kp:
Etanol-agua-etilenglicol-glicerol. 101,3 kP«

U

Fraccion molar etaneFase vapor

o 01 02 03 04 05 O6 0,7 08 09 1
Fraccion molar etandhse liquida

Figura 2.5: Diagrama pseudhinario para el sistema etaragjuaetilenglicoklglicerol con un
S/F=0,8 (Kamihama, Matsuda, Kurihara, & Oba, 201@hen & Thompson, 1970)

Finalmente,como la mezcla gliceradtilenglicol se estd usando como reemplazo del uso del
etilenglicol y glicerol pure como agente de sepaion, secompararos diagramas pseudnnarios
obtenidos experimentalmente ctws sistemas etanalguaetilenglicol y etanehguaglicerol. Se

aprecia que la mezcla de solvente se encuentra dentroreigida formada por la aplicacion de
solventes puros al sistema, esto debido a que la mayor capacidad de modificar la volatilidad relativa

del sistema etanalgua la tiene el glicerol. Por lo tanto, este es el limite superior del sistema, el cual

47



solo se alanzaria en mezclas de solventes ricas en glicerol. Aunque cabe anotar, que el sistema en
estudio asemeja mas su comportamiento a glicerol puro, lo que lo hace mucho mas.atractivo
Finalmente, al observar el desplazamiento de la curva de equilibrio énpreducida y basandose

que un sistema deestilacién extractiva en una columna de paligtoria deberia trabajar a baja
presion con el fin de evitar el uso de vapor de alta presion en el rehervidor y descomposicion del

solvente.

2.4. Consistencigdermodindmica

Con el fin de verificar que los datos obtenidos experimentalmente del equiljoiio-vapor son
consistentes termodinamicamente se utiliza la metodologia de Wis@88) esta metodologia toma

la ecuacién de GibbBuhem, representandoXby Y'Oen términos del volumen molar y la entalpia

en exceso, respectivamente. Mediante un tratamiento matematico de estas y la ecuacion de Clausius

Clapeyron, el autor presenta una igualdad entre dos paranietyas, .

) g Y
0 Yo 5o Y o
, O Y'YU
™ !
Siendo"¥|l a temperatura de ebullici-n deloeslmponent.
composicilm  d e | componente fA¥Xbes éanentrbpa dd \mpoezacibr delui d a ,

componente puro, T es la temperatura de equilibrio. Adicionaln¥ent® y w se calculan como,
(Wisniak, 1993)

O Y'Y oli W)
Vi & Yid ®
: 0l 1%
V] w -_—
5 X

Siendo la entropia de vaporizaciéalculada como el cociente entre la entalpia de vaporizacién del
componente puro y su temperatura de ebullicién. Los valores de propiedades usadas para el célculo
de consistencia termodin&oa se presentan en la tabla. Z&be anotar que las propiedadpsesion
atmosférica fueron adquiridas de datos experimentales de la literatura, mientras que a baja presién se

debi6 estimar la entalpia de evaporacion.
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Tabla2.5: Propiedades de sustancia pura para el sistema en equilibrio.

Propiedad Etanol (1) Agua (2) Etilenglicol (3) Glicerol (4)
PM (‘Qa & ) 46,069 18,015 62,068 92,094
"Y (101,3kP3g K 351,5 470,5 560 373,15
"Y (21,33kPg K 316,5 426,3 509,9 3345
"Q (101,3kP3 Qia ¢ a 42,3 65 91,7 40,657
"Q (21,33kP3 * 41 65 90 43
Pardmetrosle Antoine **
A 16,8958 16,3872 15,7567 3,93737
B 3795,17 3885,7 4187,46 1411,531
C 230,918 230,17 176,65 -200,566

*Datos calculados usando Aspehus8.6®
** Datos tomados dgSmith, VanNess, & Aboth, 2007)

*** | os demas datos fueron tomados de la base de datos de la NIST.

El criterio propuesto por Wisnigll993)consiste en realizar la integral numérica del factor L y W,

verificando la desviacion de la forma:

O p T[M
v W

Para determinacién de consistencia termodinamica donde se utilizaron datos experimeataies par
diversos célculos se proponee el valor debe ser menor aMdientras que, en casos donde se
utilizaron propiedades estimadas mediante modelos se tiene como maximo un valor de 8. Teniendo
esto en cuenta se obtuvieron valores de 0,25 y 6,98 paypailédrgo liquido-vapor del sistema etanrol
aguaetilenglicolglicerol a presiones de 10kBay 21,33kPa respectivamente. Por lo cual se puede
afirmar que ambos equilibrios realizados son consistentes termodinamicamente Asimismo, el
cociente entre logalores de) y w muestra que tan cercanos se encuentran los valores de ambos
parametros entre si, o que tan buenos son los mismos. Este congrddamimuestra en la Figura
2.9
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Figura2.8: Representaciograficade los valores dé y @ a una presién de (a) 10kBay (b)

2.5.

21,33kPa

Regresion de parametros

La regresion de pardmetros fue realizada usando la metodologia de la maxima verosimilitud, usando

la ecuacién de Antoine para predecir la presiévagh®r de los componentes puros. Adicionalmente,

durante esta etapa se asumié que la fase vapor tiene un comportamientbaidegtesion de

parametros se realiz6 usando datos experimentales de la literatura para los sistemasthimarios

agua(Kamihama, et al., 2012aguaetilenglicol (Kamihama, et al., 2012Aguaglicerol (Chen &
Thompson, 1970Q)etanoletilenglicol (Thorat, et al.1978)y etanolglicerol (Oliveira, et al., 2009)

asimismo para los sistemas ternarios etagaketilenglicol y etanchguaglicerol. Finalmente, se

utilizaron los datos obtenidos en este trabajo para el sistema amatertanolaguaetilenglicok

glicerol.

Tabla 2.6 parametros de interaccion binaria usados en el modelo para estimacion de coeficientes de

actividad.

Componente i Etanol Etanol  Etanol Agua Agua Glicerol
Componente j Agua Glicerol Etilenglicol Glicerol Etilenglicol  Etilenglicol
Parametros binarios NRTL

AlJ -0,8009 O 14,639 -7,449 0,347 0

Al 3,4578 0 -0,111 6,5862 -0,056 0

BIJ 246,18 442,713 -4664,405 2809,74 34,823 -347,582
BJI -586,081 36,139 283,649 -425,41 -147,137 298,143
Cl 0,3 0,3 0,638 0,293 0,3 0,3
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El pruebade area fue usado para validar la consistencia termodindmica de los datos experimentales
binarios, obteniendo valores entre el 2 al 9,5%. En este caso se considera que estos datos son
consistentes teniendo en cuenta un limite maximo de error del 10%atasetros de interaccion

binaria de las cinco parejas de componentes fusworetidos a un tratamientoeediante regresion
usandcel software AspeRlus usando la herramienta de regresion de datos del sofesioecon el

fin de obtener un correcto ajustel distemalos valores para los pardmetros hiogise presentan

en la tabla 2.6.

620 —T-x Glicerol-Agua Est. NRT 490 —T-x Etilenglicol-Agua Est. NRTL
----T-y Glicerol-Agua Est. NRT| --=Ty Et!lengl!coI-Agua Est. NRTL
T-x Glicerol-Agua Ex + T-x Etilenglicol-Agua Exp.
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Figura 2.9 Diagramas Ixy experimentales y estimados a 101325Pa para los sistemas binarios

etanolagua, etaneglicerol, etancketilenglicol, aguaglicerol y aguaetilenglicol.(Thorat, et al.,
1978)(Kamihamaegt al., 2012)Oliveira, et al., 2009jChen & Thompson, 1970)
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La figura 2.9muestra la comparacién grafica entre los datos experimentales y estimados para las
diferentes combinaciones binaride componentes, cabe aclarar que la pareja etilerglicetol no

se muestra dado la ausencia de literatura en la cual se presenten datos del equilibraaliquido

para este subsistema. En general el modelo predice correctamente el comportanitentasgs

liquido y vapor en casi todos los casos o0 por lo menos en los pares mas representativos.
Adicionalmente, la figura 2.10 muestra la comparacién entre la fraccion molar para la fase liquida y
vapor de etanol en el sistema cuaternario contra imna$d usando los parametros binarios
regresados en este estudio. Se observa que el modelo es capaz de predecir correctamente el

comportamiento de la mezcla tanto en composicion y temperatura.

110 ¥

Ve

TemperaturaC)

40

o 0102 03 04 05 06 0,7 08 09 1
Fraccion molar de etanol (x,y)

Figura2.10Compar aci - n entre |ostidmdaobdes expaemdomeNMRRBL
datos cuaternarios obtenidos experimental men

2.5. Conclusiones

Se determind experimentalmente el equilibrio cuaternario del sistéammtaguaetilenglicot
glicerol a dos presiones distintas (104t &L,3kPg. Se obtwo un comportamiento dependiente de la
presion, lo que muestra que el sistema etagohaun siendo independientde la presion, al

encontrarse en una mezcla con solvente comienza a tener dependencia con esta.



53

Asimismo, se realizé la prueba de consisigntermodinamica de los datos obtenidos
experimentalmente, encontrando que ambos equilibrios@wsistentes termodindmicamente, con

un valor bajo de desviacion para el sistema a presion atmosférica y un valor un poco mas alto para el
sistema a presidmsociado principalmente al uso de propiedades estimadas para el célculo de este
altimo.

Se pudo verificar que la mezcla etilengligticerol desplaza la curva de equilibrio etaagla.
Igualmente, se realizé un analisis comparativo respecto a los sidtermarios de los sistemas con
etilenglicol y glicerol como agentes de separacion, esto permite evidenciar que existe una mejora

respecto al sistema con etilenglicol y un buen acercamiento respecto al esquema con glicerol.
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Capitulo 3

Simulaciény optimizaciondel esquema industridke destilacion
extractivacon mezcla de solventes

La optimizacién del proceso de destilacién extractiva ha sido ampliamstidiadadurante los

ultimos afos utilizando tanto algoritmos deterministicos como estocasticos. El tipo de funcién
objetivo depende del interés particular del investigador que desarrolla el trabajo, por lo cual se pueden
encontrar trabajos en los cuales se mioc@rel costo total anualizado o el consumo energético o la
maximizacion de la utilidad del proceso. La aproximacion mas cercana al trabajo que se realiza, es el
estudio de Herreros et@011) donde se maximizé la utliad de un sistema de destilacion extractiva

para la produccién de etanol con glicerol como agente de separacion, para ese trabajo se realizé el
modelamiento del sistema en Matlab® y se optimisadndo elalgoritmo templado simulado
(algoritmo estocasticopsimismo, este muestra la dependencia del valor inicial de las variables de
optimizacion con el valor 6ptimo encontrado, dado que en la regién de busqueda existen muchos
minimos en la region de busqueda y el algoritmo puede atascarse en cualquiesadépetidiendo

de la direccion de busqueda. Otro ejemplo de un trabajo desarrollado en esta area es el presentado por
Luo and Liang2014) donde el costo total anualizado fue analizado para un sistema de destilacion
extractiva y por cambio de presion para la separacion de la mezgliajsbalcohol e isepropil éter,
aplicando un algoritmo secuencial iterativo. Para el mismo sistema del ejemplo anterior, lladosa et al
(2011) aplic6 wn algoritmo de optimizacién global, encontrando ligeras diferencias entre los
comportamientos de ambas secuencias. Finalmente, el trabajo de Feito§0#1)gropone un
procedimiento sistematico usando simuladorespdecesos, donde las variables discretas se
mantienen fijas mientras las variables continuas son optimizadas. Un procedimiento similar a este es
usado en este trabajo durante la seccién de optimizacién deterministica, con el fin de obtener el mejor

valor ¢k la funcién objetivo sin resolver un problema de optimizaciélneal con enteros.

El objeto de este capitulo es proponer un sistema de destilacion extractiva a nivel industrial que use
la mezcla etilengliceglicerol como agente de separacion. Lasades de operacion (relaciones de
reflujo, relaciones destilado a alimento, flujo de solvente y concentracion de glicerol en el solvente)

y variables de disefio (nimero de etapas, etapas de alimentacion) se obtienen mediante optimizacion.
El problema de dpmizacion fue resuelto mediante dos metodologias. Inicialmente, un algoritmo
deterministico, en este caso programacion cuadratica secuencial (SQP, por susismjies. éfste

algoritmo se encuentra disponible en el simulador de procesos ABPESBR version 8.6. En el
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segundo caso se utiliza un algoritmo estocéstico (genético) disponible en Matlab® R2014a,
acoplandolo con AspeRluscon el fin de incluir tanto variables continuas como discretas en la

optimizacion.

3.1. Modelo termodinamico

Como se observo en el capitulo 2, el sistema en estudio tiene un comportamiento no ideal, esto debido
la presencia de sustancias con interacciones tipo puentes de hidrogeno, por lo cual un tratamiento de
la muestra como si fuese una solucion ideal noiadiebdo, por ende es necesario utilizar un modelo

de coeficientes de actividad que permita predecir de manera correcta el comportamiento de distintas
variables del sistema, como el equilidfquido-vapor. En este caso se utilizé el modelo NRTL (Non
Rardom two liquids) con el fin de corregir laHaealidad de la fase liquida, mientras que la fase

vapor se asumié ideal.

3.2.  Simulacién inicial.

El proceso convencional de produccion de etanol anhidro comprende tres prnpasds: (1)
fermentacion, Z) destilacion y (3) deshidratacién. El producto de la fermentacién es una solucion
acuosa de etanol con una concentracion masica alrededor del 10%, esta solucion es rectificada en una
serie de columnas en la cual se obtiene como producto de cima una ekerHiagua a la
composicion del azeétropo. Finalmente, esta mezcla azeotrGpica es deshidratada hasta una
composicion superior al 99,5% molar de etanol. El proceso estudio en este capitulo se enfoca en esta
tltima parte, utilizando la metodologia de dastdn extractiva con la mezcla etilenglieglicerol

como agente de separacion. La produccion diaria de etanol anhidro fue fijada en 300.000 litros,
teniendo en cuenta las capacidades tipicas de las plantas de bioetanol en Colombia, esta informacion

pueck verse en el capitulo 1.

El sistema de destilacion extractiva evaluado en este trabajo consiste en dos calomaoase
muestra en la Figura 3.A la primera columna se alimentan la mezcla de solventes y etanol
azeotropico, el producto de cima es etamhidro, mientras que el producto de fondos es una mezcla
agua, etilenglicol, glicerol y algunas trazas de etanol. Esta mezcla se alimenta a una columna de
recuperacion de solvente, Donde se separa el agua de la mezcla de solveualirsaestaeciralada

a la columna extractiva nuevamente, realizando una previa reposicion del solvente perdido en el

proceso. Las presiones de cima para la columna extractiva y recupdévadonadefinidas ef atm
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y 0,2 atm(Meirelles, et al., 292), respectivamente. Adicionalmente, la caida de presién asumida al
empaque fue 400 Pascales/metro de empaque. La columna recuperadora es operada a baja presion
con el fin de evitar la descomposicion térmica de la mezcla de glif@ts Chemical, 2014)
Asimismo, al trabajar a presion reducida permite el uso de vapor de calentamiento de media o baja
presion.

Agua de

Agua de
enfriamiento (a) :

enfriamiento

Columna

Reposicién| > recuperadorg
solvente l _
Columng _Q—p
extractivg_ | Etanol
Etanol
azeotrépico - — |
31 13
Vapor Vapor
(b) Agua de
enfriamiento
Reposicion
solvente
Columna

2
> recuperadorg
Columnd ~ |
Etanol

extractiva_

—@—»22 7

Vapor Vapor

e

Figura 31: Esquemas de destilacion extractiva usados en la optimizsstideastica. (a) Con

integracion térmica y (b) Sin integracién térmica

La relacion solvente a alimento, numero de etapas de ambas columnas, etapas de alimentacion de

solvente y etanol azeotropico en la columna extractiva, etapa de alimento en la cotupe@dora
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se definieron usando como base un trabajo previo realizado sobre mezcla de s@ikergeal.,

2014) La relacion de reflujo y relacion destilado a alimento para ambas columnas se definieron
usando la funcion especificaciones de Aspen. Esta funcion permite modificar una variable del sistema
como las mencionadas anteriormente con el fin de obtener detelonéfecto en alguna variable
dependiente del sistema, como la pureza del producto de cima o la recuperacion del mismo. En este
caso se defini6 como especificacion de disefio para la columna extractiva la recuperacion de etanol
en el producto de cima supmral 99,3% molar y la pureza del etanol de cima superior al 99,5%
molar. Para la columna recuperadora se definié una recuperacién de agua en cima por encima del
99,5% molar y una recuperacion de etilenglicol en fondos superior al 99,3%. Ambas columnas se
simularon usando el modelo basado en la velocidad incorporado en el software, este permite tener un
mayor acercamiento al comportamiento real de la coluyangiie s¢iene en cuenta la transferencia

de masa y energia entre la fase vapor, interfaz ydliqustimar la caida de presién a través del
empaque, la altura equivalente de plato tedrico (HETP) por etapa, eficiencia de etapa, entre otras
propiedades y fendmenos del sisterAaimismo, se usé como empague anillos Neftigrg No 1. El

didmetro de lasolumnas fue estimado mediante la herramiBatzking Siziny la HETPse definié

como 0,4 y 0,6 para la columna extractiva y recuperadora, respectivamente al inicio de la simulacién,

pero fueron ajustados posteriormente usando la HETP calculada enlatisimu

Para realizar un analisis mas completo se abarcan dos casos: (1) Sistema de destilacion extractiva con
integracion térmica y (2) Sistema de destilacion extractiva sin integracion térmica. El primer caso se
estudia debido a plantas en las cualedilento es etanol azeotrépico, que no proviene de la planta,

sino importado para su purificacion, y el segundo contempla una planta completa de etanol donde el
alimento del sistema de destilacion extractiva proviene de la columna rectificadora depetanol,

cual no puede ser usado para enfriar el solvente mediante integracion térmica

3.3. Dimensionamiento de equipos y estimacion de costos

Los costos operacionales estan asociados al precio del vapor que se usa en la planta, agua de
enfriamiento, costdel solvente fresco para reposicion. La estimacion de los dos primeros se realizd
mediante la metodologia de Ulri¢blrich & Vasudevan, 2006)en las cuales usando los flujos de

vapor y agua de enfriamiento que se manejamipeestimar el costo asociado a su manejo. Para el

caso del solvente se usaron valores reales del mercado colombiano obtenidos mediantes cotizacion a

diferentes distribuidoras.
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El flujo de vapor y agua se estimé mediante un balance de energia encahibiador, usando un

agua de enfriamiento con temperatura inicial de 35°C y un incremento de temperatura de 10°C, se
despreciaron las variaciones de la capacidad calorifica en el intervalo de trabajo. Asimismo, para la
fase vapor se consideré que solora@dferia calor latente en el sistemafl&b de etilenglicol y

glicerol para reposicion se calcul6 como la diferencia entre el flujo de etilenglicol y glicerol
alimentado a la columna y el obtenido como producto de fondos de la columna recuperadora.

Los costos fijos se asociaron a los costos de los equipos, estos se estimaron usando la metodologia
propuesta por Seidé2003) Esta metodologia consiste en el uso de caracteristicas propias para el
dimensionamiento dés equipos como presién de operacién, material de fabricacion, Altura y
didmetro para tanques, area de intercambio de calor en el caso de intercambiadores y potencia al freno
para bombas. Para la estimacién del costo de la columna se utilizé una corretgecifica para

estas que tiene en cuenta el diametro y la altura. Los equipos menores como valvulas, bombas e
instrumentacion no fueron consideradpstqueel costo de estos es menos representativo que los

intercambiadores de calor y columnas de tesin.

Las &reas de intercambio de calor fueron calculadas usando el coeficiente global de intercambio de
calor, la diferencia media logaritmica de temperatura (DMLT) y la carga asociada al intercambiador.
La altura (H) y diametro (D) de los acumuladadesreflujo se estimaron usando el flujo masico de
vapor al acumulador, densidad del destilado, tiempo de residencia de 10 minutos, un volumen de

liquido del 50% del volumen total y una relacion L/H igual a 1,5.

El célculo de los costos se realiz6 direstate en Aspeflususando la herramient@alculator

Excel spreedsheeEn esta hoja se importaron los diametros de las columnas, numero de etapas,
presion de operacion, temperaturas de entrada y salida de los corrientes que ingresan a los
intercambiadorescargas de rehervidores y condensadores, flujos masicos de corrientes clave,

densidades, entre otras variables de proceso que fuesen necesarias para realizar el célculo de costos.

3.4 Formulacion del problema d@timizacion

El problema de optimizacion se formulé con el fin de obtener la mejor combinacion variables de
operacion y disefio del sistema que permitan minimizar el costo total anualizado del pro&gso por

de etanol anhidro producido anualmente. Dada la complejidaistiana, este incluye tanto variables
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continuas como discretas lo que lo convierte en un problema de programalin@ahcon variables
enteras (MINLP, por sus siglas en inglés)
Con lo anterior en mente, la funcion objetivo fue definida de acuerdo a:
e 5 S  R—
A YYD 0 QI OB e
a O

FETYO 6oy o
QMo we ¢ d

Donded corresponde a los costos operacionalés gon los costos fijos. Adicionalmente, esta se

encuentra sujeta a las siguientes restricciones:

Ry

YQ®O M) BEAGODIN0 O mow® 6 € a6 & Qo6 Rl @ Q
YQwo ) Bia@o@o QO "Qarilreddd £ 6 6 @ QGO N Q1 OQET ©
Ol OEARIOMNI QOO@IEE AV QIO 6 a0 dNGON QI GQET &
Estas se definieron pacamplir los requerimientos propios del sistema y evitar pérdidas de material
en las columnas de destilacion, la maxima concentracion de glicerol en el solvente, se definié de

acuerdo a la sugerencia de Am&3@16) usando como criterio la viscosidad y densidad de la mezcla

resultante, obteniendo un limite superior para la concentracion molar de glicerol de 45%.

La funcién objetivo y las restricciones son evaluadas usando las siguientes variables de optimizacion:
relacin de reflujo en la columna extractiva, relacion destilado a alimento en la columna extractiva,
flujo de etilenglicol y glicerol en el solvente alimentado a la columna extractiva, Etapa de
alimentacién de solvente y etanol azeotrépico a la columna ex#radiimero de etapas en la
columna extractiva, temperatura de alimento de solvente, relacion de reflujo en la columna
recuperadora, relacién destilado a alimento en la columna recuperadora, etapa de alimentacion a la
columna recuperadora, nimero de etagrada columna recuperadora. Esto hace un total de 12
variables de optimizacion, entre las cuales se encuentran variables discretas y continuas. Los limites

entre los cuales se variarornidssse presentan en la tabla 3.1.
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Tabla 31: Intervalos devariacion de las variables de optimizacién usadas en este trabajo

Limite inferior variable Limite superior
18 oY 60

2 oY 11

5 oY 15
0,3 YY 1

0,1 YY 1
0,45 [0/s(0) 0,55
0,125 [0/s(0) 0,165
35 0"Y 69

20 0"Y 40

60 O 110
48 O 79

60 Y 90

3.41. Optimizacién coralgoritmo deterministicAspenPlus®).

El primer acercamiento a la configuracién éptima se realizé mediante el uso del algoritmo de
optimizacion incorporado en Aspen, este permite optimizar los valores de las variables continuas del
proceso mediante el uso del algoritmo programacion cuads&ieeencial (SQP, por sus siglas en
inglés. Dado esto, las variables que se consideran para optimizar en este estudio son solo las variables

continuas del sistema, estas corresponden principalmente a condiciones de operaciones de las

columnas.
3 _— - 0129
g 015 . o
(3] — o — h ¥
2 o1 _— AN g 0124
& %)
a
@ — 2 0,119
2 8
4 — @
g 3 0,114
$) 360
e 9
g2 17 g 2
& % 2
in € =
w .= 21 T Q
© . 225 o E
Niamero etapa€olumna extractiva Numero de etapaSolumna recuperadora T

Figura3.1: superficies de respuesta para el TAC cuando se varia el nimero de etapas y la etapa de

alimentacion para la columna extractiva y recuperadora.
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Con el fin de obtener un buen valor de TAC respecto al nUmero total de etapas y etapa de alimentacion
se redizo un andlisis de sensibilidad para cada columna, en este se variaban ambas variables con el
fin de obtener una superficie en la cual se evidenciara las mejores combinaciones, esitwsanali
muestran en la figura 3.Cabe aclarar que en ambas supisise cumple con restriccion de pureza

de etanol y recuperaciones anteriormente planteadas. Se observa que en ambos casos el TAC
incrementa al disminuir el nimero de etapas, esto debido a que a menor altura de la columna, la carga
del rehervidor increméa, aumentando el consumo de vapor de caldera. Asimismo, cuando
incrementa el numero de etapas y se alimenta en la parte baja de la columna también existe una
disminucion de este valok cause queyna columna de mayor altura tiene menores flujos internos

por ende menor consumo energético. El alimentar en la parte inferior afgtiteap@nte los costos,

en vista quda zona de agotamiento al ser mas pequefa permite reducir el flujo de waseragbe

generar. La tabla 3@esenta los valores finalde las variables de disefio para ambas columnas.

Tabla 32: valor de las variables de disefio para ambas columnas obtenidas por analisis de

sensibilidad
Variable Columna extractiva  Columna recuperadora
NuUmero de etapas 53 21
Etapa(s) de alimento 7-39 8

Con el sistema preliminar se realizé la optimizacién deterministica en Rp&msando variables
continuas como variables de optimizacion y manteniendo las restricciones menciQuadase
observa en la figura 3.8ependiendo del punto de arranglieesultado final varia. Esto muestra la
principal dificultad de estos algoritmos, dado que encuentran 6ptimos locales del sistema en la region
de busqueda. Por lo anterior es importante modificar el valor inicial de las variables con el fin de

mejorar labusqueda. Adicionalmente, se observa como el numero de iteraciones también varia.
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Figura 32: Variacion del valor de la funcion objetivo respecto al nUmero de iteracion usando SQP
para dos puntos de inicializacion diferentes. (a) Sistemateigracion térmica, (b) sistema con

integracion térmica.

Los resultados de lasloresdelas ar i abl es fi- pti maso obtenidas usan
SQP para el caso de mefA@&C se presentan en la tabla.3Cdmo se observa ambos resultados son

muy similares en las variables usadas, obteniendo relaciones solvente a alimento de 0,62 y 0,61 para

los esquemas con y sin integracién térmica, respectivamente. Lo que implica que el cambio de costos

entre ambos arreglos se ve afectado principalmentdapimicorporacion de un intercambiador,
incrementando el costo operacional asociado al agua de enfriareientmsecuencia gea ambos

sistemas el flujo de etanol azeotrépico alimentado es el mismo.

Tabla 33: Resultados optimizacion con algoritmo SQ&ra el sistema con y sin integracion

térmica.
Parametro Con integracion térmica Sin integracién térmica

Iteraciones 213 264

Valor funcién objetivo 0,1072502 0,107634

Columna extractiva

Relacion de reflujo 0,3315 0,3158
Relacion destilado a alimentaolar 0,5434 0,55

Flujo etilenglicol (kmol/h) 91,984 90,6959

Flujo glicerol (kmol/h) 58,801 57,4737

Columna recuperadora
Relacion de reflujo 0,5694 0,2979
Relacion destilado a alimenthaolar 0,161 0,1605
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Finalmente en las figuras 3.3 y 3é presentan los resultados del balance de materia para los
esquemas analizadd3ebido a queel flujo de mezcla de solventes es similar en ambos casos, las
composiciones y flujos de las corrientes de producto y fondos de las columnas también sos.similare
La principal diferencia se encuentra en el consumo energético de la columna recuperadora, donde el
sistema con integracion térmica tiene un mayor valor. Esto implica que su configuracion podria ser
mejorada reduciendo los consumos tanto de agua y gapgresquema.

101.3kPa 213kPa

77,97°C Agua de 557°C Agua de
31079 kW enfriamiento 5427 kW enfriamiento
Columna
extractiva
Reposicion 2
solvente . Columna 2 C:)
635 kgh ) recuperadora
0.989MEG 2196kw [ _ ] Etanol L]
0.011glicerol 98341 kg/h ﬁ—AM’
. - — 0,997 etanol 5851 kg/h
Alimento 0,002Agua ~ = 0,082etanol
azeotropico 0,0002MEG 0911Agua
39 RR=0.331 <0,0001glicerol > 8 0,007MEG
103835 kg/h i <0.0001glicerol
0,949etanol 3771 kW ] ID=15m
0,051agua ™ — 1 rRR=0,569
ID=1,07m
= — 1 116736 kgh L —
0,004 Etanol
0,0434Agua
52 0,489MEG 20
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Figura 33: Resultados optimizacion deterministica para el esquema con integracion térmica
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Figura 34: Resultados optimizacion deterministica para el esquenmatagmacion térmica

3.3.2. Optimizaciéncon algoritmoestocastio (Matlab®).

La optimizacion estocdstica se realiz6 usando el algoritmo genético incorporado en Matlab® 2014b,
esto se realizé mediante una conexién directa entre ambos programas. En Matlab los valores para las
variables de optimizacién son generados aleatoriamentecagua individuo de la poblacién,
posteriormente cada individuo es exportado y evaluado en AperFinalmente, los resultados

para las restricciones y funcién objetivo son enviados a Matlab para poder evaluar los mejores
individuos y penalizar aquellogie no cumplen las restricciones. Para este caso, se tuvieron en cuenta
todas las variables especificadas en la formulacion del problema de optimizacion, por ende, se estan

modificando continuamente el valor de los costos operacionales Yy fijos.

Se definidel nimero de generaciones en 500, numero de individuos en 250, tolerancia funcién
objetivo 0,000001, la fraccion de mutacion usada se definié mediante ensayos de optimizacion en los
cuales se variaba este parametro entre 0,2 que es valor recomendaduyadite estos ensayos se
encontré que una fraccién de mutacion de 0,4 favorecia la busqueda de un buen valor de la funcién
objetivo, aunque generaba una fuerte dispersion entre los individuos de cada generacion. Una muestra

de como trabaja un algoritngenéico se muestra en la figura 3.5
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Figura 35: Cambio funcion objetivo versus el nUmero de generaciones evaluadas para el sistema

con integracion térmica.

La tabla 3.4 muestra los resultados obtenidos usando el algoritmo genético incorporadaley Matl
usando los parametros definidos anteriormente. Como se esperaba el sistema sin integracién térmica
tiene un mayor costo total anualizado por kilogramo de etanol anhidro producido, dado que el
enfriamiento del solvente desde la temperatura de salidacdéumna recuperadora como producto

de fondos hasta la temperatura de alimento a la columna extractiva hace que se consuma mayor

cantidad de agua en el sistema.
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Tabla 34: Resultados optimizacion con algoritmo genético para el sistema comiegiracion

térmica.

Parametro Con integracién térmica Sin integracién térmica
Generaciones evaluadas 213 264
Valor funcién objetivo
(USDSkg de etanol) 0,103369 0,103974

Columna extractiva
Relacion de reflujo 0,3022 0,3002
Relacion destilado alimento 0,5327 0,5366
Numero de etapas 60 60
Etapa alimento etanol 46 44
Etapa alimento solvente 11 15
Flujo etilenglicol (kmol/h) 108,68 96,19
Flujo glicerol (kmol/h) 51,58 61,39
Columna recuperadora
Relacion de reflujo 0,2590 0,3277
Relaciondestilado a alimento 0,1489 0,1503
Numero de etapas 30 25
Etapa alimento 15 9

Se observa que en ambas configuraciones las variables de disefio asociadas a las columnas son muy

similares, lo que indica que la integracion térmica no afecta bruscameat@pdrtamiento de la

region de busqueda, por lo cual el valor del 6ptimo se encuentra en valores muy cercanos en ambos

casos. Asimismo, los valores de las variables de operacion como relaciones de reflujo y destilado a

alimento son similares en ambos casas diferencias se deben principalmente al aumento en el flujo

de solvente para el sistema sin grgeion térmica. Las figuras 3.6 y Jovesentan el balance de

materia de ambos sistemas.
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Figura 36: Resultados optimizacién deterministica para el esga con integracion térmica
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Figura 3.79: Resultados optimizacion deterministica para el esquema sin integracién térmica
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Conclusiones

Se obtuvieron los valores 6ptimos para las variables de operacién y de disefio de un sistema de
destilacion extractiva para la produccion de etanol carburante usando un algoritmo deterministico y
uno estocastico. Entre los cuales no se encuentran diferemaiaadas en el resultado fina,que

el TAC por kilogramo de etanol solo disminuye alrededor del 3,7% y 3,5% para los sistemas con y
sin integracion térmica. Asimismo, ambos algoritmos tienen tiempos de convergencia de 2 horas para
el algoritmo determmistico y 24 horas para el algoritmo estocastico.

Se mostr6 que los costos que tienen mayor peso sobre la funcion objetivo son los costos
operacionales, esto se observa en las variables de disefio como el nimero de etapas de ambas
columnaspuesto questagienden al limite superior de la variable dada. Esto es debido a que a mayor
altura de la columna (costos fijos) los consumos energéticos de ambas columnas (costos
operacionales) disminuyen.

En algunos casos se puede obtener una buena aproximacionvdadakes discretas del sistema
usando andlisis de sensibilidad y mediante el uso de un algoritmo deterministico se pueden estimar
las variables de operacioya queson continuas. Esto permite resolver sistemas no lineales con
variables enteras en menotiEsnpos que los necesarios al incorporar un algoritmo estocastico para

la resolucién del problema.
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Capitulo 4

Control de un procesaptimo de destilacion extractic@nmezcla
de solventesomo agente de separacion

La correcta selecciéon de los lazos de control, mejor emparejamiento entre variable manipulada y
controlada, permite garantizar las especificaciones de pureza del producto, composiciones en las
columnas y condiciones seguras de trabajo durante la opedadi@planta y ante perturbaciones de
ciertas variables del procegbuyben W. L., 1992) Diferentes estrategias de control han sido
reportadas por varios autores, por ejemplo, Luy2ei3) propuse un esquema de control para la
separacion de la mezcla €@ etano. Gani et a[1985) estudiaron la dinamica del control de un
proceso de destilacion extractiva y un sistema de destilacién por cambio de praisigimente
integrada térmicamente para la separacion de la mezcla tetrahidredigramoWang et al2016

evalud la respuestde dos estructuras de control para sistemas de destilacion extractiva y azeotropica
heterogéneausando la mezcla isopropafagua como caso de estudio. Finalmente, Gragk992)
estudioy propuso varias estrategias de control para diferentes mazelatsdpicas.

Esta parte del trabajo tiene como obijetivo estudiar diferentes estrategias de control para un sistema
de destilacion extractiva usando una mezcla etilenggiibotrol como agente de separacion. Para

este fin, uno de los procesos Optandtenido en el capitulo anterior es usado como base. El andlisis

de la controlabilidad del sistema se realiza usando Aspen Dynamics 8.6 como herramienta de
simulacion, implementando lasos de control basicos (velocidad de flujo, nivel de liquido y presién).
Se estudiaron dos estrategias de control. Inicialmente, la estrategia convencional de control para
columnas de destilacion extractiva y segundo una estrategia de control modificada. El principal
objetivo de este capitulo es verificar si un sistema de agétil extractiva con mezcla de solventes

como agente de separacion puede mantener la concentracion molar de etanol en los valores deseados
y la proporcion etilengliceglicerol dentro de la columna y en las lineas de transporte de fluido
cuando existen perrbaciones en el flujo de alimento de etanol azeotrépico y la concentracion de la

misma.
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4.1. Simulacion dinamica

Como se mostro en el capitulo 3, la simulacién del sistema de destilacion extractiva generado tiene
una capacidad de produccion de alrededor de 300.000 litros por dia de etanol anhidro. La simulacién
se realizo en el software Asp@ius8.6 ® usando el mado RadFracpara ambas columnas. El
producto de fondos de la columna extractiva es alimentado a la segunda columna para recuperar el
solvente usado, el cual es recirculado nuevamente a la columna extractiva, el solvente perdido en el
proceso se repone madie una linea de reposicion cuya composicion permite mantener la
composicion del solvente. Usando esta simulacion base se realizo la optimizacion descrita en el

capitulo anterior, los valores de las variables de proceso obtenidos se muestran e#.1a tabla

Tabla 4.1Valor de las variables de proceso obtenidas al convertir la simulacion desodedd

basado en la velocidad habtsado en el equilibrio

Variable valor
Columna extractiva
Relacién de reflujo 0,759
Relacion destilado alimento (molar) 0,5103
Numero de etapas 32
Etapa alimento solvente 22
Etapa alimento etanol azeotrépico 4
Flujo glicerol (kmol/h) 67,3
Flujo etilenglicol(kmol/h) 109,3
Columna recuperadora
Relacién de reflujo 0,376
Relaciondestilado alimento (molar) 0,143
Numerode etapas 14

Etapa alimento 6

Con el fin de usar la herramienta Aspen Dynamics en el desarrollo de este trabajo, las columnas deben
ser modeladas como si estuvieran en equilibrio. Cabe anotar que esto no implica que la eficiencia de
cada etapa sea lof este fin, se determinaron las eficiencias por etapa con el fin de obtener una
configuraci-n similar aRatae obba seenfiqoud il mdisandaintoe e |

este método se encontrd que la eficiencia global del sistema es de 0,46uaiséologré una buena
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aproximacion entre los perfiles de composicion y temperatura obtenidos mediante el modelo riguroso

y el modelo de equilibrio.
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Figura 41: Diagrama de flujo simulado en ASPENLUS para el sistema de destilacion extractiva

usando mezcla de solventes como agente de separacion.

En la figura 4.1 se presenta el diagrama de flujo incorporado de Riyseen el cual se aprecia el

arreglo de columnas, intercambiadores, mezcladores ylaalusado en este estudio. Las valvulas

fueron ubicadas de tal forma que se cumplieran los grados de libertad de la configuracion usada, la

ubicacion de estas se determin6 de la forma:

Vélvula en la linea de reposicidrontrol de flujo de alimento de seinte para reposicion.

Vélvula en la linea de alimento etanol azeotrépico: Control de flujo de alimento de etanol

azeotropico.

Valvula en la linea de salida de producto de cima en la columna extractiva y recuperadora:

control de flujo de producto de cima dmbas columnas.

Valvula en la linea de salida de producto de fondos en la columna extractiva y recuperadora:

control de flujo de producto de fondos de ambas columnas (indirecto).

Valvula en la linea de alimento de vapor vivo a los rehervidores de lasras: Control de

flujo de vapor vivo al interior al serpentin de calentamiento.

La caida de presion a través de estas fue establecida mediante criterios empiricos, adicionalmente

teniendo en cuenta el cv de la misma y el flujo.

Vélvula Linea Caida de prgon
V1 Reposicién solvente 0,203 bar

V2 Etanol azeotropico 2,03 bar

V3 Cima columna extractiva 3 bar
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V4 Cima columna recuperadora 2 bar

V5 Fondos columna recuperadora 3,06 bar
V6 Fondos columna extractiva 1,01 bar
V7 Vapor vivo columna extractiva 1,72 bar
V8 Vapor vivo columna recuperadora | 1,38 bar

Finalmente, fue necesario dimensionar el sumidero y el acumulador de reflujo de la columna, esto se
realizé usando como base el flujo de liquido que cae de la ultima etapa de la columna (para el
sumidero) y el flujo de vapor a la cima de la columna. Los tiempos de residencia para ambos se
definié en 10 minutos, con el fin de dar suficiente inercia al sistema, el volumen final del mismo fue

multiplicado por 2, con el fin de dejar espacio vaciolpseguridad del sistema.

Columna Acumulador de reflujo (m) Sumidero (m)
Extractiva 25x14 22x15
Recuperadora 0,9x0,4 22x1,4

4.2. Estrategias de control

El analisis de controlabilidad del sistema se realiz6 usando dos difegstigegias de control, con
el fin de observar el efecto de las perturbaciones al esquema dependiendo del emparejamiento entre

variables manipuladas y de control.

- Estrategia 1: corresponde a la estrategia convencional para sistemas de desttlaciive,
consta de los siguientes lasos de conttalyben, 1992)

o Elflujo de alimento de etanol azeotrépico se controla manipulando la apertura de la
valvula ubicada en la linea.

o El flujo de solvente alimentado a la coluanextractiva se controla manipulando el
flujo de la corriente desposicion

0 Latemperatura en la etapa de columna con mayor sensibilidad a las perturbaciones
se controla mediante manipulacion de la apertura de la valvula ubicada en la linea de
vapor vivoque alimenta el rehervidor.

0 Elnivel del acumulador de reflujo y el sumidero de la columna se manipula mediante
manipulacion de la apertura de las vélvulas ubicadas en las lineas de destilado y

fondos de la columna respectivamente.
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0 La presién de cima de tolumna se controla por manipulacion de la apertura de la
vélvula ubicada en la linea de alimento de agua de enfriamiento al condensador de la
columna.

o Elflujo de reflujo a la columna se manipula mediante manipulacién de la apertura de

la valvula ubicad&n la misma linea.

En la simulacién dinamica se fijé el valor de la relacién de reflujo y se dejo libre el flujo de
reflujo. Asimismo, se incorporé un control de relacién entre el flujo de solvente y el flujo de

alimento de etanol azeotrépico. La confagion desrita se muestra en la figura 4.2

Agua de

enfriamiento enfriamiento

__ @ . Columna
} recuperadora
|

|
! p—— |
- Columna
r 7®7 i extractiva —Q S ! Etanol
! — |
|

Reposicion
solvente

Figura 42: Estrategia de control 1 para el sistema de destilacion extractiva.

- Estrategia de control 2: esta estgia fue propuesta por Williatouyben en su libro
APract i caslt idol(haytremol89aPLos lazos de control que se usan en esta se
listan a continuacion.

o El flujo de alimento de etanol azeotrépico se controla manipulando la apertura de la
valvula ubicada en la linea.
o El flujo de solvente alimentado a la soina extractiva se controla manipulando la

apertura de la valvula ubicada en la salida de fondos de la columna recuperadora
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0 Latemperatura en la etapa de columna con mayor sensibilidad a las perturbaciones
se controla mediante manipulacion de la apedara valvula ubicada en la linea de
vapor vivo que alimenta el rehervidor.

o El nivel de los dos acumuladores de reflujo y el sumidero de la columna extractiva
se manipula mediante manipulacion de la apertura de las vélvulas ubicadas en las
lineas de destido y fondos de la columna respectivamente.

o El nivel del sumidero de la columna recuperadora se controla mediante manipulacion
de la apertura de la vélvula ubicada en la line@plesicion

0 La presién de cima de la columna se controla por manipulacitznagesrtura de la
vélvula ubicada en la linea de alimento de agua de enfriamiento al condensador de la
columna.

o Elflujo de reflujo a la columna se manipula mediante manipulacién de la apertura de

la valvula ubicada en la misma linea.

Como se aprecia, esta estrategia tiene solo dos lazos de control distintos respecto a la estrategia
convencional, pero dado al comportamiento indirecto entre las parejas de variable mawipulada
controlada que se modificaromg espera tener altos tiempiesrespuesta y pobres respuestas para el

control de flujo de solvente a la columna extractiva y control de nivel de la columna recuperadora.

Agua de

Agua de
enfriamiento

enfriamiento

Columna
recuperadora

,@,,,ﬁ r— 7 Columna
i | | extractiva
| |

Reposicién
solvente

Figura 43: Estrategia de control 2 para el sistema de destilacion extractiva
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El perfil de temperatura de lalamna fue controlado usando solo una de las temperaturas de la
columna. La localizacién del control de temperatura se seleccioné en la etapa donde existe una mayor
pendiente o cambio de temperatura entre etapa y etapa. La columna recuperadora tegresdamset

alta pendiente, la cuarta y séptima etapa tal y como se representa en la Figura 4.4; En este caso la
etapa 7 fue usada como variable controlada debido a su cercania con el rehervidor. La etapa 4 tendria
un tiempo muerto y tiempo de respuestas gnasdes.

195 | @ 170 (b)
175 - 150 4
‘%’155 - £ 1301
3 —
©135 | 2 1101
2 @
115 - g 90
2 e
95 - 70 -
75 T T T T T T T 50 T T T T T T
0 4 8 12 16 20 24 28 32 0 6. 8 10 12 14
Etapa Etapa

Figura 44: Perfiles de temperatura para la columna extractiva y recuperadora. (a) Columna
extractiva (b) Columna recuperadora.

Para la columna extractiva la metodologia de determinacion de la etapa de control de temperatura es
similar a larealizada en la columna recuperadora, como se observa en la figura 4.4(a) la mayor
pendiente se encuentra en la Ultima etapa de la columna. En este punto industrialmente se tendra un

tiempo de respuesta muy bajo, al igual que un corto tiempo muerto,qual ke usa esta etapa para
el control de temperatura de la columna.

La sintonia de los controladores de nivel, flujo y presion se realizé usando los valores propuestos por

Luyben (1992) and Gil et al (2012), mientras que los de temperatura se siotonizan s an do e | i au

tuningodo de Aspen Dy n dlhols,dinalynente zekarragle de kestos padimetrasi e gl e r
se consiguid con ligeras modificaciones de las constantes de acuerdo a las respuestas ante
perturbaciones en el sistema. Los contralasiale flujo y presion son proporcionaietegrales (P1),

los de nivel usan un controlador con Unica accion proporcional y los controladores de temperatura

son de accion proporciongitegratderivativa (PID). Los valores usados se presentan a continuacio

Control Kc Ui
Flujo 0,5 0,3
Presién 20 12
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Nivel acumulador reflujo 2 20000

Nivel sumidero 20 20000

Finalmente, se realizaron pruebas dindmicas del sistema, bajo las siguientes perturbaciones del
sistema:

- Flujo de alimento de etanol azeotrdpise:realiza teniendo en cuenta que durante el proceso
industrial el flujo de alimento de etanol azeotrépico a la columna extractiva proviene de la
columna enriquecedora, esta columna también puede sufrir perturbaciones que produzcan
variaciones en el flujde producto de la misma.

- Composicion de alimento de etanol azeotrdpico: esta se realiza usando el mismo supuesto de
la anterior perturbacion, dado que el flujo de cima de la columna y su compaosicion son

variables que se ven modificadas con variacioneasodndiciones de operacion.

4.2.1. Perturbacion en el flujo de alimento de etanol azeotrépico

A continuacion se presentan los resultados obtenidos para las variables mas importantes del sistema
cuando se realiza una perturbacion de268 en el flujo dealimento de etanol azeotrépico a la

columna extractiva, cabe anotar que se mantuvo la composicion de la mezcla constante.

130,8 141,05
o () o (b)
w | 0
& 1306 g 14100,
™
5 130,41 g
g £ 140951 |
e 1302 g F“
S =
2 © 140,90
5 130,01 3
£ 5 !
g 129 8 140,85 !
' —+20% flujo alimento etangl —+20% flujo alimento etano
- - -20% flujo alimento etand| - - -20% flujo alimento etanol
129,6 ‘ ‘ w w 140,80 ' ‘ ‘ ‘
0 2 4 6 8 10 0 2 4 6 8 10

Tiempo (h) Tiempo (h)



Fraccion molar etandDestilado

Flujo destilado etanol (kmol/REC

Fraccién molar gliceresolvente

Figura 45: Resultados dinamicos para perturbaciones en el flujo de etanol azeotrépico para la
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Figura 46: Resultados dinamicos para perturbaciones del flujo de etanol azeotrépico para la

estrategia de control 2.
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En las figuras 4.5(a, b) y 4.6(a, b) se aprecia como el lazo de control de temperatura permite regular
rapidamente la temperatura de etapa con cambios minimos en la apertura de la valvula para la
columna extractiva y recuperadora en ambas estrategias.cdtaportamiento para la valvula de

control de flujo de vapor vivo al rehervidor de la columna extractiva se muestra en la figura 4.7. El
descenso de la temperatura de la columna ante perturbaciones positivas en el flujo de etanol
azeotrépico se debe alraanto de los flujos internos de la columna extractiva, asociados al mayor
flujo de alimento de etanol azeotropico y mezcla de solventes. Lo anteriormente expuesto aumenta el
flujo de materia al rehervidor, pende, la velocidad de produccion de vegemtro del rehervidor se

reduce, haciendo que la valvula de la linea de vapor vivo se abra para aumentar el flujo energético
hacia este. Este incremento tiene una respuesta de primer orden y con un bajo tiempo de respuesta,
por ende los cambios en la temgara son minimos. La columna recuperadora tiene un
comportamiento es similar en torno a la respuesta de la temperatura en la columna extractiva, pero el
cambio de temperatura es menor en este caso. Esto se debe a que el cambio en el flujo de material
alimentado a esta no es tan fuerte como en el caso de la columna extractiva. En caso de perturbaciones
negativas el comportamiento del sistema es inverso, dado que los flujos internos disminuyen,

disminuyendo el requerimiento energético del sistema.
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Figura4.7: Respuesta dindmica para la valvula de alimento de vapor al rehervidor de la columna

extractiva en la estrategia de control 1.

Adicionalmente, en ambas estrategias se presentan leves perturbaciones en la composicion de
producto de cima de la columeatractiva (etanol anhidro), pero el valor se mantiene por encima del
99,5% molar de etanol. Esta respuesta del sistema se asocia al cambio de la relacién solvente a

alimento, ocasionada por la cambio en el flujo de alimento de etanol azeotrépico. Gsenees
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contrarrestado por el control de relacion entre el flujo de alimento de etanol y solvente, el cual permite
alcanzar nuevamente el valor de la relacién cuando este se modifica. Con esto en mente, se obtiene
un cambio maximo de 0,1% para esta vdeian la estrategia 1 ante una disminucién del flujo de
etanol (ver figura 4.5(c)), este se atribuye a la lenta respuesta del control de flujo de solvente
alimentado a la columna extractiva para llevar la variable al nuevo vaketpi@nt.Por lo cual,

existe un intervalo de operacion donde la relacion solvente a alimento es méas grande de la definida
(para perturbaciones positivas), concentrando el solvente en la parte alta y modificando la curva de
destilacién, un fenédmeno que no se aprecia en la egarate

De la misma forma, para la estrategia 1 la concentracién de etanol y glicerol en el solvente tarda
alrededor de 2 horas en estabilizar cuando existe una perturbacion negativa del flujo de alimento de
etanol azeotropico, este comportamiento es causada pobte respuesta del flujo de alimento de
solvente a la columna. Como se muestra en la figura 4.8(a), el flujo de solvente desciende lentamente
aungue la véalvula de control ubicada en la lineaepesiciénesté cerrada totalmente, por lo cual las
pérdicas de solvente se asocian a pérdidas de material por cima en ambas columnas. Este
inconveniente no se presenta en la estrategia de cortovisilerando quel flujo de solvente se
controla con la valvula de fondos de la columna recuperadora, o quégpdisminuir o incrementar

el flujo a costa del nivel del rehervidor de la columna recuperadora, Figura 4.8(b)
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Figura 4.8 Respuestdinamica &l flujo de solvente alimentado a la columna ante una perturbacion

negativa en el flujo de iahento a la olumna extractiva(a) Estrategia 1 (b) Estrateda

En base a la concentracion de glicerol en el solvente, cuando se disminuye el flujo de alimento de
etanol, la fracciébn molar de glicerol incrementa (Figura 4.5(g) y 4.6(g)) lentamente dada la diferencia
de volatilidades entre este y el etilenglicol, lo que hace que las pérdidas de material de glicerol por

arrastre sean menores en las lineas de cima en ambas columnas, por lo cual su concentracion se
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incrementa mientras que el sistema se estabiliza. Easel donde el flujo de alimento de etanol
incrementa, la commtracion de glicerol disminuye, esto asociado alag@érdidas de etilenglicol

son menores Yy la reposicion de solvente es rica en etilenglicol (>95 mol%), haciendo que se concentre.

Para la estrategia 2 la composicion de glicerol en el solvente no estabiliza antes de 2 horas desde la
perturbacion, aunque cabe anotar que el cambio respecto a la estrategia 1 es minimo. Esta falta de

estabilidad se debe a que el nivel del rehervidostab#iza rapidamente, dada la falta de dinamica

en la valvula de control que lo regula (valvula de control en la linea de reposicion de solvente),

implicando que todo el tiempo esté cambiando la cantidad de glicerol y etilenglicol vaporizado.
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Figura 49: Respuesta dindmica nivel rehervidor columna recuperadora ante una perturbacion

negativa @l flujo de alimento de etandh) estrategia 1 (b)strategia 2

El flujo de productos de cima o el control de inventarios es un importante factor pardaev

acumulacion de material dentro de la columna o disminuciéon de la recuperaciéon y pureza de

componentes clave. En este caso, el control de nivel de los acumuladores de reflujo permiten una

rapida estabilizacién del nivel mediante modificacién dédftle destilado, Figuras 4.5(c, d) y 4.6(c,

d). Aproximadamente, el sistema llega a un nuevo estado estacionario en menos de 1 hora.

4.2.2. Perturbacion en la concentracion de alimentacion de etanol

A continuacion se presentan los perfiles obtenidospsatarbaciones en la composicion de alimento

de etanol.
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Nivel rehervidor RC (m)

Al igual que en el apartado anterior, las figuras 4.10 y 4.11 muestran la respuesta dinamica de las
mismas variables analizadas. Se observa que las resp@stasicho mas suaves, debido a que la
disminucion en la concentracién de etanol en el alimento produce un aumento en el inventario de
agua dentro de las columnas, por ende el flujo de vapor que asciende por la columna disminuye,
decreciendo el flujo de diéado. EI comportamiento de la temperatura en una etapa de la columna
(extractiva o recuperadora de solvente) y concentracion de etanol se ve afectado de la misma manera
gue ante perturbaciones en el flujo de alimento de etanol. En este caso, al meacterstasite la

relacion solvente a alimento y ser modificada la concentracion de etanol alimentado, la composicion
del producto va a cambiar por la cambio de los flujos internos de la columna y aumento de la

concentracion interna de solvente.
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Figura4.12: Resultados dindmicos rehervidor columna recuperadora cuando existe una

perturbacion donde la concentracion de etanol es del 86% molar (a) estrategia 1 (b) estrategia 2.

La principal causa del alto tiempo de estabilizacion del sistema de contr@simtagia 2 frente a
perturbaciones en la concentracion de alimentacion de etanol a la columna extractiva es la dinamica
del nivel del rehervidor en la columna recuperadora. Como muestra la figura 4.12, la respuesta
dinamica del control de nivel del rekiglor de la columna recuperadora para la estrategia 1 es mucho
mas eficiente que para la estrategia 2, debido a que el control de nivel de fondos en la primera
estrategia esta sujeto directamente a la valvula de flujo de fondos, por lo cual al alaivahasa

el flujo desciende rapidamente. Mientras que, esietegi® el control usa una valvula la cual no

esta relacionada directamente con la variable controlada, haciendo menos eficiente el control de nivel.
Esto permite estabilizar rdpidamentectancentracion de glicerol en el solvente. Mientras que, la
estrategia 2 no tiene una buena estabilidad del nivel por lo cual la cantidad de energia dada al

rehervidor por unidad de masa disminuye, causando que se concentre el glicerol.
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En comparacién coos resultados dinAmicos de un sistema de destilacidn extractiva que usa glicerol
como solvente para la produccién de etanol anhidro publicado por Gil et al (2012), las principales
diferencias con el trabajo realizado se encuentra en la respuesta dishdinoimatrol de temperatura

de las columnagja queen el trabajo mencionado se tienen cambios de 7°C y 2°C para la columna
extractiva y recuperadora, respectivamente. Asimismo, el sistema con glicerol como agente de
separacion tiene menores tiempos datBistacion en las variables de estudio con respecto a nuestro
trabajo. Este fendmeno se atribuye a la diferencia en las volatilidades de los agentes de separacion, la
sensibilidad del control de temperatura de etapa y las pendientes de los perfilepatattem
Finalmente, los tiempos de estabilizacion son menores dado que no existe la dinamica de la mezcla
de solventes, en la cual la concentracion de alguno de los dos incrementa, modificando como la

mezcla se comporta internamente.

4.3. Conclusiones

En ambas estrategias se presenta una buena respuesta del sistema de control para la concentracion de
etanol anhidro. Cabe anotar que la estrategia 2 permite menores cambios en éstaparialdee
es capaz de mantener la relacion solvente a alineenigtante cuando ocurren perturbaciones en el

flujo de alimento de etanol y su concentracion.

La estrategia 1 tiene un menor tiempo de estabilizacion para la composicién de glicerol en la linea de
solvente alimentado a la columna extractiva, esto dehidacipalmente al control de nivel del
rehervidor con el flujo de solvente de reposicion de la estrategima2/ez que@mbas variables no

tienen un efecto directo una sobre la otra y un gran tiempo muerto.
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Capitulo 5

Validacion experimentadld esquema ddestilacion extractivaon
mezcla de solventes como agente de separaci@eala piloto

Cuando se proponen nuevos esquemas de destilacion, agentes de separacién o productos uno de los
pasos mas importantes es validar experimentalmente sjwtraa funciona a escala piloto, para
encontrar condiciones o problemas que podrian ocurrir al realizar el escalamiento del phoceso.
ejemplo de este tipo de trabajos fue el realizado por Quejada (@D&R) donde se realiza la
validacién en planta piloto de un sistema de destilacion extractiva para la produccion de etanol
anhidro con liquidos i6nicos consmlvente,en este trabajo se usé una columna empagedees
secciones, con varios tomauestras ubicados lo largo de esta. Encontrando un correcto
modelamiento de los perfiles de composicidén y temperatura de la columna. Otro trabajo en esta area
fue publicado por Bonsfills y Puigjané2004) donde utilizan una columnaateh para separar
diversas mezclas como meta@agjua, toluendutanol, entre otras, esto con el fla verificar un

modelo de prediccidon del comportamiento real de este tipo de operaciones. Otra area la cual tiene
estudios a escala piloto es la destilacigerctiva. Niesbach et dr012)estudiaron la esterificacion

de &cidoacrilico y rbutanol en una columna de destilacion reactiva, validando la simulacion del

proceso con los datos experimentales obtenidos.

Como se hamostrado en los capitulos anteriores, el proceso de deshidratacion de etanol usando
destilacion extractiva con mezcla de solventes como agente de separacion tiene un buen potencial
econoémico y operativo, pero cabe anotar que este analisis se ha readiaado herramientas de
simulacion de procesos. Por ende, el objetivo de este capitulo es mostrar usando datos
experimentalmente que un sistema de destilacion extractiva a escala piloto, el cual usa mezcla de
solventes como agente de separacion tiene lefib®s mostrados en capitulos anteriores. Para este

fin se utilizd la columna extractiva piloto ubicada en los laboratorios de Ingenieria Quimica de la

Universidad Nacional de Colombia.

5.1. Materiales y reactivos

La validaciéon experimental de la mezetilenglicolglicerol como agente de separacion se realizé

usando una columna extractiva piloto ubicada en la Universidad Nacional de CedexhbdiBogota,
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se usé como alimento etanol azeotropico con una composicion masica de 96,29%, etilenglicol
industial con pureza masica del 99,95%, y glicerol industrial con una composicion méasica del 99,9%.
La cuantificacion de las composiciones de destilado, fondos y puntos intermedios se realiz6 mediante
cromatografia de gases en el equipo Perkin E@t@rus 500,equipado una columna Restek
StabilWax, una temperatura de 250°C en el detector e inyector, y una rampa de temperatura desde 70
a 230°C en el horno. Se us6 como estandar interno Butanol grado USP y como solvente
tetrahidrofurano (THF) grado cromatogréfico.

5.1.1. Columna extractiva.
El sistema de destilacién extractiva usado en esta etapa del proceso permite concentrar etanol
azeotropico a etanol anhidro con una concentracion superior al 99,5% molar. La columna es

empacada y tiene las caracteristicas generales mostraddigeralal.

Tabla 5.1 Caracteristicas generales de la columna de destilacion extractiva

Altura empacada 8,5m

Diametro 0,127 m

Numero de secciones 6

Internos de la columna Anillos Nutter Ring No. 0,7
Material empaque Acero inoxidable 316L

La columna sencuentra disefiada para operar con un maximo flujo de alimento de 50 I/h y 50 I/h de
solvente. La producciéon maxima de etanol anhidro se encuentra establecida en 42 I/h. La columna
fue disefiada para permitir glicerol y etilenglicol como agentes de separicaltura de empaque
es suficiente para separar mezclas etagoh con composicion cercana al azeétropo. La columna
consta de
- Tanque de alimento de etanolTanque cerrado de 60 litros de capacidad maxima, tiene un
sensor de nivel por presion difereadgr una mirilla lateral que permite ver el nivel de etanol
durante la operacion de la columna, en la parte superior tiene una salida que permite extraer
el fluido del tanque o dirigirlo a la bomba para enviarlo a la columna. El tanque se alimenta
usandona | 2nea de 1/ 20 en cuyo extremo se adapt

de material. El tanque posee una valvula de alivio de presion que tiene la funcion tanto de
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evitar las pérdidas de etanol por evaporacién como permitir la operacion denfma@u

presiones de vacio.

Tanque de alimento de solventeTanque de tapa removible de 60 litros de capacidad

maxima, tiene un sensor de nivel por presién diferencial y una mirilla lateral que permite ver

el nivel de etanol durante la operacion de la calunen la parte inferior tiene una salida que

permite extraer el fluido del tanque o dirigirlo a la bomba para enviarlo a la columna. El
tanque se alimenta una mirilla de 2 | 0 ubiceé
de un embudo. El tanque pesgna valvula de alivio de presion que permite la operacion de

la columna a presiones de vacio.

Precalentadores de alimento y solventéntercambiadores de coraza y tubos de un paso en
la coraza y un paso en los tubos. El precalentador funciona condeapgua como fluido

de transferencia de calor.

Rehervidor: Tanque con capacidad para 75 litros y con chaqueta de calentamiento donde
ingresa el vapor de agua y se condensa, el tanque tiene una conexion en la parte inferior para
recoger el producto de foosl en los tanques. El tanque cuenta con mediciéon de temperatura

y presion al interior del tanque, sensor de presion de vapor que entra al tanque, valvula
neumatica para el paso de vapor, linea de entrada del liquido proveniente de la columna y
linea de sadla del vapor producido. Adicionalmente, posee un sensor de nivel de capacitancia

y una mirilla de vidrio para ver el nivel del tanque.

Columna: La columna se encuentra compuesta por 5 secciones empacadas, construidas en

acero inoxidable 304 y aisladasnécamente para disminuir las pérdidas de energia durante

el ascenso del vapor por la columna. Esta tiene tres puntos de alimento, el primero en la parte
superior donde ingresa el reflujo. La segunda se ubica entre la primera y segunda seccion,

aca se athenta el solvente precalentado. El tercero se ubica entre el cuarto y quinto segmento,

en este punto se alimenta el etanol azeotrépico precalentado.

La columnatieneuntomaue st ras al inicio de cada secci -1

permite tomar el pél de composiciones y temperaturas a través de la columna.

Condensador: Intercambiador de tubos y coraza que toma la corriente en fase vapor que

lleg6 a la cima de la columna y la condensa usando agua como fluido de transferencia de
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calor. Este equipesta disefiado para subenfriar la corriente de vapor proveniente de la cima

de la columna hasta una temperatura cercana a 35°C. dado que el condensado es subenfriado
es necesario tener un precalentador para la corriente de reflujo con el fin de disminuir la
pérdidas de energia asociadas al intercambio de calor entre el liquido que desciende por la
columnay el vapor que asciende.

5.1.2. Estrategia de control incorporada

La columna de destilacién extractiva piloto usada en este trabajo cuenta con wnRLCuyal se
encuentran programados varios lasos de control que permiten una mejor y sencilla operacién de la

columna. Los lasos que actualmente estan instaladpsesdigura 5.1

- Presién de vapor al rehervidor: la presion de vapor al rehervidomgslada por un lazo
proporcionalintegral usando la apertura de la valvula neumatica ubicada en la entrada de
vapor al rehervidor. La presion en medida usando un sensor de presion de 0 a 6 bares.

- Flujo de alimento de etanol azeotrépico: la linea de etamita con un sensor de flujo por
coriolis, usando este se controla el flujo de alimento de etanol azeotr6pico manipulando la
apertura de la valvula en la linea étorno de etanol al tanque. puegt® el tanque posee
una bomba de desplazamiento positien posicionador manual, por lo cual el flujo en envia
es constante y no puede ser modificado mediante sefiales de control, El flujo de etanol se
modifica por retorno de parte del liquido bombeado al tanque nuevamente.

- Flujo de alimento de solvente: ladia posee un sistema de control similar al del flujo de
alimento de etanol azeotrdpico.

- Flujo de reflujo a la columna: La linea de reflujo tiene un sensor de flujo por desplazamiento
positivo, mediante este sensor el valor del flujo de reflujo es controfeshipulando la
apertura de la valvula que retorna parte del flujo impulsado por la bomba de desplazamiento
positivo de nuevo a la mirilla de reflujo.

- Temperatura de alimento de etanol azeotrdpico: el equipo consta con un intercambiador de
tubos y corazecon un sensor de presion en la linea de vapor que es alimentando al
intercambiador, ademas se tiene una termocupla en la linea de etanol azeotrépico antes de la
entrada a la columna. Mediante esto, la temperatura de entrada del alimento de etanol
azeotrépio a la columna se controla mediantanipulacion de la apertura e electre

valvula ubicada en la linea de vapor.
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Temperatura de alimento de solvente: la linea posee una configuracion similar al sistema de
precalentamiento de etanol azeotrdpico, paulal se controla la temperatura de entrada de
solvente a la columna usando la apertura de la valvula de la linea de vapor al precalentador
de solvente.

Nivel del acumulador de reflujo: la altura de liquido en el acumulador de reflujo es controlada
manipulando la apertura de la valvula ubicada en la linea de destilado.

Nivel de rehervidor: el nivel de rehervidor medido por un sensor de nivel por capacitancia y
es controlado mediante manipulacion de la apertura de la valvula de venteo de vacio de los
tanquegle fondos. Esto se debe a que el rehervidor y los tanques de fondos se encuentran al
mismo nivel, por ende solo se puede mover material de un tanque a otro cuando existe un
fuerza impulsora como un gradiente de presién. Esto se logra aplicando vacitosobre
tanques de fondos, pero debido a que la bomhade siempre da el mismo vadste se

controla mediante venteo de los tanques.
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Figura5.1: SCADA de la columna de destilacion extractiva piloto ubicada en los
laboratorios de ingenieria quimicaldeJniversidad Nacional de Colomksade Bogota
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El equpo posee un sistema de monitomediante un SCADA, el cual se muestra en la figura

5.1 Esteprograma permite monitorear gran parte de las variables del proceso como temperaturas
a lo largo de la columna, presién de cima y de fondos, temperaturas de los alimentos, presion de
alimento de vapor al rehervidor, flujo de alimento de solvente, etarotrapico y reflujo

niveles de los tanques de alimento y acumulador de rgflpertura de las valvulas de control
Adicionalmente, se muestran los lazos de control configurados, se puede activar o desactivar los
mismos, se pueden variar Iparametros de sintonia de los controladores y finalmente prender

las bombas de alimento al sistema.

5.1.3. Operacion de la columna

La operacion de la columna comienza por cargar el tanque de alimento de etanol azeotrépico
y el de solvente (50 litros dedauno) El rehervidor se carga con una solucion de solvente
etanol anhidro y se vacia tanto los tanques de recepcion de producto de cima y de producto
de fondos.
Posteriormente, se siguen los siguientes pasos:

- Abrir las valvulas que suministran aguaastériamiento y vapor a la columna.

- Verificar que en el rotametro de agua de enfriamiento al condensar que exista flujo.

- Cerrar las valvulas de entrada de alimento a la columna (solvente y etanol azeotropico).

- Cerrar la vélvula de salida de destilado dedlamna.

- Comenzar el calentamiento del rehervidor usando vapor como fluido de intercambio de calor.

- Cuando llegue la primera gota de destilado a la mirilla de reflujo, ubicado en la cima de la
columna, encender la bomba de reflujo y operar la columnéugoreftal.

- Tomar muestras periddicamente de destilado y cuando se tenga una concentracion superior
al 99 %v/v

- Abrir las vélvulas en las lineas de alimento y comenzar el alimento de etanol y solvente al
mismo tiempo, a las velocidades de alimentaciongasizes.

- Comenzar a retirar destilado y producto de fondos a velocidad constante garantizando el nivel
constante en el rehervidor.

- Para apagar la columna, apagar las bombas de alimento de etanol y solvente, adicionalmente
cerrar la valvula de suministro dapor al rehervidor. Dejar abierta la valvula de salida de

destilado y apagar la bomba de reflujo.
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5.2.  Metodologia

La validacion experimental se realizé en la columna anteriormente descrita espmacedimiento
de la seccidn anterioinicialmente s@rocede a determinar las condiciones optidégale operacion
del sistema de destilacion extractiva piloto, para este fin se simulé el proceso de sepe@icidre

el software AspePRlus8.6® usando el esquema presentado en la figara

@

Agua de -
enfriamiento

»

Etanol
anhidro

Solvente

Columna
extractiva

7777777777

Solvente
usado

Figura5.2: Diagrama para el Sistema de destilacion extractiva piloto ubicado en la Universidad

Nacional de Colombia.
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El flujo de alimentacion fue definido en 1&yh, el valor se defini6 usando como base la
disponibilidad de materias primas y la minima cantidad gyriede alimentar para no tener fuertes
perturbaciones en el flujo de etanol. Las demés variables como flujo de solvente, temperatura
alimentacion de solvente y etanol azeotropico, relacion de reflujo y flujo de destilado se definieron
usando optimizacibnomo herramienta.

- Optimizacion: la optimizacion fue realizada en Aspdns 8.6® usando la metodologia
presentada en el capitulo 3. En este caso se usé el consumo energético del rehervidor como
funcion de optimizacion, debido a que al estar la columna iystreida los costos fijos ya
no son optimizables. Mientras que, los costos operacionales estan asociados al flujo de vapor
al rehervidor. Por ende, al disminuir el consumo energético del rehervidor decrecen los costos
operacionales.

Para definir la relacion solvergédimento utilizada en la simulacion inicial se uso la sugerida

por Gil et al(Gil, Garcia, & Rodriguez, 2014Asimismo, se definieron los valores de

relacién de reflujo, flujo de destilado,mperatura de alimentacién de etanol y solvente

usando como base los resultados del proceso optimo obtenido en el capitulo 3. Dado que

estos valores son para un sistema diferente al que se tiene, los valores de recuperacion de
etanol y composiciéon molar delismo no cumplen los valores minimos establecidos (99%

de recuperaciéon de etanol y 99,5% para la composicion molar de etanol). Con el fin de tener

una configuraci-n inicial que cumpDésigra estas
S p eubidada a la ventaa despecificationglel méduloRADFRAC/a variable manipulada

en este caso fue la relacién de reflujo y flujo de destilado de la columna.

- Composicion de la mezcla etilenglicefjlicerol: como se ha mencionado en capitulos
anteriores la composé@n del alimento se definié usando como base el trabajo de Amaya
(Amaya Suaza, Caracterizacion de una mezcla glicetitmnglicol empleado en destilacion
de EtanolAgua: Viscosidad y densidad del agente, 20Jte trabajo mestra una
caracterizacion de la mezcla etilengligticerol a distintas composiciones usando la
viscosidad y densidad de la mezcla resultante como variable de estudio. Basandose en este
trabajo se encontré que hidraulicamente una mezcla factible panaaskr en destilacion
extractiva se encuentra en composiciones menores al 40% molar de glicerol en la mezcla de
solventes.

Debido a questa mezcla nunca habia sido trabajada en la columna de destilacion extractiva

piloto se decidi6 acondicionar la columeéa mezcla mediante la siguiente metodologia.
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Etilenglicol puro
Etilenglicol al 80 mol% y glicerol al 20 mol%: esta prueba fue un primer acercamiento a
una solucion de solvente con mayor viscosidad, se verificé el funcionamiento de las
bombas y la sinttizacion de los lazos de flujo para permitir una operacién estable de la
columna.

9 Etilenglicol al 70 mol% y glicerol al 30 mol%: con esta prueba se quiere garantizar que
la columna todavia es capaz de deshidratar y la linea de solvente y la columnacEs cap
de manejar el aumento de viscosidad que conlleva el incremento en la concentracion de
glicerol.

1 Etilendicol al 60 mol% y glicerol al 40nol%: sepropone probar que esta es manejable

en la columna piloto y que no hay problemas hidraulicos dado su uso.

5.3. Validacién experimental del esquema piloto de destilacién extractiva con mezcla de

solventes

Se realizaromina serie de pruebas en las cuales se iba incrementando la proporcion de glicerol en el
solvente, en la tabla 5.2 se presentarrdgsitados de las diferentes corridas realizadas. Se aprecia
como la columna deshidrata etanol azeotrépico usando como solventes diferentes mezclas de
etilenglicolglicerol, obteniendo una corriente rica en etanol como producto de cima con una
composicionde hasta el 99,8% masico de etanol. Cabe aclarar que como limite inferior se utilizd
99,5% masico de etanol, el cual se encuentra estipulddaesolucionNo. 1565 de Diciembre 27

de 2004En todos los ensaysg aprecia cdmo se alcanzan concentraciones iguales o superiores a la
requerida. Asimismo, el flujo de solvente y alimento de etanol usado en cada prueba fue el mismo,
excepto eprimer ensayo. En cada uno la recuperacion de etanol fue superior al 2% sdde

alcanzar la condicién de estado estable, lo cual se encuentra muy cercano a las restricciones puestas

sobre la simulacion inicial del sistema.

Tabla 51: Resultados experimentales destilacion extractiva con mezsta\dstes como agente

de separacion.

Corrida| @ & & RR D:F |Y 8 Q

1 0% 15 18 1.35 | 0.363 80,2% 98.7% 2691,2
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2 0% 12 21 14 | 0,372 97.6% 99.6% 2828,6

3 20% 12 22 1,25 | 0.339 98.4% 98.5% 2634.55
4 20% 12 22 1,2 | 0,345 92.5% 99.85% 2587,5
5 30% 12 22 15 | 0.321 90.7% 99.5% 2466,0
6 30% 12 21 0.85 | 0.361 99.2% 99.3% 2564,6

7 40% 12 22 1,1 | 0.344 95.8% 99.7% 1708,2
8 40% 12 12 1,12 | 0.346 92.1% 99.5% 1911,03

D:F: eneste caso se manejo una relacion solvente a alimento masica en los resultados.

Los resultados presentados a continuacion se tomaron cuando la columna se encontraba en estado
estable y con un etanol como producto de cima mayor al 99,5% v/v. Este pdefingeusando

como base el perfil de temperaturas a lo largo de la colugspaato al tiempo, la figura FoBesenta

dos de estos perfiles los cuales corresponden a procesos de destilacién extractiva que usan la mezcla
etilenglicolglicerol como agente de separacion. El pedilla figura 5.82) muestra como la mayor

parte de las temperaturas al interior dectdumna cambian levemente con el tiempo, este
comportamiento se asocia a la estabilidad de las demas variables del sistema como temperaturas y
flujos de alimento de solvente, etanol azeotrépico y reflujo, presién de vapor hacia la chaqueta del
rehervidor flujo de destilado y flujo de solvente. Las dos Ultimas variables se garantizan mediante el
control de inventarios de la columna. Por ende, durante los ensayos experimentales se garantizo nivel
constante tanto en el rehervidor como en el acumuladorldpre&labe aclarar que en este caso no

se control6é el flujo de agua al condensador del equipo, por lo cual el destilado se encontraba

subenfriado, pero el flujo de reflujo era precalentado antes de su reingreso a la columna.
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Figura5.3 perfil de temperaturas de la columna respecto al tiempo de operacion
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La Figura 5.8) muestra la respuesta dinamica de las temperaturas de la columna, bajo las mismas
condiciones de operacion del caso antgiems condiciones de opeién se muestran en la figura

5.4). Este comportamiento se debe a la pobre respuesta de los controladores de temperatura de la
columna, en los cuales se observa una oscilacién sostenida de la temperatura, lo cual ocasiona la
mismaoscilacion sostenida a través de la columna. Este tipo de comportaafenéola calidad del
producto, esto se asocia a la desestabilizacion térmica constdentllenna,por ende se afecta la
transferencia de masa vy flujos internos.

En la figura 54 se presentan los perfiles de las variabéés importantes del sistema; temperaturas,
flujos de alimentos, temperaturas de alimentacion y niveles del acumulador de reflujo y rehervidor.
En la figura 5.4a) seobservagueel flujo de eanol tiene leves prurbacionesespecto al valor del
setpoint, que en este caso fuekiith. Esto se debe a q@é ser un sistemade orden superiqdada la
recirculacién al tanqyey tener unaaja ensidadla dinamica de la valvula e histéresis del sistema,

no permiten una rapida regulacion del flujo. Adicionalmente, la bomba prepmitiemas
mecanicosvariando la cantidad bombeadzste problema no se evidencia para el fluj@ld@ento

de solvente (flura 5.4b)), ya qudla bomba de este se encuentra en perfectas condiciones y este posee
una alta densidadsimismo, por su viscosidad la apertura de la valvula lo afecta en menor medida,
haciendo que se mantenga alrededor del valeeti®int.
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Figura 54: Comportamiento dinamico del sistema de destilacién extractiva piloto para una

concentracién de solvente de 40% molar de glicerol

Como se mencion6 anteriormente, durantealadacion se debia mantener el control de inventarios

de la columna, este hecho se muestra en las figutdg)5¢ 5.3(h), donde mediante el controlador

de nivel se era posible mantener el nigehas estable posibleanto del acumuladale reflujo coro

el rehervidor. Cuando la columna se encuentra en estado estable, se encuentra que el flujo tanto de

fondos y destilado obtenidos son estables.
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5.4. Validacién simulaciérdel esquema escala piloto

En este apartado se trat6 de simular la columna de destilacion extractiva con la ayuda del software
AspenPlus 8.6®, para este fin se usaron los pardmetros binarios obtenidos en el capitulo 2. La
simulacién se hizo teniendo en cuenta las especificaciamda dolumna como diametro de la
columna, altura empacada y tipo de empaque. La estimacion de la altura equivalente de plato tedrico
(HETP) se real i z- - Packingsizth, | mme chieamtaeni lemta@udil se aj i
etapas y etapas de aéintacion en funcién de cumplir con la altura a la cual se realiza el alimento de
solvente y etanol azeotropico. El flujo de etanol azeotropico y solvente real alimentado, temperaturas
de alimento y flujo de reflujo fueron extraidos de los reportes gereepatel SCADA del equipo.

El flujo de condensados de vapor vivo, destilado y fondos se estimaron mediante la metodologia de
retener cierta cantidad en un tiempo. A continuacién se presentan los resultados de las variables mas
importantes y la comparacid@on la simulacién para una corrida en la cual se utiliz6 una mezcla
etilenglicokglicerol al 40% molar de glicerol, los resultados de otras corridas se presertamexo

1

La estimacién de las pérdidas de calor por conveccion a través de la ceturgadizé6 mediante la
ley de enfriamiento de Newton:

n ® Y "y
El coeficiente convectivo de transferencia de calor para el aire fue estimado mediante la expresion
mostrada poBergman et a{2011) la cualutiliza el nimero de Rayleigh y Nusselt para estimar este
valor. Para esto se dividio la columna en las 6 secciones que la componen, 5 secciones de 1,5 metros

y 1 de 1 metro de longitud.

o Y g
vy 2
BE:
5 o X YO
6o ripy — 10X
m wd
00
U0 TQ

Siendo'Y& el numero de Rayleigh, g es a gravedadieifi,f es el coeficiente de expansion
volumétrica erQ ,"Yes la temperatura de la superfiéi¢,es la temperatura ambiente, L la longitud
de la superficie en metroses la ¥scosidad cinematica én 7i , Pr es el numero de Prandl, Nu el

numero de Nusselt, k la conductividad térmicaxfd i y h es el coeficiente convectivoerfa .
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Las propiedades del aire fueron obtenidas de Bergmai(2&tldl) mientras que las temperaturas de
superficie se obtuvieron experimentalmente para cada seccion de la columna con ayuda de una pistola
infrarroja. Los resultados para las pérdidas de energia para el sistema en estudio se presentan en la
tabla 5.3

Tabla 52: Perdidas de energia por conveccion para las 7 secciones de estudio

Perdidas de energia (W)

Seccion 1 1,3
Seccion 2 3,3
Seccion 3 3,3
Seccibén 4 4.8
Seccién 5 8,2
Seccién 6 12,0
Rehervidor 20,8

Con los datos obtenid@nteriormente se corrigié la simulacién incorporando las pérdidas de calor
en la fase liquida a travéle la columna. En la figura 5s& presenta una comparacénire el perfil

de temperaturabtenido por simulacion y el obtenido experimentalmente. &iapgue para este
caso se tiene una buena aproximacién entre ambos perfiles, encontrando errores-69ir€aba
aclarar que comunmente una termocupla y RTD tienen errores del 1,8% y 1%, respecti&mente.
mayor error se encuentra en la seccionlad delumna, este error se atribuye a un mal funcionamiento
de la RTD ubicada en esta zddado que estas pueden verse afectadas por golpes o impatéectos
ensamblaje de la misma) un posible error en la lectura del valor de la misma. La mayor dif@renc

entre los resultados de la simulacion y el experimental es el consumo energético del rehervidor, donde

experimentalmente se obtuvo un valor de 1986——— mientras que se obtuvo un valor de 880,15

en el poceso simulado. Esta diferencia se atribuye a que el vapor que ingresa a la

columna pueda tener un cierto grado de calidad, dado que de la caldera este sale saturado, pero en el
recorrido a la columna va perdiendo calor con los alrededidads que exish aproximadamente 7

metros de tramo de tuberia sin aislante térmico, esto equivale a 0,28 kW. Otra de las principales
causas se encuentra asociada a la eficiencia térmica de transferencia de calor. En el caso de la
simulacién, el rehervidor es calculadonm si fuera un rehervidor tipo kettle, teniendo un mayor
coeficiente de transferencia de calor que el rehervidor usado en la columna, dado que este es un tanque
enchaquetado sin agitacion, lo que permite la generacion de perfiles de temperatura radiales,

disminuyendo la eficiencia térmica.
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Figura5.5: Perfil de temperatura de la columna extractiva piloto

Temperatur

El siguiente pases la comparacién entre los perfiles de composiegiimadosy el experimental

obtenido mediante cromatografia de las muettraadas a lo largo de la columi@omo se muestra

en la figurab.6 existe una fuerte diferencia entre ambos perfiles de compositiaterior de la

columna, este error se puede deber a mala distidim del flujo de liquido por parte de los
redistribuidores de liquidde cada seccigmrincipalmente en la parte baja de la colunaadbido a

quelos tomamuestras se encuentran justamente debajo del redistribuidor, exactamente en el centro
de la columnaesto se muestra en Igdra5.7. Lo que puede estar favoreciendo que la muestra que

se toma en este punto no sea representativa del liqguido que desciende de la columna, sino que se

encuentra fuertemente influenciada por el etanol azeotrépico alimentado.
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Figure5.6: Perfil de composicion de la columna extractiva piloto con un flujo de etanol azeotrépico
de 12kg/h y de solvente de Xig/h

En la ultima seccion este f@meno se vuelve a repetir, pero el efecto de dilucién ocasionado por el
punto de alimento de etanwb deberia tener el suficiente efecto en el punto. Por tal razén el efecto
observado se puede atribuir a una baja altura de la seccién de agotamiento, por lo cual el etanol
alimentado desciende rapidamente al rehervidor, donde es evaporado rapidamemde aftada
temperatura a la cual este se encueliste alto flujo de vapor ascendente se condensa al entrar en
contacto con eémpaque Yy la fase liguida que descierdte contacto facilita la transferencia de
masa enriqueciendo el vapor, el cual al cosdese sobre el tormauestras da un valor alejado de

resultado de la simulacion.
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Figura5.7: esquemaaella disposicion de los tormuestras al interior de la columnay el

distribuidor de liquido en el plato de alimentacifbil Chaves I. D., 2006)

5.5. Validacion de laecuperacion de la mezcla de solventes

Una de las etapas del proceso de destilacidén extractiva es su recuperacion y posterior recirculacion
de este a la columna extractiva. Con el fin de reproducir dejer manera esta etapa se propone
usar la columna de destilacién extractiva piloto como columna recuperadora, dado que esta permite:
- Disminuir la presién con ayuda de una bomba de vacio con sello de aceite, la cual puede
llegar a producir un vacio dd80 mmHg. Este se hace sobre el tanque acumulador de
solvente, y a partir de este se genera vacio a través de toda la columna.
- Incrementar la presion en el rehervidor hasta 70 psig, permitiendo incrementar la temperatura
de los fondos de la columna hasta I5atmperatura necesaria para lograr un alto grado de

deshidratacion del solvente.

En todos los casos se tratdé de mantener un flujo de alimentacién similar al flujo de fondos obtenido
durante la corrida extractiva, con el fin de acercarse lo mas pakitmeceso global que se tendria

en caso de una operacion continua en la cual intervinieran ambas columnas. En todos los casos se
mantuvo la relacidude reflujo lo mas baja posible, por ende el sensor no alcanzaba a medir el valor
gue se estaba devolviendda columna. Asimismo, en este caso se alimentaba el solvente en la parte
alta de la columna, con el fin de tener una amplia zona de despojamiento y poder eliminar la mayor

cantidad de agua del solvente mediante transferencia de masa.

Las condiciones d®peracion fueron obtenidas mediante simulacion, similarmente a como se

obtuvieron las condiciones de operacion de la deshidratacion de etanol mediante destilacion
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extractiva. La figura 5.8 muestra el perfil de temperaturas de cada seccién de la cadgpeco al

tiempo, es claro que en este caso el perfil interno de la columna se encuentra por debajo del obtenido
en la columna operando de manera extractiva. Esto es de espatma qual disminuir la presion

interna de la columna, también disminuyaempuntos de ebullicion de los componentes de la mezcla,
permitiendo eliminar facilmente el agua y etanol del solvente ugaildonalmente, se observa en

el perfil una oscilacion sostenida en las temperaturas internas de la columna, este se debe a una

oscilacion de la temperatura del solvente usado alimentado
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Figura5.8 Perfil de temperaturas por seccién respecto al tiempo de operaciéon de la columna

recuperadora

Como se observa la columna se encuentra en estado estable despliédedor de uraorade
operacion en continuo, por lo que para construir el perfil de temperatura respecto al nimero de etapa
se promedio el valor de la temperatura entre los periodestddo estable (igual como se hizo con

los ensayos de destilacion extractiva con mezcla de solvente). La comparacion entre el perfil obtenido
mediante simulacion y experimentalmente se presenta en la figura 5.8, en la cual se tiene un buen
acercamiento ére ambos perfiles, afirmando que el modelo dedquilibrio basado en la velocidad

de transferencia de masa y calor permite obtener un buen acercashismngportamiento real del
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sistema es estudio. En este caso no se realizd la comparacion del madehposiciones respecto
la etapa, debido a la imposibilidad de tomar muestras de la fase liquida o vapor de la columna cuando
esta se encuentra operando a presion reducida.
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Figura5.9 Perfil de temperaturas de la columna respecto la etapa, paranmaolecuperadora de

solvente. Se us6 una mezcla etilenghgiaterol al 40% molar de glicerol.

Finalmente, la tabl&.4, se presentan los consumos energéticos de la columna extractiva piloto usada
en forma de recuperadora de solvente, utilizando en t@s@ estudiados la misma velocidad de
alimentacion (25kg/h) e igual presion de operaciém@ cmHg). Se observa que el consumo
energético de la recuperacién disminuye con el aumento en la concentracion de glicerol en la mezcla.
Esto se debe principalmena las interacciones que tiene este con las sustancias del sistema, lo que
permite una mas facil liberacion de los componentes vol@lda mezclaAdicionalmente estos
resultadovande acuerde@onla optimizacion del proceso obtenida, dado quetestdia a mantener
concentraciones cercanas al 40% de glicerol en el solvente, con el fin de reducir el consumo de vapor

alimentado al rehervidor.
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Tabla5.4: Consumo energético de la etapa de recuperacion de solventes en la columna de
destilacionextractiva a escala piloto

Concentracion solvente Consumo energétic&E(fE @ 1T 1| OBADBPAOA
0% 12562
20% 938.7
30% 505,1
40% 704,0

5.6. Conclusiones

Se demostrd experimentalmente como un esquema de destilacion exalaaii@busa una mezcla
etilenglicolglicerol entre concentraciones del 20% al 40% molar de glicerol permite obtener etanol
anhidro a partir de etanol azeotrépico. Adicionalmente, se mostré que se reduce el consumo
energéticqoor kilogramo de etanol anhidragaucidorespecto al esquema el cual usa etilenglicol

puro como agente de separaci@dicionalmente, en la etapa de recuperacién se evidencié el mismo
fendmeno descrito anteriormente, lo que hace esta una alternativa viable a ser implementado en

procesodos cuales utilizan un solo solvente como agente de separacion.

Las pérdidas de energia por conveccion en el equipo fueron estimadds lasley de enfriamiento
de Newton, obteniendo que estas son menores al 1%, esto debido a que la Unipzepaot@see
aislante en la columna es la tapa del rehervidor y el tramo de tuberia que transporta el vapor desde el

rehervidor a la columna.

Se mostré experimentalmergee el solvente usado durantetapa de destilacion extractiva puede

ser regenerado bajomdiciones de laboratorio a escala piloto. Asimismo, este solvente recuperado
tiene una capacidad de deshidratacion similar al solvente sin usar. Esto demuestra que un esquema
de destilacion extractiva comprendido por una columna extractiva y una recugearsaiodo una

mezcla etilengliceblicerol como agente de separacién puede ser usada.
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Capitulo 6

Conclusiones y recomendaciones

Este trabajo atacé dos frentes para el analisis de un esquema de destilacion extractiva que usa mezcla
de solventes pata produccion de etanol anhidro; Uno conceptual y otro experimental. En el primero

la simulacion, optimizacion y control es abordada con el fin de definir condiciones de operacion y
disefio para el esquema propuesto. Sin embargo, se hizo necesarioadipootidema desde el punto

de vista experimental, a causa de: adquirir informacién del equilibrio ligaioy de la mezcla
cuaternaria y afo era su comportamiento respecto a los solventes por separado, siendo este un
equilibrio el cual no se encontrabeportado en la literatura y que era necesario para enteinder
comportamiento y cualidades frente a los usados actualmente, cqu@agldas interacciones de los
componentes de la mezcla con el etanol y agua. De igual manera, la validacion expexieseatal

piloto de la destilacion extractiva con la mezcla propuesta fue realizada, usando como condiciones de
operacion las obtenidas mediante las corridas de optimizacion y andlisis conceptual de proceso de la
columna extractiva pilotmediantesimulactn. Esto para podesstablecer claramente la validdz

los resultados obtenidos a nivel conceptual. Estos dos componentes y los resultados que se generaron
hacen de este trabajo un trabajo Unico, puesto que a nivel de investigacion en destilaciGraextracti
usando mezclas de solventes hay muy pocos reportes en la literatura cientifica y dichos reportes se
limitan al analisis netamente conceptual usando herramientas de simulacién de procesos, sin que se
hayan hecho verificaciones experimentales que permigamostrar la efectividad del esquema
propuesto y la utilizacién de mezclas de solventes en este sentido, el aporte de este estudio es amplio

desde el punto de vista conceptual y del andlisis experimental.

Una de las partes mas importanega eldesarrollo de lasimulacién fue la validacion de las
propiedades termoddmicas y el entendimiento de ned la mezcla de solventes afecta el
comportamiento de la mezcla etaiaglua en los alrededores del @repo. Bajo este Ultimo punto,

se mostré que la ezcla etilenglicelglicerol en la proporcién del 80% molar respecto al total de
moles de etanol y agua, desplaza la curva de equilibrio mas que el sistema que usa etilenglicol como
solvente. Ademas, se presento la dependencia de la curva de equilidegoesion, encontrando

que a menor presién la curva se desplaza mas que a presionéataogf puedeguala el
comportamiento de un sistema con mayor proporcion de glicerdh enezcla desolventss,
favoreciendda separacion de la mezckssimismo, seutilizaron datos del equilibribquido-vapor
paraescoger un modelo de coeficientes de actividad que peraubtener una correcta prediccion

del comportamiento de la mezcla. Con el fin de corroborar lo anterior, se verificé que existiese una
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correctaestimacion de los diagramas binarios de las 6 mezclas binarias que conforman el sistema en
estudio. Esto con dos fines, corroborar que los pardmetros de interaccion binaria del modelo
seleccionado prediceadecuadamentel comportamiento de la mezcla y éeruna herramienta de
comparacion entre los diagramas psebitharios de los sistemas etaagjuaetilenglicol, etanol
aguaglicerol y el sistema cuaternario objeto de este estusiémncontré que el modelo NRTL con

los parametros registrados en estbaja describe de manera apropiada el sistema en el equilibrio,
dando cierto grado de confiabilidad en los resultados obtenidos mediante simulacion.

Enla etapa de optimizacién dio ciertos criterios en términos de optimizacién, como por ejemplo que
el resultado obtenido mediante optimizacién deterministica de las variables continuas del sistema y
ajuste de las variables discretas por analisis de sedaibiiermiten obtener resultados similares a

los encontrados al utilizar un algoritmo de optimizacion estocafliem dado, queste tipo de
algoritmos tienen un mayor tiempo de convergencia, hace una alternativa atractiva en procesos
simples donde existevariables discretas y se tenga poco tiempo para dar una buena caracterizacion
de las variables independientes del proceso que permitan reducir los costos asociados al proceso.
Aunque cabe aclaraque se deben estudiar mas sistewcas el fin de generann criterio y
generalizarloLo anteriorse sumdal analisis dinamico del sistemae se realizédonde semostrd

cdmo el sistema responde ante perturbacia@mesl! flujo de alimento de etanol azeotrépico y
composicion, usando dos estrategias de contstihtis Esto permitié garantizar desde el punto de
vista de simulacién de procesos la factibilidad y versatilidad del sistema y la robustentzpara

las dos estrategias.

La ultima etapa de este trabajo consistio en la validaeXperimentala escka piloto de la
metodologia propuesta en este trabajo. Para este fimalsgaronconcentraciones desde 0% de
glicerol en la mezcla hasta 40% de glicerol en el solvente alimentado a la colognaado la
separacion de la mezcla azeotropica etagak yobteniendo una reduccién del consumo energético

del proceso de destilacion extractiva usando mezcla de solventes con respecto al esquema que solo
usa etilenglicol como agente de separadgumlmente, los problemas hidraulicos que acalrasce

de gliceol como solventse pudieron evitar al tener una mezcla con etilenglicol. Finalmadnisar

una columna que en su mayoria funciona automaticamente, se entendi6 la importancia de una correcta
sintonizacion de los lazos de control que se usan. Asimiarmapbrtancia del mantenimiento de los
equipos de auxiliares como bombas y sensovesp que de estos depende un correcto

funcionamiento del equipo.

107



Recomendaciones

La produccion de etanol carburante en Colombia y en el mundo es de alta importancia dada la

busqueda actual de reducir en impacto ambiental que tienen los combustibles basados en el petréleo.

Por tal, uno de los objetivos primordiales de este trabajo reandaalternativa viable técnica y

economicamente que permita obtener méas eficientemente este biocombustible. Por tal razén, se hace

imperativo llevar este trabajpasalla del alcance que se le dio, esto da algunas tareas a realizarse:

1

Analizar la dinamiea de control de la columna extractiva y compararla con los resultados
arrojados por simuladores dinamicos, permitiendo temerayor estudio del esquema y

los efectos de distintas variables que no fueron objeto de estudio en este trabajo.
Desarrollar una&omparaciéon del esquema propuesto en este trabajo, el cual cabe en el
area de lo convencional, con tecnologias como columnas de pared digEsdtaigcuales

se espera que el consumo energético gldmaimenor. Esta comparacion podria hacerse
inicialmene desde el campo de la simulacion de procesos y finalmente,
experimentalmente. Esto Ultimo aprovechando que actualmente en el departamento se
esta construyendo una columna de pared divisoria.

Estudiar la posibilidad de conectar la columna extractiva piledda en este trabajo con

otra columna, la cual haga las veces de recuperadora, con el fin de lograr asemejar el
sistema lo mas posible al que se tiene en la industria, viendo posibles problemas de

controlabilidad que no fueron posibles ver durante elrdelto de este trabajo.

Productos académicos generados

Participacion con ponencia oral en1€P-World Congress of Chemical Engineering
celebrado en Barcelona (Espafa) &ontrat| me s
of an extractivelistillation system with mixed solvents as separating agent to produce
anhydrous ethanal .

Participacion conposter en el 29° Congreso Colombiano de Ingenieria Quimica
celebrado enManizalesColombia en el mes de octubre, con teabajo titulado
flmplemeracion de un Control de Temperatura para la obtenciéon de Etanol Anhidro a

Nivel Piloto mediante Destilacion Extractiva
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i Articulopreacept ado dmdusttich& BEnginedrisgtChemiBtry Reseaéch ¢ o n
el nomBONTRAL ©F AN OPTIMAL EXTRACTIVESNILLATION PROCESS
WITH MIXED-SOLVENTS AS SEPARATING AGENT

1 Se esta trabajando en dos articaldigionales, uno respecto a los datos de equilibrio del
sistema cuaternario y el otro, en base a la optimizacién del proceso mediante el uso de
algoritmosdeterministicos y estocasticos.
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Anexo 1

1. Destilacion extractiva de etanol azeotrépico usando etilenglicol como agente de
separacion:

La idea de estas corridas es hacer un diagndstico inicial de la columna, generar un protocolo de
arranque de la columna extractiva, verificar el estado de kesli@ internos de la columna y tener
certeza de la capacidad de deshidratacion de la columna.
- Condiciones de operacion: las condiciones de operacién fueron definidas usando la
metodologia de optimizacion descrita en el capitulo 5, dado que la concerdedGdivente

es fija, solo se tienen 5 variables a optimizar. Las condiciones encontradas se encuentran
descritas en la tabla

Variable Valor
Flujo destilado (kg/h) 11,32
Relacion de reflujo 0,57

Temperatura alimento etanol azeotrépico 74

Temperaturalimento solvente 64

Flujo de solvente (kg/h) 21,5

A continuacion se presentan las gréaficas obtenidas del PLC, donde se tiene el valor de la variables de
control con el tiempo, asimismo algunas variables del proceso criticas. Los restdtaesigsonden

una corrida extractiva llevada a cabo el 04 de septiembre de 2017.
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En la figura 5.2, se observa como el controlador de flujo para el alimento de etanol azeotrépico y
solvente trata de mantener el flujo esetpointindicado. El principal inconveniente se encuentra en

el control de flujo de alimento de etanol azeotrépico, el cual varia entre 25 kg/h y 0 kg/h durante gran
parte de la operacion de la columna. Este problema fue debido a la bomba de alimento de etanal, |
cual por fallas mecanicas no podia enviar pulsos constantes de material. Asimismo, la mala
sintonizacién del lazo de control (constante proporcional muy alta) ocasionaba fuertes cambios en la
apertura de la valvula de control modificando el flujo deliguenera.

Se consideraba estabilidad en la columna cuando las temperaturas internas de la columna (tanto cima

y fondos) no variaran con el tiempo, como se puede apreciar en la figura este estado no se alcanzé



